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Anexo |. Descripcion detallada de la instalacidn

1. Datos de partida

Se parte de los siguientes valores del digestato liquido (ver Tabla 1) procedente del
tratamiento anaerobio.

Digestato

Parametro Valor Unidades
Caudal 1.000 m3/dia
DQO 54.000 mg/I
SST 50.000 mg/I
NTK 4.500 mg/|
Pr 400 mg/|
Acidos y Grasas 2.000 mg/I
Conductividad 13.000 uS/cm
pH 8 upH

Tabla 1. Parametros reales del digestato liquido.

El objetivo principal de este TFG es el analisis técnico para reducir los parametros
reales del digestato (Tabla 1) a los autorizados por parte de la Confederacién Hidrografica del
Ebro y/o la Direccion General del Medio Ambiente de Navarra que se muestran en la Tabla 2.

Digestato ‘

Parametro Valor Unidades
DQO <250 mg/|
SST <35 mg/|
NTK <100 mg/|
P <10 mg/!

Tabla 2. Parametros autorizados del digestado liquido.

El sistema de depuracion que se propone es un sistema biolégico aerobio. Esto
significa que:

- Se depurara Unicamente la materia orgdnica biodegradable. Los microorganismos
asimilan fundamentalmente la materia organica, nitrégeno y fésforo.

- Debe asegurarse una proporcién adecuada de materia organica, nitrégeno y fosforo.
En caso de déficit de nitrogeno o fésforo, debera realizarse un aporte adecuado de
nutrientes.

- La temperatura del vertido debe ser tal que la temperatura en los reactores sea
compatible con la vida de los microorganismos (Rango aceptable entre 10y 35 oC, y
rango 6ptimo entre 20y 30 2C).

- El pH de los reactores debe estar comprendido entre 6.5-8 upH. Si no se cumple, se
debe corregir previamente el pH del vertido, para asegurar la viabilidad del fango
bioldgico.
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- Unas conductividades mayores que 6000 puS/cm disminuyen la actividad bioldgica en
el reactor. Cambios bruscos de la conductividad y conductividades por encima de
12000 puS/cm pueden inhibir por completo dicha actividad.

- El vertido no debe contener compuestos toxicos para los microorganismos de la
depuracion. Se admiten productos quimicos como sosa, acido y aditivos de limpieza
o desinfeccién biodegradables, pero descargados de forma gradual y en pequefas
cantidades. La concentracién maxima aceptable de amonio cuaternario es de
10 mg/l.

- Se ha supuesto un contenido en cloruros inferior a 500 mg/I. Valores mayores a ese
dato obligarian a un cambio en el material del depdsito, equipos y tuberias.

- El pH de llegada al pozo de bombeo debera ser superior a 4. Si se esperan vertidos
con pH inferior deberan revisarse los materiales tanto de la obra civil como de los
equipos ofertados.

Como se ha indicado en la seccién de antecedentes, en primer lugar, el digestato bruto
a 40°C de temperatura pasa por un decantador centrifugo (Figura 5). La funcién de este
decantador es la deshidratacién del fango biolégico, aunque también se puede utilizar para la
deshidratacion de grasas. El fango deshidratado (sequedad 20-25%) se lleva a un contenedor,
mientras que la parte liquida pasa por un tamiz.

DREO00-HY

Figura 5. Decantador centrifugo. (Cbb decanter)

El tamiz rotativo (Figura 6) es una maquina disefiada para separar de manera continua
los sélidos en suspensién de un liquido y retiene particulas de hasta 500 micras.

Figura 6. Tamiz rotativo. (Gedar)
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El liquido a filtrar entra en el tamiz a través de la tuberia de entrada (mas elevada que
la de salida para que pueda funcionar por gravedad), donde el liquido se distribuye
uniformemente a lo largo de todo el cilindro filtrante, que, a su vez, gira continuamente. Las
particulas solidas quedan retenidas en la superficie del cilindro y posteriormente son
desplazadas hacia las rasquetas, que son las encargadas de separarlas y depositarlas en un
contenedor.

WSyl e N
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4
Entrada del | ** filtrante * (3)

4

J

liquido o«wo — (2) Rasquets
(1)
% H \
Salida de
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Figura 7. Funcionamiento del tamiz rotativo. (Gedar)

Una vez el digestato liquido sale del tamiz, es conducido por gravedad a un depdsito
enterrado existente de 600 m?3, al que llamaremos Buffer 1y es aqui donde comienza la nueva
instalacion propuesta por AEMA. Unicamente el decantador centrifugo, el tamiz y el depdsito
Buffer 1 se aprovechan de la instalacion actual de HTN.

Este depdsito cuenta con sus boyas de nivel, que nos indican si hay un exceso o déficit
de nivel de agua. En el bombeo de impulsién al homogeneizador o al sistema de flotacion
GEM, ird regulado segun unas valvulas todo/nada, donde si una de ellas se abre, la otra se
cierra por completo, aunque practicamente siempre ira primero al homogeneizador.

El digestato liquido en el Buffer 1 contiene los valores de concentracién que se
muestran en la Tabla 3.

Digestato liquido de la centrifuga

Parametro Valor Unidades
Caudal 1.000 m3/dia
DQO 42.000 mg/|
SST 30.000 mg/I
NTK 4.500 mg/I
P 300 mg/I
Acidos y Grasas 2.000 mg/I
Conductividad 13.000 uS/cm
pH 8 upH

Tabla 3. Parametros del digestato liquido en Buffer 1.
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2. Eliminacién de sélidos en suspension (SST)

Como hemos indicado, la eliminacién de sdélidos en suspension (SST) estd compuesta
por un tratamiento fisico-quimico con un equipo de flotacion GEM vy un depdsito
homogeneizador de alta carga. Vamos a pasar a describirlo a continuacion.

2.1. Elsistema GEM y sus ventajas

El tratamiento fisico-quimico de flotacién avanzada sirve para reducir la concentracion
de sdlidos en suspensidn y aceites y grasas presentes en el vertido mediante la dosificacion de
quimicos y la introduccién de aire disuelto, haciendo que se produzca la flotaciéon de los

mismos.

Tanto el sistema GEM (Gas Energy Mixing) (Figura 8), como el sistema de flotacion DAF
(Dissolved Air Flotation), tienen el mismo objetivo: separar los fangos del agua depurada
mediante la dosificacién de producto quimico y/o aire disuelto haciendo que se produzca la
flotaciéon de fangos.

Figura 8. Sistema GEM. (Fuente: Clean Water Technology)

En el caso de esta EDAR, se ha elegido el sistema GEM de flotacidn, ya que tiene las

siguientes ventajas respecto al DAF:

- Rendimiento excelente de eliminacion de Grasas y Aceites, eliminacion de sélidos en
suspension, turbidez, y DQO (contaminantes que pueden ser oxidados) y DBO
(contaminantes que pueden ser biodegradados) no disueltos.

- Minimo espacio de implantacién (reduccidon del espacio del 50% respecto a los
sistemas de flotacién DAF).

- Sostenibilidad. Gran flexibilidad en variaciones de caudal liquido y sélido.

- Generacién de lodos con mayor sequedad, por tanto, menor volumen, y menor
coste de gestion.

Guillermo Castellano Martinez Pagina | 43



....... . . Escuela d
Y Universidad 1-T| lrf;::i:ri: y Arquitectura
Al Zaragoza Universidad Zaragoza

- Sistema de cabezales LSGM (Liquid Solid Gas Mixture), que suministran al sistema la
energia de mezcla adecuada para proveer una mezcla homogénea de agua, aire,
contaminante y quimica, obteniendo como resultado una disoluciéon del aire previa a
la inyeccién de quimicos en toda la corriente de agua a tratar, asi el aire también
forma parte de los fléculos (particulas pequefias que han aumentado de tamano y se
han vuelto mas sdlidas tras el proceso de coagulacién) formados y se tiene un uso
mas eficiente de los quimicos; y por consiguiente, una reduccién del consumo de
guimicos comparado con una flotacidon convencional.

- Muy facil adaptabilidad para operaciones de produccién discontinuas.

- Operacién féacil, con menor involucracion del personal de operacién vy
mantenimiento.

La Figura 9 muestra las distintas componentes del sistema GEM:

Bomba de alimentacién /7 Y 5 Cuadro de control

(100% del influente)
Compresor Bomba de lodos

Figura 9. Componentes del sistema GEM. (Fuente: Clean Water Technology)

Los cabezales LSGM (Figura 10) ofrecen la flexibilidad para cambiar la energia de
mezcla a las caracteristicas especificas de las aguas residuales y condiciones cambiantes.

'
¥
”
¥
2

Figura 10. Interior del cabezal LSGM: efecto hidrociclon. (Fuente: Clean Water Technology)

El Sistema GEM satura el 100 % de la corriente de agua con aire disuelto, y al dejar
libre la corriente de agua en la camara de descompresion, el aire se expande formando
millones de nano-burbujas desde el interior de los fléculos, haciendo que los mismos floten
muy rapido. Por esta razén, el tanque de flotacién es mucho menor que en un sistema de
flotacion convencional (el tiempo de residencia es de unos minutos).
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Otros sistemas de flotacion utilizan un método no-intrusivo de mezcla de productos
quimicos, tales como tubos de floculacion o mezcladores de hélices, que son las formas
tradicionales de mezcla. Ambas carecen de cierta eficiencia porque no pueden abrir la columna
vertebral de los polimeros a su plena extension.

En el sistema GEM, los quimicos se mezclan en los cabezales LSGM como se muestra
en la Figura 12 y en la Figura 13. El sistema GEM utiliza fuerzas centrifugas para abrir los
polimeros sin dafiarlos y tiene en serie seis cabezales cuyas energias de mezcla varian.

El resultado es una mayor eficiencia en el uso de quimicos, y lodos mas concentrados
(Figura 11). Ademas, si los parametros de cargas contaminantes y el flujo cambian en el futuro,
y se presenta la necesidad de un cambio en los productos quimicos utilizados, se replantea la
proporcién de la energia aplicada. Para ello, sélo es necesario variar el numero de orificios
abiertos en el cartucho de cada cabezal LSGM. El sistema es facilmente adaptable a los
cambios en el agua residual que llega a la depuradora.

- P
! Entrada al GEM Fango Flotado Salida del GEM

L
|

<

b

Polimero encojido

< Waste Particle
Charge Site

Polimero estirado  _ «
5 s
= g

Carga del polimero

Figura 12. Estiramiento de la cadena polimérica debido a la energia de mezcla aplicada. (Fuente: Clean Water
Technology)
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Figura 13. Comparacion con otras tecnologias de la eficiencia de mezcla de los quimicos con el agua a tratar.
(Fuente: Clean Water Technology)

El Sistema GEM inyecta aire en el 100% del influente. Por tanto, la cantidad de
burbujas generadas, una vez que disminuya la presién, serd mucho mayor que con otros
sistemas de flotacion tradicionales.

El aire se disuelve en el agua residual antes de que el proceso de formacion del fléculo
comience. Esto permite una mejor y mas rapida flotacién de los fléculos.

Ademas, el fango producido serd mas seco que con otras tecnologias de flotacién
debido a la expulsidn de parte del agua contenida dentro del floculo que se produce cuando
las burbujas interiores empiezan a crecer. Este lodo podrd ser llevado a un tanque de
almacenamiento con una valvula de purga para sacar el agua libre, ya que el fango en reposo
seguird soltando agua. La sequedad del sistema GEM estard en torno a un 7-8%, aunque puede
alcanzar sequedades superiores al 15% en reposo, mientras que el sistema DAF convencional
(Figura 14), por lo general, extrae un fango con una sequedad aproximada del 3%.

A diferencia de la mayoria de las tecnologias tradicionales DAF, el sistema GEM airea y
trata el 100% del agua residual bajo presién. Esto concede la capacidad de disolver
rapidamente el aire en el agua residual antes de la adicién de los productos quimicos, lo que a
su vez permite la incorporacidn de aire dentro de la estructura de fléculo y elimina la
necesidad de sistemas de recirculacion de agua para su aireacion, asi como las obstrucciones
gue existen en una recirculacién en una celda de flotacion de un sistema DAF.

El agua tratada en un sistema GEM tiene un alto nivel de oxigeno disuelto, de 0.9 ppm
a 2 ppm, lo cual es beneficioso cuando el influente pasa a un tratamiento secundario bioldgico,
como en este caso.

El crecimiento del sistema GEM sélo estd limitado por el tamafio de los cabezales
LSGM. Estos cabezales pueden permitir mas o menos agua, si es necesario, mediante la
variacién del numero de orificios abiertos en los cartuchos colocados en el interior de los
cabezales. Esto hace que el sistema GEM permita una facil adaptacién a las variaciones de
carga y/o de caudales influentes. Con el sistema GEM se adquiere la capacidad de limpiar
cualquier nivel de contaminantes sin aumentar el tamafio del tanque o de capital.
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Ademas de todos los beneficios descritos, también destaca la facilidad de instalacién y

la posibilidad de reubicacion, en caso necesario, de forma sencilla.

Figura 14. Sistema de flotacion DAF. (Sigma daf clarifiers)

El proceso, con la incorporacion del Sistema GEM, es el siguiente:

La bomba del sistema GEM requiere trabajar siempre en carga, que podra ser
alimentada por gravedad o por bombeo.

Previo a la bomba del sistema GEM, se instalard un caudalimetro para el ajuste fino
de las dosis de quimicos.

La bomba del sistema GEM alimentara a los seis cabezales LSGM a una presion de
7 bar, esto hace que el agua tenga una mayor capacidad de absorcién/disolucion de
aire. Junto a la bomba, se encuentra el compresor para la inyeccion intermitente de
aire al influente y para la apertura de las electrovalvulas del sistema GEM. También
se instalara una bomba de reserva.

Arranque automatizado en funcion del nivel en los reactores bioldgicos gracias a las
sondas de nivel instaladas en los reactores.

Una vez arrancado el sistema GEM, arrancan el compresor y la bomba de
dosificacidn de coagulante y floculante.

El coagulante se inyecta en uno de los cabezales.

El aire y el floculante se inyectan en los cabezales previstos para ese uso. El sistema
de control del proceso permite ajustar las dosis de quimicos para adaptarse a
posibles cambios en la concentracidn en sélidos del agua.

Después, el influente pasara por la camara de descarga y los lodos pasaran a flotar
en el tanque de flotacién hasta su retirada.

El Sistema GEM tiene incorporado un sistema de rasquetas para la recogida de lodos
y los lleva hacia la tolva provisional de fangos.
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Figura 15. Vista superior de un sistema GEM. (Fuente: Clean Water Technology)

El sistema GEM propuesto (Figura 15) cuenta con una bomba que impulsara el agua
residual al mezclador LSGM donde los reactivos seran dosificados. Las fuerzas centrifugas que
se producen en el interior de los cabezales son las encargadas de abrir los polimeros sin
dafiarlos, como ya hemos comentado.

El objetivo de la coagulacién es cambiar las propiedades de los elementos insolubles,
de modo que se separen mas facilmente, asi se formaran los fléculos. Es mucho mas sencillo
separar particulas grandes y pesadas, que particulas mas pequenas y de poca superficie
especifica.

Mediante la dosificacion de coagulante se conseguirdn agrupar particulas muy
pequefias cargadas eléctricamente (coloides) y que, por su tamafio y carga, no seria posible su
posterior eliminacidon. Se consiguen asi neutralizar las cargas eléctricas que mantienen
separadas a las particulas coloidales (coagulacion), se agrupan aumentando el tamafio y
rompiendo su equilibrio. La adicién del floculante hace que estas particulas aumenten de
tamanfio para eliminarlas con mayor facilidad en el proceso de clarificacion.

El reactivo coagulante que se dosifica, se almacenara en un depdsito cilindrico vertical
de doble pared calorifugado que cumple con la normativa APQ6 de almacenamiento de
liqguidos corrosivos. El floculante sera dosificado desde un equipo automatico preparador de
polielectrolito diluido.

Ademas, a la entrada del GEM, se contard con un caudalimetro, que nos indicard el
caudal de agua entrante al sistema de flotacion.

Una vez realizada la coagulacion-floculacion en los cabezales LSGM, el agua pasara al
tanque de flotacion; desde el cual, el agua clarificada pasara al pozo de regulacidn, y los sélidos
flotados son arrastrados por rasquetas hasta una tolva de recepcién de fangos. Estos fangos
son conducidos por gravedad para que no se rompa el fléculo formado hasta una instalacién
de secado de fangos con tornillo deshidratador DSM (Swingmill Dewatering Screw Press). Se
instalara ademas un bombeo (1+1) con bombas helicoidales en bypass para tener la opcidn de
conduccién por bombeo en caso de que fuera necesario.

Los parametros de salida del fango espesado son los que se muestran en la Tabla 4.
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Salida de fango espesado

Parametro Valor Unidades
Cantidad 450 Tn/dia
Sequedad 7 %

Tabla 4. Parametros de salida de fangos del GEM.

2.2. Pretratamiento de aguas residuales industriales

El pretratamiento de aguas residuales industriales es el proceso de eliminacién de los
constituyentes de las aguas residuales cuya presencia pueda provocar problemas de
mantenimiento y funcionamiento de los diferentes procesos, operaciones y sistemas
auxiliares. Esto provocara:

- Asegurar el correcto funcionamiento de la maquinaria.

- Laeliminacion de los contaminantes que puedan provocar un problema en los equipos
mecanicos: bombas, agitadores, turbinas, etc.

- Ladisminucidn de atascos y obstrucciones en las distintas tuberias de la instalacién.

- La reduccién de SST (Sélidos en Suspensién Totales) y DQO (contaminantes que
pueden ser oxidados).

Las principales operaciones de pretratamiento son: desbaste, tamizado, desarenado,
homogeneizacion y desengrase.

- Desbaste. Eliminacion de sélidos de un tamafio mayor.
- Tamizado. Eliminacidn de sélidos del orden de micras.
- Desarenado. Eliminacidén de arenas.

- Homogeneizacién. Eliminacién de picos de caudal.

- Desengrase. Eliminacidn de grasas y aceites.

Para este proyecto (HTN Biogds) utilizaremos el pretratamiento de homogeneizacion,
una vez realizado anteriormente el de tamizado, que ya existe en la planta de HTN.

2.2.1. Homogeneizacién

Desde el depdsito de digestato liquido de 600 m® (Bufferl), éste se puede bombear
directamente al sistema GEM o al homogeneizador de alta carga de 2940 m? fabricado con
modulos de hormigdn, que estard agitado y aireado con un equipo AEMIJET-I (Figura 17 y
Figura 18). En dicho depdsito se regulara el pH dosificando sosa cuando sea necesario.

Este tanque se considera necesario debido a las variaciones tanto de caudal, como de
pH, que se pueden producir en el afluente de la EDAR. Con ello, vamos a mejorar la efectividad
de los procesos de tratamiento aguas abajo. Sirve para amortiguar por laminacion las
variaciones de caudal, debido al flujo inconstante de los efluentes de las distintas etapas, asi
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conseguiremos un caudal mas uniforme. Ademas, actuara como depdsito tampdn regulador y
neutralizador de pH, para lo cual se instalara un equipo de control de pH. Desde este depdsito
se bombeard con dos bombas (1+1) al sistema de flotacion GEM.

Para la aireacién y agitacidon (también llamado Korting) de este reactor se propone la
instalacidon de un sistema de toberas AEMJET. Basandose en los principios de funcionamiento
de los eyectores, las aguas residuales de una bomba de recirculacion y el aire de una soplante,
viajan por lineas diferentes en el aireador del tanque y se encuentran dentro de boquillas de
chorro concéntricas dobles, donde se produce el efecto “Venturi” (Figura 16), creando un
intenso contacto liquido-aire y mezclando las dos corrientes; mientras se forman burbujas de
tamafio micrométrico. El flujo mezclado sale de las boquillas a altas velocidades en patrones
de mezcla estratégicamente disefiados que permiten un movimiento continuo dentro del

tanque.

Figura 16. Efecto "Venturi". (Wikipedia)

Figura 17. Sistema de aireacion AEMJET-I. (Aguas industriales)
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Figura 18. Homogeneizador con sistema de aireacién/mezclado. (Aguas industriales)

El equipo AEMIJET aireador/mezclador esta compuesto por los siguientes elementos:

- Un sistema de toberas interiores y exteriores.

- Por la tuberia de mayor didmetro se recircula el liquido a agitar/airear, por medio de
una bomba.

- Porlatuberia de menor didmetro se conduce aire que proviene de una soplante.

El agua recirculada produce un vacio por efecto “Venturi” a través de la primera tobera
(interna), que aspira el aire de la tuberia de menor didametro. Debido a la turbulencia y elevada
velocidad que esto produce, el aire se mezcla inmediatamente con el liquido, formandose
pequefias burbujas que suben al exterior a gran velocidad y produciendo una corriente liquida
de alta energia. La transferencia de oxigeno se realiza fundamentalmente en la zona de mezcla
y en el recorrido ascensional de la burbuja (Figura 19 y Figura 20).

Se instalard ademds una sonda medidora de sdlidos en suspensidon para ver la
concentracion de éstos en el agua, y una sonda Redox para medir el estado oxidativo del
sistema acuoso y se dosificard antiespumante al homogeneizador para evitar la creacién de
espumas en la superficie de este, ademas de contar con los medidores de nivel que deben
tener todos los depdsitos y pozos, bien sea en boya o en forma de controlador. El problema de
la instrumentacidn por boya es la aireacidn de estos depdsitos, que puede dar falsos valores,
por lo que, siempre que se pueda, se instalardn controladores embridados.

También se instalard una sonda de pH para regular este pardmetro mediante la
dosificacidn de sosa en caso de que fuera necesario; y una sonda de sélidos para conocer la
concentracion existente. La dosificacidon de sosa estard almacenada en un depdsito de doble
pared calorifugado que cumple con la normativa APQ6.
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Figura 20. Esquema equipo de aireacién/agitacién. (Fuente: AEMA)

Este sistema de aireacién/mezclado tiene una serie de beneficios.

Flexibilidad del proceso: Con el sistema de aireacidn por eyectores, tanto el mezclado
como la transferencia de oxigeno pueden ser controlados independientemente. El
mezclado es gestionado por la bomba de recirculacion, mientras que el nivel de
transferencia de oxigeno lo es por la soplante. Ademas, la eliminacién de nitratos en
sistemas SBRs (Sequential Biological Reactor), se realiza utilizando las mismas bombas
que se usan para proporcionar liquido motriz al sistema de aireacién, a través de
eyectores para mantener el licor mezcla (fango activo mezclado con agua residual) en
suspension y que se lleve a efecto el proceso andxico. El sistema de aireacion AEMJET
permite aireacion, pero también anoxia, interrumpiendo el aporte de aire, sin hacerlo
con la recirculacion de licor mezcla; lo cual es ideal cuando sea necesario eliminar
nitrogeno.

Eficiencia energética: Los aireadores a eyectores producen un factor alfa mas alto
respecto a otros sistemas de aireacidn. Esto significa que tiene requisitos de oxigeno
estandar mas bajos, y, por tanto, soplantes mas pequefias respecto a otras tecnologias
de aireacion (difusores).
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- Facil de mantener: Los componentes del equipo mecanico estan situados fuera del
tanque para facilitar el funcionamiento y el mantenimiento. Los aireadores de
eyectores son de acero inoxidable y estan disefiados para una prolongada vida util.

- Rendimiento en climas frios: Las tecnologias de aireacion por eyectores se encuentran
en la base de los tanques y son ideales para climas frios, por tanto, trabajan
eficazmente durante todo el afio. Esto no pasaria si estuvieran situados en la
superficie, ya que podrian congelarse o funcionar de una forma errdénea.

3. Eliminacién del nitrégeno amoniacal

3.1. Depésito intermedio

La salida del vertido del equipo de flotacién GEM se dirigird a un pozo de regulacion,
donde posteriormente se bombeara el vertido a un depdsito intermedio de 310 m? fabricado
en moédulos de hormigdn. Este pozo contara con unas boyas de nivel que servirdn para avisar
en caso de exceso o déficit de agua.

El depdsito también estard aireado y agitado con un sistema AEMJET. Esta vez sera un
sistema AEMIJET-O (Figura 21), que funciona de forma similar al AEMJET-I anteriormente
descrito, pero con una forma distinta de distribucién de las toberas. La forma de distribucion
del sistema AEMJET-O es circular, mientras que la del AEMJET-I es en forma de tuberia (Figura
17 y Figura 18).

Los parametros del vertido a la salida del GEM se muestran en la Tabla 5.

Parametro Valor Unidades
Caudal 1.535 m?3/dia
DQO 7.000 kg/dia
SST 500 kg/dia
NTK 2.500 kg/dia
pH 8 upH

Tabla 5. Parametros de vertido de salida del GEM.

Figura 21. Sistema de aireacién/agitacion AEMJET-O. (Fuente: AEMA)

Guillermo Castellano Martinez Pagina | 53



....... H . Escuela de
Yy Universidad Ingenieria y Arquitectura
AL Zaragoza Universidad Zaragoza

Este depdsito intermedio también dispondra de una dosificacion de sosa para
aumentar el pH del vertido, ya que posteriormente se necesitard un pH mds elevado para el
proceso de desgasificacion de amoniaco. La sosa estard almacenada en un depdsito de doble
pared calorifugado que cumple con la normativa APQ6. Es por ello, que cuenta con una sonda
medidora de pH, por si fuera necesario dosificar mas o menos cantidad de sosa al 50%.
Ademas, contara con un medidor de nivel como todos los depdsitos y pozos, para evitar los
reboses.

El vertido es bombeado (1+1) desde el depdsito intermedio hasta el filtro de anillas,
donde posteriormente pasara a la desgasificacion de amoniaco. Ademas, con la ayuda de otro
bombeo (1+1), mediante un bypass, se puede conducir el vertido directamente al reactor
anodxico de 2480 m3; si no fuera necesaria la operacidon de Stripping (eliminaciéon de
componentes volatiles) o en caso de averia del Stripping. Ambos bombeos estan controlados
por un caudalimetro.

3.2. Filtro de anillas

Previamente a la llegada al Stripping, el vertido pasara por un filtro de anillas o discos
autolimpiantes de 100 micras de paso. La anilla realiza la filtracion fisica, reteniendo los sélidos
no disueltos en el agua, y asi pueden entrar con una concentracién maxima de sdlidos a la
torre Stripper de 150 kg/dia; de forma que se evita el ensuciamiento interno de la torre. Este
equipo de filtracién esta compuesto por una bateria de 12 filtros instalados en linea sobre
colectores de entrada/salida. Permite la limpieza secuencial a baja presién de cada filtro en
sentido inverso al de filtracidn, utilizando una mezcla de agua filtrada y aire comprimido
almacenada en un tanque auxiliar, mientras continla el suministro de agua filtrada aguas
abajo. El lavado se lleva a cabo con muy poco volumen de agua.

Se propone ademas un drenaje de este filtro de anillas, el cual se llevara por gravedad
hasta el pozo de cabecera (Buffer 1), asi se volvera a pasar por el GEM y se eliminaran los
solidos en suspensidn de este drenaje.

3.3. Intercambiadores de calor

Para aumentar el rendimiento del Stripping, debemos aumentar el pH y la temperatura
(debe ser superior a 60 2C); es por ello, que el efluente pasa por dos intercambiadores de
calor, uno de precalentamiento (aumenta la temperatura hasta 452C) y otro de calentamiento.
El intercambiador de calentamiento es alimentado por un flujo de corriente de agua de fabrica
de 95 9C. Con esto se consigue aumentar la temperatura desde 252C hasta los 65 2C.
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3.4. Stripping

El Stripping o etapa de desgasado (Figura 22) es un proceso de desorcidn, por el cual la
mayor parte del nitrégeno amoniacal de agua residual pasa a una corriente de aire.
Unicamente se puede utilizar este método de tratamiento de aguas si los compuestos a
eliminar del agua tienen tendencia a pasar a gas. El Stripping supone, por tanto, el transvase
de la contaminacién de un medio (liquido) a otro (gas).

En las columnas de Stripping, mediante un relleno adecuado, se maximiza la superficie
de contacto entre liquido y gas. El agua desciende por dicho relleno, mientras que el gas
circula en sentido contrario. La columna opera a contracorriente entre la fase liquida y un flujo
de aire de arrastre que se introduce por la parte inferior de la columna. Este aire asciende
mediante un efecto mecanico y arrastra el NH; contenido en el agua. El agua limpia de NH; se
drena por el fondo de la columna, y el aire, conteniendo el NH3 desorbido, sale por la parte
superior de la columna de vuelta a la torre Scrubber, en la que se eliminan los contaminantes
en el aire (Figura 23).

Para la columna de Stripping se utilizan rellenos de gran superficie especifica y baja
pérdida de carga, que permiten obtener, con moderadas cargas de liquido, bajos consumos
energéticos de explotacién. El reparto de liquido se realiza con pulverizadores de cono lleno,
que generan un espectro de gotas suficientemente pequefio para favorecer e incrementar el
contacto entre las dos fases.

Figura 22. Columna de Stripping. (Fuente: Tecnium)

El amoniaco es una base débil que reacciona con el agua (acido débil) para formar
hidréxido de amonio. Para la extraccion del amoniaco, se afiade sosa, y se aumenta el pH hasta
10; asi se consigue la conversidon de los iones de amonio en amoniaco gaseoso, segun la
siguiente reaccion:

NH} + OH™ - H,0 + NH;
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Figura 23. Esquema de una columna de absorcién de gases y rellenos. (La cova)

Este proceso se debe combinar con una etapa de absorcidn posterior del amoniaco en
una corriente de agua realizada en la torre Scrubber, con la finalidad de no emitirlo a la
atmoésfera. Para la etapa de absorcidn se requiere que el agua tenga un acido (pH bajo).

En esta segunda torre, mediante un proceso de absorcidon en un medio acuoso acido,
el gas amoniaco se convertira en sulfato amadnico, y sera almacenado en un depdsito aparte,
para que la empresa posteriormente pueda utilizarlo como abono.

Es conveniente eliminar previamente la materia orgdnica mas volatil de los purines
para obtener una sal amoniacal limpia. Este proceso puede realizarse mediante digestion
anaerobia, asi pues, la energia térmica obtenida de un proceso de cogeneracién a partir del
biogas se puede utilizar para subir la temperatura de la fraccién liquida digerida.

Esta extraccidn del nitrégeno por arrastre con aire, presenta distintas ventajas
respecto a otros sistemas de remocién del amoniaco.

- Operacién relativamente sencilla que no se ve afectada por la fluctuacién del agua
residual, si el pH y la temperatura del aire se mantienen estables.

- Es un procedimiento mecdnico y no produce retro-lavados o materiales regenerados.

- No se ve afectada por compuestos téxicos que puedan alterar el desempefio de un
sistema bioldgico.

- Proceso controlado.

En el bombeo de recirculacidon de agua acidificada de la torre Scrubber, se dosifica
acido sulfurico al 98%, el cual estara almacenado en dos depdsitos de doble pared que
cumplen con la normativa APQ6 para el almacenamiento de liquidos corrosivos en recipientes

fijos. Los bombeos de acido se instalaran en un armario de dosificacién.

Ademas, el fabricante “TECNIUM” exige que, para el correcto funcionamiento de estas
torres, la concentracion maxima de sdlidos en suspension sea de 150 mg/l, por tanto, lo
definiremos como valor maximo de entrada de sélidos.
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4. Tratamiento bioldgico

Después del proceso de desgasado del amoniaco, se propone un tratamiento bioldgico
compuesto por dos reactores concéntricos y fabricados con médulos de hormigdn. El andxico
de 2480 m3, donde se lleva a cabo el proceso de desnitrificacion; y el aerobio de 7250 m3,
donde se realizara el proceso de nitrificacion y la degradacidon de la materia organica.

Se plantean dos depdsitos semienterrados, donde el panel del reactor aerobio es de
8 m, enterrado 3 m y por tanto quedaran 5 m vistos, estipulados con el cliente. Ademas,
debido a la pendiente se tienen en cuenta otros 2 m enterrados. Esto hard que el depdsito
tenga una altura total de 10 m.

Mediante un bombeo (1+1) desde la salida de la torre Stripper, se conduce el agua con
menor concentracién de amoniaco al reactor andxico, regulada con un caudalimetro.
Anteriormente, se habia aumentado el pH hasta los 10 upH para favorecer el rendimiento del
proceso de desgasificado. Por tanto, ahora debemos reducir de nuevo el pH hasta los 6-8 upH
para el correcto funcionamiento del resto de procesos; es por esto, que se afiade dacido
sulfurico directamente a la tuberia de impulsidn del bombeo al reactor andxico.

Es recomendable comprobar que se cumple la regla 100/5/1 de nutrientes, siendo
DQO/N/P aplicada al agua que entra al proceso biolégico:

- Sise cumplen estas proporciones, no hay que afiadir nutrientes, ya que cumple con las
proporciones ideales.

- Si estd por debajo, deberemos afiadir N, mediante la adiciéon de urea y/o fésforo,
mediante la adicion de acido fosfdrico.

- Si estad por encima, deberemos favorecer el proceso de nitrificacion/desnitrificacion
y/o de eliminacién de fésforo (explicados mas adelante).

Por tanto, en base a la regla 100/5/1, y sabiendo que la DQO tiene un valor de
7000 kg/dia, se esperan unos valores orientativos de 350 kg/dia de NTK (Nitrégeno Total
Kjeldahl) y de 70 kg/dia de fosforo a la entrada del tratamiento biolégico. Como se muestra en
el Anexo I, el valor de carga de nitrégeno que se tiene en cuenta a la entrada del tratamiento
bioldgico es mayor a estos 350 kg/dia, por lo que se debe realizar el proceso de nitrificacidn-
desnitrificacidn.

Los parametros de entrada al tratamiento bioldgico vienen definidos en la Tabla 6.

Entrada al tratamiento biolégico

Parametro Valor Unidades
Caudal 1.435 m?3/dia
DQO 7.000 kg/dia
SST 150 mg/I
pH 7 upH
CE 13.000 ps/cm

Tabla 6. Parametros de entrada al tratamiento biolégico.
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4.1. Eliminacién del nitrégeno organico

El nitrégeno es un contaminante de las aguas residuales que hay que eliminar por ser
perjudicial por diferentes razones: reduce el oxigeno disuelto en las aguas superficiales, es
téxico para el ecosistema acuatico, es un riesgo para la salud publica y junto al fésforo (P) son
responsables del crecimiento desmesurado de organismos fotosintéticos (eutrofizacion).

La eliminacién de nitrégeno se realiza con un proceso de nitrificacion y desnitrificacién.
La nitrificacion consiste en la conversién aerobia del nitrégeno amoniacal a nitrato, y la
desnitrificacién es la conversién andxica de nitratos en nitréogeno gas.

En la nitrificacidon, se reduce la demanda de oxigeno del amoniaco mediante su
conversion a nitrato. Para eliminarlo se realiza el segundo paso, la desnitrificacion. El nitrato

conseguido en el anterior proceso pasa a ser un producto gaseoso y es eliminado.

HC O3
Carbon
1107 P Boorvies ausivofas
0
O
Qo
Carbos Pecterins hetero ol
D oteyin 5 RetE ronoris
Nitrificacion
05

(aerobia)

Desnitrificacion

Figura 24. Representacion esquematica del proceso de nitrificacion-desnitrificacion. (3 tres 3)

La nitrificacidn se realiza por bacterias autétrofas aerobias (nitrosomas y nitrobacter).
Es una reaccion exotérmica, donde el nitrégeno amoniacal primero se convierte en nitrito y
muy poco tiempo después en nitrato.

La desnitrificacion es un proceso que realizan bacterias heterdtrofas aerobias en
condiciones andxicas (ausencia de oxigeno disuelto y presencia de nitratos). Estas bacterias
son capaces de utilizar los nitratos como aceptores de electrones en vez del oxigeno. Este
proceso tiene lugar en varias etapas. Primero el nitrato (NOs) pasa a nitrito (NO,) para después
pasar a 6xido nitrico (NO), a 6xido nitroso (N,0) y finalmente a N; gas; esto se consigue gracias
a la accidn de distintos géneros de bacterias. La desnitrificacion puede tener lugar al mismo
tiempo que se oxida la materia orgdnica.

NITRIFICACION DESNITRIFICACION
2 NH: + 30, —timoos L yNO™ L 4H* + 2H,0 6NO; + 2CH,OH — 6NO; + 2C0, + 4H,0
INO; + O, —tirobacter_y 5 Ney” 6NO; + 3CH,OH — 3N, +3C0, + 3H,0+ 60H~
NH!+ 20, > NO, + 2H'+ H,0(l) 6NOT + 5CH,OH(Mat.Org) — 5CO, +3N, + TH,0+60H ™ (2)

Figura 25. Reaccion quimica de nitrificacion-desnitrificacion. (Fuente: AEMA)
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4.2. Reactor anéxico

Se propone un reactor andxico concéntrico con el reactor aerobio de 7250 m3, del que
hablaremos mas adelante, simplemente por la falta de espacio en el terreno para instalar dos
reactores de forma separada, pero el funcionamiento es el mismo.

Existe ademads una corriente de recirculacién (rica en nitratos y nitritos) desde el
reactor aerobio mediante dos bombas SRG (1+1), para aguas residuales, instaladas con un
pasamuros. En este reactor se producird el proceso de desnitrificacion explicado
anteriormente bajo condiciones andxicas (ausencia de oxigeno y presencia de nitratos).
Ademas, se propone la presencia de dos agitadores para favorecer el movimiento de las aguas
del reactor andxico, y asi evitar la decantacion del fango y, en consecuencia, la anaerobiosis
del licor mezcla.

Por ultimo, dicho reactor cuenta también con una sonda Redox para medir el estado
oxidativo del sistema acuoso, lo que nos dara informacién del proceso de nitrificacion.

4.3. Reactor Aerobio

En el reactor biolégico aerobio de 7250 m* se produce la eliminacién de la materia
orgdnica y la oxidacion del amonio en nitratos. Para ello, es necesario una buena aireacién del
licor mezcla que aporte el oxigeno necesario para que los microorganismos aerobios puedan
realizar su ciclo vital, consumiendo la materia organica y oxidando el amonio en nitratos. Para
la nitrificacidn es necesario que existan concentraciones de oxigeno disuelto para evitar que el
oxigeno sea un elemento limitante y se produzca el cese o ralentizacion del proceso.

Se propone un sistema de toberas AEMJET-I similar al del homogeneizador (Figura 17,
Figura 18, Figura 19 y Figura 20), dos grupos de soplantes (2+1) que suministren el oxigeno
necesario, y un bombeo de recirculacion de agua compuesto de dos bombas para cada brazo
del Korting, para la agitacidon y mezcla del aire y el vertido.

Los grupos soplantes y bombas se encuentran controlados por una sonda de O, y por
una sonda Redox, con el fin de garantizar el aporte de oxigeno preciso. Con esto se consigue
reducir el gasto energético, ya que se aportard soélo el oxigeno que sea necesario, no se
aportara ni en mayor ni en menor cantidad. Esta Ultima sera mds importante, ya que puede
producir problemas biolégicos en el efluente.

Ademas, se instalard una sonda de sélidos para realizar una purga de fangos en el
momento que sea necesario, la sonda Redox anterior que servird para medir el estado de
oxidacion del vertido y una sonda de pH para medir la acidez del agua, asi como el controlador
o boya de nivel correspondiente.
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La soplante sera accionada mediante un variador de frecuencia para realizar el ajuste
automatico de la velocidad de trabajo en funcidn de las necesidades del proceso.

Se anadird también la dosificacidon de antiespumante mediante bombas dosificadoras
de un inhibidor de espumas, para evitar su formacién en la superficie del reactor.

5. Sistema de ultrafiltracion MBR

Una vez finalizado el proceso de biodegradacién se pasara el vertido por gravedad a un
sistema de ultrafiltracion con biorreactores de membrana MBR (Figura 26). Para que dicho
sistema funcione, debe pasar al menos un caudal cinco veces mayor que el caudal medio de
tratamiento. Para controlarlo, se dispondrd de una valvula de tajadera automadtica controlada
con un caudalimetro. El agua discurrird a través de un filtro de malla para evitar el paso de
particulas sélidas de mas de 5 mm.

ENTRADA M.B.R. PERMEADO

ALIMENTACION
10 5Q Q

=

L =

RECIRCULACION
4Q

Figura 26. Esquema general de flujo de caudales en los reactores bioldgico y de membrana. (Fuente: AEMA)

El sistema de ultrafiltracion con MBR tiene las siguientes ventajas frente a otros
sistemas convencionales, como puede ser el sistema de lodos activados (Figura 27).

- Efluente de gran calidad. Esto permite su reutilizacion directa, el efluente queda libre
de sdlidos en suspension, bacterias, y se reduce el contenido de virus; eliminando la
necesidad de un tratamiento terciario para desinfectar el efluente.

- Tiene una mayor adaptabilidad a las variaciones de caudal y temperatura.

- Menor produccién de fangos y, por consiguiente, menores costes de explotacion.

- Es posible el post-tratamiento con 6smosis de forma directa.

- No se ve afectado por problemas en el fango biolégico: bulking (mala sedimentacidn
de los fléculos del fango activo), fangos flotantes, etc.

- Menor necesidad de espacio y, por tanto, coste de obra civil mas reducido.

- Sistema compacto y modulable con gran flexibilidad de operacién.

- Facilidad de ampliacidn sin necesidad de obra civil.
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b) Esquema de sistema de biorreactor de membranas.

Figura 27. Sistema de lodos activados (abajo) frente a Sistema MBR (arriba). (Fuente: AEMA)

El tanque MBR estd fabricado en acero inoxidable y tiene capacidad para 3 cassettes y
un compartimento para los fangos (Figura 29). En el interior del tanque se van a disponer 2
cassettes de 52 mdédulos de membrana cada uno, con una superficie de filtracién por mddulo
de 40 m2.

El cdlculo de la superficie total de filtracidn es la que se muestra a continuacion:
Sy = 40 m? x 52 médulos x 2 cassette = 4160 m?

Sabiendo que el caudal que sale de la purga de fango biolégico bombeado hasta el
homogeneizador es de 245 m3/dia, que el caudal de entrada al tratamiento bioldgico es de
1435 m3/dia, y que el caudal de tratamiento del MBR debe ser cinco veces el caudal medio, se
calcula dicho caudal de tratamiento del MBR:

= 1435 m’ 245 m_ 1190 m_ 49583 :
Or = dia dia dia h
3
1190 7 x 5 m3
QMBR = —aia = 24791 =~ 250—
24% h
1a

A partir de estos datos, se podria calcular el flujo de permeado neto del sistema MBR
(Figura 28):

49583% l l
lux = =1192—— ~ 12—
flux (40 m2 x 52 médulos x 2 cassette) m2h m2h
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Figura 29. Instalacion de un MBR en depédsito de acero inoxidable. (Blog del agua)

Las membranas necesitan realizar limpiezas de mantenimiento y de recuperacién para
gue se encuentren en perfecto estado. Estas tareas de limpieza se llevardn a cabo mediante la
adiciéon de quimicos, cuando sea necesario, mientras que el mantenimiento se realizara de
manera rutinaria. Se realizan retro lavados de limpieza enviando agua tratada desde el tanque
CIP (Clean In Place) de 200 m? al interior de la fibra, a la vez que el aire de las soplantes agita

las membranas.

El agua limpia conseguida mediante el permeado, serd extraida del licor mezcla a
través de las membranas, y enviada al depésito de acumulacién depurada CIP. El tanque del
MBR esta construido en inox 304.

Tanto el permeado, como el retro lavado, se utilizan con una Unica bomba lobular. Este
tipo de bombas permite bombear en ambos sentidos.
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Una de las principales ventajas es la robustez que aporta al sistema, al ser un
tratamiento fisico, casi independiente de la microbiologia del sistema. Una ventaja potencial es
la reutilizacién, ya que tiene la capacidad de retener un alto porcentaje de virus, bacterias o
componentes organicos e inorganicos que frecuentemente son encontrados en los efluentes
de los tratamientos bioldgicos convencionales.

El agua tratada se bombea a un tanque CIP de PRFV (Poliéster Reforzado de Fibra de
Vidrio) de 200 m3. A partir de aqui, el agua tendra tres caminos marcados.

- Por gravedad a un depdsito existente de 780 m? para ser utilizada como agua de riego.

- Mediante un bombeo (1+1) para la recuperacion de agua para preparadores de
polielectrolito.

- Por bombeo (1+1), de nuevo al intercambiador de precalentamiento del proceso de
Stripping.

La segunda opcién de tratamiento, en que se envia el agua procedente del tanque CIP
a los intercambiadores, es simplemente para darle versatilidad a la planta. Si en algun
momento se decide no usar la zona del Stripping por averia o simplemente porque se
considera que no es necesario, siempre se tendrd la opcién de realizar este proceso al final.

6. Secado de fangos del GEM

Se quieren tratar 24 toneladas de materia seca al dia, unos 17 m3/h, con una
concentracién en torno al 7%. Este fango es el resultante del tratamiento efectuado por el
sistema GEM.

El modelo requerido para este caudal es el Sistema DSM 702D, con capacidad nominal
de hasta 360 kg MS/h pudiendo alcanzar 600 kg MS/h en funcion del lodo a tratar.

Los lodos provenientes del sistema GEM se conducen al tubox por gravedad para que
no se rompa el fléculo, donde se acondiciona el fango con el polimero diluido.

El interior de la estructura del Sistema DSM (DSM similar a Figura 32) esta compuesto
por placas de anillos separadores cilindricos méviles (Figura 30). El movimiento rotacional con
el tornillo de paso variable proporciona un proceso continuo de deshidratacion. Su disefio hace
que se eliminen las posibles obstrucciones (Figura 31).
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Figura 30. Estructura del interior del Sistema DSM. (Fuente: Clean Water Technology)

Figura 31. Representacion de los movimientos que efectta el Sistema DSM. (Fuente: Clean Water Technology)

Es un sistema completamente automatizado; capaz de arrancar, operar y parar sin

intervencién de un operario. El sistema de deshidratacion DSM es especialmente util en la
deshidratacion de lodos urbanos con bajo contenido de sélidos (por debajo del 0.2%) y en las
industrias que generan lodos con un alto contenido en aceites y grasas.

El sistema tiene las siguientes componentes:

Tanque de floculacion (floculador) con un mezclador previo en tuberia (Tubox).
Sistema DSM.
Armario eléctrico.

Ademds, se distinguen tres zonas dentro del sistema (Figura 32):

Zona de espesamiento, donde el lodo se hace mas denso.

Zona de deshidratacion, donde se elimina agua del lodo por la presiéon generada por el
anillo estatico y los anillos maviles.

Zona de escurridos, donde un plato estatico aumenta la presién y se produce la torta
deseada.
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Entrada

ZONA DE ESPESADO ZONA DESHIDRATADO

ZONA DE TORTA DE
ESCURRIDOS FANGO

Figura 32. Zonas diferenciadas del tornillo deshidratador de fangos. (Aguas industriales)

El Sistema DSM presenta una serie de ventajas que hacen que el operario necesite una

atencién minima al sistema pudiendo centrar su intervencién en otros puntos de la instalacidn.

Proceso contra lavado ajustable en frecuencia y tiempo, y el sistema de anillos anti-
obstruccidn (Figura 30 y Figura 31) para mantener el sistema limpio.

Capacidad de tratar un efluente de recirculacion con un contenido en sélidos muy
bajo.

Reducido tamafio.

Facil de operar y mantener: bajas revoluciones (desgaste minimo).

Equipo sostenible: consumo energético muy bajo, consumo de agua Unicamente
necesario para el contra lavado, un nivel de ruido inferior a 70 dB y no produce gases.

Figura 33. Tornillo deshidratador de fangos. (Siwatechnology)

El proceso de deshidratacion de fangos mediante el Sistema DSM es el siguiente

(Figura 34):

Por gravedad, el fango producido por el sistema GEM es conducido desde la tolva de
fangos al tubox. Se podria bombear, pero se decide hacerlo por gravedad para no
romper el fléculo formado en el GEM.

En el tubox se acondicionaran, con el polimero diluido previamente (floculante
producido por el equipo de polielectrolito), y el depédsito floculador a baja velocidad.
Posteriormente, el lodo floculado pasa al tornillo deshidratador DSM, primero por la
zona de espesado y acabando en la zona de deshidratacion.
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- Enlazona de deshidratacidn, el espacio entre anillos madviles y fijos es menor, y gracias
a esta presidn ejercida por la placa final y la extrusion del doble tornillo, el lodo sale en
forma de torta.

- Se descarga la torta deshidratada mediante una bomba helicoidal hasta un
contenedor.

- Tanto los escurridos (parte liquida), como el vaciado, se conduce a un pozo de bombeo
de escurridos, donde con la ayuda de un bombeo sumergible (1+1) se conducira al
Buffer 1 o al depdsito intermedio, dependiendo de su turbidez (controlada mediante
una sonda de turbidez instalada en la salida de los escurridos del tornillo DSM)

mediante dos védlvulas automaticas.

Los parametros previos al pozo de escurridos son los que se muestran en la Tabla 7.

Escurrido DSM (retorno)

Parametro Valor Unidades
Caudal 300 m3/dia

DQO 7.000 mg/I
SST 500 mg/I
NTK 2.500 mg/I
Pr 40 mg/|
AyG 200 mg/|
pH 8 upH

Tabla 7. Parametros del escurrido del DSM.

Los parametros de salida del fango deshidratado del sistema DSM son los que se

muestran en la Tabla 8.

Fango deshidratado DSM \

Parametro Valor Unidades
Cantidad 150 Tn/dia
Sequedad 25 %

Tabla 8. Parametros del fango deshidratado del DSM.

CABECERA DE PLANTA

DEPOSITO DE LODOS

Figura 34. Funcionamiento del tornillo DSM. (Fuente: AEMA)
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Ademas del decantador centrifugo, y el tornillo deshidratador de fangos (explicados
anteriormente), hay otra forma de deshidrataciéon de fangos: a través de un filtro-prensa. La
deshidratacién en un filtro-prensa (Figura 35) se lleva a cabo forzando la evacuacién del agua
presente en el fango a través de un filtro por la aplicacidon de una presion elevada. Se consigue
una sequedad del fango del 20 al 30%.

No se ha tenido en cuenta esta posible solucion porque el filtro-prensa es aconsejable
para instalaciones con vertidos que generan fangos con elevado contenido en inertes
(industria conservera, papelera, etc.), y no es recomendable para vertidos con altas
concentraciones y grasas (industria ganadera, agricultura, etc.) como en el caso de HTN.

Figura 35. Filtro-prensa. (Estruagua)

7. Sistema de gestion SCADA

El sistema de gestion SCADA es un método de gestidn y control que permite la
supervisién del proceso. Este sistema permite el manejo automatico de procesos que,
mediante la introduccién de una consigna, actuaran de manera auténoma, siendo vigiladas y
registradas todas sus acciones en el histérico de datos y alarmas que incluye dicho sistema
(Figura 36).
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Figura 36. Pantalla de inicio del programa SCADA. (Fuente: AEMA)
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El sistema SCADA permite la visualizacién del proceso y acciones individuales que se
han llevado a cabo, o se estan llevando a cabo en la planta, dando la posibilidad de seguir
trabajando de forma automatica o cambiar a manual cada equipo de la planta, siempre bajo el
criterio del jefe de planta (Figura 37). Ademas, el sistema SCADA tiene la posibilidad de cifrar,
bajo contrasefia, cualquier pardmetro o proceso que se considere necesario para evitar su

incorrecta utilizacién, por tanto, sélo podrdn ser modificados por las personas cualificadas para
ello.

(el e el

Figura 37. Pantalla de estado de equipos. (Fuente: AEMA)

El sistema se compone de varias pantallas donde se pueden observar las variables
necesarias para comprender y examinar el proceso (Figura 38). Ademas, contard con una
pantalla de alarmas, donde se pueden visualizar las anomalias ocurridas en la planta,
controlarlas y gestionarlas, ya que se genera un fichero de histéricos.

i
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Figura 38. Ejemplo de visualizacion de un MBR en el sistema de gestion SCADA. (Fuente: AEMA)
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También cuenta con una pantalla de mantenimiento de equipos, donde se pueden
visualizar las horas de funcionamiento, y asi poder realizar el mantenimiento de los equipos
que asi lo requieran, pudiendo realizar alternancias entre equipos doblados.

En otra pantalla, se pueden visualizar y modificar todas las consignas de
funcionamiento de la planta; asi, el responsable de planta podra ajustar el funcionamiento de
la EDAR adaptandolo en funcién de las necesidades del proceso (Figura 39).

Figura 39. Pantalla de consignas de una EDAR (Fuente: AEMA)

Los técnicos de AEMA han desarrollado, ademas, un sistema de alarma en el que
cualquier pardmetro que se desvie pueda estar controlado. En caso de producirse un fallo de
funcionamiento de algln equipo y/o una alteracién en alguna consigna, el propio programa
detecta la alarma y emite una sefial.

Ademas, también habra una pantalla en la que se representan, por medio de graficas
en tiempo real, las variables que se consideren necesarias, para asi conocer los estados y
rendimientos de la planta (Figura 40).

TR

Figura 40. Pantalla de grafica de caudal de entrada a un MBR. (Fuente: AEMA)
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Anexo |l. Calculos detallados de la instalacidn

1. Cdlculos previos

Los posteriores cdlculos partirdn de los valores del digestato mostrados en la siguiente
tabla, correspondientes a la entrada del decantador centrifugo (Tabla 9).

Digestato

Parametro Valor Unidades
DQO 54.000 mg/I
SST 50.000 mg/|
NTK 4.500 mg/I
Pr 400 mg/|
AyG 2.000 mg/I
CE 13.000 ps/cm
pH 8 upH

Tabla 9. Parametros iniciales.

1.1. Calculo de caudales

Primero de todo, procederemos a hacer el calculo de caudales de toda la instalacion,
pero antes de todo es conveniente comentar que se ha realizado un pilotaje en una planta
similar a la que se instalard en HTN Biogds de donde se sacaran algunos pardmetros para el
diseio de la EDAR.

Para comenzar, se establece un caudal medio de entrada al decantador de
1.000 m3/dia facilitado por el cliente. Por tanto, como se puede observar en la linea de proceso
incluida en el Anexo VI, el caudal que sale a través del bombeo de regulacién incluido en el
depdsito Buffer 1 (Qgutter) €s el correspondiente a la suma del caudal medio de entrada al
decantador centrifugo (Qcent), €l caudal procedente de los drenajes del filtro de anillas (Qaniias) Y
el caudal que llega desde el bombeo de escurridos (Qesc). Ademas, es importante saber que
con muy poca frecuencia este caudal pasara directamente al sistema de flotacion GEM, asi
pues, se establece que el caudal que llega al homogeneizador serd el mismo que el que llega
desde el bombeo de regulacién.

m3

dia

Qhomo = QBuffer = Qcent + Qesc + Qanitias = 1000 + 300 + 100 = 1400

Segun el pilotaje, se establece un caudal de dosificacién de polielectrolito del GEM y
del DSM de 108 y 82 m3/dia respectivamente.

Para calcular el caudal de retorno al DSM cabe destacar que, segun el pilotaje, la carga
de materia seca que ira al tornillo DSM sera de 450 Tn/dia aproximadamente. Se sabrd ademas
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gue la carga de polielectrolito del GEM y del DSM tiene un valor nulo, ya que la concentracién
de sdlidos serd cero por ser agua con sustancia quimica. La concentracidn de sélidos en
suspensidn en el reactor serd de 0.8 % (8 g/l) y del MBR sale una proporcion de agua hacia el
tanque CIP de una quinta parte de la que entra, es decir, 1435 m3/dia. Esto supone una
relaciéon de recirculacién de 5/4 de caudal, que multiplicados por la concentracién en los
reactores nos dara la concentracién de la purga de fango procedente del MBR.

2- 0.8% = 1% (10%)

Sabiendo lo expuesto anteriormente, procedemos a calcular el caudal necesario de
retorno al DSM.

3 g l k kgMs

m m _¢ X9
cargQcentrifuga = 1000@ ' 300007 . 1000% -10 m—g = 30000 dia

Si suponemos un caudal de recirculacidn hacia el DSM de 300 m?/dia:

= 300 m’ SOOmg 1000 : 107° kg = 150 kgMS
carglosm = dia l m3 mg dia

cargapoli gem = 0

cargapoli psm = 0

m3 g kgMS
Cargafa = 245% . 107 = 2450 dia
kg kg kgM$
cargQanitias = 500% - 150% = 350 i
KaMS (30000 + 150 + 2450 + 350) - (@) n Tn
IMStotar _ 7 J — 470.7-= ~ 450
dia 1000 " dia dia

Al ser valores orientativos, se comprueba que se cumple, por tanto, esta bien supuesto
ese caudal de recirculacion al DSM de 300 m3/dia.

El caudal de entrada al sistema de flotacion GEM (Qgem) constara de la suma del caudal
del decantador centrifugo (Qcent), €l caudal que sale hacia el tornillo DSM (Qpsw), la dosificacion
de polielectrolito del GEM (Qpoli gem) junto a la del DSM (Qpoii psm), €l retorno del fango aerobio
desde el MBR (Qs,) (se comentard mas adelante) y el drenaje desde el filtro de anillas (Qanillas)-

Q¢em = Qcent + Qpsm + onli GEM T onli GEM T Qfa + Qanittas
m3 m3
= 1000+ 300+ 108 + 82 + 245+ 100 = 1835@ =~ 757

Por tanto, sabiendo el caudal de retorno al DSM, se puede calcular el caudal de salida
de agua al bombeo de regulacion previo al depdsito intermedio (Qreg).
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m3
Qreg = 1835 — 300 = 1535 ——

Como sucedia en el caso del homogeneizador, en el caso del depésito intermedio se
tiene en cuenta que el caudal es el mismo que el caudal de salida del GEM, ya que desde el
bombeo de escurridos del DSM rara vez llegara agua, por lo que se considera despreciable.

m3

dia

Qreg = Qq inter = 1535

Para el caudal que entra al Stripping, se debe tener en cuenta el drenaje de los filtros
de anillas se tiene en cuenta el drenaje al depdsito Buffer 1 de 100 m3/dia comentado
anteriormente.

3

m

Q.S‘tripping = Qinter — Qanittas = 1535 — 100 = 1435 dia

Para la parte del desgasado del amoniaco (Qstripping) ¥ la entrada al tratamiento
bioldgico (Quio), €l caudal se considera constante.

m3

inDi = io — 1435f

Qstrlppmg leo dia

A la entrada del MBR se debe cumplir que el caudal que entra debe ser cinco veces el

caudal medio de la EDAR para el correcto funcionamiento del sistema de ultrafiltracidn.

Ademas, debemos considerar que se ha estipulado con el cliente una salida final para agua de

riego (Qrec) de 1000 m3/dia (lo que se utiliza actualmente) y de recuperacién para los

preparadores de polielectrolito (Qrec) de 190 m3/dia. Por tanto, el caudal que deberemos tener

en cuenta sera la suma de las dos anteriores.

3 3

M~ 2500
dia ~ h

QMBR = 1190 " 5 = 5950

Sabiendo que el caudal que deberiamos haber tenido en cuenta es el de 1435 m3/dia y
han sido 1190 m3/dia, se puede saber que hay unas pérdidas de 245 m3/dia que seran los que
saldran del MBR bombeados hasta el homogeneizador de nuevo (Qs) que se han comentado
anteriormente.

m3

dia

Qfq = 1435 — 1190 = 245

Una vez calculados todos los caudales es importante comentar que estos caudales
tienen un valor orientativo, ya que dependen de diversos factores como las distintas
concentraciones que tenga el digestato o el caudal de entrada al decantador centrifugo, ya que
se ha tomado un valor medio de entrada.
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1.2. Célculo de concentraciones y/o cargas

Como he comentado anteriormente, contamos con el pilotaje realizado en una planta
similar a la que se instalara en HTN Biogas y se utilizaran los datos mas desfavorables para
tener la seguridad de su correcto funcionamiento.

A partir de los datos de entrada mostrados en la Tabla 10, el digestato pasara al
decantador centrifugo, donde se conseguiran los valores mostrados en la Tabla 11.

Digestato

Parametro Valor Unidades
DQO 42.000 mg/|
SST 30.000 mg/|
NTK 4.500 mg/|
P; 300 mg/|
AyG 2.000 mg/|
CE 13.000 ps/cm
pH 8 upH

Tabla 10. Parametros entrada Buffer 1.

Después se pasara al sistema de flotacion GEM, donde se conseguiran los valores
mostrados a continuacién en la Tabla 11, segun el pilotaje.

Digestato \

Parametro Valor Unidades
DQO 7.000 mg/|
SST 500 mg/|
NTK 2.500 mg/|
Pr 40 mg/|
AyG 200 mg/|
CE 13.000 ps/cm
pH 8 upH

Tabla 11. Parametros entrada bombeo de regulacién a depésito intermedio.

La salida de fango espesado del sistema de flotacion GEM es de 450 Tn/dia con una
sequedad del 7% segun el pilotaje. Una vez pasa por el tornillo DSM se produce una salida de
fango deshidratado de 150 Tn/dia y el escurrido que sale del DSM hacia el bombeo de
escurridos es el que se muestra en la siguiente Tabla.

Antes de entrar a la zona del Stripping es importante reducir la carga de sélidos en
suspensidn (SST) a 150 kg/dia, esto se conseguira gracias a los filtros de anillas.

Es importante decir, que la carga se mantiene constante a pesar del caudal, sin
embargo, si hablamos de concentracidn, variara en funcién del caudal (a mayor caudal, menor
concentracion, ya que, al ser la misma carga, estarda mas diluido). Si se quisiera calcular la
concentracién de sélidos en suspensidn, por ejemplo, seria suficiente con calcularlo de la
forma siguiente:
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cargassy - 1000 1501000
Qg 1435

[SST] = = 104.53 ppm =~ 105 ppm

Ademads, debemos aumentar el pH y la temperatura para que las torres de Stripping
tengan el rendimiento que nos asegura el fabricante. Es por ello que pasa por los dos
intercambiadores de calor (precalentamiento y calentamiento) para aumentar la temperatura
del agua residual hasta una temperatura de 652C gracias a una corriente de agua de fabrica de
959C. Con el rendimiento de todo el proceso de desgasificacion del nitrégeno amoniacal
proporcionado por el fabricante, se conseguira una concentracién de 100 ppm de nitrégeno, el
cual serd en mayor parte nitrégeno orgdnico que se terminard de eliminar en el posterior
tratamiento bioldgico.

[NTK]-QE_100-1435_14 kg
1000 1000 dia

cargayrg =

Una vez realizado el proceso del Stripping se vuelve a reducir la temperaturay el pH
para proceder al tratamiento bioldgico compuesto por los reactores y el MBR y asi no tener
ningun problema en el proceso de nitrificacién-desnitrificacion.

2. Calculo de equipos de la instalacién

2.1. Bombeo de cabecera

Para el célculo de las bombas sumergidas del depédsito Buffer 1 existente de volumen
atil de 600 m® se debe saber que el caudal de salida debe ser el calculado anteriormente
(Q=1435 m3/dia~60 m3/dia) y que la altura de columna de agua que se debe tener en cuenta
es la suma de la altura del depédsito de entrada (Buffer 1), la altura del depdsito de salida
(homogeneizador) y las pérdidas de carga en tuberias.

En el Anexo Il se incluye una leyenda de las posibles pérdidas singulares que podrian
existir en la instalacidn, asi como su posterior calculo de pérdida de carga total. Para la
aspiracion, unicamente habra pérdidas en tuberia. Para la impulsion, las pérdidas singulares
seran: una ampliacién gradual (Amp. 100/150), un controlador de caudal (caudalimetro), diez
codos de 90°, dos valvulas de mariposa, una Te de salida bilateral y una vélvula de retencion.
Cabe recordar que, aunque haya dos bombas en paralelo, Unicamente funciona una, asi que
las pérdidas de carga sélo se tendran en cuenta para una bomba. Procedo a explicar cada uno
de estos términos a continuacién:

- Ampliacidn gradual: Se utiliza una ampliacién a una tuberia de 150 mm, porque en
una tuberia de 100 mm, habia demasiadas pérdidas (Amp. 100/150). Para saber
qué tuberia debemos utilizar nos basaremos en la tabla del Anexo Il. En este caso,
si calculamos la velocidad en la tuberia nos daremos cuenta de que se cumple el
rango de velocidades para una tuberia de 100 mm (v=2.12 m/s), pero por lo
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comentado antes, después de pasar por la brida de impulsiéon se realizard una
ampliacion gradual para disminuir pérdidas a cambio de reducir la velocidad
notablemente. Esta se ha calculado después de la eleccién de la bomba, ya que las
bridas de impulsién y aspiracién de la bomba elegida son de 100 mm. Al suponer
una ponderacién muy baja, no afectan de una forma notable en las pérdidas
hidraulicas.

- Caudalimetro: Para controlar el caudal de impulsién y tener constancia en todo
momento de una variacidon de caudal que podria deberse, por ejemplo, a una
averia.

- Codo de 90°: Permite realizar cambios de direccidn de 90° en tuberias.

- Vaélvula de mariposa abierta: En este caso son valvulas neumaticas, pero el valor de
la ponderacidon es el mismo, asi que las incluimos en este grupo. Sirven para
permitir o cerrar el paso del agua.

- Te de salida bilateral: Tuberia en forma de Te para la unidn de las dos bombas en
paralelo.

- Valvula de retencién de bola: La que esta en la tuberia de impulsién de la bomba
que permitird el paso del agua saliente de la bomba, pero impedira su paso en
sentido contrario.

La suma de pérdidas lineales y singulares dard un valor de 0.09 m para Q=60 m3/h,
L=2m y f=0.01992. Las pérdidas en la impulsion tendran un valor de 0.72 m para Q=60 m3/h,
L=48m y f=0.01949. Entonces, la suma de pérdidas de carga en tuberia sera de 0.81.

Hyeg = Hpusfer1 + Hhomo + Hpéraidas = 5+ 8+ 0.81 =13.81 = 14 mca

Por tanto, se necesitara una bomba capaz de superar esa suma de pérdidas y bombear
el caudal necesario. En este caso contaremos con un bombeo 1+1, siempre que veamos esto
significa que son dos bombas en paralelo, en la que habra una de reserva por si hubiera una
averia o para trabajar en alternancia. Iremos a las tablas proporcionadas por el fabricante
“IDEAL” y entrando con estos dos pardmetros vemos que hay una bomba que cumple los
requisitos exigidos: ARS 100-26V/7.5/45V, cuya brida de aspiracion y de impulsidn tienen
DN100. En caso de no encontrar el valor exacto en las tablas, se procedera a elegir la bomba
que sea capaz de transmitir para ese caudal una altura de columna de agua mayor, para
asegurarnos el funcionamiento correcto de bombeo. Después de esto, el fabricante nos
proporcionara la ficha técnica, donde se comprobard que para el caudal necesario tendremos
una altura de columna de agua igual o superior a la necesaria.

2.2. Sistema de flotacion GEM

El sistema de flotacion GEM propuesto era el GEM 150/300, ya que para esta
concentracién de sélidos (30.000 mg/l aproximadamente) dicho sistema seria suficiente seglin
ofertas anteriores propuestas por el fabricante “Clean Water Tech”. Sin embargo, en este caso
ocurre el problema de tener un caudal muy alto, ya que el GEM 150/300 tiene una capacidad
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de soportar un caudal de 45 m3/h y el necesario para esta instalacién estd entre 70-72 m3/h
aproximadamente. Por tanto, esto se solucionaria simplemente con una capacidad de depdsito
de flotacion mayor, asi que se ha elegido el Sistema GEM 150/300 XXL. El banco de cabezales
no cambia, pero se debe optar por un modelo de tanque mayor, no vale con el del modelo
anterior, sino que hay que optar por el siguiente al superior (XXL).

La salida del GEM al DSM ira por gravedad, pero se plantean dos bombas helicoidales
(1+1), en caso de que fuera necesario un bombeo.

Partiendo de los datos de la tabla de las concentraciones en el homogeneizador
(Tabla 10), pero cambiando el caudal por el que entra al GEM (70 m3/h = 1700 m3/dia), se
calculara el caudal de sélidos en suspension y de aceites y grasas para saber el caudal total de
fangos generados en el GEM vy asi calcular las bombas helicoidales necesarias para este
bombeo de fangos.
Qg " [SST] - nggrp _1.700-30.000-90% kg

1000 1000 = 45900~

CaTgaSST =

Siendo Qk el caudal de entrada al GEM, [SST] la concentracidon de sélidos de entrada al
GEM y nsst el rendimiento del GEM de eliminacién de sélidos en suspension.

= cargassr _ 45.900 63662 m3 e 52m3 30m3
B Prango * 1000 - %sequedad ©1.03-1000-7% 60— = 2602w -

Qss

Siendo cargasst la carga de sélidos en suspensidn calculada antes, prango la densidad del
fango y %sequedad el porcentaje de sequedad del fango saliente del GEM hacia el DSM.

De la misma forma se realizara el calculo del caudal de aceites y grasas.

Las bombas elegidas son el modelo MONO Z36KC11RMA para un caudal de 30000 I/h
segln el catdlogo del fabricante “ALBOSA” y se calculan con una simple regla de tres. Estas
bombas son capaces de impulsar un caudal de 30 m3*/h con una altura manométrica maxima
de 20 mca y potencia 5.5 kW.

Segun el pilotaje, por cada m? de agua se produce 0.471 m3/h de fango. El caudal es de
aproximadamente 70 m3/dia. Por tanto:

70™ _ 1680™. 0L _ 0 0r 0™
h dia 24 ~ %77 T p

2.3. Depésito del homogeneizador

Para el calculo del homogeneizador debemos calcular primero el volumen dtil
necesario del depdsito.
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Antes de todo conviene saber la diferencia entre volumen del depésito y volumen dtil.
El volumen del depésito es el volumen total, mientras que el volumen Uutil es el volumen total
excluyendo una lamina de agua de aproximadamente medio metro, puede variar en funcion
de las necesidades.

Para ello aplicamos la siguiente formula, donde calcularemos el volumen util minimo
necesario:

3
m
Vminutii = Qp * tg = 1300 —+ 1 dia = 1300 m3
dia
Siendo Q¢ el caudal de entrada al homogeneizador y tr el tiempo de retencion del agua
en el homogeneizador, que es aproximadamente de un dia.

Para ayudar al almacenamiento de agua es necesario usar un coeficiente de seguridad,
en este caso se tiene en cuenta un coeficiente de valor aproximado a 2. De esta forma, se
obtiene un depdsito de volumen util aproximado de valor 2600 m? ~ 3000 m?.

Una vez calculado esto, se contacta con el fabricante “PAVER prefabricados S.A.”. Este
ofrece un depdsito circular post-tensado perimetralmente con cables de acero con un
diametro de 22.37 m compuesto por un total de 30 mddulos macizos de hormigén armado
(uno de ellos panel terminal de tensado) de 8 m de altura y 2.40 m de ancho. Esto hace un
volumen UGtil de la Idmina de 7.5 m de 2940 m3, el cual se considera suficiente.

2.4. Sistema de recirculacién y aireacion del homogeneizador

Antes de empezar a realizar los cdlculos hay que explicar los tipos de soplantes que
puede haber en cualquier instalacidon de depuracién de aguas.

- Soplantes de émbolos rotativos: son las de la serie GM, estas son unas soplantes
pequefias, por tanto, en nuestro caso actual del homogeneizador no son validas.

- Soplantes hibridas: son las de la serie D, mds grandes y validas para el
homogeneizador.

- Turbosoplantes: son las de la serie AT, también son validas para nuestro
homogeneizador, pero son demasiado caras. Se pidié presupuesto de la soplante
AT100-10S, pero se llegd a la conclusién de que no era la mejor opcidn debido a su
precio, a pesar de que el consumo podia ser menor.

En cualquier caso que haya un sistema de aireacion y de recirculacidn se debe tener en
cuenta el siguiente criterio:

Qrecirc Qaireacién
XTeClit - oy Z4ireacion
100 — >0% 100

Para el caso del homogeneizador el porcentaje de recirculaciéon de agua debe estar
entre [30,85] y el del caudal de aire [75-125]. Como el tiempo de retencién en el
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homogeneizador es un tiempo alto, es suficiente con un caudal de aire minimo, por tanto,
fijamos dicho caudal en 75% y se deberd cumplir la ecuacidn anterior. Después de probar con
distintos valores de caudal de recirculacidn vemos que esta ecuacion se cumple con un 40%.
Asi pues, sabiendo el volumen del homogeneizador calculado antes (Vhomo=2940 m?3), los
caudales de recirculacién y de aireacion serdn los siguientes:

m3 m3
Qrecire = 40% " Vagmo = 0.4+ 2940 = 1176 — ~ 1200——

m3

Qaireaci(’)n =75%" Vhomo = 0.75-2940 = 2205 A

Comprobamos ahora que se cumple el criterio anterior:

Qrecirc 1176

100 100
———— > 50%; = 53%
Qaireacién ° 2205 °

100 100

24.1. Sistema de aireacion AEMJET

Antes de empezar a calcular el sistema de aireacién AEMJET real, se debera empezar
por calcular el sistema AEMIET de disefio (tedrico). Para ello partiremos de los valores
calculados anteriormente de caudal de recirculacién y de aireacién. Ademas se debera tener
en cuenta los siguientes datos: un didmetro de toberas (Disgua) de agua de 37.4 mm
(normalizado), de una velocidad de paso por las toberas (Vptoberas) de 12 m/s (este valor debe
estar en el intervalo [10, 12] m/s, se coge el valor mas alto porque dara el nimero de boquillas
de agua mas pequefio y por tanto mds cercano a las de aire, ya que estas suelen tener unos
valores menores) y de una velocidad de paso de tuberias (Vptuberias) de 3 m/s (valor entre el
intervalo [2, 3] m/s, se escoge el mayor porque si escogiéramos el valor de 2 m/s la tuberia se
pasaria de los 400 mm).

Primero de todo, se calculara la seccidn de las toberas de agua a partir de la siguiente

ecuacion:

T Diqgua > - 37.42
S _ Z __ 4
toberas — 106 - 106

= 0.0011 m?

A continuacidn, se calculard el caudal por boquilla y después la seccién de tuberia
necesaria, junto a su diametro correspondiente:

3 3

m m
Qboquilla = VUp,toberas *Stoberas = 12+ 0.0011 - 3600 = 4‘7-467 € [40,80] T

Qrecirc 1176 D?
Stuberia = = =0.1089 m? = 7 - —- 1000; D = 372.35
cuberia =3, " perias - 3600 33600 mErTy mm
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Por ultimo, se calcula el nimero de boquillas necesarias para estas condiciones:

n ] — Qrecirc — 1176
boquillas Qboquilla 47 46

= 24.78 boquillas

Ahora pasaremos a calcular los valores de disefo adaptados a la realidad. Donde el
didmetro de las toberas de agua y su seccién siguen teniendo el mismo valor. En cambio, el
diametro de la tuberia de agua en estos sistemas de aireacién debe ser de 350 0 400 mm.

Si sustituimos el valor de 350 m/s, para este caudal de agua, la velocidad de paso por
las tuberias se saldra del intervalo previamente definido (vptuberis=3.4 m/s). Por tanto,
definimos el valor de 400 m/s para la tuberia de agua (Vpuberis=2.6 m/s). Una vez definidos
estos datos, se sacan los parametros restantes:

Pasamos ahora a analizar la parte del disefio de toberas de aire del Korting.

Con las mismas férmulas que las usadas para el agua, y sabiendo que el didmetro de
las toberas de aire (Diaire) sera de 70 mm (normalizado), el nimero de boquillas debe
asemejarse al definido para el agua, Nuoquilas=24.78 mm, para ello definimos un valor de
velocidad de paso de toberas (Vpoberas) de 7.5 m/s, valor minimo del intervalo y el que causa un
mayor nimero de boquillas (21.22 boquillas). Escogiendo el valor limite por arriba (18 m/s)
sale un numero de boquillas de 8.84, por lo que estd muy lejos del nimero de toberas
calculado antes. También se escoge una velocidad de paso por las tuberias (Vpuberias) de
19 m/s. Este valor ha sido calculado mediante iteracidon para conseguir un valor similar a la
mitad de didmetro de la tuberia de agua segun criterio de la empresa.

A partir de estos pardmetros calculamos el resto:

2
T Digire 7 - 702

4 4
Stoberas = 106 - 106 = 0.00385 m*

m3 m®
Qboquilla = Up,toberas Stoberas =7.5-0.00385- 3600 = 103'917 € [100'200] T

Qaireacién 2205 m3

o — =21.22—

Npoquillas Qboquilla 103.95 h
Qaireacién _ 2205 DZ

Seuberia = = =0.0322m? =m-—-1000; D = 202.6
tuberia = 3, " perias - 3600 19 - 3600 mETy mm

Una vez calculados los pardametros de disefio se pasaran a definir estos valores
adaptados a la realidad:

En el caso de la tuberia de aireacidn, se tienen unos diametros normalizados de 150 o
200 mm, por tanto, se define este segundo para que sea la mitad que el didmetro de tuberia
de agua.
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Como se puede observar, el valor mas restrictivo es el de la parte de aire. Es por esto,
gue cogemos el nimero de boquillas inmediatamente superior al nimero de boquillas de
disefo para el aire (22 boquillas).

De la misma forma que se ha calculado la tuberia de agua adaptada a la realidad, se
calculara la tuberia de aire.

Con un valor de 22 boquillas, y sabiendo que el didmetro de las toberas de aire y su
seccion siguen teniendo el mismo valor, el valor de la velocidad de paso de las toberas es
7.23m/s & [7.5, 18]; el caudal por boquilla tiene un valor de 100.23 m3/h € [100, 200] y el valor
de la velocidad de paso en tuberias es de 19.5 m/s € [13, 22].

Con este mismo valor, para la parte del agua, cambian los valores de velocidad de paso
por las toberas y el caudal por boquilla, que serdn de 1352 m/s y de 53.45 m3/h. Como se
puede observar, el primer parametro tampoco pertenece al intervalo establecido de
[10, 12] m/s, pero no es importante por ser muy pequefia la diferencia en ambos casos.

Para finalizar, una vez calculado el nimero de boquillas necesarias tanto para la parte
del agua como la del aire, se llega a la conclusion de que tiene que ser un sistema de aireacion
AEMIET-| debido a ser un numero alto. Por tanto, tendremos un Korting AEMJET-I de 22
toberas.

24.2. Soplante

Para el caso de la soplante, ya se podria elegir el modelo segun el fabricante “AERZEN".
Se han elegido dos tipos de soplantes del catdlogo del fabricante:

- Soplante D36S 55kW que soporta un caudal de 1808 m3/h.
- Soplante D36S 75kW que soporta un caudal de 2083 m3/h.

Se escoge esta segunda, ya que se considera que la primera disminuye bastante la
relacidn entre caudal de agua y de aire.

2.4.3. Bombeo de recirculacién

Primero, calcularemos la pérdida de carga en tuberias para un caudal de recirculacién
de 1200 m3/h calculado anteriormente. Para la brida de aspiracién se coloca una tuberia de
450 mm (v=2.09 m/s) y la de impulsiéon de 400 mm (2.65 m/s), ambos valores estan entorno a
los propuestos en la tabla del Anexo IV.

De igual forma que la explicada anteriormente y basandonos en el Anexo IV, las
pérdidas lineales y singulares para la impulsién dan un total de 1.91 m para Q=1200 m3/h,
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L=28 m y f=0.0145; y unas pérdidas para la aspiracion de 0.68 m para Q=1200 m3/h, L=2m y
f=0.01842.

Las pérdidas totales en el sistema de recirculacidn serd la suma de la aspiracion y de la
impulsién junto a la altura geométrica, que en este caso serd un valor nulo, ya que la entrada y
salida del caudal esta a la misma altura.

Hrec homo = Hasp + Himp = 0.68 + 1.91 = 2.58 ~ 3m

Por tanto, segun el catdlogo del fabricante “IDEAL”, la mejor bomba que cumple estas
caracteristicas es la bomba RN 450-400 PF, que para este valor de caudal puede impulsar hasta
unas pérdidas de 10 mca. Tanto la brida de aspiracion como la de impulsién tendran DN300.

2.5. Bombeo de regulacion a depésito intermedio

Se necesita impulsar un caudal de 1535 m3/dia (63.94 m3/h~65 m3/h). Ademas,
tendremos en cuenta la altura geométrica del pozo, la altura geométrica del depdsito
intermedio y las pérdidas de carga en la tuberia. La altura geométrica del pozo se supone de
aproximadamente 4 m para los bombeos sumergibles.

En este caso, las bridas de impulsién y aspiracidon de la bomba tienen un didmetro de
100 mm. Se opta por una tuberia de 100 mm en la aspiracién, para evitar poner una
ampliacion o reduccidn, que haria que aumentaran las pérdidas en una tuberia de tan poca
longitud. No ocurre lo mismo para la parte de la impulsidn, donde si aumentaremos el
didmetro de tuberia hasta los 150 mm, simplemente por el hecho de reduccién de pérdidas de
carga, ya que es una tuberia de una longitud bastante mayor, y cuanto menor didmetro, mayor
pérdida en la tuberia.

Las pérdidas en la aspiracion tendran un valor de 0.52 m para Q=65 m3/h, L=2m y
f=0.01981. Las pérdidas en la impulsién tendran un valor de 0.77 m para Q=65 m3/h, L=48m y
f=0.01964. Entonces, la suma de pérdidas de carga en tuberia serd de 1.3 m.

Hreg,intermedio = Hpozo,reg + Hd,intermedio + Hpérdidas =4+6+13=113m=12m

Una vez calculadas estas pérdidas y el caudal, iremos de nuevo a las tablas del
fabricante “IDEAL”, y se elegird la bomba que cumpla estos requisitos. La bomba seleccionada
es la ARS 100-30V/15/45 capaz de impulsar este caudal con unas pérdidas de 12 mca. Ademas,
también sera un bombeo 1+1.
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2.6. Depdsito intermedio

Para el depdsito intermedio, al tener un bajo tiempo de retencidn, se considera
suficiente un depdsito de aproximadamente unos 300 m3. Por tanto, se pide al fabricante
“PAVER prefabricados S.A.” presupuesto para un depdsito de ese volumen. El fabricante ofrece
un depdsito circular post-tensado perimetralmente con cables de acero con un didmetro de
8.42 m. compuesto por un total de 14 mddulos macizos de hormigén armado (uno de ellos
panel terminal de tensado) de 6 m. de altura y 2 m. de ancho. El volumen util con una ldmina
de 5.5 m. serd de 310 m>.

A continuacidn, procederemos al calculo de aireacién y recirculaciéon del depésito
intermedio.

2.7. Sistema de recirculacién y aireacion del depdsito intermedio

Los calculos realizados son los mismos que los realizados para el caso del
homogeneizador.

Igual que en el caso del homogeneizador el porcentaje de recirculacidon de agua debe
estar entre [30, 85] y el del caudal de aire [75, 125]. Como el tiempo de retencidn en este caso
es un tiempo muy bajo, es necesario utilizar un caudal de aire maximo para una aireacion
rapida del vertido, por tanto, fijamos dicho caudal en 125%. Sabiendo ademas que el volumen
del depdsito intermedio es de unos 300 m* como hemos calculado anteriormente, hacemos
calculos con distintos valores de porcentaje de recirculacion de agua para ver cuando se
cumple el criterio del 50% de caudal de aire respecto al de agua. Llegamos a la conclusion de
que el porcentaje de recirculacién de agua es de un 75%.

3
m
Qrecirc = 75% * Vipter = 0.75- 300 = 225 T

3
m
Qaireacion = 125% " Viper = 1.25-300 = 375 W

Comprobamos ahora que se cumple el criterio anterior:

s 00
—— > 50%; = 60%
Qaireacién ° 375 0

100 100
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2.7.1. Sistema de aireacion AEMJET

De la misma manera que en el homogeneizador realizaremos los cdlculos de disefio y
adaptacion a la realidad para el sistema de aireacion del depésito intermedio.

Hablando primero del disefio, para el caso del agua tendremos un diametro de toberas
de agua normalizado (Dtgua) de 50 mm., de una velocidad de paso por las toberas (Vp toberas) de
12 m/s (este valor debe estar en el intervalo [10, 12] m/s, se coge el valor mas alto porque
dard el nimero de boquillas de agua mas pequefio y por tanto mds cercano a las de aire, ya
que estas suelen tener unos valores menores) y de una velocidad de paso de tuberias (Vp,tuberias)
de 2 m/s (valor entre el intervalo [2, 3] m/s, en este caso con el valor de 2 m/s el diametro
necesario de tuberia es poco menor de 200 mm, si cogiéramos el de 3 m/s da menor a 200 mm
pero mayor a 150 mm, por tanto, escogemos el primero, ya que para el disefio adaptado a la
realidad veremos mas adelante que es el mas adecuado respecto a la velocidad de paso en
tuberias).

Con estos datos ademas del caudal de recirculacidon calculado anteriormente, con las
ecuaciones explicadas en el homogeneizador, saldrd un nimero de boquillas de 2.65.

Para la parte de disefo adaptado a la realidad, como se ha comentado antes, se
escogera una tuberia de 200 mm, esto da una velocidad de paso en tuberias de 1.99 m/s, que
estd justo en el limite de las mostradas en el Anexo IV. El diametro de las toberas de agua y su
seccion siguen teniendo el mismo valor.

Ahora analizaremos la parte del aire del Korting.

Para la parte del disefio, primero de todo escogeremos un didmetro normalizado de
toberas de aire de 60 mm. Como se ha comentado en la parte del homogeneizador, el nimero
de boquillas se debe asemejar al calculado en la parte del agua (2.65). Para ello se define una
velocidad de paso por las toberas de 14 m/s (este valor se ha sacado iterando desde el valor
minimo del intervalo [7.5, 18]). Con esto se consigue un nimero de boquillas de 2.63. Ademas,
se establece una velocidad de paso de tuberias de 13 m/s, para conseguir un didmetro de
tuberia cercano a 100 mm, que es la mitad que el definido para la parte del agua.

Para adaptar el disefio a la realidad, se establece el didmetro de la tuberia de aire
como 100 mm vy se definen el numero de boquillas como 3, que es el numero de boquillas
inmediatamente superior al calculado en el disefio. A partir de esto, se obtiene una velocidad
de paso en las toberas de 12.28 m/s, un caudal por boquilla de 125 m3/h y una velocidad de
paso por tuberias de 13.26 m/s. Es decir, los tres parametros estan dentro de los limites
marcados.

Una vez sabemos el nimero de boquillas, se vuelve a la parte del agua para ver si se
cumplen los pardmetros en la adaptacidon a la realidad. Para la velocidad de paso en las
toberas, el valor es de 10.61 m/s; el caudal por boquilla es de 75 m3/h; y la velocidad de paso
por tuberias es de 1.99 m/s como se ha comentado anteriormente. Por tanto, de estos
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pardmetros Unicamente queda fuera del limite la velocidad de paso por las toberas. Si se
aumentara el numero de boquillas, este pardmetro seria mucho menor y en caso de
disminuirlas, la velocidad subiria por encima de 14, por tanto, esta bien definido.

En conclusién, y a diferencia que en el homogeneizador, en este caso se instalard un
sistema de aireacion AEMJET-O, ya que es un valor pequefio de boquillas.

2.7.2. Soplante

Ya se podria elegir el tipo de soplantes una vez calculado conociendo el caudal de
aireacion. Para ello, entre las soplantes del fabricante “Aerzen” para ese caudal de 375 m3/h se
elige la soplante GM7L, con capacidad de caudal de 381 m3/h.

2.7.3. Bombeo de recirculacion

Primero, calcularemos la pérdida de carga en tuberias para el caudal de recirculacion
del depdsito intermedio calculado antes (225 m3/h). Tanto en la brida de aspiraciéon como en la
de impulsién se coloca una tuberia de 200 mm (v=1.99 m/s), ya que segun el Anexo IV se
cumple la velocidad maxima en la tuberia.

Las pérdidas en la aspiracion tendrdn un valor de 0.63 m para Q=225 m3/h, L=2m y
f=0.0188. Las pérdidas en la impulsién tendrén un valor de 1.74 m para Q=225 m3/h, L=14.5 m
y f=0.01709. Entonces, la suma de pérdidas de carga en tuberia serad de 2.38 m.

Las pérdidas totales en el sistema de recirculacidn sera la suma de la aspiracion y de la
impulsién junto a la altura geométrica, que en este caso serd un valor nulo, ya que la entrada y
salida del caudal esta a la misma altura.

Hyec homo = Hasp + Himp = 0.63 + 1.74 =238 = 2.5m

Por tanto, segun el catdlogo del fabricante “IDEAL”, la mejor bomba que cumple estas
caracteristicas es la bomba GNI 125-20/15, que para este valor de caudal puede impulsar hasta
unas pérdidas de 8 mca. Cuya aspiracion tiene DN 150 e impulsion DN 125.

2.8. Filtro de anillas

Antes de calcular el bombeo hacia el Stripping debemos calcular el filtro de anillas
necesario para reducir la carga de sdlidos en suspensién totales de 500 kg/dia a un maximo de
150 kg/dia para el correcto funcionamiento de las torres de desgasificacion y absorcion del
amoniaco. Si calculamos esta carga en concentracidon de sélidos en suspension totales que
gueremos conseguir previa a la torre de Stripping y sabiendo que esta concentracion en mg/I
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es equivalente al grado de filtrado MICRON (um/m) que nos proporcionan las tablas del
fabricante “AZUD” calculamos el caudal maximo que soporta el modelo propuesto (FT 212AA):

cargassr (%) -1000
Qs

[SST](ppm) = = 104.53 ppm (MICRON)

Una vez calculada la concentracidon que queremos conseguir, en la tabla del fabricante
“AZUD” se procede a elegir el sistema de filtrado necesario. En este caso se elige el sistema de
filtrado mediante anillas 100 MICRON (100 micras), ya que se considera que los sélidos
procedentes del digestato tendran un tamafio granulométrico menor. Asi pues, el caudal
maximo admisible por este equipo para esta concentracién es de 210 m3/h, por tanto, se
acepta el filtro de discos autolimpiantes modelo FT 212 AA, de 19440 cm? de filtracion,
compuesto por 12 filtros de didmetro 2”.

Los sistemas de filtrado, tanto de anillas como de malla (también valorado), no
aseguran una concentracion exacta de sdlidos a la salida, sino que aseguran la adherencia del
95% de sélidos igual o mayores al tamafio de micraje. Se elige el sistema de anillas debido a
que el de malla da muchos problemas de limpieza.

2.9. Drenajes al pozo de cabecera

Para el drenaje por gravedad hasta el depdsito Buffer 1 procedente del filtro de anillas
se estima que el caudal debe ser de 100 m3/dia (5 m3/h), este valor ha sido calculado
aproximando que este drenaje sera el 10% del caudal de entrada al decantador centrifugo
(1000 m3/dia).

Se tiene en cuenta una tuberia de 40 mm, ya que la velocidad calculada seria de
1.1 m/s y se cumpliria la tabla del Anexo IV.

Para este caudal Q=5 m3/h, una longitud de tuberia L=48 m y f=0.02816. Las pérdidas
de carga hidraulicas tendran un valor de 2.31 m.

2.10. Intercambiadores de precalentamiento y calentamiento

Se necesita aumentar la temperatura del agua residual desde la temperatura ambiente
(supuesta como 25 2C) hasta 65 2C. Para ello se propone realizar un calentamiento en dos
etapas a contracorriente: la etapa de precalentamiento y la de calentamiento; y asi aumentar
la eficacia. Es importante definir antes el caudal masico de entrada como m=65 kg/h y el calor
especifico del fluido (Ce) de 4180 kJ/(kg-K) (valor propio del agua).

El caudal masico se ha calculado de la siguiente forma:
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_ : m3 kg kg

Como sabemos, el calor intercambiado en la parte caliente (Qca) y fria (Qs) para ambos
intercambiadores debe ser el mismo.

Qc,pre = Qf,pre

Qc,cal = Qf,cal

Ademads, al querer un aumento de temperatura de salida del lado frio hasta 65 2C, se
deja un margen de 10 2C para la salida del lado caliente del intercambiador de calentamiento,
es decir, su salida serd a 75 2C. Esta corriente debe salir a una temperatura mas alta que el
lado frio para que esta agua se caliente, sino el lado frio haria de foco caliente y se enfriaria; o
en caso de mantenerse constante se deberia aumentar el tiempo que pasa por el
intercambiador para que ambas corrientes se equilibren.

Para definir el agua de entrada, tanto caliente como fria y haber definido como el agua
de salida del lado caliente a 75 2C, es obvio que la salida del Stripping va a ir bombeada hasta
el intercambiador de precalentamiento, ya que su temperatura es menor a esta. Por tanto,
sabiendo que la temperatura de entrada del agua fria a dicho intercambiador es a 25 2C vy la
entrada de agua caliente serd a 65 2C; y sabiendo que el liquido de la parte fria es el mismo
que el del lado caliente, el agua que sale del lado frio tendrd la misma temperatura que la de
salida del lado caliente. Esta temperatura se propone como una temperatura intermedia entre
la diferencia de temperaturas de entrada al intercambiador de precalentamiento y la de salida
al intercambiador de calentamiento, por tanto, 45 °C.

Asi pues, nos queda definir la temperatura caliente de entrada al intercambiador de
calentamiento. Como hemos dicho antes el calor del lado frio y el del caliente de un
intercambiador deben ser el mismo, por tanto, para el mismo flujo masico y calor especifico,
también la diferencia de temperaturas serd la misma entre ambos conductos del
intercambiador. Por tanto, si por el lado frio el agua de entrada es de 45 2C y el de salida de
65 oC, se tiene una diferencia de temperaturas de 20 2C. Hemos definido previamente que el
agua de salida de dicho intercambiador sera de 75 9C, entonces el agua de entrada sera de
95 °C.

Q=m-C, AT

Se pide oferta al fabricante “ALFA LAVAL” y se definen ambos intercambiadores con el
mismo modelo: T8 MFM. Con brida de entrada y salida DN8O0.
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Figura 41. Intercambiadores de calor.

Para la limpieza de estos intercambiadores, se proponen cuatro bombas PRIUS D del
fabricante “DOSIM” para bombear acido e hipoclorito de los armarios de dosificacion a un
pequefio depdsito CIP ademas de un pequeio bombeo pequefio para la impulsion desde este
depésito.

2.11. Desgasificacion y absorcidon del amoniaco

Una vez pasa el agua residual por los intercambiadores, y se ha aumentado su
temperatura hasta los 65 2C deseables para el correcto funcionamiento del Stripping, se
procede a calcular las pérdidas de carga para dicho proceso.

Para la parte de desgasado del amoniaco, simplemente con el caudal de entrada con
valor de 60 m3/h y la concentracién inicial de NTK, se procede a pedir un equipo adecuado al
fabricante “TECNIUM Casals Cardona Ind., S.A.”. Este tipo de instalaciones no se calculan por
parte de la empresa AEMA.

cargayrg - 1000 2500-1000
Qg © 1435

[NTK] = = 1742 ppm

El fabricante nos asegura que a la salida del proceso se conseguira una concentracion
maxima de NTK de 100 ppm, lo que supone una carga de NTK de 144 kg/dia.

[NTK]-QE_100-1435_14 kg
1000 1000 dia

CargaNTK =

Con esto se puede concluir que el proceso de Stripping tiene un rendimiento de
aproximadamente un 92%.

(1742 - 144)-100
N 1742

=91.73% =~ 92%

Ademads, es importante comentar los siguientes datos proporcionados por el
fabricante. La oferta incluye la torre Stripper modelo SLFSS-30 y el ventilador centrifugo
modelo MMSSI-8010 para la etapa de desgasado; y para la etapa de absorcion incluye la torre
scrubber modelo ELFSS-30 y la bomba modelo BHCKK-10.25. Se hace una breve descripcion de
cada uno:
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- Torre stripper modelo SLFSS-30. Tiene un didametro de 3000 mm, una altura total
aproximada de 9000 mm, cuya entrada de agua estard a una altura de 8 m
aproximadamente; y una capacidad de liquido contenido en el fondo de 3500
litros.

- Ventilador centrifugo modelo MMSSI-8010. Para el aire a tratar. Con un caudal
maximo de 35000 m3/h y una potencia de 37 kW.

- Torre Scrubber modelo ELFSS-30. De un didametro 3000 mm, una altura total
aproximada de 10000 mm y con una capacidad de liquido contenido en el fondo de
7000 litros.

- Bomba modelo BHCKK-10.25. Para la recirculacién del liquido de lavado. Con un
caudal de 140 m3/h, una altura manométrica total de 16 mcl y una potencia de
22 kW.

La oferta también incluye tuberias y conductos de interconexidon entre Stripper y
ventilador, entre Scrubber y bomba en polipropileno; y entre ambas torres.

2.12. Bombeo hacia Stripping

Tendremos un bombeo 1+1, del cual, como hemos explicado en apartados anteriores,
funcionara una de las dos bombas, la otra servira para usarla en caso de averia o simplemente
para usarla en alternancia. En este bombeo, como es légico, vamos a tener un valor de
pérdidas hidraulicas muy alto que procedemos a calcular, ya que tiene una gran longitud de
tuberia.

Para comenzar, tendremos que tener en cuenta un caudal de 65 m3/h de salida desde
el depdsito intermedio.

Para este bombeo, las pérdidas en la aspiracion (Hasp) tendran un valor de 0.53 m para
Q=65 m3/h, L=2.2m y f=0.01981. Las pérdidas en la impulsion (Himp) tendran un valor de 1.51 m
para Q=65 m3/h, L=30m y f=0.01981.

Para el paso por el filtro de anillas se tiene en cuenta una tuberia de 100 mm para el
mismo caudal (v=2.47 m/s), ya que, al no haber apenas pérdidas singulares, se decide
disminuir la tuberia para aumentar la velocidad. Las pérdidas hidraulicas constaran de una
ampliacion gradual (Amp. 100/200) y dos vélvulas de mariposa abierta. Esto supone unas
pérdidas hidraulicas en el paso por el filtro de anillas de 0.53 m para Q=70 m3/h, L=4 my
f=0.01972. Pero a esto hay que sumarle una pérdida de carga interior del propio filtro de
anillas para filtro colmatado, que es de 10 mca (dato facilitado por el fabricante “AZUD”). Por
tanto, la carga de pérdida hidraulica en este proceso (Haniias) €s de 10.46 m.

A partir de este paso, se reduce el caudal a 60 m3/h, ya que se produce el drenaje del
filtro de anillas de 100 m3/dia.
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Para el paso por el intercambiador de precalentamiento se tiene en cuenta una tuberia
de 100 mm, ya que cumple las condiciones del Anexo IV.

Las pérdidas singulares en este intercambiador son un total de 1.51 m. Ademas, el
fabricante “ALFA LAVAL” proporciona que este intercambiador tiene unas pérdidas de carga a
este caudal de 3.44 m. Por tanto, las pérdidas totales en el intercambiador de
precalentamiento (Hyrec) serdn de 4.95 m para f=0.01981, Q=60 m3*/hy L=12 m.

Igualmente sucede en el intercambiador de calentamiento (Hcal), pero en este caso las
pérdidas que proporciona el fabricante son de 4.8 m, lo que dara un resultado de pérdidas de
carga de 6.13 m para f=0.01981, Q=60 m3/h y L=8 m.

Por ultimo, se tendran en cuenta las pérdidas de carga hasta la entrada de la torre
Stripping. Para ello se sigue utilizando una tuberia de 100 mm.

Ademas, la entrada al Stripping serd a una altura de 8 m y la presién requerida a la
entrada serd de 10 m, tal y como recomienda la empresa fabricante “TECNIUM”, por tanto,
habra que tener en cuenta estas pérdidas. Lo que dard, sumando las pérdidas singulares, un
total de 20.08 m para f=0.01992, Q=60 m3/h y L=22 m para este proceso (Hsp).

La suma de todas estas pérdidas dard como resultado las pérdidas totales de carga
hidraulica para proceder a una eleccién posterior de la bomba necesaria para el bombeo desde
el depdsito intermedio al Stripping.

Hint,stripping = Hasp + Himp + Hanillas + Hprec + Hcal + Hstp
=0.53+1.51+10.46 +4.95+ 6.13 + 20.08 = 43.66 =~ 44 m

Una vez calculadas estas pérdidas y el caudal, iremos de nuevo a las tablas del
fabricante “IDEAL”, y se elegird la bomba que cumpla estos requisitos. La bomba seleccionada
es la GNI 80-40/40 capaz de impulsar un caudal de 70 m3/h con unas pérdidas de 55 m.
Ademads, también sera un bombeo 1+1.

2.13. Bombeo bypass Stripping

Se estiman unas pérdidas para este bombeo de 2.81 m que sumadas a la diferencia de
alturas entre el bombeo y el reactor anéxico (Hreactor=10 M) dard como resultado las pérdidas
totales para la seleccién de bombas.

Hpypass = Hreactor + Hpéraiaas = 10 +2.81 = 12.81 = 13m

Se producird un bombeo 1+1 y se escoge una bomba del catdlogo del fabricante
“IDEAL” que puede impulsar una altura de hasta 14 m para un caudal de Q=70 m3/h. Esta
bomba es la GNI 65-20/5.5.
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2.14. Bombeo de Stripping a reactor anéxico

Para realizar los calculos de pérdida de carga, se distinguirdn cuatro partes
diferenciadas: la aspiracién de las bombas, la impulsién a los intercambiadores, el paso por el
intercambiador de precalentamiento y la entrada al reactor andxico. Ademas, se sabe que el
caudal es de 60 m3/h.

Para la aspiracion de las bombas, tendremos una tuberia de 125 mm, lo que supone
una velocidad v=1.36 m/s. Si se redujera la tuberia a una de 100 mm, nos pasariamos del limite
establecido en la tabla del Anexo IV y aumentarian las pérdidas, y que, al haber una gran
distancia del Stripping al reactor andxico, nos conviene que sean lo mas pequeiias posibles.
Para una tuberia de L=2.2 m y una f=0.01992 supone unas pérdidas singulares en tuberia de
0.2 m.

Para la impulsién a los intercambiadores utilizaremos una tuberia de 100 mm, lo que
supone una velocidad de 2.12 m/s, ya que esta por debajo de los parametros del Anexo IV. En
este caso, las pérdidas hidraulicas serdn de 3.26 m para una f=0.01992 y una longitud de
tuberia de 12 m, ademds habrd unas pérdidas de 0.5 m propias.

Para el paso por el intercambiador de precalentamiento, la tuberia serd de 100 mm
(v=2.12 m/s). Sabiendo ademas que la pérdida de carga del intercambiador de calor sera de
3.44 m, que f=0.0192 y que la longitud de tuberia L=6 m, la pérdida de carga hidraulica sera de
4.68 m.

Por ultimo, para la entrada al reactor andxico también se tendra en cuenta una tuberia
de 100 mm. Las pérdidas singulares serdn de 2.17 m para f=0.01992 y longitud de tuberia
L=30 m.

Se calculardn ahora las pérdidas totales en tuberia total para este tramo. Para ello,
ademas de lo calculado en este apartado, se debe tener en cuenta la diferencia de alturas
entre entrada y salida, que sera de 8 m (altura de los reactores).

Hstripping,anox = Hanox + Hasp + Himp + Hint + Hent anox = 8 + 0.2 + 3.26 + 4.68 + 2.17
=1832m=19m

Una vez calculadas estas pérdidas, podemos concluir que las bombas elegidas para
este bombeo 1+1 seran las GNI 65-32/10 del fabricante “IDEAL”, capaces de impulsar 25 m
este caudal.

2.15. Reactor concéntrico anéxico y aerobio

Para el dimensionamiento de ambos reactores concéntricos, primero es importante
saber las concentraciones que tenemos previamente y que se quieren conseguir posterior al
tratamiento bioldgico segln el codigo europeo. (BOE. 2013)
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Entrada bioldgico Cauce

DQO 4.878 ppm 125 ppm
DBO; 3.170,7 ppm 25 ppm
NTK 592,33 ppm 15 ppm
SST 105 ppm 35 ppm

Tabla 12. Parametros de entrada y salida del tratamiento biolégico.

[DQO] y [SST] se consiguen simplemente realizando el cambio de unidades explicado
anteriormente.

carga, + 1000
(] = ————
Qg

La DBOs simplemente es un 65% de la DQO. Por tanto:
[DBOg] = 0.65 - 4878 = 3170.7 ppm

Para el cdlculo de la concentracidn de nitrégeno, se calculard cual es la concentracién
maxima permitida para el proceso de nitrificacién-desnitrificacién. Este valor limite lo marca la
relacion entre DQO vy nitrégeno, y debe tener un valor maximo de 0.12. Primeramente, se
habia tenido en cuenta un caudal de 1000 m3/dia, ya que era lo que entraba de digestato,
después se calculé que el caudal variaba a 1435 m3/dia (dosificaciones, drenaje a pozo de
escurridos, etc.). Asi pues, calcularemos primero [NTK] para el caudal de 1000 m3/h.

NTK _ 0.12; NTK = 0.12- 7000 = 840 = 850 kg

pQo ~ Y v B T " dia
cargayrk - 1000  850-1000 mg

NTK] = = = 850 —

[ ] Qg 1000 l

Ahora procedemos a calcular la concentracién para un caudal de 1435 m3/h.

carga, - 1000 850-1000 mg
NTK]| = = =592.33—
INTK] Qr 1435 l
2.15.1. Parametros de disefio

Al haberse tenido en cuenta antes un caudal mds pequefio y ahora haberlo
aumentado, pero manteniendo constante las cargas de los parametros, se puede observar que
la concentracidn es menor, por tanto, los parametros estan mas diluidos. En este caso para
mantener una carga de 850 kg/dia se consigue con una concentracion de nitrogeno de
592.33 mg/l. Segun hemos calculado antes, del Stripping se prevé que salga una carga de
144 kg/dia, por tanto, se cumplira.

Deberemos comprobar ahora si es necesario un proceso de nitrificacidn-
desnitrificacion. Para ello, como se ha dicho antes, se comprobara la relacion de DQO/N.
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NTK _ 592.33 — 01214 > 012
DQO 4878 '

Al ser mayor que el parametro limite, se necesitard un proceso de nitrificacidn-
desnitrificacion.

La carga de entrada de DQO al tratamiento bioldgico sera la siguiente:

DQO],-1000 4878-1435 kgDQO
[DQO], _ — 6999.93 g,Q
Qg 1000 dia

CaT'gaDQO =

Se define un coeficiente C,=1 por ser mas restrictivo. Este coeficiente es propio de los
vertidos considerados a cauce, en cambio, hay otro tipo de vertidos llamado a colector, cuyo
valor es de 1.5, y, por tanto, menos restrictivo, como se comprueba en la siguiente ecuacién
donde se calculard el volumen necesario del reactor bioldgico.

cargapgo 6999.93

= = = 6999.93 m3
Vis c - 6999.93 m

Al estar el coeficiente C, en el denominador, el mas restrictivo es el mas pequefio, ya
gue dara un volumen de reactor mas alto.

Ademas, se debe tener en cuenta una concentracidn de 8000 ppm de sélidos en
suspension del liquido mezcla (8 kg/m*® de SSLM), valor caracteristico cuando se tiene un
sistema de ultrafiltracion MBR. Si en vez de tener este tipo de tratamiento, se hubiera tenido
en cuenta un proceso SBR (reactor bioldgico secuencial donde Unicamente se utiliza un reactor
para hacer el proceso de fangos activados), la concentracién de sélidos en suspension del
liguido mezcla seria aproximadamente de 10000 ppm.

Se procede a calcular el coeficiente medio de DQO respecto de los kilogramos de
solidos en suspensién del liquido mezcla.

kg DQO
L cargagy _ 999993 (%222 o1y kD00
MR T, [SSLM] T 99903 m3 gk~ kgSSLM
' m3 dia
Se quiere calcular ahora la carga eliminada de DQO al dia.
[DQO], — [DQO], 4878 — 125 kgDQO
DQOiiminada = @k 1000 = 1435 BT 6820.56 T

De igual forma actuamos con la DBOs y asi poder calcular la edad del fango en el
reactor. Partiendo de una concentracion de DBOs de 3170.7 ppm, se obtiene una carga de
entrada de DQO (cargapao,ent) de 4549.95 kg DBOs/dia. El volumen del reactor bioldgico sera el
mismo que el calculado, asi como la concentracion de sdlidos en suspensién del liquido
mezcla. A partir de estos datos, calculamos lo siguiente:

- cargappo,  4549.95

= = = 0.65
cargapgo  6999.93
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4549.95 (M)
c _cargappo, ! dia ) _ 10813 kgDBOs
,DBOg — - -
m 5 Veq ’ [SSLM] 6999.93 m3 - 8k_g3 kgSﬂ
m dia
DBOs|, — |DBO 3171 — 25 kgDQO
carga eliminada = Qg - [ S]iOO([) sls = ST 4514.08 gdl'c?
1 1

= 25.37 dias

Edad del fango (TRC) = =
fango ( ) 0.2-Cm,DBOS+C},i,5DBOS 0.2-0.0813 + 0.08131-5

2.15.2. Nitrificacidon-desnitrificacion

Ahora se pasara a calcular el proceso de nitrificacidon-desnitrificacién del tratamiento
bioldgico para que la salida del vertido no supere el limite establecido (15 ppm). Para ello,
definiremos esta salida de nitrégeno en el valor maximo de 15 ppm vy asi llegar a calcular el
factor de recirculacién interna. Siempre debe haber una recirculacién entre reactor andxico y

aerobio, en este caso, al ser concéntricos, la recirculacion serd interna.

Antes de comenzar, es interesante saber la concentracion de nitrégeno amoniacal no
oxidado, ya que marcard un parametro importante para el célculo del factor de recirculacion
interna. Para ello, se realizan los siguientes calculos:

DO (T(C)—
Umn = Ummax * KO + DO - @0-098:(T(°C)~15) . (1 - (0.83 (7.2 — pH)))
2
— . . £0.098:(30-15) , — . _ — -
= 0.5+ e00P 0 (1-(083-(72-7)) =114

Siendo um la tasa de crecimiento de los nitrosomas, la velocidad maxima de
crecimiento de los nitrosomas ummax=0.5 d! (valor tipico escogido en el intervalo [0.3, 3]), la
concentracién media de O, mantenida en el reactor DO=2 ppm, el coeficiente de saturacion
del O, KO=1.3 ppm (siendo estos dos valores tipicos del proceso), T la temperatura ambiental
de 30 2Cy el pH de valor 7 de entrada al tratamiento bioldgico.

u, 11
K'=—=—=55d"!
Y 02

Siendo K’, la tasa maxima de utilizacidon de sustrato y el coeficiente de rendimiento

maximo (masa de células formadas por masa de sustrato consumido) Y=0.2 mg SSV/mg N,

(valor tipico escogido en el intervalo [0.1, 0.3]).

=095d

1 1
oY = =
Y-K'—ks; 0.2-549-0.05

Siendo el coeficiente de degradacion enddgena kq=0.05 d! (valor tipico en el intervalo

[0.03, 0.06]) y 6cM el tiempo medio de retencidn celular minimo.
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6. =FS-6¥ =25-095=238d

Siendo FS el factor de seguridad y B¢ el tiempo de retencién celular real.

U —(1+k) 1—( ! +005) L 2354
N7\, 4 vy \238 " 02 =~

Siendo Uy el factor de utilizacion de proyecto.

kN — 100.051-T(9C)—1.158 — 100.051'30—1.158 =236

Siendo kn una constante para una temperatura ambiental de 30 eC.

Uy ky 235-236 6™
K'—Uy 55-235 "1

[N - NHI]no oxidado =

Siendo [N-NHs"]no oxidado 1@ concentracion de nitrégeno amoniacal no oxidado.

Una vez calculada la concentracién de nitrégeno amoniacal no oxidado, se procede a
calcular el valor el factor de recirculacién interna a. Para ello definimos la concentracién de
nitrégeno a la salida como el pardmetro limite definido anteriormente ([NTK]saigza=15).

[N — NO3] = [NTK]saiiaa — [N = NH{ Ino oxidado = 15 — 1.76 = 13.24 ppm
Siendo [N-NOs7] la concentracion de nitrégeno en forma de nitrato.
[N—NHf], =[N —=NO3]+ [N = NH] 0 oxidado = 13.24 + 1.76 = 15 ppm
Siendo [N-NH,4*] la concentracion de nitrégeno amoniacal.

kg
cargay, ..., = €argapgoent * 0.05 = 4549.95-0.05 = 227.5a
Siendo carganioo:s:1 €l valor de carga de nitrégeno que se necesita para cumplir la regla
100/5/1 y cargapao,ent definido previamente. El valor 0.05 se debe al porcentaje de nitrégeno
respecto al 100% de DQO para que se cumpla esta regla (5%).

k
Cargan-nuf], = €aArgantke — CaArgan, g5y = B850 —227.5 = 622'5;:21

Siendo cargain-nma+e €l valor de carga de nitrégeno amoniacal a la entrada al
tratamiento bioldgico y cargantke €l valor de carga de nitrégeno total a la entrada definido
previamente.

cargay-wng, 1090 - _6225-1000 .. m’
Qrecirc = [N — NHI]e ET 15 B dia

Siendo Qecirc €l caudal necesario de recirculacion interna entre ambos reactores.

Qrecirc 40065
= = = 27.92
*=70; T 1435
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Siendo a el coeficiente de recirculacion interna.

Elegiremos un valor de a=29, ya que con un valor de 28 puede que la concentracidn de
salida de nitrégeno del tratamiento bioldgico quede demasiado ajustada. Ahora sustituiremos
este factor de recirculacion interna y calcularemos la concentracion de nitrégeno a la salida del
tratamiento biolégico.

3
m
Qrecirc = Qp ~a@ =1435-29 = 41615%

Los parametros carga-nuase Y [N-NHi'lno oxidado CONservaran su valor, ya que no
dependen del factor de recirculacion interna.

cargapy-yuy], 1000 62251000

N — NH}1, = _
[ +le Qg + Qrocire 1435 + 41615

= 14.46 ppm

[N—NO3]=[N—NHf], — [N — NH{ |0 oxidado = 14.46 — 1.76 = 12.7 ppm
[NTK]saiiaa = [N — NO31+ [N = NH{]no oxidado = 12.7 + 1.76 = 14.46 ppm
[NTK] saiisa S€rd la concentracion de nitrégeno total de salida del tratamiento biolégico.

Una vez calculado esto, se procede a calcular el volumen necesario para el reactor
anoéxico. Para ello, se tendrdn en cuenta tanto el caudal de recirculacidn interna como el
caudal de entrada, ademas de suponer un coeficiente de seguridad de CS=1.5.

€S (Qrecire + Q) _ 1.5 (41615 + 1435)

Vanéico = ot -1 = 2690.63 m3

Por tanto, una vez calculados los volimenes de ambos reactores, se procede a pedir
oferta a los fabricantes y ver cual es la que mejor se adapta a nuestras necesidades. Para ello,
se acepta la siguiente oferta del fabricante “PAVER prefabricados S.A.”:

- Depdsito circular exterior post-tensado con un didmetro de 37.45 m compuesto
por un total de 50 mdédulos macizos (2 de ellos panel terminal de tensado) de 8 m
de altura y 2.40 m de ancho. Volumen util aproximado con losa inclinada y lamina
de 9.6 m: 7250 m3.

- Depdsito circular interior con un didmetro de 18.6 m y altura util de 10 m
compuesto por un total de 12 pilares de 50x40 con encastres macizos y placas de
hormigdn armado para formar las paredes. Volumen util aproximado con lamina
de 9.6 m: 2480 m?.

Al ver la siguiente descripcidn, es posible que nos preguntemos, cdmo es posible una
distribucidon donde el volumen de I[dmina de agua para el reactor bioldgico aerobio es mayor
que el volumen del depdsito. Esto se debe a que este depdsito estd tres metros y dos de
pendiente enterrado, entonces de estos 8 m propuestos por el fabricante, 5 m seran vistos.
Por tanto, tendra una altura real de 10 m.
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2.15.3. Recirculacidn depdsitos concéntricos

Como se ha calculado antes, el caudal de recirculacion (Qrecirc) tiene un valor de
41615 m3/dia ~ 1.744 m3/h. Por tanto, segln el catdlogo del fabricante “GRUNDFOS”, las
bombas de recirculacidn que mejor se adaptan a estas condiciones, son las bombas
sumergibles horizontales de recirculacion modelo SRG.35.50.257.27.5.1B. Cada una de estas
bombas tiene una capacidad de caudal de recirculacién de 1204 m3/h y una potencia hominal
de 3.5 kW.

2.15.4. Sistema de recirculacidn y aireacion del reactor aerobio

2.15.4.1. Necesidad de aire

Los calculos realizados no son del todo iguales que los realizados para el caso del
homogeneizador y el depdsito intermedio.

Para calcular la demanda de oxigeno de la EDAR, primeramente, se debe tener en
cuenta la altitud en la que estard instalada. A mayor altitud, mayor demanda de oxigeno. Esta
EDAR esta situada a una altitud de 300 m sobre el nivel del mar y una temperatura estandar de
30 2C. Ademas, el porcentaje de aireacion debe ser del 100%.

Sabido esto, se procede a calcular la demanda de oxigeno para la metabolizacién de la
DBOs, para la respiracion enddgena de los sdlidos volatiles del liquido mezcla (SSVLM) y para la
nitrificacion, asi como la cantidad de aporte de oxigeno necesario para la desnitrificacion. Para
ello, hacemos los siguientes calculos:

[DBOs] -Q 3170.7 - 1435 kgDBOs
DBOs ¢jiminada = 108110’: = 1000 = 4‘54‘9-95T

Siendo [DBOslent la concentracién de DBOs a la entrada y Q¢ el caudal de entrada
calculados previamente, y la DBOs eiiminada 10s kilogramos de DBOs eliminados al dia.

kg0,

02,metabolizacién = DBOs ¢iiminada * Koz,metabolizacién = 4549.95-0.66 = 3002.97 d

kg0,

=125.12

Siendo Koz, metabolizacion €legida en la tabla (CEDEX, TOMO Ill, DIMENSIONAMIENTO DE
UNA EDAR (pdgina 45)) para una carga masica Cmpgos=0.0813 kgDBOs/kgMLSS/d calculado
previamente y Oy, metabolizacion 1a demanda de oxigeno para la metabolizacién de la DBOs.

[SSLM] - Vg req _ 8000 - 7100
1000 1000

sélidos sistema = = 56800 kgSSLM
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Siendo [SSLM] la concentracidn de sélidos suspendidos en el liquido mezcla (explicado
anteriormente), Vgs real €l volumen util real del reactor (algo mayor que el volumen minimo
necesario) y sélidos sistema los kilogramos de sdlidos suspendidos del liquido mezcla.

kg0,
kgMLSS
d

) = 0.041 - 1.02930-2° = 0,055

KTOZ,endégeno = KOZ,endégeno ' (Gendégeno

Siendo Kozendsgeno €legida en la tabla (CEDEX, TOMO Ill, DIMENSIONAMIENTO DE UNA EDAR
(pdgina 45)) para una carga masica Cmpgos=0.0813 kgDBOs/kgMLSS/d calculado previamente y
Bendsgeno €l factor de temperatura enddgeno para una temperatura de 30 2C.

kg0,
d

03,endsgeno = SOlidos sistema - KTOZ,endégeno = 56800 - 0.055 = 3099.46

kgO
= 12914972

Para calcular la demanda de oxigeno necesario para la nitrificacién, primero es
necesario calcular antes otros parametros:

DBo

5-(4549.95 (kg == >

N _ (S'DBOSeliminada) _ < ( d ) — 227 45k_g
eliminado 100:5:1 100 100 . d

Siendo DBOs climinada 1@ calculada anteriormente y Neiiminado 100:5:1 €l nitrégeno eliminado
si se cumpliera la regla 100/5/1.

Para los siguientes calculos, suponemos los porcentajes de nitrégeno organico soluble
biodegradable no amonizable, nitréogeno orgdnico soluble no biodegradable y el nitrégeno
organico insoluble como 0%, ya que no se conocen estos parametros.

%Norg,sol,b,na ' NKprom

Norgl = 100 =0
%Norg,sol,nb ) NKprom
Norgz = 100 =
%Norg,insol(dec) ' NKprom
Ninsol,ent = 100 =
3
mg m 1 592.33 - 1435 kg
NTKene = INTK] (T) ¢ (7) 1000 1000 O d

Siendo NTKentla carga de entrada de nitrégeno total calculada anteriormente.

N — NHIentrada = NKent — Ninsotent — Netiminado 100:5:1 — org2 — Norgl = 850 — 227.45
kg

= 622.5—
d

Siendo N-NHs*entrada la carga de nitrégeno amoniacal a la entrada del tratamiento
bioldgico.
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1435 kg

N — NHInO oxidado — [N — NH} 1no oxidado - Qg = 1.76 - 1000 = 2-527

Siendo N-NHz* 10 oxidado 1@ carga de nitrogeno amoniacal no oxidado.

N, =N —NH} N —NH} =622.5 252—61997—ng
oxidable — ¥ T 4 entrada ' 4 no oxidado — DT Ada = : d

Siendo Noxigable €l Nitrogeno oxidable a la entrada del tratamiento bioldgico.

kg0,
02,nitrificacic’m = WNoxidable Koz,nitrificacién =619.97-4.6 = 2851.88 d

kg0,

= 118..83

Siendo Oy, nitrificacion €l OXigeno necesario para el proceso de nitrificacidon y Koz nitrificacion €l
coeficiente de demanda de oxigeno para el proceso de nitrificacion calculado por

estequiometria.

Por ultimo, se calcula el oxigeno necesario para el proceso de desnitrificacion.

- mg

Noxidadgo = [N —NO3] = 12.7T
kg Nreci 12.7 - 41615 kg
C;eClTC = Noxidado * Qr1 = 1000 = 528.627

Siendo [N-NOs] y Qg calculados previamente.

kg Nent

d = NNO,ent "Qs=0

Siendo Nnoentrada €l nitréogeno en forma de nitritos y nitratos a tratar segun pliego,
definido como 0.

La suma de estos dos términos anteriores dard como resultado la cantidad de

nitrégeno en forma de nitratos eliminados al dia.

kg Nyeci kg N, k
_rg recirc 9 ent:528.62_g

Nreducible - d d d
kg0,
02,desnitrificacién = WNreducible * KOZ desnitrificacion = 528.62-2.86 = 1511.87
kg0,
= 62.99
h

Siendo Koy, desnitrificacion €l coeficiente de aporte de oxigeno por desnitrificacién calculado

mediante estequiometria.

Una vez calculados estos términos ya se podra calcular el AOR para las necesidades
medias. El AOR son las necesidades de oxigeno real bajo las condiciones de campo.
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AORm = Oz,metabolizacién + 02,endégeno + OZ,nitrificacién - 02,desnitrificacién

kg0, kg0,
=125.13+ 129.14 + 118.83 — 62.99 = 310.11 - = 7442.64 7

Para calcular las necesidades punta de O,, primero debemos definir dos coeficientes

de seguridad punta, para caudal y para DBOs, siendo estos factores Kq=1.5 y Kpgo=1.15
respectivamente.

A continuacién, se definira el factor de aireacién necesario mediante la siguiente
formula:

f _ KQ ' KDBO ' Oz,metabolizaci(m + 02,end()geno
air

= 1.36

02,metabolizacic’>n + Oz,endégeno

Una vez calculado el factor de aireacion, ya podremos calcular cual serd la necesidad
punta de oxigeno, que mds adelante tendremos en cuenta.
AOR = fair ' (Oz,metabolizaci(m + Oz,nitrificacién - 02,desnitrificaci6n) + 02,end()geno

kgO
= 1.36-(125.13 + 118.83 — 62.99) + 129.14 = 374.68 gh z
kg0,

= 8992.25

En conclusidn, se puede observar que el porcentaje de mayoracién para necesidades
puntas sera de 20.82%.

AOR — AOR,, 374.68 —310.11

% mayoracion = A0R., = 31011

= 20.82%

Una vez calculado el AOR, definimos el SOR para nuestro tratamiento bioldgico. El SOR
son las necesidades de oxigeno en condiciones estandar de 20 2C y 0 kg/h de aireacion.

2 2
1 —oa6-(SSEMIN 16(1500)§ 08
“= ' 1000 | ' -

Siendo [SSLM] la concentracién de sélidos en suspension del liquido mezcla. En este

caso este pardmetro nos lo marcara el limite menor de la tabla proporcionada por AEMA, que
es de 1500 mg/I.

AOR * Csatzo
SOR = —
(,8 - Csatyp - (;,cleld) — DOfield) - gT-20
msi
374.68-9.08 kg0,
- 5 = 684.99—
(0.95 .6.93 - (W) _ 2) . 0.8 1.02435-20

Siendo Csaty y Csatr la concentracién de saturacion del O, disuelto a 20 2C y a la
temperatura de entrada respectivamente (35 2C) (METCALF, pdgina 1424); B el factor de
saturacion (para el agua residual, el valor comun es de 0.95), Psieiq la presion en milimetros de
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mercurio para una altitud de 300 m (733 mmHg), Pnsi la presion barométrica a nivel del mary
condiciones estandar, DOreiq la concentracion media de O, mantenida en el reactor (definida
como 2 mg/l) y 8 el factor de correccion de temperatura (1.024 valor comun para difusores y
equipos de aireacion mecanicos).

Calculado el SOR, pasaremos a calcular la masa de aire necesaria en el reactor aerobio.
Para ello, primero debemos calcular la eficiencia del sistema, que depende de la ldmina de
agua:

N = lagua - 4.0842 + 0.4896 = 8.75 - 4.0842 + 0.4896 = 36.2%

Siendo lagua la Idmina de agua, que se supone como maximo de 8.75 m. En el disefio de
korting para el tratamiento bioldgico y disefio de soplantes AOR-SOR no se considerard mas de
8.75 m de lamina efectiva.

SOR 684.99 8185.53 kg
Maire = = = 23—
fo, " (%) : 0p aireacion  0.231 - (%) 1 h

Siendo fo; la fraccidn de O, en el aire (% en masa de oxigeno en el aire) y el % de
aireacidn definido como 100% previamente.

Para calcular el caudal de aire que debe dar la soplante, sera suficiente con dividir la
masa de aire por la densidad del aire.

_ Mgge 818553 7423 3m3
Qaire = Paire 1103 “h

Este caudal de aire estard dividido entre un total de cuatro soplantes, ya que hay dos
bombeos de aire 2+1 en el reactor aerobio. Ahora calcularemos la masa y el caudal de aire
para cada soplante.

8185.53 kg

Maireq =~ = 2046~

7423.3 m3 m3
=1856—=30.93—
h min

aire,1 =
4

El porcentaje de recirculacién de agua debe estar entre [40, 85]. El tiempo minimo de
retencién en este caso es de 1.5 horas, un tiempo intermedio si lo comparamos con el paso
por el homogeneizador y el depdsito intermedio, por tanto, cogeremos un porcentaje
intermedio en el intervalo, que serd de 55% después de iterar con distintos valores (explicado
en el apartado del homogeneizador). Sabiendo ademas que el volumen del depdsito
intermedio es de unos 7100 m3 como hemos calculado anteriormente, comprobaremos que se
cumple la relacidn entre caudales.

3 m3

m
Qrecire = 55% " Vaerobio = 0.55 7100 = 488.13 —— ~ 500 ——
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Comprobamos ahora que se cumple el criterio anterior:

Qrecirc 488.13
100 100
——— > 50%; 57— = 26.3%
Qaireacic’m 0 1856 0
100 100

A cada brazo del Korting lo alimentan dos bombas, por tanto, este valor calculado serd
el doble (53%). Vemos que se cumple, entonces, procedemos al célculo de AEMJET, soplantes
y de bombas de recirculacién.

2.15.4.2.  Sistema de aireacion AEMJET

De la misma manera que en el homogeneizador y en el depdsito intermedio
realizaremos los calculos de disefio y adaptacién a la realidad para el sistema de aireacion del
reactor aerobio.

Para el disefio de la parte del agua tendremos un didmetro de toberas de agua
normalizado (Diagua) de 37.4 mm., de una velocidad de paso por las toberas (Vptoberas) de
12 m/s (este valor debe estar en el intervalo [10, 12] m/s, se coge el valor mas alto porque
dard el nimero de boquillas de agua mas pequefio y por tanto mds cercano a las de aire, ya
que estas suelen tener unos valores menores) y de una velocidad de paso de tuberias (Vp,tuberias)
de 2 m/s (valor entre el intervalo [2, 3] m/s, en este caso con el valor de 2 m/s mayorizamos el
didmetro de tuberia, asi podremos luego compararla con la de aire y elegir la adaptada a la
realidad).

Con estos datos ademads del caudal de recirculacién calculado anteriormente, con las
ecuaciones explicadas en el homogeneizador, saldrd un nimero de boquillas de 10.29.

Para la parte de disefio adaptado a la realidad, se escogera una tuberia de 250 mm,
esto da una velocidad de paso en tuberias de 2.76 m/s. Si calculamos la velocidad para una
tuberia de 200 y 300 mm, sobrepasa los limites. El diametro de las toberas de agua y su
seccion siguen teniendo el mismo valor.

Ahora analizaremos la parte del aire del Korting.

Para la parte del disefio, primero de todo escogeremos un didmetro normalizado de
toberas de aire de 70 mm. Como se ha comentado en la parte del homogeneizador, el nimero
de boquillas se debe asemejar al calculado en la parte del agua (10.29). Para ello se define una
velocidad de paso por las toberas de 11 m/s (valor minimo en el intervalo [11, 15]). Con esto se
consigue un numero de boquillas de 12.18. Ademas, se establece una velocidad de paso de
tuberias de 14 m/s, para conseguir un didmetro de tuberia cercano a 200 mm, que es la mitad
que el definido para la parte del agua. Esto se debe a que, en este caso, al haber dos tuberias
de agua por cada brazo Korting, habra dos tuberias de 250 mm, lo que seria equivalente a una
de 500 mm. Ademas, cabe recordar, que la tuberia de agua debe tener mayor diametro que la
de aire, es por esto que no se elige una de 200 mm, que seria equivalente a una de 400 mm.
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Para adaptar el disefio a la realidad, se establece el diametro de la tuberia de aire
como 200 mm vy se definen el nimero de boquillas como 16. Al haber dos tuberias por cada
brazo Korting de agua, el nimero de toberas para el aire debe ser el doble que las de agua, por
tanto, elegimos un valor que no modifique mucho los valores de disefio (10.29 boquillas para
el agua y 12.18 boquillas de aire). Se eligen 8 boquillas para el agua, y, por tanto, 16 boquillas
para el aire. Con la siguiente ecuacidon comprobamos que se cumple que tanto el lado del agua
como el del aire tengan la misma cantidad de toberas.

tuberias
4 brazos - 2 raze 8 toberas = 16 toberas de agua cada brazo de agua
z
Se obtienen una velocidad de paso en las toberas de aire de 8.37 m/s & [11, 15], un
caudal por boquilla de 115.99 m3/h € [100, 200] y una velocidad de paso por tuberias de
16.41 m/s € [13, 22]. Es decir, sélo el parametro de velocidad de paso no pertenece a los

limites.

Una vez sabemos el nimero de boquillas, se vuelve a la parte del agua para ver si se
cumplen los pardmetros en la adaptacidon a la realidad. Para la velocidad de paso en las
toberas, el valor es de 15.43 m/s; el caudal por boquilla es de 61.02 m3/h; y la velocidad de
paso por tuberias es de 2.76 m/s como se ha comentado anteriormente. Por tanto, de estos
pardmetros Unicamente queda fuera del limite la velocidad de paso por las toberas. Si se
aumentara el nimero de boquillas para el agua, también aumentarian las de aire, lo que daria
una velocidad de paso por las toberas ain menor (recuerdo que ya estaba por debajo del
limite), y si se disminuyeran las de agua, es obvio que la velocidad de paso por las toberas
aumentaria, y ya estaba por encima del limite.

En conclusidn, se instalard un sistema de aireacidn AEMJET-I, con dos tuberias para el
agua y una para el aire, de 16 toberas por brazo Korting.

2.15.4.3. Soplantes

Ya se podria elegir el tipo de soplantes una vez calculado el caudal masico
previamente. Para ello, en el catalogo del fabricante “AERZEN” buscaremos una soplante capaz
de circular 2046 kg/h de aire para una lamina de agua de 8.75 m. La soplante mas idénea es el
modelo D30S capaz de circular 2048 kg/h de aire. Ademas, impulsa un caudal de 29.4 m3*/min
(1764 m3/h) y tiene una potencia nominal de 55 kW. Como he comentado antes, esta soplante
serd también la elegida para el sistema Korting del homogeneizador.

2.15.4.4. Bombeo de recirculacion

Primero, calcularemos la pérdida de carga en tuberias para el caudal de recirculacion
del reactor aerobio calculado antes (500 m3/h). En la brida de aspiracién se coloca una tuberia
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de 300 mm (v=1.96 m/s) y en la de impulsidn, una de 200 mm (v=2.83 m/s). Comprobamos
gue segln la tabla del Anexo Il se cumplen las velocidades maximas.

Las pérdidas en la aspiracion tendrdn un valor de 0.46 m para Q=500 m3/h, L=2m vy
f=0.01855. Las pérdidas en la impulsién tendran un valor de 2.17 m para Q=500 m3/h, L=16 m y
f=0.01593. Entonces, la suma de pérdidas de carga en tuberia serd de 2.63 m.

Las pérdidas totales en el sistema de recirculacidn serd la suma de la aspiracion y de la
impulsién junto a la altura geométrica, que en este caso serd un valor nulo, ya que la entrada y
salida del caudal esta a la misma altura.

Hrec homo = Hasp + Himp = 0.46 + 2.17 = 2.63 ~ 3m

Por tanto, segun el catdlogo del fabricante “IDEAL”, la bomba que mejor cumple estas
caracteristicas es la bomba RNI 250-40, que para este valor de caudal puede impulsar hasta
unas pérdidas de 13 m. Cuya aspiracién tiene DN300 e impulsién DN250.

2.15.5. Agitadores

También se propone la presencia de dos agitadores para la parte del reactor andxico
porque no es suficiente la recirculacién interna entre depdsitos y se necesitan estos para
mover la lamina de agua correctamente.

Sabiendo la lamina de agua, que en el reactor andxico sera constante de 9.6 m, y el
volumen a agitar (volumen Util) de 2480 m?3, se contacta con el fabricante “IDEAL”. Se decide
que la mejor opcidn son dos agitadores AGS 600-3SHG/13, capaces de agitar 2608 m3 y de
potencia 10.1 kW.

2.16. Sistema de ultrafiltraciéon MBR

Después de los reactores se pasara al sistema de ultrafiltracion MBR por gravedad.
Esto tiene unas pérdidas de 2.5 m aproximadamente (2.11 m). La tuberia serd de 200 mm, lo
que supone una velocidad de 2.21 m/s.

Como se ha calculado previamente, el flux necesario serd de 11.92 I/h-m2=12 I/h-m?, la
concentracién de sélidos en suspensidn en el liquido mezcla también se ha definido como
8000 mg/| por la utilizacién de un sistema de ultrafiltracion MBR y el caudal de entrada sera de
1190 m3/d (49583 I/h). Sabiendo esto, procedemos a calcular el modelo MBR necesario para
nuestra instalacion.

Con un flux de trabajo de 12 I/h-m? se calcularé la superficie de membrana necesaria
para el sistema MBR.
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49583 2
Smembrana = 12 =4132m

Para los modelos de MBR disponibles, no existe una superficie de membrana tan alta,
por tanto, el flujo de trabajo serd mayor. Definimos el flux de trabajo como 13.
49583

Stotal = I3 - 3814.1 m?

Con este flux ya se cumple uno de los modelos. En este caso sera el modelo mas
grande. Cassette LEAP de membranas ZW500D, RX12, 52/52 en 316L, SS. Este modelo de
cassette lo componen 52 membranas. Calcularemos ahora los médulos necesarios para tratar
el caudal anterior.

S 3814.1
total _ = 95.35 = 96 modulos

mobdulos necesarios =
nominal 40

Siendo 40 m?, la superficie nominal de un médulo.

A pesar de ser necesarios sélo 96 mddulos, se decide instalar dos cassettes completos
(104 mddulos), para que, en caso de averia de alguna membrana, el sistema siga funcionando
con normalidad.

Para comprobar que el sistema MBR cumple los requisitos con 104 maddulos, se
calculara el caudal que soportan los dos cassettes.

Seotar = MOdulos * Spomina = 104 - 40 = 4160 m?

Seotar - flux-24  4160-13-24 m3
= = = 1297.92
1000 1000 dia

Q

Se comprueba que se cumple y se pide al fabricante “SUEZ” unos cassettes de estas
caracteristicas y a “INOXMECAL serrano” un tanque MBR para estos dos cassettes y un hueco
para un tercero, por si fuera necesario incorporarlo en un futuro.

El sistema MBR contard también con un bombeo de recirculacién al homogeneizador,
para el escurrido que no ha sido totalmente clarificado o para la parte del retrolavado. Este
bombeo serd de un caudal de 225 m3/h y capaz de soportar unas pérdidas de 8 m. Por tanto,
se elige un sistema de bombeo 1+1 con bombas centrifugas del fabricante “IDEAL” modelo
GNI 125-20/15, que para este valor de caudal puede impulsar hasta unas pérdidas de 8 m cuya
aspiracion tiene DN150 e impulsion DN125.

2.16.1. Soplantes

Para el cdlculo de soplantes, se parte de la Ley Combinada de los gases. Esta es la
combinacion de la Ley de Boyle, la Ley de Charles y la Ley de Gay-Lussac.
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PV _ PV,
T, T,
Py,-V,-T; 1313-291.6-293.15 m3
Vl = = = 365—
T, - P, 303-1013 h

Siendo V; el volumen necesario de aireacién (m3/h), P, la presién de descarga en la
salida del difusor (mbar), V. la aireacion total por cassette (m3/h), T: la temperatura en
condiciones normales 20 C (K), T, la temperatura del agua residual en el MBR 30 2C (K) y P; la
presion en condiciones normales estandar (mbar).

La soplante elegida para estas condiciones es la misma que en el depdsito intermedio,
soplante GM7L, del fabricante “AERZEN”. Ademas, deberan ser dos soplantes, ya que el calculo
anterior es Unicamente para un cassette, y como hemos comentado anteriormente, el MBR
esta compuesto de dos cassettes.

2.17. Tanque CIP

Para el tanque CIP se propone un depdsito de volumen util de 200 m3. Este volumen se
considera suficiente, ya que el uso de este depdsito es de almacenamiento puntual. El caudal
de agua para riego por gravedad y/o el bombeo para la recuperacion de agua de los
preparadores de polielectrolito sera constante, por tanto, el tiempo de retencién serd muy
bajo. El fabricante “ROBLEPOL S.L.” oferta un depdsito de PRFV de 200 m3,

Se propone un caudal de 1000 m3/dia para agua de riego y un caudal de 190 m3/dia
(8 m3/dia) para la recuperacidn (pardmetros establecidos con el cliente).

Las bombas para el bombeo al intercambiador de precalentamiento son el modelo
GNI 65-26/7.5, en un bombeo 1+1. Capaces de impulsar un caudal de 70 m3/h con unas
pérdidas de 15 m.

Para la recuperacién de agua para los preparadores de polielectrolito se propone un
bombeo 1+1 con el modelo GNI 32-16/0.75 del fabricante “IDEAL”, capaz de impulsar un
caudal de 10 m3/h a5 m.

También deberan elegirse dos bombas para el permeado/retrolavado de los cassette
del MBR (una para cada cassette). Como se ha comentado antes, el caudal serd de 1190 m3/dia
(50 m3/h). Asi pues, deberemos escoger las bombas adecuadas para este caudal. Se proponen
dos bombas del fabricante “VOGELSANG” modelo VX186-130Q. Los datos de disefio de estas
bombas se basan en puntos operacionales de caudal entre 50 y 150 m3/h y una potencia de
15kW cada una.

Ademas, se propone una segunda opcidn de tratamiento, que es realizar el paso por el
Stripping al final del tratamiento, ya que las instalaciones de Stripping normalmente se realizan
al final de la instalacion. En este caso lo hemos situado después del filtro de anillas porque si
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todo el caudal pasara al tratamiento bioldgico sin haber realizado antes un proceso de
desgasificacién y absorcidn, no se podria producir la nitrificacion-desnitrificacién total del
caudal. Para ello, la solucién seria disminuir el caudal de entrada al tratamiento biolégico hasta
gue se asegure su correcto funcionamiento. Esta segunda opcién de tratamiento no estd
valorada actualmente.

2.18. Deshidratacion de fangos con tornillo DSM

Segun el pilotaje realizado por “Clean Water Technology”, se producen diariamente
24000 kg MS/dia con una sequedad del caudal de entrada del 7%. Esta produccién no es
caracteristica, ya que se considera que, en esta instalacion, se va a producir un caudal medio
normalmente y muy rara vez se llegara a este punto.

Por ello, por parte del fabricante “Clean Water Technology”, se proponen dos
soluciones. La primera es un Sistema DSM 704 D y la segunda es un Sistema DSM 702 D
compuesto por dos tornillos.

Como ya he dicho, rara vez se producira este caudal punta, ademas de que el cliente
tiene la capacidad de regular su caudal. Es por esto que el cliente HTN Biogas prefiere empezar
Unicamente con un tornillo. Por tanto, se decide la instalacion de un Sistema DSM 702 D, con
una capacidad de tratamiento de hasta 600 kg MS/h.

Primeramente, se planted una instalacidn con dos tornillos DSM y se realizaron los
siguientes calculos para la eleccion de las bombas helicoidales que transportan la torta al

contenedor:
Cargasango,desh 150000 m3 m3
p — - = 582.82—— ~ 24—
rodtango = 1000 9% sequedad . 1,03 -1000-25% o282 4ig h
p q

Siendo p la densidad del fango, definida como 1.03 g/I.

Cada tornillo supone un bombeo con dos bombas helicoidales que funcionan en
conjunto. Esta produccidn de fango esta calculada para dos tornillos, por tanto, simplemente
la mitad serd la que produzca un tornillo deshidratador y si lo dividimos entre las dos bombas,
se sacard que la produccidn de fango (o caudal) serd de 6 m3/h para cada bomba.

Calculado esto, vamos al catdlogo del fabricante “ALBOSA” y elegimos dos bombas
para fangos deshidratados modelo MONO W18BC11RPA, con una capacidad de caudal de
hasta 7 m3/h y una potencia de 11 kW.
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2.19. Bombeo de escurridos

Para el bombeo de escurridos previo al Buffer 1 debemos tener en cuenta un caudal de
300 m3/dia (12.5 m3/h). Tendremos que tener en cuenta los 4 m de pozo en los que estd
sumergido este bombeo y unas pérdidas singulares de 10.35 m.

Buscando en el catalogo de “IDEAL” con el caudal y las pérdidas, igual que se ha hecho
anteriormente, la bomba mas adecuada es la ARS 100-26/7.5E/45. Capaz de impulsar un
caudal de 20 m3/h a una altura manomeétrica de 18.7 mca y una potencia de 5.5 kW.

2.20. Calculo de dosificaciones

Antes de comenzar con el calculo, es recomendable explicar qué es el Jar-test. El Jar-
test es un experimento en el que se calcula la dosis recomendada de coagulante y floculante
necesaria para que se produzca el fendémeno de coagulacién y floculacién del agua residual, es
decir, simula un tratamiento fisico-quimico. Los pasos mds comunes suelen ser los siguientes
(Trabajo Fin de Mdster: Tratamiento fisico-quimico y Jar-test. J.Mascards Vicedo. 2013):

- Se llenan seis vasos de precipitados con el volumen de muestra deseado y se
procede a medir los pardmetros iniciales elegidos para la valoracidon final.
Normalmente, suele ser la turbidez, el pH y el volumen de fango decantado los que
rijan la determinacidn de dosis éptima.

- Ensegundo lugar, se aplican diferentes dosis de coagulante elegido en cada vaso y
se deja actuar minimo un minuto a una velocidad de las paletas de unas 120 rpm
(normativa americana).

- A continuacién, se afiade un neutralizante si el pH ha disminuido
considerablemente.

- Ahora, se disminuye la velocidad de las palas a 25 rpm y se deja un tiempo de unos
15 minutos para que se formen los fléculos.

- Por ultimo, se paran las paletas y se deja decantar la muestra minimo 15 minutos
antes de volver a medir los parametros anteriormente seleccionados. A partir de
los resultados iniciales y finales de los distintos parametros se determina la dosis
Optima de coagulante-polielectrolito.

Una vez explicado qué es el Jar-test, se procede a analizar qué equipo de polielectrolito
es necesario para el GEM, asi como sus bombas dosificadoras.

Primeramente, el caudal que tenemos definido a la entrada del GEM sera de 70 m3/h.
Segun el Jar-test realizado por “Clean Water Technology”, se necesita una dosificaciéon de
floculante de 500 ppm. Este floculante tiene una densidad de 1 g/cm?y una concentracidn de
preparacion de 0.5%. Con estos datos, sacaremos el consumo de reactivo preparado que es
necesario:
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dosi [floc] 500 0.5 l
0sis = = =00—F——
floepuro = 4 1o - 1000 ~ 1-1000 m3agua
dosis . _ dOSiSflOC,puTO _ 0.5 _ l
flocdiluido ™ op qicolucion  0.5% m3agua

) l
Qaosif = d0SiSfioc dituiao - Qe = 10070 = 70005

Con este caudal de floculante necesario, en el catdlogo del fabricante “POLITECH”
elegimos el modelo POLIBASIC AP 80.

Al ser un bombeo de floculante bastante alto, se necesitara un bombeo en paralelo de
dos bombas helicoidales C23KC11RMA, elegidas del catalogo del fabricante “ALBOSA”, capaz
de impulsar un caudal de 3500 I/h cada una.

De la misma forma que para el GEM, para el caso del tornillo DSM, el fabricante “Clean
Water Technology” nos facilita que la concentracién de polimero preparado es de 1200 ppm
con una concentracion del 0.3% de la disolucidn. Para el caso del tornillo, el caudal de entrada
es de 8.75 m3/h. Con estos datos, igual que se ha calculado en el GEM, se obtiene que el caudal
de dosificacién es de 3500 I/h.

Con este caudal horario de polielectrolito (floculante) necesario, basandonos en el
catdlogo del fabricante “POLITECH”, se elegird el modelo POLIBASIC AP40, con una capacidad
de caudal de dosificacidn de 4000 I/h.

Una vez calculado esto, con este caudal, se continia eligiendo las bombas
dosificadoras de polielectrolito. El bombeo serd con dos bombas helicoidales modelo
C1XKC11RMA, del fabricante “ALBOSA”. Estas bombas son capaces de soportar el caudal de
3500 I/h.

Procederemos ahora a calcular el tamafio de los depdsitos. Todos ellos cuentan con un
cubeto para evitar el derrame de liquido. El consumo de sosa, acido sulfirico y de sulfato
amonico, lo proporciona el fabricante “TECNIUM”. Por tanto, basandose en estos datos, el
director técnico decide por logistica que los depdsitos sean los siguientes:

- Un depésito de sosa de 50 m3 para la acumulacién de sosa con un margen de
seguridad de dos dias, por si hubiera desabastecimiento.

- Un depésito de coagulante de 50 m3 por lo mismo.

- Dos depésitos de acido sulfurico de 25 m3 por seguridad, ya que concentrar todo
en un mismo depdsito seria una acumulacion muy alta de acido en un mismo
depdsito.

- Un depésito de 100 m? de sulfato amdnico para una acumulacién de cuatro dias
segln la produccion del Stripping.

Para todos los depdsitos se pide oferta al fabricante “PROFEPLAS” y éste oferta unos
depdsitos que cumplen la normativa APQ6. Todos ellos serdn depdsitos de doble pared y
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ademas los de sosa y coagulante deberan ir calorifugados, tanto el depdsito como las tuberias
de dosificacién, ya que cristalizan a una temperatura no muy baja y eso supondria un
problema.

Para el coagulante, segun la oferta del GEM del fabricante “Clean Water Technology”,
se tendra una concentracién de coagulante de 1900 ppm, y la densidad de este coagulante es
de 1.22 g/ml.

[coag] 1900 . l
Pcoag - 1000 1221000 " m3agua

dosiScoag =

l
Quosis = doSiscoag * Qp = 15670 = 109

Para el acido sulfurico, segln la oferta de “TECNIUM”, se deberan dosificar 330 kg/h al
98%, lo que supone una dosificacién de 184 I/h. Para la dosificacion de acido a la salida del
Stripping se debe disminuir el pH desde 10 hasta 7, esto se calcularad en el laboratorio para
saber la cantidad exacta de dosificacidon necesaria.

= e = 330 100 = 336.73 : 340 :
Qnzs0, = %conc 98 ChT h

Para la dosificacién de sosa se tomara la mayor bomba dosificadora de estas dos, ya
que, para calcular esta dosificacién de sosa se deberdn realizar multiples ensayos. Las bombas
dosificadoras seran el modelo PRIUS D, del fabricante “DOSIM”.
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Anexo lll. Calculo de pérdidas de carga en tuberias

Pérdidas singulares Ks
Ampliacién gradual 0,3
Boquillas 2,75
Compuerta, abierta 1
Controlador de caudal 2,5
Codo de 90° 0,3
Codo de 45° 0,25
Codo de 22° 30' 0,2
Rejilla- Filtro 0,75
Curva de 90° 0,2
Curva de 45° 0,2
Curva de 22° 30' 0,1
Entrada redondeada (r=D/2) 0,23
Entrada normal en tubo 0,5
Entrada de borda 1
Entrada abocinada 0,04
Medidor Venturi 2,5
Reduccion gradual 0,15
Valvula de bola abierta 0,2
Valvula de mariposa abierta 0,3
Valvula de angulo abierta 5
Vélvula de globo abierta 10
Salida tubo 1
Te, pasaje directo 0,1
Te, salida de lado 0,5
Te, salida bilateral 0,75
Vélvula de pie 1,75
Valvula de retencion 2,5
Salida deposito 1
Otros elementos singulares

Tabla 13. Pérdidas singulares en tuberias.

Para el calculo de pérdida de carga en tuberias deberemos saber la velocidad en la

tuberia, la cual depende del caudal y seccion de la tuberia y tener en cuenta la longitud de la
misma; y después afiadir las pérdidas singulares que se producen en cada uno de los

elementos intercalados entre las tuberias.
Sabiendo el caudal en cada tuberia se hallaria la velocidad.
En este caso nos centraremos en el cabezal de velocidad, ya que las alturas (z) se han
tenido en cuenta aparte para una explicacién mas clara y concisa.
m3
(0=
v|I— =
s S(m?)

Una vez calculada esta velocidad, ya podremos calcular mediante el principio de
Bernoulli el cabezal de velocidad o energia cinética:
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2

v
E (m)

Ademas, se debe calcular la pérdida unitaria y total en las tuberias:

172

— . /m 1
pérdida unitaria (E) =f- 5 .

Q

Siendo f el factor de friccién sacado del diagrama de Moody sabiendo la rugosidad del
material de la tuberia (las tuberias se fabrican en acero inoxidable, por tanto, se tiene una
rugosidad relativa e/D=g=0.075 mm.), su didmetro y el nimero de Reynolds; y D el diametro

de la tuberia.
Hiineates(M) = pérdida unitaria - L
Calculada previamente la pérdida unitaria y siendo L la longitud de la tuberia.
El nimero de Reynolds se calcula a partir de la siguiente ecuacion:

(30(2) um)

m-D(mm) - Hagua

Re =

Siendo Hagua=10"° Pa-s y pagua=1 kg/I.
Una vez calculado esto, se multiplica el numero de unidades de pérdidas singulares por
su ponderacidn y a su vez por el término anterior calculado:

n

2
v
Hsingulares = z Nelementos,i KSi ) E (m)
i=1

Por ultimo, la pérdida de carga total se calcula como la suma de las pérdidas singulares

y la pérdida total en tuberias:

Htotal = Hsingulares + Hlineales
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Anexo V. Calculo de didmetros en tuberias de agua

Para tuberias de agua impulsadas por una bomba, las velocidades maximas
recomendadas son las que se muestran en la Tabla. En caso de tener una gran distancia en el
trayecto de tuberia, se intentard aumentar el diametro para que las pérdidas en la tuberia
sean menores.

Diametro del tubo en mm. Tubo de aspiracion Tubo de impulsion \
25a40 1.25m/s 1.5m/s
50a70 1.5m/s 2m/s
80a 100 1.75m/s 2.25m/s
125 a 200 2m/s 2.5m/s
Desde 200 2m/s 3m/s

Tabla 14. Célculo de diametros en tuberias de agua.
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Anexo V. Ficha técnica bomba RN 301-305

Se incluye la ficha técnica de una bomba cualquiera de la instalacion.

E ID.cE AL Tipo: RN 301-305

RODETE @ : 328/310 mm 1450 RPM

a2

H{m)

28

24

20
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g.
=
™~

il

44 6
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90
ni% a0 |_..--—|
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Figura 42. Ficha técnica Bomba RN 301-305 del fabricante “IDEAL”
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Anexo VI. Pilotaje y planteamiento EDAR

CENTRIFUGA EXISTENTE 1

EQUIPO GEM
E.DAR =
T3]
k)
DIGESTATO ESCURRIDO CENTRIFUGA *J'
Q=45mh [
PH 80 upH PH 80 upH i i
CE 13.000 uSicm CE 13.000 usicm S H
DQO 51000 ppm DQ0 42000 ppm —
SST 50000 ppm SST 30,000 ppm !
NTK 4,500 ppm NTK 4,500 ppm 4
PT 400 ppm PT 300 ppm
Ay6 15002000  ppm AYG 2000 ppm por gravedad Y
(no bombeo)
- SALIDA GEM
SALIDA FANG O ESPE SADO GEM pH 8,0 u
Cantidad 350450  Tnid CE 3000 usicm
Sequedad 7 % 00 35007000 pbm
SALIDA FANGO DESHIDRATADD NTK 2000 oo
Cartidsd 80100  TnA °r 3040 ppm
Sequedad 30 % AyG <200 ppm
Coag.  600-1.900 ppm
' Floc. 400500 ppm
SCURRI \(
TORNILLO DE SHIDRATADOR
pH 80 upH
CE 13.000 uSicm
DQO  35007.000  ppm
SsT <500 ppm
NTK 2.500 ppm
PT 3040 ppm
AYG <200 ppm
e Coag.
— Floc.  900-1.200 ppm
Figura 43. Pilotaje realizado por Clean Water Technology.
TANQUE ENTRADA SCRUBBER REACTOR REACTOR AEROBIO SISTEMA DE TANQUE DE
E.D.AR. ANOXICO ULTRAFILTRACION  LIMPIEZA CIP

M.B.R.

ENTRADA A
REACTORES BIOLOGICOS
SALIDA GEM
o 0 uph
ce 13.000 usiom
DGO 35007000  ppm
ssT <500 ppm
PT ppm - -
NTK 2500 ppm
AYG <00 ppm -

588

didd

Figura 44. Planteamiento inicial EDAR.
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Anexo VII. Diagrama de Moody

Diagrama de Moody
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Figura 45. Diagrama de Moody.
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