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RESUMEN

Los altos consumos de combustible y sus elevados costos, asi como, la
problematica de la contaminacién atmosférica, han llevado a buscar métodos

que permitan el uso racional y eficiente de la energia.

Para ello, en la actualidad la conciencia energética y la percepcion
medioambiental han transformado el sistema de condensado. Lo que antes era
un modesto subproducto de la distribucion de vapor se ha convertido hoy dia en

un recurso muy valioso para cualquier industria.

En el caso que una planta industrial, vierta el condensado por el sumidero, pues
significa tirar dinero de energia por sumidero. Ademas, derramar condensado
bruto en el subsuelo pone en peligro el medio ambiente y la salud de las

personas. Puede tener que responder ademas por su responsabilidad.



Teniendo bien claro lo anterior, el presente trabajo consiste en calcular cuanta
se ahorraria en una Planta Industrial de Guayaquil utilizando en su sistema de

recuperador de condensados un Surge Tank.

En la primera parte se revisara los fundamentos tedricos utilizados en un
sistema de vapor y principios practicos de conservacion de energia.

Luego se realizara un detalle de los elementos que conforma el sistema de
vapor instalado en la planta industrial, entendiéndose equipos de generacion,
distribucion de vapor a los diferentes procesos y el sistema de recuperacion de

condensados.

Posteriormente, se realizara un analisis energético del sistema actual de
recuperacion de condensados y un evaluacion del sistema de recuperacion de
condensado utilizando un Surge Tank, para de esta manera poder obtener

cuanta energia se estaria ahorrando.

Finalmente, se realizara un analisis econdmico de cuanto costaria implementar
el Surge Tank en la planta industrial y en cuanto tiempo retornaria la inversion,
para darle a conocer a la alta gerencia de cuanto dinero se ahorraria la empresa

en combustible.
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INTRODUCCION

El incremento continuo de la demanda de energia asociado al desarrollo socio
economico, las restricciones financieras para ampliar la oferta energética, la
necesidad de lograr una mayor competitividad y a su vez atenuar el impacto
ambiental de las tecnologias energéticas, fundamentan hoy en dia la gran
importancia que tiene el mejoramiento de la eficiencia energética en cualquier

proceso.

La factibilidad técnico-econdémica de recuperar energia y condensado organico
presente en la Planta Industrial ElI Café representa a la fecha un problema aun
no resuelto y que limita poder explotar esta via para el incremento de la

eficiencia energética del sistema de vapor.

Para el caso de la Planta Industrial El Café, se desea incrementar la eficiencia
del sistema de recuperacion de vapor reemplazando el sistema actual de
recuperacion de condensados por un sistema de retorno de condensado
presurizado utilizando un Surge Tank, el mismo que permitiria ahorrar el costo

de combustible de un 15% a un 35%.



CAPITULO 1

1. SISTEMAS BASICOS DE VAPOR Y PRINCIPIOS

PRACTICOS DE CONSERVACION DE ENERGIA

1.1 Definicion de vapor

El vapor es un estado de la materia en el que las moléculas apenas
interactuan entre si adoptando la forma del recipiente que lo contiene

y tendiendo a expandirse todo lo posible.

El termino vapor se refiere estrictamente para aquel gas que se
puede condensar por presurizacion a temperatura constante.

Normalmente la palabra vapor suele referirse al vapor de agua, gas



que se produce cuando el agua se calienta a 100 °C y una atmdsfera

de presion.

El punto de ebullicion del agua a la presidén correspondiente al nivel
del mar, es decir, 101,3 kilopascales (kPa), es de unos 100 °C. A esa
temperatura, la adicién de 226 julios de calor por kilogramo de agua
convierte a ésta en vapor a la misma temperatura. Cuando el agua
estd sometida a una presion mayor, el punto de ebullicidon crece
progresivamente de acuerdo a la ley de Boyle-Mariotte hasta que, a
una presion de 222,1 kPa, hierve a una temperatura de 374,15 °C.
Esta combinaciéon de temperatura y presion se denomina punto
critico. Por encima del mismo no existe diferencia entre el agua en

estado liquido y el vapor de agua.

El vapor de agua puro es un gas invisible. Con frecuencia, no
obstante, cuando el agua hierve, el vapor arrastra minusculas gotas
de agua, y puede verse la mezcla blanquecina resultante. Un efecto
similar tiene lugar cuando se expulsa vapor de agua seco a la
atmosfera, mas fria. Parte del vapor se enfria y se condensa

formando las familiares nubes blancas que se ven cuando hierve una



cazuela en la cocina. En estos casos se dice que el vapor esta

himedo.

Cuando el vapor se encuentra exactamente en el punto de ebullicion
que corresponde a la presion existente se lo denomina vapor
saturado. Si se calienta el vapor por encima de esta temperatura se
produce el llamado vapor sobrecalentado. El sobrecalentamiento
también se produce cuando se comprime el vapor saturado o se
estrangula haciéndolo pasar por una valvula situada entre un
recipiente de alta presion y otro de baja presién. El estrangulamiento
hace que la temperatura del vapor caiga ligeramente, pero a pesar
de ello su temperatura es superior a la del vapor saturado a la
presion correspondiente. En los sistemas modernos de generacion
de energia eléctrica suele emplearse vapor en este estado

sobrecalentado.

El vapor es ampliamente utilizado para calefaccion, para secar
pastas, para evaporar disoluciones quimicas, para procesos de
calentamiento, para mover turbinas, maquinas y bombas; para
realizar los miles y miles de procesos en todas las ramas de la

industria. El vapor es utilizado en estos casos, simplemente porque



existe una necesidad de calor y energia al mismo tiempo y el vapor
es la manera mas adecuada y econdmica de transportar grandes

cantidades de calor y de energia.

El vapor es facil de producir ya que se obtiene del agua vy
generalmente se requiere de un recipiente adecuado para producirlo
industrialmente, este recipiente es una caldera o un generador de

vapor.

La produccién de vapor es logico que nos encontremos con una serie
de principios y cambios fundamentales, los cuales se explican de

forma practica a continuacion:

e Energia: Al mirar a nuestro alrededor se observa que las
plantas crecen, los animales se trasladan y que las maquinas
y herramientas realizan las mas variadas tareas. Todas estas
actividades tienen en comun que precisan del concurso de la

energia.

La energia es una propiedad asociada a los objetos y
sustancias y se manifiesta en las transformaciones que

ocurren en la naturaleza. La energia se manifiesta en los



cambios fisicos, por ejemplo, al elevar un objeto,

transportarlo, deformarlo o calentarlo.

La energia esta presente también en los cambios quimicos,
como al quemar un trozo de madera o en la descomposicion
de agua mediante la corriente eléctrica. La energia es una

magnitud cuya unidad de medida en el S.I. es el julio(J).

Calor: El calor es energia en transicion (en movimiento) de un
cuerpo o sistema a otro solamente debida a una diferencia de

temperatura entre los cuerpos o sistemas [7].

Es una forma de energia que causa un cambio fisico en la
sustancia que es calentada. Sodlidos, tales como metales,
cuando inicialmente, se expanden y aumentan su temperatura,

hasta cambiar al estado liquido.

Los liquidos cuando son calentados, vaporizan y el vapor
producido al entrar en contacto con una superficie de menor
temperatura se condensa, entregando a dicha superficie el

calor con el cual habia logrado su vaporizacion.



Calor latente: es la cantidad de calor requerida para lograr el
cambio de estado fisico de una sustancia sin que existan
variaciones en su temperatura [7].

Calor sensible: Es el calor que produce una elevacion de
temperatura en un cuerpo [7].

Transmision de calor: Es el flujo de calor a través de un
cuerpo de temperatura mas alta, hacia un cuerpo de menor
temperatura. La transmisién de calor puede ser por
conduccién o radiacion [7].

Conduccion: Es la transmision de calor entre dos cuerpos o
partes en los que existe una diferencia de temperatura.
Radiacion: Es la transmision de calor a través de un cuerpo a
algun otro por medio de ondas de calor, las cuales radian a
través del cuerpo con mayor temperatura al otro con menor
temperatura, sin tomar en cuenta el calentamiento del medio
entre ellos. [7].

Conveccion: Es estrictamente un medio de mover energia de
un lugar a otro: es un transporte de energia. Ocurre debido a
que un fluido en movimiento recoge energia de un cuerpo

caliente y la entrega a un cuerpo mas frio [7].



Coeficiente de transmision de calor: Es la cantidad de flujo
de calor en Kcal. (Btu.) por hora a través de un m? (pie?) de
superficie por grado de diferencia en temperatura.

Kilo Caloria: Es la cantidad de calor necesaria para elevar un
grado centigrado la temperatura de un Kgr. De agua. Es la
unidad de calor en el sistema métrico.

BTU (British termal unit): Es la cantidad de calor necesaria
para elevar un grado F., la temperatura de una libra de agua.
Es la unidad de calor en el sistema ingles. [7].

Vaporizaciéon: Es el cambio de un cuerpo de la fase sdlida a
liquida a la fase de vapor.

Evaporacion: Es la vaporizacion de un liquido que tiene lugar
exclusivamente en la superficie libre del liquido.

Ebullicién: Es la vaporizacion de un liquido que tiene lugar
en el seno mismo del liquido. Ejemplo: la ebullicion de un
recipiente abierto que contenga agua; la ebullicién del agua en
el interior de una caldera. La ebullicion de un liquido tiene
lugar a una temperatura, cuya valor depende de la presion a
que esta el liquido; mientras mayor sea ésta, mayor sera

aquella.



Condensacion: Es el cambio de vapor (fase gaseosa) a
liquido con una transferencia de calor del vapor a la superficie

de condensacion [7].

Los vapores saturados. Son aquellos que tienen una
temperatura igual a la de ebullicién (correspondiente a la
presion a que esta el vapor) y constan unicamente de la fase

de vapor.

Un vapor saturado queda definido por su presion o su
temperatura. Ejemplo: vapor saturado de 10 kg/cmz; vapor

saturado de 170°C.

Un vapor humedo tiene al mismo tiempo la fase liquida y la
fase de  vapor. Su temperatura es igual a la de ebullicion.
Para definirlo se hace necesario dar su presion o su

temperatura y su calidad.

La calidad de un vapor humedo es la relacion del peso del

fluido que esta en la fase de vapor y el peso total del fluido.



Los vapores sobrecalentados tienen una temperatura superior
ala temperatura de ebullicién y en ellos esta presente

solamente la fase de vapor.

Para definir un valor sobrecalentado hay que indicar su
presion y  temperatura o bien su sobrecalentamiento. El
sobrecalentamiento de un vapor es la diferencia entre su
temperatura y la temperatura de ebullicion correspondiente a

Su presion.

Un liquido saturado consta solamente de la fase liquida y esta
a su temperatura de ebullicion. Basta la presion o la
temperatura para definirlo. Ejemplo: liquido saturado de

200°C; liquido de 10 kg/cm?

Entalpia: Es el término utilizado para designar la energia total,
debida a la presion y a la temperatura, de un fluido, liquido o
vapor (tales como el agua y el vapor de agua), en cualquier
momento y condicién dados. La unidad basica de medida de
cualquier tipo de energia es el joule (simbolo J). Puesto que un

joule representa una cantidad de energia muy pequefia,



actualmente se multiplica por 1000 y se trabaja en Kilo joules

(KJ).

Entalpia especifica: Es la entalpia (energia total) de una
unidad de masa (1Kg). Las unidades normalmente usadas son
KJ/Kg.

Capacidad Calorifica Especifica: Es la medida de capacidad
que posee una sustancia para absorber calor y se define como
la cantidad de energia (joules) requerida para aumentar 1°C a
1Kg de esa sustancia. Se expresa en KJ/Kg°C. La capacidad
calorifica especifica del agua es de 4.186 KJ/Kg°C. Significa
que un aumento de entalpia de 4.186 KJ hara aumentar de 1°C
la temperatura de 1 Kg de agua.

Presion Absoluta y Presion Manométrica: A la situacion
tedrica de vacio perfecto o ausencia total de presion se le llama
“cero absoluto” Presion absoluta es la ejercida por encima de
este cero absoluto. La presion atmosférica es de 1.03 bar abs.
A nivel del mar.

La presidbn manométrica es la que se lee en un mandémetro

Standard instalado en el sistema. Puesto que esta presiéon es



la existente por encima de la atmosférica, el cero del dial del
manometro es equivalente a unos 1.013 bar abs.

Asi, una presiéon de 3 bar abs implicara la lectura de 1.987 bar
(relativos) en el manometro.

Las presiones por debajo del cero relativo se expresan en

milibar (mil milibar = 1 bar).

Entalpia de Agua Saturada: Supongamos que disponemos de
agua para llenar una caldera a presién atmosférica, a una
temperatura de 110°C y que el agua inicia la ebullicién a 100
°C. Se requerira 4.186 KJ para aumentar en 1 °C cada Kg de
agua. El aumento de Entalpia sera de 376.74 KJ (90 x 4.186)
al aumentar la temperatura de 10°C a 100°C. si la caldera es
de 10.000 litros (10.000Kg) el aumento de Entalpia para llevar
el agua hasta su punto de ebulliciéon es de 376.74 KJ/Kg x
10.000 Kg = 3.767,400 KJ.

Recordemos que ese valor no es entalpia del agua saturada
sino simplemente el aumento de entalpia requerido para
aumentar la temperatura del agua de 10 °C a 100 °C. El punto
de partida en las tablas de vapor es agua a 0 °C, valor al se

supone que el contenido calorifico es cero para cualquier



proposito. (El calor absoluto contenido seria considerable si
tomaramos como calor cero el del cero absoluto, equivalente a
-273°C). La entalpia especifica del agua saturada a 100 °C es
por tanto 100 x 4.186 = 418.6 KJ.

Entalpia de Evaporacién: Supongamos por un momento que
el vapor que se va formando se puede descargar libremente a
la atmosfera. Cuando el agua ha alcanzado los 100 °C, se
continla transfiriendo calor del horno al agua pero la
temperatura no sigue aumentando. EIl calor adicional se usa
para vaporizar el agua y convertirla en vapor. La entalpia que
produce un cambio de estado de liquido a gas sin variacion de
temperatura se llama “Entalpia de evaporacion”. La entalpia de
evaporacion es la diferencia entre la entalpia del agua
saturada y la del vapor saturado seco.

Entalpia del Vapor Saturado: Hemos visto que el vapor
generado en una caldera contiene una entalpia que es la suma
de otras dos. Esta suma de entalpias se conoce como
“Entalpia del vapor saturado”. En cada Kg de masa de vapor a
100 °C y a presion atmosférica, la entalpia del agua saturada es

de 419 KJ, la entalpia de evaporacion es de 2.257 KJ, y la



entalpia del vapor saturado es, por tanto, de 2.676 KJ. Estos
valore s estan tomados de las tablas de vapor que veremos con
mas detalle mas adelante.

Por supuesto, la proporcién entre la entalpia del agua saturada
y la de evaporacion permanece constante a una presion dada,

cualquiera que sea la cantidad de vapor afectado.

1.2 Sistema de operacion de vapor

Gracias a las propiedades sobresalientes de transferencia de calor,
el vapor es ampliamente usado como medio de energia. Varios
métodos y procesos son usados para la generacion de vapor con
propiedades requeridas por los consumidores individuales en sus

sistemas especificos.

Es importante disefiar un sistema de vapor eficiente que eviten
desperdicios de vapor y condensado y la energia contenida él, para
lo cual es importante la seleccion adecuada de los diferentes

componentes y accesorios del sistema.

DISTRIBUCION

GENERACION

USUARIO
FINAL

RETORNO ] y
DEL B -

CONDENSADO




FIGURA 1.1 SISTEMA IDEAL DE VAPOR.

Los sistemas de vapor estan compuestos basicamente por tres
subsistemas: La generacion de vapor; compuesto por la caldera, la
distribucion; compuesta por tuberias para transportar el vapor del lugar
de produccion hacia los usuarios y el condensado desde los procesos
hacia la caldera y finalmente los consumidores finales, generalmente
equipos o procesos donde se requiere la energia transportada por el
vapor.

Generacion: El vapor se genera en una caldera o en un generador de
vapor, transfiriendo el calor de los gases de combustion al agua.
Cuando el agua absorbe bastante calor, este cambia su fase de liquido
a vapor. En algunas calderas un supercalentador incrementa el

contenido de energia del vapor.



Distribucion: Posterior a la generacion del vapor en la caldera es
necesario un medio para llevar la energia del vapor hacia los procesos
que lo requieren. Este medio es la red de distribucion de vapor vy
retorno de condensado, las que a su vez estan conformadas por una
serie de elementos.

Lineas o redes generalmente de acero cuya funcion es llevar el vapor
desde la caldera hacia los equipos consumidores. Deben ser
seleccionadas de acuerdo al flujo y presion que circula por ellas. Una
mala seleccion ocasionara perdidas de energia y dafios en valvulas,
trampas de vapor o equipos consumidores. La velocidad media del
vapor y el condensado no debe sobrepasar 50 m/s y 5 m/s,

respectivamente.

Fines de uso: Los diversos usos de vapor incluyen el calentamiento
en los procesos, transmisibn mecanica, moderaciéon de reacciones
quimicas y la fabricacion de componentes de hidrocarbono.

Comunmente el sistema de vapor en los procesos incluye equipos
como intercambiadores de calor, turbina, torres de enfriamiento,

separadores, etc.



Recuperacion: El sistema de recuperacion de condensado utiliza un
tanque recolector de condensado donde se almacena el condensado
que retorna de los equipos 0 procesos que consumen vapor indirecto,

y para ingresar el agua que debe reponerse al sistema.
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Process Heate
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FIGURA 1.2 ESQUEMA DE UN SISTEMA DE VAPOR

En algunas aplicaciones este tanque sirve para adicionar sustancias
quimicas que regulan la calidad del agua que ingresa a la caldera. Desde
este tanque se puede alimentar directamente a la caldera o se puede
llevar el agua al tanque deareador en cada que el sistema de vapor lo

requiera.

1.3 Generacion de vapor



La caldera fue la que origind la Revolucion Industrial, actualmente su
utilizacion esta diversificada. Es en otras palabras un generador de vapor a
diferentes presiones, pudiendo este ser seco y saturado. Las calderas son
muy versatiles y se construyen de acuerdo a las necesidades existentes, la
avanzada tecnologia electromecanica y electronica las hacen mas seguras

y confiables y ademas se han dado mejoras en el sistema de seguridad [4].

En una caldera se realiza:
e Lacombustion, y

e La transferencia de calor.

La combustion, es la combinacién del carbono con el oxigeno del aire,

produciendo calor.

La energia se transfiere por tres maneras:

e Conduccion,
e Conveccion, y

e Radiacion

Por conduccion a través de sus componentes, por conveccion a través del

agua y por radiacion, por combinacién de ambos.



Los generadores de vapor se clasifican segun diferentes criterios, segun:
la disposicion de los fluidos, la configuracion, el tipo de combustible que

consumen, el tipo de tiro, el modo de gobernar la operacion y el numero de

pasos:
—| Disposicidn de los fluidos | Pirotubular
| Acuctubular
— Configuracién | | Verticales
Horizontales
—| Tipo de combustible | Sdlido
—— | Liguido
Gaseoso
—| Tiro | Matural
L | Presurizadas
Equilibrio
Modo de gobernar Manual o
la operacidn Semi-automatico
— | Automdatico
—| Nimero de pasos Un paso
Dos pasos
Tres pasos

FIGURA 1.3 CLASIFICACION DE LAS CALDERAS

A continuacion nos enfocaremos solamente en las calderas pirotubulares

y acuatubulares:

Calderas Pirotubulares: Se denominan pirotubulares por ser los gases
calientes procedentes de la combustion de un combustible, los que
circulan por el interior de tubos cuyo exterior esta bafado por el agua de

la caldera.



El combustible se quema en un hogar, en donde tiene lugar la transmisién
de calor por radiacion, y los gases resultantes, se les hace circular a
través de los tubos que constituyen el haz tubular de la caldera, y donde
tiene lugar el intercambio de calor por conduccion y conveccion. Segun
sea una o varias las veces que los gases pasan a través del haz tubular,
se tienen las calderas de uno o de varios pasos. En el caso de calderas
de varios pasos, en cada uno de ellos, los humos solo atraviesan un
determinado numero de tubos, cosa que se logra mediante las
denominadas camaras de humos. Una vez realizado el intercambio

térmico, los humos son expulsados al exterior a través de la chimenea.
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FIGURA 1.4 ESQUEMA DE FUNCIONAMIENTO DE CALDERAS

PIROTUBULARES

Calderas Acuatubulares: En estas calderas, al contrario de lo que
ocurre en las pirotubulares, es el agua el que circula por el interior de
tubos que conforman un circuito cerrado a través del calderin o calderines
que constituye la superficie de intercambio de calor de la caldera.
Adicionalmente, pueden estar dotadas de otros elementos de intercambio
de calor, como pueden ser el sobrecalentador, recalentador,

economizador, efc.

Estas calderas, constan de un hogar configurado por tubos de agua,
tubos y refractario, o solamente refractario, en el cual se produce la
combustion del combustible y constituyendo la zona de radiacién de la

caldera.

Desde dicho hogar, los gases calientes resultantes de la combustidn son
conducidos a través del circuito de la caldera, configurado este por

paneles de tubos y constituyendo la zona de conveccién de la caldera.



Finalmente, los gases son enviados a la atmosfera a través de la

chimenea.

Con objeto de obtener un mayor rendimiento en la caldera, se las suele
dotar de elementos, como los ya citados, economizadores vy
precalentadores, que hacen que la temperatura de los gases a su salida
de la caldera, sea menor, aprovechando asi mejor el calor sensible de

dichos gases.
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FIGURA 1.5 ESQUEMA DE FUNCIONAMIENTO DE CALDERAS

ACUATUBULARES



1.4 Distribucién de vapor

Posterior a la generacion del vapor en la caldera es necesario un medio para
llevar la energia del vapor hacia los procesos que lo requieren. Este medio
es la red de distribucion de vapor y retorno de condensado, las que a su vez
estan conformadas por una serie de elementos que son:

e Tuberias o lineas de vapor

¢ Aislamiento

e Valvulas

e Separadores de condensado

e Acumuladores de vapor

e Trampas de vapor, etc

Tuberias o linea de vapor

El flujo de vapor depende de la diferencia de presiones en la tuberia, de la
resistencia de la tuberia al flujo y de las caracteristicas fisicas del vapor.

Al decidirle tamafio que debe tener una linea de vapor, hay solo tres
condiciones (independientes del costo) que son:

a) ¢Qué caida de presidn se permite en la tuberia?



b) ¢Qué velocidad debera permitirsele al vapor?

c) ¢Cual es el tamafo comercial mas adecuado?

Si el vapor va o viene de una valvula reductora de presion, hay cierta
tension para usar una tuberia de pequeno diametro y hacer que parte o toda
la caida de presién tenga lugar en la tuberia.
Existen tres objeciones fundamentales a este respecto, que son:

1.- La caida de presién variara al variar el flujo, lo cual nos producira

problemas en la operacioén del sistema.

2.- Debido a las altas velocidades que acompafnan a toda la caida de
presion, el vapor facilmente erosiona las tuberias, especialmente en los

codos y cambios de direccidn.

3.- El vapor que fluye en una tuberia a alta velocidad puede producir un
ruido infernal. La velocidad razonables para el flujo del vapor en tuberias,
se muestran en la siguiente tabla [7]:

TABLA 1.1

VALORES PARA FLUJO DE VAPOR

CARACTERISTICAS DEL VAPOR VELOCIDAD
(pies/min)

Vapor de agua al alto vacio 1200-18000




Vapor de agua a un vacio moderado 9000-12000
Vapor de escape(humedo) 4200-6000
Vapor saturado seco 6000-9000
Vapor sobrecalentado 9000-12000
Agua 4200-4800

Aislamiento

Aislamiento térmico es la capacidad de los materiales para oponerse al paso
del calor por conduccién. Se evalua por la resistencia térmica que tienen. La
medida de la resistencia térmica o, lo que es lo mismo, de la capacidad de
aislar térmicamente, se expresa, en el Sistema Internacional de Unidades

(SI) en m2.K/W (metro cuadrado y kelvin por vatio).

La resistencia térmica es inversamente proporcional a la conductividad

térmica.

Todos los materiales oponen resistencia, en mayor o menor medida, al paso
del calor a través de ellos. Algunos, muy escasa, como los metales, por lo
que se dice de ellos que son buenos conductores; los materiales de

construccién (yesos, ladrillos, morteros) tienen una resistencia media.



Aquellos materiales que ofrecen una resistencia alta, se llaman aislantes
térmicos especificos 0, mas sencillamente, aislantes térmicos. Ejemplos de
estos aislantes térmicos especificos pueden ser las lanas minerales (lana de

roca y lana de vidrio).

Cuando se produce un "agujero” en el aislamiento, producido por un material

muy conductor o un agujero fisico, se habla de un puente térmico.

Valvulas

Es un accesorio que se utiliza para regular y controlar el fluido de una
tuberia. Este proceso puede ser desde cero (valvula totalmente cerrada),
hasta de flujo (valvula totalmente abierta), y pasa por todas las posiciones

intermedias, entre estos dos extremos.

Las valvulas pueden ser de varios tipos segun sea el disefio del cuerpo y el
movimiento del obturador. Las valvulas de movimiento lineal en las que el
obturador se mueve en la direccion de su propio eje se clasifican como se

especifica a continuacion:

e Valvula de Globo: Siendo de simple asiento, de doble asiento y

de obturador equilibrado respectivamente.



Véalvula en Angulo: Permite obtener un flujo de caudal regular sin
excesivas turbulencias y es adecuada para disminuirla erosién
cuando esta es considerable por las caracteristicas del fluido o por
la excesiva presion diferencial.

Valvula de tres vias: Este tipo de valvula se emplea generalmente
para mezclar fluidos, o bien para derivar un flujo de entrada dos de
salida.

Valvula de Jaula: Consiste en un obturador cilindrico que desliza
en una jaula con orificios adecuados a las caracteristicas de caudal
deseadas en la valvula.

Valvula de Compuerta: Esta valvula efectua su cierre con un
disco vertical plano o de forma especial, y que se mueve
verticalmente al flujo del fluido.

Vélvula en Y: Es adecuada como valvula de cierre y de control.
Como valvula todo-nada se caracteriza por su baja perdida de
carga y como valvula de control presenta una gran capacidad de
caudal.

Véalvula de Cuerpo Partido: Es una modificacién de la valvula de
globo de simple asiento teniendo el cuerpo partido en dos partes

entre las cuales esta presionado el asiento.



Véalvula de Obturador excéntrico rotativo: Consiste en un
obturador de superficie esférica que tiene un movimiento rotativo
excéntrico y que esta unido al eje de giro por uno o dos brazos
flexibles.

Véalvula de Mariposa: El cuerpo esta formado por un anillo
cilindrico dentro del cual gira transversalmente un disco circular.
Valvula de Bola: El cuerpo de la valvula tiene una cavidad interna
esférica que alberga un obturador en forma de bola o esfera.
Véalvula de Flujo Axial: Las valvulas de flujo axial consisten en un
diagrama accionado reumaticamente que mueve un piston, el cual
a su vez comprime un fluido hidraulico contra un obturador

formado por un material elastomero.




FIGURA 1.6 TIPOS DE VALVULAS

Separadores de condensado

Las calderas modernas tienen una gran capacidad comparada con su
tamafio y hay que tener mucho cuidado para evitar situaciones de
excesiva sobrecarga. Un incorrecto tratamiento de agua de alimentacion
y picos de consumo pueden provocar el arrastre de agua hacia las
tuberias de distribucion. Como hemos visto que el vapor humedo
contiene menos entalpia de evaporizaciéon que el vapor saturado seco a
la misma presion y reduce la eficiencia del proceso o del equipo de
calefaccion. Por esta razén, se deben tomar medidas para garantizar el

mayor titulo posible(fraccion seca) del vapor generado.




FIGURA 1.7 SEPARADOR DE VAPOR

Acumulador de vapor

Los acumuladores de vapor son depédsitos de presion cilindricos de
posicion horizontal, que general-mente estan llenos hasta la mitad con

agua hirviendo (figura 1.7).

El acumulador se carga desde la caldera por medio de una conduccion de
alimentacion, que en el acumulador toma la forma de un tubo de carga
perforado. La presion del acumulador se regula por medio de una valvula
reductora colocada en la conduccién de alimentacion. A pesar del
aislamiento habitual de 100 mm de espesor, se forma tanto condensado
durante el funcionamiento, que se puede prescindir de las bombas para el

agua de alimentacion.
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FIGURA 1.8 ACUMULADOR DE VAPOR

Es suficiente con un tubo de rebosamiento con separador de condensado
para limitar el nivel del agua. Este fin se puede conseguir también de

forma manual.

En la eleccion de las dimensiones del acumulador se debe tomar un
diametro grande para que haya una distancia suficiente entre el tubo de
salida del vapor y la superficie del agua cuando estd medio lleno. Han
dado buenos resultados unos diametros de acumulador de 1,6 hasta 2 m.
En caso de que por razones de costes haya que elegir diametros mas
pequefios, es imprescindible-mente necesario dotarlo de un domo de

vapor de amplias dimensiones con separador de agua.



El condensado obtenido del separador de agua es un agua muy buena
para la alimentacion de la caldera y deberia reutilizarse para ello.
Independientemente de las dimensiones del acumulador, se instalan
generalmente otros elementos auxiliares (chapas de rebotamiento o

guias) para retener las gotitas de agua que flota libremente.

En los ultimos afnos se ha impuesto cada vez mas la combinacién de
calderas de gran volumen (en la sala de calderas) con acumuladores de

vapor. Los motivos que hablan en favor de esta instalacion son:

e Gracias al mayor contenido de agua en los acumuladores y de la corta
distancia hasta el lugar de consumo, se dispone inmediatamente de
las cantidades de vapor necesarias para una fabricacién 6ptima.

e Como toda la red de tuberias se puede aislar sin peligro de
sobrecalentamiento, disminuyen las pérdidas de calor.

e El vapor suministrado intermitentemente desde acumuladores de
dimensiones adecuadas es considerablemente mas seco que el

procedente de las calderas de gran volumen corrientes.

Trampas de vapor



Las trampas para vapor deberan drenar el condensado sin permitir la
fuga del vapor.
Las trampas para vapor, son empleadas para funciones que no son tan
aparentes. Cuando el sistema de vapor se interrumpe o apaga, aire
ingresa en las tuberias para ocupar el espacio del vapor en compaiiia con
el condensado generado. Las trampas para vapor deben por tanto
desalojar ese aire en el momento de arranque de estos sistemas.
En resumen, las tres importantes funciones de las trampas para vapor
son:

1. Descargar condensado.

2. No permitir escape de vapor.

3. Ser capaces de desalojar aire y gases.
Existen varios tipos de trampas para vapor, no todas ellas son capaces
de cumplir correctamente las funciones antes mencionadas. Dichas

trampas se pueden clasificar en tres principales categorias:

1. Mecanicas.
2. Termostaticas.

3. Termodinamicas.



Las trampas mecénicas trabajan con el principio de diferencia entre la
densidad del vapor y la del condensado. Por ejemplo, un flotador que
haciende a medida que el nivel del condensado se incrementa, abriendo
una valvula, pero que en presencia del vapor la mantiene cerrada.

Las trampas mecanicas no pueden permitir el venteo de aire o de gases
no condensables, sin embargo puede incorporarse un elemento térmico

en algunas versiones.
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FIGURA 1.9 TRAMPA MECANICA CONVENCIONAL

Las trampas termostaticas operan por la percepcion de la temperatura
del condensado. Cuando la temperatura cae a un especifico valor por
debajo de la temperatura del vapor, la trampa termostatica abrira para

liberar el condensado.



FIGURA 1.10 TRAMPA TERMOSTATICA
CONVENCIONAL TIPO FUELLE
Finalmente, la tercera categoria es la trampa termodinamica, la cual
opera con la diferencia entre el flujo del vapor sobre una superficie,

comparada con el flujo del condensado sobre la misma superficie.

El vapor o el gas fluyendo sobre la superficie crea un area de baja
presion. Este fendbmeno es empleado para mover la valvula hacia el

asiento y asi cerrar su paso.

-
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FIGURA 1.11 TRAMPA DE DISCO CONVENCIONAL




A continuacion se presentan los diferentes tipos de trampas para vapor

dentro de las tres principales categorias ya mencionadas:

TABLA 1.2

DIFERENTES TIPOS DE TRAMPAS Y SU CLASIFICACION

Termostaticas

Expansion. Capsula con liguido.
Presién Balanceada. Fuelle tipo Diafragma.

Bimetalicas. Bimetalicas.

1.5 Recuperacién de vapor



Todo proceso térmico donde se utiliza vapor como fluido calefactor produce
o forma condensado. La presencia de éste en el circuito de vapor puede
bajar el rendimiento térmico de la instalacién o averiar elementos del circuito
por el fendmeno de martillo de agua “Water Hammer”, siendo por ello

necesario evacuarlo.

Aunque este condensado debe ser desalojado de la red de distribucion o a
la salida de los equipos de consumo, es recomendable recuperarlo para
disminuir el consumo de combustible del sistema y los costos debidos al

agua tratada.

La recuperacion del agua de condensacion proporciona beneficios térmicos
y de tratamiento de agua. El agua de condensacién que no retorna debe
compensarse por alimentacion de agua por reposicién, que generalmente es
mas fria que el condensado. La temperatura de condensacion a menudo
excede los 200°F mientras que el agua de reposicion esta entre los 50°F y
80°F. Como resultado, la diferencia de entalpias entre el condensado y el
agua de reposicion esta alrededor de 120 Btu/lb, una cantidad de energia

que es a menudo es el 10% de la energia de vapor generado por la caldera.



Adicionalmente, el agua de reposicion es generalmente tratada con quimicos
para quitar los minerales y establecer cierto nivel de pH en el agua de la
caldera y en la del sistema. Reduciendo la cantidad de agua de reposicion
estariamos ahorrando dinero en el uso de quimicos. Las plantas industriales
de vapor se extienden por grandes areas. El condensado recuperado del
sistema de vapor requiere tanques recolectores, equipos de bombeo, en
otros casos también es necesario los separadores de vapor y equipos de
filtracién. Sin embargo, el ahorro de costo significativo evitando la compra,
tratamiento y calentamiento del agua de reposicion, hacen que el sistema de

recuperacion sea factible.

Tanque recolector de condensado

Se utiliza para colectar el condensado que retorna de los equipos o procesos
que consumen vapor indirecto, y para ingresar el agua que debe reponerse
al sistema. En algunas aplicaciones este tanque sirve para adicionar
sustancias quimicas que regulan la calidad del agua que ingresa a la
caldera. Desde este tanque se puede alimentar directamente a la caldera o
se puede llevar el agua al tanque deareador en cada que el sistema de

vapor lo requiera.



FIGURA 1.12 TANQUE RECOLECTOR DE CONDENSADO

Deareador

Los deareadores se han usado por mucho tiempo en las plantas de poder
y en las calderas con tubos, principalmente por que quitan el oxigeno

disuelto y elevan la temperatura del agua de alimentacion a la caldera.

Los gases necesitan ser quitados del agua de alimentacion para evitar la
corrosion en los tanques recolectores de condensado, lineas de
alimentacion, bombas de alimentacion y en la caldera.

Si el diéxido de carbono esta presente entonces el pH sera bajo, y por

ende aumentara el grado de corrosion.

La eliminacion del oxigeno disuelto puede lograrse por quimicos o por

métodos fisicos, pero normalmente se usa la combinacién de las dos.



Un requisito esencial para disminuir la corrosion es de mantener el pH a
no menos de 8.5 a 9, donde es el nivel mas bajo de didxido de carbono y

remueve todos los rasgos de oxigenos.
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FIGURA 1.13 ESQUEMA DE UN TANQUE DEAREADOR

El retorno de condensado de la planta puede tener a impacto significativo
en el tratamiento de alimentacién de agua a la caldera, el condensado
esta caliente y quimicamente tratado, consecuentemente mientras mas
cantidad de condensado retorne menos tratamiento de quimicos requerira

el agua de alimentacion.



La primera paso en el tratamiento del agua de alimentacion es calentar el
agua para mover el oxigeno. Tipicamente el tanque de alimentacion debe
operar entre los 85 °C y 90 °C. Esto deja un contenido de oxigeno de

alrededor de 2ppm.

¢,Como opera un deareador presurizado?

Si un liquido esta a su temperatura de saturacion, la solubilidad de un gas
en él es cero, aunque el liquido debe agitarse fuertemente o asegurarse
que este hirviendo completamente el deareador.

Esto se logra en el domo del deareador interrumpiendo el agua en tantas
gotas como sea posible, haciendo circundar estas gotas con una
atmédsfera de vapor. Esto hace que el calor se transmita rapidamente del
vapor al agua alcanzando de manera inmediata la temperatura de

saturacion del vapor.

Es esencial aumentar la temperatura del agua, soltando los gases

durante el muy corto periodo de residencia en el domo del deareador.
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FIGURA 1.14 ENTRADA DE AGUA AL DEAREADOR

Parametros de operacion de un deareador

Por lo general un deareador tiene una presion de operacion de
aproximadamente 3 Psi, dando una temperatura de saturacién de

105°C (221°F).

El recipiente podria acumular agua entre 10 y 20 minutos para la
caldera a plena carga.
La presion de abastecimiento de agua al deareador debe ser por lo

menos 2 bares para asegurar la buena distribucién a la boquilla.
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FIGURA 1.15 TIPICA INSTALACION DE UN DEAREADOR

1.6 Eficiencia de una caldera

La eficiencia de una caldera es la relacion entre el calor aprovechado por el
fluido (agua y vapor) y el calor que suministra el combustible al mismo en

una hora [7].

La eficiencia de la caldera es determinada por dos factores:

1.- Disefio de la caldera y limpieza de las superficies de calefaccion.
2.- Disefo del quemador y habilidad de este para ser ajustado y sostener

la relacion aire-combustible.

Los diferentes tipos de eficiencia son:



1.- Eficiencia de combustion
2.- Eficiencia térmica

3.- Eficiencia total de la caldera

Eficiencia de combustion: Esta es la eficiencia exclusiva del quemador y
esta relacionada con su habilidad para quemar totalmente el combustible.
La caldera propiamente tiene poca relacién, sobre la eficiencia de
combustion. Con un 15% a 20% de exceso de aire, un buen quemador

debera tener una eficiencia de combustion de 94% a 97%.

Eficiencia térmica: Esta es la efectividad de la transmisién de calor en un
cambiador de calor. Esta no toma las pérdidas por radiacidon y conveccion u
otras pérdidas varias, tales como: la variacion en el poder calorifico,
precision en la medida de combustible, vapor y agua, o peso de los
accesorios. Las pérdidas por radiacién, conveccion y varias pueden ser de
1% a 3% de la capacidad desarrollada por la caldera y su valor depende

del tamafo de esta.

Eficiencia total de la caldera: Este es un término general y significa la

eficiencia térmica total o sea la eficiencia combustible a vapor.



La eficiencia total de una caldera es la relacion entre el calor aprovechado
por el fluido(agua y vapor) y el calor que suministra el combustible al
mismo, en una hora.
Algebraicamente la eficiencia de una caldera o generador de vapor se
puede expresar asi:

3 @ ~ W(Hv—HI)
g Qs PcxCc

donde:

n = Eficiencia del generador

W = Peso del vapor producido por hora

Hv = Entalpia de vapor a la salida de la caldera

HI = Entalpia del agua a la entrada de la caldera

Pc = Poder calorifico del combustible

Cc = Cantidad de combustible, quemado por hora en peso.
Esta expresion puede indicarse de la siguiente manera:

,-Q-Q0_; Qp
Qs Qs

Donde:

Qs = Calor suministrado
Qp = Calor perdido

¢,Cémo comprobar la eficiencia de una caldera?

Para comprobar la eficiencia existen dos métodos:



e Meétodo directo

e Método indirecto

Método directo: Se requiere de instrumentos apropiados para la
medicion de la cantidad total de Kcal(Btu) aprovechadas por el vapor o
agua caliente producida.

La cantidad de vapor producido es generalmente, determinado con
medidores del agua de alimentacion, y debera ser comprobado con
medidores de flujo de vapor. Se deberan usar calorimetros, para
determinar la calidad de vapor. Se debera llevar un control preciso del
flujo y temperatura del agua de reposicion, de las lecturas del calorimetro
y de la presion de vapor, asimismo se deberan mantener una carga

constante en la caldera preferentemente en su capacidad maxima.

Método indirecto: Para realizar este método se debe utilizar los

siguientes equipos:

e Analizador de gases, para comprobar el contenido de CO,, O, y
CO en los gases de la combustion.
e Termometro en la chimenea.

e Termometro en el cuarto de calderas.



e Gréficas para pérdidas de calor a través de la chimenea para
distintos combustibles.
e Graficas de correccion para sumar las peérdidas por radiacion y

conveccion y pérdidas varias.

CAPITULO 2

2. SISTEMA DE VAPOR INSTALADO EN UNA PLANTA

INDUSTRIAL EN GUAYAQUIL.

2.1 Equipos de generacién de vapor



La planta industrial EI Café-Guayaquil cuenta con cinco calderas para

brindar servicio de generacion de vapor para los diferentes puntos que el

proceso de exige. La capacidad instalada de generacion de vapor es de

2300BHP. Todas las calderas instaladas en la planta son pirotubulares.

La presion de operacion de las calderas es de 220 Psig, debido a que el

proceso de liofilizacion del café asi lo exige.

Las calderas instaladas en la planta son:

TABLA 2.1

TIPOS DE CALDERAS INSTALADAS EN LA PLANTA INDUSTRIAL EL

CAFE-GUAYAQUIL

N° MARCA MODELO SERIE | CAPACIDAD

CALDERA

CALDERA CLEAVER CB600300 L70941 300BHP
N° 1 BROOKS

CALDERA CLEAVER | CB600500250 |OLO95975| 500BHP
N° 2 BROOKS

CALDERA FULTON FBC5003P HF0237 500BHP
N° 3

CALDERA FULTON FBC5003P HF0237 500BHP




N° 4
CALDERA FULTON FBC5003P HF0237
N° 5

500BHP

La caldera N°1 de 300BHP genera 10350 Ib/hr y las calderas de

500BHP generan 17250 Ib/hr, teniendo un flujo de vapor instalado de

79350 Ib/hr.

\




FIGURA 2.2 CALDERO FULTON

La combustiéon

Industrialmente se entiende por combustion la combinacién violenta, con
desprendimiento sensible de calor y luz, del aire con el carbono,
hidrogeno y azufre, que constituyen los elementos activos de los

combustibles solidos, liquidos y gaseosos.

La combustion del oxigeno con el carbono, hidrogeno y azufre, se efectua
en proporciones bien determinadas. Asi pues, por cada atomo de
carbono se necesitan dos atomos de oxigeno para llegar una combustién
armonica formandose gas anhidrido carbénico (CO2) aunque también se
puede combinar un atomo de carbono con uno de oxigeno cuando el
carbono se quema con una deficiencia de aire, formandose el gas

"monodxido de carbono” (CO) producto de una combustién imperfecta, que



debe evitarse porque la combustion del carbono en forma de CO, no
proporciona mas que aproximadamente el 30% del poder calorifico que

resulta de la combustiéon uniforme en forma de CO».

El hidrogeno se combina siempre en proporcion de dos atomos de
hidrogeno con 1 de oxigeno, formando vapor de agua H,O vy el azufre se
combina siempre en la proporcion de 1 atomo de azufre con 2 atomos de
oxigeno, formando el gas anhidrido sulfuroso SO,. Este gas es muy
perjudicial, porque al enfriarse los productos de la combustion, el agua
procedente de la combustibn del hidrogeno y que proviene de la
humedad del combustible mas de la del aire de combustion, se condensa
y reacciona con el gas anhidrido sulfuroso SO, formando el acido
sulfurico H,SO4, sumamente corrosivo y que ataca a los conductos de

humos, sobre todo a los metalicos.

Se debe tener un aspecto muy importante en la combustién, esto es que
un combustible liquido como gasolina, mezcla compleja de combustiones
de los elementos hidrogeno y carbono (hidrocarburos) y que también
contiene el elemento azufre, en cantidades muy pequefas. Si se tiene

una cantidad de combustible en un tanque, a presion atmosférica,



siempre se tendra una pequena porciéon de gases de gasolina sobre la
superficie liquida, debido al fendbmeno natural de la evaporacion. El
proceso de la combustion se puede iniciar instantaneamente y para ello
bastara acercar una fuente de calor externa de cierta intensidad. Una vez
que se ha iniciado el proceso, parte del calor producido se emplea en
llevar el combustible de su estado liquido natural al gaseoso, para

continuar la combustion del mismo.

Para realizar la combustion debemos se debe tener bien en claro los

siguientes aspectos:

1. Para poder quemar, toda sustancia combustible debe estar en

aspectos gaseosos.

2. Debe estar presente el elemento oxigeno, mezclado con el gas

combustible en una proporcién adecuada.

3. Debe disponerse de una fuente de calor externa de intensidad y

cantidad adecuadas para poder iniciar la combustién.

Otro aspecto importante para realizar una combustion completa es que se
debe llevar un control del aire que es suministrado por el quemador de la

caldera, pues al haber un exceso de aire, el rendimiento es menor porque



se calienta una cantidad de aire innecesario que no interviene en la
combustién y escapa por la chimenea a una elevada temperatura. Pero
por otro lado debe evitarse la falta de aire pues, existe el peligro de la
formacién de CO, resultante de una combustidén incompleta del carbono,
debemos tomar en cuenta que el CO,, es inversamente proporcional a la

cantidad de exceso de aire utilizado.

TABLA 2.2

TIPOS DE QUEMADORES UTILIZADO EN LOS CALDEROS DE LA

PLANTA INDUSTRIAL EL CAFE-GUAYAQUIL

QUEMADORES MARCA MODELO | SERIE CAPACIDAD

DEL MOTOR
QUEMADOR CLEAVER SIN SIN  |10HP@3500RPM
CALDERA N° 1 BROOKS MODELO | SERIE
QUEMADOR CLEAVER SIN SIN  |15HP@3500RPM

CALDERA N° 2 BROOKS MODELO | SERIE

QUEMADOR | INDUSTRIAL | DE-210P [44891-1 | 25HP@3525RPM
CALDERA N° 3 | COMBUSTION

QUEMADOR | INDUSTRIAL | DE-210P |44891-2 | 25HP@3525RPM
CALDERA N° 4 | COMBUSTION

QUEMADOR | INDUSTRIAL | DE-210P |50003-1 | 25HP@3525RPM




CALDERA N° 5 | COMBUSTION

Para controlar la verificacion de una combustion adecuada en el
quemador de una caldera se debe tener en cuenta los siguientes

aspectos:

e Analisis de los gases de combustion de una caldera

e Temperatura de los gases en la chimenea.

Los quemadores utilizados en las calderas instaladas en la planta para

realizar la combustion estan detallados en la Tabla 2.2.

2.2 Distribucion de vapor a los diferentes procesos

La demanda de vapor es requerida en los siguientes procesos:

e Extraccion.

e Evaporacion.

e Aglomerado.



e Spray.

e Tostion.

e (Camara de secado FD Batch.

e Condensadores Bondles FD Batch.

e Sistema de vacioé FD Batch.

e (Camara de secado FD Continua.

e Condensadores Bondles FD Continua.

e Sistema de vacié FD Continua.

En la actualidad estan instalados tres medidores de flujo de vapor,
uno para cada planta, pero no hay medidores de flujo de vapor para
cada uno de los procesos donde se utiliza vapor, por ende no tienen

como controlar los consumos de vapor en cada uno de los procesos.

Una vez generado el vapor en las calderas, es transportado a los
diferentes procesos. Para ello la planta industrial EI Café-Guayaquil

consta de 5 distribuidores de vapor.



El distribuidor de vapor N° 1 (Ver figura 2.3) es utilizado para

suministrar vapor a la planta soluble.

Para saber el uso de las lineas de vapor que estan conectadas al

distribuidor N° 1 podemos ver la Tabla N° 2.3.
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2.3 DISTRIBUIDOR DE VAPOR N°1

ESQUEMA DEL DISTRIBUIDOR DE VAPOR N°1

TABLA 2.3

LINEAS DE VAPOR EN EL DISTRIBUIDOR N°1



LINEA DESCRIPCION DIA.

L1 Linea de salida de vapor a las lineas de 2-1/2"
descarga de bagazo vy a los tostacdores

L2 Linea de salida de vapor a Aglomerado 1-1/2"

L3 | Lineade salida de vapor al tanque de 2"

L4 Linea de salida de vapor a los evaporadores 6"
CT-9y tubulares.

L5 | Lineade salida de vapor a linea N° 3 de 3

L6 Linea de salida de vapor a linea N° 2 de 2-1/27

L7 | Lineade salida de vapor a linea N° 1 de 3

L8 Linea de entrada de vapor del distribuido N° 3 6"

L9 | Lineade entrada de vapor del distribuido N° 2 6"

El distribuidor de vapor N° 2 es utilizado esencialmente para poder
suministrar vapor a los demas distribuidores, debido a que recibe

vapor de las calderas 1, 2,4y 5.

En la figura 2.4 y en la Tabla N° 2.4 podemos ver las lineas de vapor

que estan conectadas al distribuidor N° 2.



DISTRIBUIDOR DE VAPOR N° 2

FIGURA 2.4 ESQUEMA DEL DISTRIBUIDOR DE VAPOR N° 2

TABLA 2.4

LINEAS DE VAPOR EN EL DISTRIBUIDOR N° 2



LINEA DESCRIPCION DIA.
L1 | Lineade entrada de vapor desde la caldera N° 2 €
L2 | Lineade salida de vapor al distribuidor N° 1 [}
L3 Linea de entrada de vapor desde la caldera N° 4 8"
L4 Linea de ecualizacion con el distribuidor N° 4 6
L5 | Lineade salida de vapor al distribuidor N® 5 €
L6 | Lineade entrada de vapor desde la caldera N° 5 (o)
L7 | Lineade entrada de vapor desde la caldera N° 1 [
L8 Linea de ecualizacion con el distribuidor N° 3 6"

El distribuidor de vapor N° 3 es utilizado esencialmente para poder
suministrar vapor a los demas distribuidores, debido a que recibe

vapor de las calderas 1, 2,4y 5.
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DISTRIBUIDOR DE VAPOR N° 3

FIGURA 2.5 ESQUEMA DEL DISTRIBUIDOR DE VAPOR N° 3



En la figura 2.5 y en la Tabla N° 2.5 podemos ver las lineas de vapor

que estan conectadas al distribuidor N° 3.

TABLA 2.5

LINEAS DE VAPOR EN EL DISTRIBUIDOR N° 3

LINEA DESCRIPCION DIA.
L1 | Lineade ecualizacion con el distribuidor N° 2 8"
L2 | Lineade entrada de vapor desde la caldera N° 2 6
L3 | Lineade salida de vapor al distribuidor N® 1 e
L4 | Lineade entrada de vapor desde la caldera N° 4 8"
L5 | Lineade ecualizacion con el distribuidor N° 3 6"
L6 | Lineade salida de vapor al distribuidor N® 5 &
L7 | Lineade entrada de vapor desde la caldera N° 1 g’
L8 | Lineade entrada de vapor desde la caldera N° 5 6"

El distribuidor de vapor N° 4 es utilizado esencialmente para poder
suministrar vapor a la planta continua, especificamente a la camara

de secado y al sistema de vacio Jet de 5 etapas.



Este distribuidor recibe vapor de la caldera N° 3 y a su vez tiene una

ecualizacién con los distribuidores N° 2y 3.

En la figura 2.6 y en la Tabla N° 2.6 podemos ver las lineas de vapor

que estan conectadas al distribuidor N° 4.

L1 L2 L3 L4

DISTRIBUIDOR DE VAPOR N° 4

FIGURA 2.6 ESQUEMA DEL DISTRIBUIDOR DE VAPOR N° 4

TABLA 2.6

LINEAS DE VAPOR EN EL DISTRIBUIDOR N° 4

LINEA DESCRIPCION DIA.
L1 Linea de ecualizacion con el distribuidor N° 3 [
L2 | Lineade ecualizacioncon el distribuidor N° 2 &’
L3 Linea de entrada de vapor desde |la caldera N° 3 B
L4 Linea de salida de vapor a la planta continua =W




El distribuidor de vapor N° 5 es utilizado exclusivamente para

suministrar vapor a la planta liofilizado batch.

DISTRIBUIDOR DE VAPOR N° §

FIGURA 2.7 ESQUEMA DEL DISTRIBUIDOR DE VAPOR N° 5

TABLA 2.7

LINEAS DE VAPOR EN EL DISTRIBUIDOR N° 5

LINEA DESCRIPCION DIA.

L1 | Lineade entrada de vapor desde el distribuidor N° 3 6

L2 | Lineade entrada de vapor desde el distribuidor N° 2 g’

L3 | Lineade salida de vapor a la calentador de glicol 4

L4 | Lineade salida de vapor a los condensadores bondell | 4’

L5 | Lineade salida de vapor a hogger 2.5




Aglomerado

El vapor es transportado por una linea de vapor de 1-1/2” a un pequefio
distribuidor de vapor a una presion de 220 Psig, el mismo que es utilizado

en la camara de aglomerado y en el vibrofluizer.

El vibrofluizer se lo emplea para quitarle humedad al café, posee dos

entradas de aire caliente y una de aire frio. (Ver figura 2.8)

FIGURA 2.8 VIBROFLUIZER



Para generar el aire caliente, la energia del vapor es enviada del
distribuidor de vapor principal de aglomerado a un distribuidor con 5
salidas de flujo de vapor a una presién de 165 Psi, este flujo de vapor es
regulado por una valvula de control proporcional. Cada una de las 5
lineas de salida de vapor del distribuidor se envia vapor a las bobinas de
un calentador, el vapor recircula por dichas bobinas y por medio de un
Ventilador Niro Atomizar modelo MT 675-250(Ver figura 2.9) el aire

caliente es enviado a la camara del vibrofluizer.

La temperatura de entrada de aire caliente al vibrofluizer oscila entre los

130y 140°C.
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FIGURA 2.9 VENTILADOR DE AIRE CALIENTE DEL
VIBROFLUIZER



Para generar el aire frio se utiliza un Enfriador Niro Atomizer Modelo
HT 253-530(Ver figura 2.10) y mediante un ventilador es enviado el

aire frio al vibro.

La temperatura de entrada de aire frio al vibro-fluizer oscila entre los

18y 20 °C.

FIGURA 2.10 VENTILADOR DE AIRE CALIENTE DEL
VIBROFLUIZER



Una vez realizado el proceso de secado en la camara del vibro el
producto es enviado a una zaranda, la misma que tiene como funcion
homogenizar los granulos de café para luego ser enviado a la camara de

aglomerado.

La camara de aglomerado posee una entrada de vapor, dos entradas de

aire caliente y una entrada de producto.

FIGURA 2.11 CAMARA DE AGLOMERADO



Para hacer que ingrese el vapor a la camara, el vapor es transportado del
distribuidor principal de aglomerado por una linea de vapor de 1-1/2” y
del distribuidor sale el vapor por una linea de vapor de 1” a una presiéon
de 200 Psig, y mediante una valvula reductora de presién, la presion del
vapor es reducida a 70 Psig, dicho vapor es enviado a un pequefo
distribuidor de 2 salidas de vapor, el mismo que es dirigido a las bobinas
de calentamiento que utiliza el calentador de la camara de aglomerado, y
mediante un ventilador es enviado el aire caliente a la camara
aglomeradora. La temperatura de entrada de aire caliente usando vapor

es de 130°C.

FIGURA 2.12 VENTILADOR DE AIRE CALIENTE A LA CAMARA
DE AGLOMERADO



Para la segunda entrada de aire caliente, se utiliza unas resistencia
tubulares que tiene una alimentacién de energia eléctrica de 220V
generando calor, el mismo que enviado mediante un ventilador a la

camara a una temperatura de 80°C.

Para la entrada de vapor, el vapor es transportado por una linea de 1” a
una presion de 100 Psi y es reducida a 20 Psi mediante una valvula
reductora de presion, El mismo que entra a la camara de aglomerado a

una temperatura de aproximadamente 130°C.

Todo el calor que entra a la camara es utilizado para lograr que el café
obtenga una textura idénea y asi convertir el café instantaneo en café

aglomerado.

Extraccién

En el area de extraccion se obtiene la hidrdlisis de café, en la actualidad
se constan con 3 lineas de extraccion, cada linea posee 6 extractores, los

cuales trabajan a una presion de 15 bar.



Cada una de las lineas posee dos calentadores y un precalentador, y un

distribuidor de vapor.

FIGURA 2.13 EXTRACTORES DE CAFE

Desde el distribuidor de vapor N°1 ubicado en el area de calderas, el
vapor es transportado a un distribuidor de vapor por una tuberia de 3” de
diametro, llegando a una presion de 200 Psi, de aqui de distribuye por
una linea de vapor de 1” a los manifold de los extractores, la otra linea de
vapor de 1” a los calentadores y la tercera linea de vapor de 1” va al

recuperador de aroma.
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FIGURA 2.14 DISTRIBUIDOR DE VAPOR EN LINEA DE
EXTRACCION

La presion del vapor a la entrada del calentador es de 100 Psi, en los
calentadores ingresa agua a una temperatura de unos 100°C, el mismo
que es elevado a una temperatura de 180°C para luego enviar esta agua
a los extractores asi obtener la hidrdlisis de café, dicha hidrdlisis recircula
por los 5 extractores restantes disminuyendo 5°C en cada extractor hasta

llegar al grado Brix éptimo.
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FIGURA 2.16 MANIFOLD DE EXTRACCION



Cada linea de extraccion esta compuesta por seis manifold, en el primer
manilfold tenemos una entrada de producto que sale de los extractores,
una entrada de agua caliente y una entrada de vapor (Ver figura 2.16).

La presion de operaciéon de los manifold es de 15bar.

Evaporacion

En el proceso de evaporacion el vapor es utilizado para entregar energia
al café para de esta manera poder alcanzar los grados brix 6ptimo. La
maquina principal utilizada para realizar este proceso es un evaporador

tubular de tres efectos (Ver figura 2.17).

El evaporador tubular en cada uno de los efectos posee una calandria, la
misma que funciona como un intercambiador de calor tubo coraza debido
a que a que esta compuesta por una serie de tubos por donde recircula la
hidrolisis de café centrifugada y el vapor recircula por la coraza a una
presion de 200 Psig, haciendo que en primer efecto obtengamos una
temperatura de 42°brix, en el segundo efecto 48 °brix y en el tercer efecto

una temperatura de 52°brix.



FIGURA 2.17 EVAPORADOR TUBULAR DE TRES EFECTOS

En este proceso es de suma importancia que el flujo de vapor sea
constante, y a su vez la presién de entrada de vapor no sea menor a

unos 200 Psi.

El vapor utilizado es retornable, pero en los actuales momentos se lo esta

botando al sumidero.



Tostidn

En este proceso, se genera calor en un hogar por medio de un quemador
de alta presion, y a través de ductos aislados térmicamente el calor es
transportado al cilindro del tostador donde el café recibe dicho calor para

realizar la coccion. La temperatura del cilindro es de 200°C.

El vapor es utilizado para apagar el conato de incendio que se produce
en el cilindro del tostador cuando el café comienza a quemarse. El vapor

utilizado en este proceso es un vapor no retornable.

S : FIGURA
2.18 TOSTADOR DE CAFE



Tanque de redisuelto

En este tanque se utiliza vapor para poder redisolver el café que no
cumple con las normas de calidad. La presién de entrada de vapor al

tanque es de 200 Psig.

Se utiliza un agitador para hacer que la mezcla se haga homogénea y asi
poder reprocesar. La linea de vapor utilizada es de 2” de diametro, el

vapor aplicado en este tanque es un vapor no retornable.

FIGURA 2.19 TANQUE DE REDISUELTO



Lineas de descarga de extractores

Los extractores descargan el bagazo a una presion de aproximadamente
de 15 Bar por unas tuberias de 47, las mismas que deben de ser
precalentadas para que no haya un choque térmico en las lineas de

descargas, para ello se usa vapor.

El bagazo es enviado a un silo donde se lo almacena. El vapor utilizado

€s un vapor no retornable.

FIGURA 2.20 SILO DE BAGASO



Spray

En el proceso de spray el vapor es utilizado para elevar la temperatura
del agua que ingresa al intercambiador de placas. El vapor ingresa a un

precalentador a una presion de 100Psi.

El intercambiador de placas tiene dos entradas de producto y dos
entradas de agua caliente. La temperatura de la hidrélisis de café es de

50°C y la temperatura del agua es de 85 °C.

FIGURA 2.21 INTERCAMBIADOR DE CALOR DE PLACAS



Sistema de vacio FD Batch

El proceso de liofilizaciéon del café por batch exige que en la camara de
secado se tenga una presion de vacié de 200 mtorr, para ello se utiliza un
sistema jet eyector de 2 etapas, el mismo que requiere una alimentacién

de vapor a una presién de 220 Psi.

La presion del vapor se debe mantener a 220 Psig, ya que al elevarse la
presion haria que el café se enmelé en la camara de secado y esto
traeria grandes problemas debido a que no se cumpliria los objetivos de

produccion.

FIGURA 2.22 SISTEMA JET EYECTOR DE DOS ETAPAS



Camara de secado FD Batch

La camara de secado es utilizada para quitarle humedad al café, para ello
se utiliza unas placas radiantes, la misma que circula por su interior una

sustancia llamada glicol a una temperatura de 105°C.

FIGURA 2.23 CAMARA DE SECADO

Para elevar la temperatura del glicol a los 105°C, se utiliza un calentador,

el mismo que tiene una alimentacién de vapor a una presion 35 Psig,

El vapor utilizado en esta parte del proceso es un vapor retornable.

Condensadores Bondles FD Batch



En el proceso de secado, las camaras utilizan dos condensadores, dichos
condensadores se congelan al realizar el secado de café, por lo que
necesitan una alimentacion de vapor por el lacso de 2 minutos para poder
realizar el descongelamiento de los mismos. La presion del vapor que

ingresa a los condensadores es de 10 Psi.

FIGURA 2.24 CONDENSADORES BONDLES FD BATCH

Sistema de vacié FD Continuo



El proceso de liofilizacién del café continuo exige que en la camara de
secado se tenga una presion de vacio 280 mtorr, para ello se utiliza un
sistema jet eyector de 5 etapas, el mismo que requiere una alimentacién

de vapor a una presion de 220 Psig.

La presion del vapor se debe mantener a los 220 Psig, ya que al
elevarse la presion haria que el café se enmelé en la camara de secado y
esto traeria grandes debido a que no se cumpliria los objetivos de

produccion.

FIGURA 2.25 SISTEMA JET EYECTOR DE CINCO ETAPAS

Camara de secado FD Continuo



En la camara de secado de la planta FD Continuo se utiliza el vapor para
quitarle humedad al café, el mismo que ingresa a una presion de 50 Psi.
La presion del vapor debe mantenerse a los 50 Psig debido a que en
esta camara se utilizan mesas vibratorias, y al aumentar dicha presion

haria que mesas vibratorias tengan problemas de exceso de vibracion.

El vapor utilizado en este proceso es un vapor retornable.

FIGURA 2.26 CAMARA DE SECADO CONTINUO

Condensadores Bondles FD Continuo



En el proceso de secado, la camara continua utiliza seis condensadores,
dichos condensadores se congelan al realizar el secado de café, por lo
que necesitan una alimentaciéon de vapor por el lacso de 2 minutos para

poder realizar el descongelamiento de los mismos.

La presion del vapor que ingresa a los condensadores es de 7 Psig, este

proceso el vapor no es retornable.

FIGURA 2.27 CONDENSADOR BUNDLES

2.3 Sistema de recuperacion de condensado



Los condensados puros que se obtienen de la planta soluble
especificamente de los procesos de extraccion, aglomerado y spray, se
acumulan en un tanque recolector de condensado de una capacidad de

1500 litros. (Ver figura 2.28).

La temperatura que llega el condensado a este tanque recolector de

condensado es de 65 °C.

FIGURA 2.28 TANQUE RECOLECTOR DE CONDENSADO



En el tanque recolector de condensado de la planta soluble se puede
observar que se esta perdiendo gran cantidad de energia (Ver figura

2.29).

FIGURA 2.29 PERDIDA DE ENERGIA EN EL TANQUE RECOLECTOR

DE CONDENSADO

El condensado puro que se almacena en este tanque es enviado a un
tanque recolector de condensados vertical por medio de dos bombas de

ciclos, este tanque tiene una capacidad de 9m?.

La temperatura de llegada del condesado es de 60 °C a la presion

atmosférica.



FIGURA 2.30 TANQUE RECOLECTOR DE CONDENSADO VERTICAL

En el proceso de Evaporacion que se realiza en la planta soluble genera
un valor promedio de 194.4 m3/dia de condensado organico los cuales se
botan al canal de aguas residuales y es transportada a la planta de
efluentes donde se ve limitada debido al incremento que genera el
ingreso dicho caudal de condensado a su capacidad de tratamiento de

agua instalada (Ver figura 2.31).



FIGURA 2.31 PERDIDAS DE CONDENSADO ORGANICO

TABLA 2.8

CAUDALES PROMEDIOS DE CONDENSADO ORGANICO EN LOS

TRES EFECTOS DEL EVAPORADOR TUBULAR

Evaporador | Primer | Segundo | Tercer | Total
tubular efecto efecto efecto
Caudal 36.48 90.72 33.66 33.49 | 1944
( m3/dia)
PH 2.75 2.97 2.8 2.51
T(°C) 36.7 741 73.8 69.9




El caudal promedio de condensado organico fue obtenido de un analisis
que se realizé en el evaporador tubular para poder tener una idea de
cuanto condensado se esta botando al sumidero en cada uno de los

efectos. (Ver tabla 2.8)

Este condensado organico no se lo esta recuperando, debido a que
anteriormente se lo enviaba hacia las calderas para su funcionamiento,
pero ocasionaba problemas en las calderas Fulton, ya que dichos
equipos poseen unos sensores de conductividad que detectaban un alto
nivel de materia organica en el condensado y por seguridad la caldera se
apagaba. El condensado que se obtiene de los efectos contiene 1500ppm
de materia organica y el fabricante de los calderos Fulton indica que solo
permite hasta 5ppm de materia organica en la alimentacion de

condensado.

Para el caso de los Calderos Cleaver Brooks no poseen sensores de
conductividad, sino poseen flotadores de niveles y si permiten esa

cantidad de materia organica que ingrese al el sistema.



Los condensados puros que se obtienen de la planta liofilizado Batch,
especificamente el condensado que se produce en el sistema de vacio jet
eyector de 2 etapas se acumulan en un tanque recolector de
condensados de 800 litros, dicho tanque estad ubicado en el area de

secado.

El condensado que se produce en el descongelamiento de los
condensadores de las camaras de secado se lo esta botando, teniendo
grandes pérdidas, debido a que es dinero lo que se esta botando en

forma de energia(Ver figura 2.32).

En este proyecto no se contemplara la recuperacién de este tipo de
condensado, debido a que es necesario realizar analisis quimicos para

poder tomar decisiones correctas, y a su vez darle el uso apropiado.



Pero seria de suma importancia que la planta industrial realice un estudio
minucioso de este tipo de condensado, y ver la forma de cémo se podria

recuperarlo, ya que seria de suma importancia que sepan cual es su

c

quimica y cual es la cantidad de condensado que se esta botando al
sumidero, teniendo en cuenta que existen 14 condensadores bundles

para el proceso de secado.



FIGURA 2.32 DESPERDICIO DE CONDENSADO EN EL

DESCONGELAMIENTO DE CONDENSADORES

Los condensados puros que se obtienen de la planta liofilizado continua
especificamente del condensado puro que se produce en el sistema de
vacié jet eyector de 5 etapas y en la camara de secado continuo se
acumulan en un tanque recolector de condensado de una capacidad de
1000 litros (Ver figura 2.33). En este tanque podemos observar que se
esta desperdiciando condensado, debido a que este tanque no satisface

para la demanda de condensado que se genera en esta planta, por lo



que reiteradamente se tapona y hace que el condensado se derrame en

el piso.

FIGURA 2.33 TANQUE RECOLECTOR DE CONDENSADO PLANTA

CONTINUA

Ademas no se esta recuperando el condensado que se genera al realizar
el descongelamiento de los seis condensadores que posee la camara de
secado.

Todo los condensados puros que se obtienen de la liofilizado batch y
liofilizado continuo se acumulan en un tanque recolector de condensado

horizontal de una capacidad de 1500 litros (Ver figura 2.34).



La temperatura del condensado al llegar a este es de 60°C, pero existe
perdida de calor debido en dicho tanque debido a que se encuentra en
mal estado y a su vez el material que esta construido no es el idéneo

para almacenar condensado.

FIGURA 2.34 TANQUE RECOLECTOR DE CONDENSADO DE LA

PLANTA BATCH Y CONTINUA

Para la alimentacion de agua a las calderas la planta industrial EI Café
pose dos tanques deareadores, el mismo que ayuda a eliminar el oxigeno
no disuelto del agua, evitando que cause corrosion localizada en los

tubos.



Los tanques deareadores actualmente estan operando a 80°C, la
temperatura de alimentaciéon a los calderos debe de ser de 115°C, esto

se logra manteniendo presurizado a 10Psig.

Con la utilizacion de estos deareadores se esta evitando hasta cierto
punto de alimentar agua fria a las calderas, previniendo que se genere un
choque térmico dentro de la caldera y a su vez evitar dafios en los tubos
de fuego y en las partes presurizadas. Adicionalmente, aumentando la
temperatura de alimentacion del agua se gana eficiencia térmica, ya que
el gradiente de temperatura que se requiere para convertir el agua en

vapor es menor, lo que implica un ahorro de combustible.

El tanque recolector de condensados vertical (Figura 2.30) que almacena
el condensado de la planta soluble que esta a una temperatura de 60°C

alimenta al deareador # 1.

El tanque recolector de condensados horizontal que almacena el
condensado de las plantas liofilizado Batch y continua que esta a una

temperatura de 60°C alimenta al deareador # 2.



El tanque deareador # 1 alimenta de agua a las calderas 1y 2, el tanque

deareador # 2 alimenta a las calderas 3,4 y 5.

FIGURA 2.35 TANQUE DEAREADOR N° 1

2.4 Consumo de combustible, agua y quimicos

En esta seccion vamos a detallar los consumos de bunker, agua y
quimicos del primer semestre del afio 2008. Esta informacién es tomada

del Control de Medidores de Proceso (Sistema de Gestion de Calidad).

Consumo de Bunker




TABLA 2.9

CONSUMO DE BUNKER GALONES POR TONELADAS DE

PRODUCCION “SPRAY” PRIMER SEMESTRE 2008

SPRAY
MES TONS. TOTAL GLM X TONS|GLN X TONS|{OBTENIDO V5.
METAS GLN-MES | OBTENIDO | ESTIMADAS| ESTIMADO
ENERO 207,93 29718,00 142,92 140,00 2,92
FEBRERO 116,55 19120,00 164,05 140,00 24,05
MARZO 104,73 14800,00 141,32 140,00 1,32
ABRIL 73,15 1033700 143,51 140,00 9,51
MAYO 104,25 14803,00 142,05 140,00 2,05
JUNIO 60,70 9045,00 145,01 140,00 9,01
TABLA 2.10

CONSUMO DE BUNKER GALONES POR TONELADAS DE

PRODUCCION “AGLOMERADO” PRIMER SEMESTRE 2008




AGLOMERADO
MES TOMS. TOTAL GLN X TONS|GLN X TONS| OBTENIDO V5.
METAS GLN-MES | OBTENIDO | ESTIMADAS| ESTIMADO

EMERO 120,75 52495,00 43,47 45,00 -1,53
FEBRERO 108,50 4764,00 43,91 45,00 -1,03
MARZO 103,03 4983,00 48,42 45,00 3,42
ABRIL 83,35 4502,00 50,39 45,00 5,39
MAYO 119,38 5913,00 43,53 45,00 4,53
JUNIO 103,75 544400 52,47 45,00 747

TABLA 2.11

CONSUMO DE BUNKER GALONES POR TONELADAS DE

PRODUCCION “LIOFILIZADO BATCH” PRIMER SEMESTRE 2008

LIOFILIZADC BATCH
MIES TOMS. TOTAL GLN X TONS|GLN X TONS| OBTENIDO V5.
MNETAS GLN-MES | OBTENIDO | ESTIMADAS| ESTIMADO
ENERO 135,70 39638,00 292,10 260,00 32,10
FEBRERO 273,58 73193,00 261,80 260,00 1,580
MARZO 303,35 82635,00 266,61 260,00 6,61
ABRIL 287,43 78934,00 274,82 260,00 14,62
MAYO 283,45 J7753,00 268,62 260,00 8,62
JUNIO 315,88 86392,00 275,40 260,00 15,40
TABLA 2.12

CONSUMO DE BUNKER GALONES POR TONELADAS DE

PRODUCCION “LIOFILIZADO CONTINUO” PRIMER SEMESTRE 2008




LIOFILIZADO CONTINUQ
MIES TONS. TOTAL |GLN X TONS|GLM X TOMS|OBTENIDO VS.
METAS GLM-MES | OBTEMIDO | ESTIMADAS| ESTIMADO
ENERO 247,10 B6564,00 350,32 300,00 50,32
FEBRERO 243,10 2032700 322,47 300,00 22,47
MARZO 250,60 B4679,00 337,91 300,00 37,91
ABRIL 218,98 20596,00 368,05 300,00 58,05
MAYQO 240,55 85032,00 353,49 300,00 53,49
JUNIO 267,57 97092,00 362,87 300,00 52,87
Consumo de agua
TABLA 2.13

CONSUMO DE AGUA MT® POR TONELADAS DE PRODUCCION

“SPRAY” PRIMER SEMESTRE 2008

SPRAY
VIES TONS. TOTAL |GLN X TONS|GLN X TONS| OBTENIDO VS.
NETAS | GLN-MES | OBTENIDO |ESTIMADAS| ESTIMADO
ENERO 207,93 7972,00 38,34 36,00 2,34
FEBRERO 116,55 4376,00 37,55 36,00 1,55
MARZO 104,73 3954,00 37,75 36,00 1,75
ABRIL 73,15 2717,00 37,14 36,00 1,14
MAYO 104,25 3665,00 35,16 36,00 -0,34
JUNIO 60,70 2113,00 34,81 36,00 -1,19
TABLA 2.14

CONSUMO DE AGUA MT® POR TONELADAS DE PRODUCCION

“AGLOMERADO” PRIMER SEMESTRE 2008




AGLOMERADO
MIES TOMS. TOTAL GLN X TONS|GLMN X TONS| OBTENIDO V5.
MNETAS GLMN-MES | OBTENIDO [ESTIMADAS| ESTIMADO

ENERO 120,75 394,00 3,26 2,00 1,26
FEERERO 108,50 356,00 3,28 2,00 1,28
MARZO 103,03 387,00 3,76 2,00 1,76
ABRIL 89,35 357,00 4,00 2,00 2,00
MAYO 119,38 376,00 3,15 2,00 1,15
JUNIO 103,75 368,00 3,55 2,00 1,55

TABLA 2.15

CONSUMO DE AGUA MT® POR TONELADAS DE PRODUCCION

“LIOFILIZADO BATCH” PRIMER SEMESTRE 2008

LIOFILIZADO BATCH
MES TOMS. TOTAL GLN X TONS[GLN X TONS|OBTENIDO V5.
METAS GLMN-MES | OBTENIDO | ESTIMADAS| ESTIMADO
EMERO 135,70 9185,00 67,69 52,00 15,63
FEBRERO 273,58 13415,00 47,98 52,00 -4,02
MARZO 309,95 17613,00 56,84 52,00 4,84
ABRIL 287,43 15442,00 53,72 52,00 1,72
MAYO 283,45 14391,00 49,72 52,00 -2,28
JUNIO 315,88 15801,00 50,02 52,00 -1,98
TABLA 2.16

CONSUMO DE AGUA MT? POR TONELADAS DE PRODUCCION

“LIOFILIZADO CONTINUO” PRIMER SEMESTRE 2008




LIOFILIZADO CONTINUO
MES TONS. TOTAL |GLN X TOMS|GLM X TONS|OBTENIDO VS.
NETAS GLM-MES | OBTEMIDO |ESTIMADAS| ESTIMADO
ENERO 247,10 17820,00 72,12 B0,00 12,12
FEERERO 249,10 14114,00 56,66 50,00 -3,34
MARZO 250,80 17345,00 59,21 50,00 9,21
ABRIL 218,98 14862,00 57,87 50,00 7.87
MAYQO 240,35 14730,00 51,23 50,00 1,23
JUNIO 267,57 16538,00 51,81 50,00 1,81
Consumo de quimicos
TABLA 2.17

CONSUMO DE ADITIVOS QUIMICOS EN EL AREA DE CALDERAS Y

RECUPERACION DE CONDENSADOS PRIMER SEMESTRE 2008

ADITIVOS QUIMICOS({Kg) USADOS EN EL AREA DE CALDERAS Y RECUPERACION DE CONDENSADO

WES Posca 66561 DICHEM DC-13N | DISPERSANTE 61490 [ AMERCOR NAF | SODA CAUSTICA
ENERO 180,00 195,00 260,00 70,00 50,00
FEBRERO 130,00 180,00 330,00 70,00 50,00
MARZO 220,00 145,00 220,00 60,00 175,00
ABRIL 150,00 230,00 580,00 75,00 775,00
MAYO 260,00 175,00 370,00 60,00 400,00
JUNIO 350,00 200,00 382,00 50,00 225,00




CAPITULO 3

3. ANALISIS ENERGETICO DEL SISTEMA ACTUAL

3.1 Andlisis sistema actual de recuperaciéon de condensado

Para realizar el analisis energético del sistema actual de recuperacién de

condensado se tuvo en cuenta los siguientes parametros:

Capacidad instalada de generacion de vapor : 2300 BHP
Presion de operacion de la caldera : 220 Psig
Eficiencia de la caldera : 80%
Porcentaje estimado retorno de condensado : 80%
Cantidad de agua de reposicion (Make-up)  :20%

Temperatura del agua de reposicion : 70°F

Condiciones actuales del sistema de retorno de condensado:



Todo el condensado retorna al tanque recolector de condensados, cuya

presion es de 0 Psig (Ver figura 3.1)

Sistema de vapor actual

CALDERO DEVAPOR
220 psig
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FIGURA 3.1 ESQUEMA DEL SISTEMA ACTUAL DE VAPOR

Analisis energético del sistema actual



La planta industrial ElI Café requiere un flujo estimado de vapor de
38,812.5 Ib/hr para satisfacer la demanda que exige los diferentes
procesos. Como el porcentaje estimado de retorno de condensado es del
80%, puedo obtener que la cantidad de retorno de condensado es de

31050 Ib/hr.

El recolector de condensado actual ventea a la atmdsfera vapor flash, lo

que significa pérdidas para el sistema.

Para poder calcular el porcentaje de pérdida de vapor flash en el sistema

utilizo la ecuacion 1 [6]:

Calorsensiblea alta presion- Calorsensiblea bajapresion
Calorlatentea baja presion

% VaporFlash= Ec.1

Donde:

e El calor sensible a alta presion es la entalpia de liquido saturado a
los 220 Psig (hf) que es la presion de operacion de las calderas,
cuyo valor corresponde a 370.14 Btu/lb

e El calor sensible a baja presion es la entalpia del agua a la presién

de 0 Psig (hs), cuyo valor corresponde a 180.07 Btu/lb



e El calor sensible a baja presion es la entalpia de evaporizacion a la

presion de 0 Psig (hyg), cuyo valor corresponde a 970.3 Btu/lb

Reemplazando los valores en la Ec. 1 se obtiene:

370.14 -180.07
970.3

% Vapor Flash =

% Vapor Flash =19.59%

Usando este porcentaje, se procede a calcular la cantidad de condensado

perdido en el venteo como vapor flash de la siguiente manera:

My = Cantidadde retornode condensado x % vaporflash Ec.2

Donde:

e Cantidad de retorno de condensado= 31050 Ib/hr

e % Vapor flash= 19.59%

Se procede a reemplazar los valores en la Ec. 2 obtenemos que:

M., =19.59% X 31,050 lo/hr



M., =6,082710/ hr

Una vez obtenida la cantidad de condensado perdido como vapor flash,
procedo a calcular el calor perdido en el sistema con la siguiente

ecuacion:

q perdido = hglm flash Ec.3

Donde:
e hg1 esla Entalpia de vapor saturado a 0 Psig cuyo valor

corresponde a 1,150.6 Btu/lb

e ycomo My, =6,082.7Ib/hr

Procedo a reemplazar valores en la Ec. 3

qperdido = hglmflash

U perico = 1,190.6Btu /1b>6,082.71b / hr

O peraico = 6°998,754.62Btu / hr

Andlisis energético utilizando los deareadores



Para realizar el analisis energético del sistema actual de recuperacion de
condensado utilizando los deareadores se debe calcular en primera
instancia la cantidad de vapor requerido para la deareacion del agua de
reposicion (make-up), realizando un balance de energia entre el tanque

deareador y la caldera [2]:
mAhfg4 = ml(hf4 - hfs)*(%AR) Ec. 4

Donde:

e M, =Cantidad de vapor requerido para deareacion

J hfg4 = Calor latente de evaporizacion a 10 Psig cuyo valor es
de 952.1 Btu/lb

e M, =Flujo estimado de vapor requerido por la planta, cuyo

valor es de 38,812.5 Ib/hr

° hf4 = Entalpia de liquido saturado a la presiéon de 10 Psig,
cuyo valor es de 208.42 Btu/lb

. hf5 = Entalpia liquida a la temperatura de 70 °F (Make-up),

cuyo valor es de 38.04 Btu/lb



e (%AR)= Porcentaje de agua de reposicion, este valor lo

estamos estimando que es el 20%

Despejando M, de la ecuacién 4 se obtiene:

_ ml(hf4 B hf5)*(%AR)

A
hfg4

Procedo a reemplazar valores:

_38,815.5Ib/ hr(208.42Btu / Ib — 38.04Btu / Ib) * (20%)
A 952.1Btu / Ib

m, =1,389.22Ib/ hr

Ahora se debe calcular el calor total que deben suministrar las calderas

con tanque venteado:

. _ Caloratil — Q
@l Calor total  Q;

Ec.5

El calor util es igual a:



Qutil = QA + QB + Qc + QD Ec. 6
Procedo a calcular el Qm“ sabiendo que:

QA : Es igual al calor generado por la caldera y retorna al tanque

venteado:

Q, =, (hgl_hfS) — M a6 (hgl_hfS) Ec.7

Donde:

m2 = Cantidad de retorno de condensado cuyo valor es de 31050
Ib/hr

M., = 6,082.710/ hr

hgl = Entalpia de vapor saturado a la presion de operacién de la caldera

220 Psig, cuyo valor es de 1200.4 Btu/lb

hf3 = Entalpia de liquido saturado a la presion del tanque recolector de

condensado 0 Psig cuyo valor es de 180.07Btu/lb

Reemplazo los valores en Ec. 7:



Q, = (31,050 - 6,082.7)Ib/hr(1,200.4 —180.07)Btu/lb

Q, = 25'474.885,2 Btu/hr

QB: Es igual al calor que ingresa al tanque venteado como reposicidon

(Make-up):

QB — mflash(hgl_hfS) Ec. 8
Donde:
My, = 6,082.7Ib/hr

hgl = Entalpia de vapor saturado a la presién de operacién de la
caldera 220 Psig cuyo valor es de 1,200.4 Btu/lb

hf5 = Entalpia del liquido saturado del agua de reposicion a la

Temperatura de 70 °F cuyo valor es de 38.04 Btu/lb

Reemplazo los valores en Ec. 8:

Qg =6,082.7Ib/hr(1,200.4 Btu/lb —38.04 Btu/lb)



Qg =7'070,287.17Btu/hr

QC : Es igual al calor generado por la caldera que va al tanque

deareador:
Q. = ml(hgl_hf4)*(%AR) Ec.9
M, = Flujo estimado de vapor requerido por la planta cuyo valor es de
38,812.5 Ib/hr
hgl = Entalpia de vapor saturado a la presion de operaciéon de la caldera
220 Psig cuyo valor es de 1,200.4 Btu/lb
hf4 = Entalpia de liquido saturado a la presién de 10 Psig, cuyo

valor es de 208.42 Btu/lb

(% AR) = Porcentaje de agua de reposicion, este valor lo estamos

estimando que es el 20%

Reemplazo los valores en Ec. 9:

Q. = 38,812.5 Ib/hr(1,200.4 Btu/lb — 208.42 Btu/lb) * (20%)

Q. =7'700,244.75Btu/hr




QD : Es igual al calor requerido para la deareacion del agua de

reposicion:

Qo = mA(hgl_hfS) Ec. 10

Donde:

m, =1,389.22lb/ hr

hgl = Entalpia de vapor saturado a la presién de operacion de la

caldera 220 Psig cuyo valor es de 1,200.4 Btu/lb

hf5 = Entalpia del liquido saturado del agua de reposicion a la

temperatura de 70 °F cuyo valor es de 38.04 Btu/lb

Reemplazo los valores en Ec. 10:

Qp =1,389.22Ib/hr(1,200.4 Btu/lb —38.04 Btu/lb)

Qp =1614,773.76Btu/hr

Una vez calculado Qa ,QB, Qc y Qo procedo a reemplazar los valores

en la ecuacion 6, para obtener Qg .



Qatil - QA + QB + QC + QD
Q. =(25'474.88%2+7'070287.17+7'700,244.756+1614,77376)Btu/ hr

Q. = 41'860,190.88Btu / hr

Una vez obtenido el calor util calculo el calor total generado por las
calderas utilizando la ecuacion 5, asumiendo que la eficiencia de las

calderas es del 80%.

QT — Qutil
ncaldera

0 ~ 41'860,190.88Btu/hr
T 0.80

Q, =52'325,238.6Btu / hr

3.2 Evaluacion del sistema energético utilizando un Surge Tank



Utilizando un sistema de condensado presurizado puede ahorra como
minimo de un 15% a 35% en combustible en comparacién con un sistema

de retorno de condensado utilizando un tanque convencional venteado.

El sistema de condensado presurizado no es un lujo, pero es un
componente necesario para maximizar o incrementar la eficiencia de del

sistema de vapor.

En Figura 3.2, se muestra como el condensado retorna directamente al
llamado “Surge Tank” de alta presion (High Pressure receiver) instalado
en la sala de calderos, a una presion de 70 Psig, desde aqui se alimenta
el agua a 158°C. El agua de reposicion (Make-up), que viene de los
ablandadores hacia el derredor es minima, y por supuesto se logra una
eficiencia total que pasa del 85% con un considerable ahorro de

combustible y agua.

Una vez mencionada las ventajas de utilizar el Surge Tank en el sistema
de recuperacion de condensado procederé a calcular el ahorro de

energia que se tiene con la utilizacion del mismo.



Sistema de vapor propuesto
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FIGURA 3.2 ESQUEMA DEL SISTEMA DE VAPOR PROPUESTOS

Para poder calcular el porcentaje de pérdida de vapor flash en este

sistema podemos hacer uso de la ecuacién 1[6]:

lorsensiblea altapresion- Calorsensibl japresion
% VaporFlash= Calorsensiblea altapresion- Calorse sb ea bajapresio Ec. 1
Calorlatentea altapresion




Donde:

e El calor sensible a alta presion es la entalpia de liquido saturado a
los 220 Psig (hf) que es la presion de operacion de las calderas,
cuyo valor corresponde a 370.14 Btu/lb

e El calor sensible a baja presion es la entalpia del agua a la presion
de 70 Psig (hs) cuyo valor corresponde a 286.39 Btu/Ib

e El calor sensible a baja presion es la entalpia de evaporizacién a la

presion de 70 Psig (h¢g) cuyo valor corresponde a 1,184.2 Btu/lb

Reemplazando los valores en la Ec. 1 se obtiene:

370.14 -286.39
1,184.2

% Vapor Flash =

% Vapor Flash = 7%

Usando este porcentaje, podemos calcular la cantidad de condensado

que retorna como vapor flash al deareador utilizando al ecuacién 2:

M., = Cantidadde retornode condensado x % vaporflash Ec.2

Donde:



e Cantidad de retorno de condensado= 31050 Ib/hr

e % Vapor flash= 7%

Se procede a reemplazar los valores en la Ec. 2 obtenemos que:

M. = 7% X 31,050 lo/hr

m,. =2173.5lb/hr

Y como ya se calculo que la cantidad de vapor requerido para
deareacion del agua de reposicién es de 1,389.22 Ib/h, se puede obtener
que la cantidad de vapor que debe suministrar la caldera al deareador es
minima, la misma que se la puede aproximar a 0 Ib/hr.

Ahora se tiene que calcular el calor total que deben suministrar las

calderas con el Surge Tank aplicando la ecuacion 5:

. _ Calor atil ~ Q
@l Calor total  Q;

Ec.5

Asi mismo como se calculo el calor util utilizando un tanque venteado

procedo a calcular el calor util con la ecuacién 6:



Qutil = QA + QB + QC + QD Ec.6
Sabiendo que:
QA : Es igual al calor generado por la caldera y retorna al Surge Tank:
Qn= mZ(hgl_hfS) — My (hgl_hfS) Ec. 7
Donde:

m2 = Cantidad de retorno de condensado cuyo valor es de

31050 Ib/hr

My, = 2173510/ hr

hgl = Entalpia de vapor saturado a la presion de operacién de la

caldera 220 Psig cuyo valor es de 1200.4 Btu/lb

hf3 = Entalpia de liquido saturado a la presién del Surge Tank a 70 Psig

cuyo valor es de 286.39 Btu/lb



Reemplazo los valores en Ec. 7:

Q, = (31,050 - 2,173.5)Ib/hr(1,200.4 — 286.39)Btu/lb

Q, =26393,409.77 Btu/hr

QB . es igual al calor que ingresa al Surge Tank como reposicion (Make-

up), por ende QB —0.

QC : es igual al calor generado por la caldera que va al tanque

deareador y viene dada por la siguiente ecuacion:

Qc = (hy=h ) *|(M, *% AR) + e | Ec. 10

M, = Flujo estimado de vapor requerido por la planta cuyo valor es de

38,812.5 Ib/hr

M, =2173.5Ib/hr

hgl = Entalpia de vapor saturado a la presion de operacién de la caldera

220 Psig, cuyo valor es de 1,200.4 Btu/lb



hf4 = Entalpia de liquido saturado a la presion de 10 Psig, cuyo valor es

de 208.42 Btu/lb
(% AR) = Porcentaje de agua de reposicion, este valor lo estimo que es el

20%.

Reemplazo los valores en Ec. 10:

Q. =(1,200.4 — 208.42 ) *[(38,812.5* 20%) + 2,173.5]

Q. =9856,313.28Btu/hr

QD : Es igual al calor requerido para la deareacion del agua de

reposicién, por ende QD — 0.

Una vez calculado QA ,QB, Qc y QD procedo a reemplazar los valores

en la ecuacion 6, para obtener Q.

QUtiI = QA +QB +Qc +QD



Q. =(26393409.77+9856313.28)Btu/ hr

Q. = 36°250,023 .05 Btu /hr

Ahora procedo a calcular el calor total generado por las calderas
utilizando un Surge Tank, con la ecuacion 5, asumiendo que la

eficiencia de las calderas es del 80%.

QT — Qutil
ncaldera

Q ~36'250,023.05Btu/hr
! 0.80

Q, =45312,528.81Btu / hr

Una vez realizado los calculos energéticos del sistema actual de
recuperacion de condensados y los calculos energéticos utilizando un
Surge Tank en el sistema de recuperacion de condensado podemos ver

que la cantidad de energia que se ahorra es de:



Q arorrade = 22'325,238.6 —45'312,528.81Btu / hr

Q.orrage = 7°012,709.79Btu / hr

3.3 Disefio de un tanque recuperador de condensado organico

Para poder recuperar el condensado organico que se esta botando en el
area de evaporacion, voy a disefiar un tanque que almacene este
condensado organico, para luego sea enviado al tanque vertical
recolector de condensados que esta ubicado en el area de calderas, el
mismo que ahora tendria solamente la funcion de receptar los
condensados organicos que se generan en la planta soluble, y a su vez
este alimentara al tanque deareador N° 1 para que alimente a las

calderas Cleaver Brooks 1y 2.

El condensado organico solamente va a hacer utilizado en las calderas

Cleaver Brooks, debido a que estas calderas si pueden recibir este tipo



de condensado que contienen 1500 ppm, a diferencia de las calderas

Fulton que solamente puede recibir condensados con S5ppm.

Para calcular el tanque recolector de condensado organico debo de tener
en cuenta que el caudal de condensado organico que sale del proceso de
evaporacion es de 194.4 m®/dia, que equivale a 8.1 m%h, este es el

caudal que estara entrando al tanque.

Ahora procedo a asumir las caracteristicas del tanque teniendo en cuenta

la cantidad de condensado organico producido en la planta:

Diametro (d): 1.2m
Altura (h): 2m

Material: Acero inoxidable SAE 316

Yo quiero que el nivel del condensado organico en el tanque siempre se

mantenga a una altura h/2.

Una vez hecha todas estas asunciones procedo a calcular cual es el
caudal de salida necesitaria para mantener siempre el tanque a un nivel
h/2, haciendo un balance de masa.

Para ello debo de tener en cuenta las siguientes consideraciones e

hipotesis:



e El volumen de control queda definido mediante la linea discontinua
en Figura 3.3.

e |a densidad del condensado es constante.
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FIGURA 3.3 DIAGRAMA DEL TANQUE DE CONDENSADO

ORGANICO EN PLANTA SOLUBLE

Para la entrada y salida del volumen de control se obtiene la siguiente

ecuacion 11 [1]:

om,
= me
ot

S Ec.11



Expresando la Ec.11 en funcion de los flujos volumétricos se obtiene:

oh

pAE - p(Qe o Qs) Ec. 12

Donde:

e A= Area del tanque
e Y como la densidad del condesado permanece constante y el

o _h
o 2

Reemplazo en la ecuacion 12 y despejo Qs:

ad® (h
%=

Reemplazo los valores y obtengo el caudal de salida requerido:



m® B r(1.2)* 2
h 4 2

Q. =78

3

Q.= (7.8—1.13)””T

3

Q.= 6.7””T — 30GPM

3.4 Disefio del sistema de tuberia del condensado organico desde

evaporacién al nuevo tanque recuperador de condensado organico

Para calcular el sistema de tuberias desde el area de evaporaciéon al
tanque recolector de condensado organico debo de tener en cuenta que

el caudal promedio es de 8.1 m*h.

Para almacenar este condensado organico debo de construir un tanque.

Ahora procedo a asumir las caracteristicas del tanque teniendo en cuenta

la cantidad de condensado organico producido en el area de evaporacion:

Diametro (d): 80cm

Altura (h): 1.2m



Material: Acero inoxidable SAE 316

Yo quiero que el nivel del condensado organico en el tanque siempre se

mantenga a una altura h/2.

Una vez hecha todas estas asunciones procedo a calcular cual es el
caudal de salida necesitaria para mantener siempre el tanque a un nivel
h/2, haciendo un balance de masa.

Para ello debo de tener en cuenta las siguientes consideraciones e

hipétesis:

e El volumen de control queda definido mediante la linea discontinua
en Figura 3.4

e |a densidad del condensado es constante.



Qent=%.1m" h

FIGURA 3.4 DIAGRAMA DEL TANQUE DE CONDENSADO

ORGANICO EN EVAPORACION

Para la entrada y salida del volumen de control se obtiene la siguiente

ecuacion:

e S
ot Ec.11

Expresando la Ec.11 en funcion de los flujos volumétricos se obtiene:

oh

pAE — p(Qe _Qs) Ec. 12

Donde:



e A= Area del tanque
e Y como la densidad del condesado permanece constante y el
h_h
ot 2
Reemplazo en la ecuacion 12 y despejo QS:

7d? (h
AR

Reemplazo los valores y obtengo el caudal de salida requerido:

m®  7(0.8)*(1.2
h 4 |2

Q, =8.1

3

Q.= (8.1—0.589)'mT

Q. = 7.8”"T — 34GPM




Este caudal debo utilizarlo para calcular la bomba que se tiene que utilizar
para transportar el condensado organico a tanque recolector de

condensados organico de la planta soluble.

Para obtener que bomba debo de utilizar aplico la ecuacién de Bernouilli

[]:

2 2
i+zl+\2i+hp :i+zz+\£i+hf +he+ Ec 13
9 g 29 g |
Donde:

o hp = Cabezal total a vencer la bomba(m)

¢ V = Velocidad del fluido en la seccién considerada.(m/s)

e g = Aceleracion gravitatoria(m?/s)

e z = Altura en la direccidn de la gravedad desde una cota de
referencia(m)

e P = Presion a lo largo de la linea de corriente(Pa)

e p = Densidad del fluido(kg/m®)

e hf= Pérdidas de carga en tuberia(m)

e hk= Pérdidas de carga localizadas(m)



De la Tabla 3.1 se obtiene la densidad del agua a 60°C, que es la
temperatura de salida del agua del evaporador, cuyo valor es de 983.2

kg/m?.

La aceleracién de la gravedad es 9.8 m?%s. La presion en el punto 1y
punto dos es igual a la presién atmosférica. La altura en el nivel 1 es igual

a cero (z1) y en el punto 2(z;) es igual a 2m.

TABLA 3.1

PROPIEDADES FISICAS DEL AGUA.

FROFIEDADES FISICAS DEL AGUA

Temperatura Peso especifico Densidad Madulo de elasticidad Viscosidad dindmica Viscosidad cimemdtica  Tension supenficial Presion de vapor
(') (i) (kg/n) (KNi?) (Nsha?) (w?ls) (/) (ki)
0 9,803 999, 198 - 10f 1781107 1785 104 00763 0,1
5 9807 1000,0 205 108 1,518+ 107 1,519+ 109 0,074% 087
10 4804 4997 210 1¢f 1307107 1,306+ 104 0,0742 123
15 4798 4991 215-1¢f 1,139 107 1,139 104 00733 1,70
2 9,789 9932 21710 1,102+ 107 1,003+ 109 0,0728 234
2% 97 9970 220-1¢f 0890107 0893 104 0,0720 317
30 9764 9957 225-16f 0708 107 0800 104 00712 4
40 9730 492.2 20810 0653107 0658 10% 0,069 738
50 9689 438,0 229 1¢f 0547107 0553 104 00679 1233
60 4642 4332 229 16f 0466 107 0474 104 0,0662 19.92
70 9,589 w1738 22510 0404107 0413104 0,064 31,16
80 4530 71,8 220166 0354107 0364 104 0,0626 4734
a0 0466 465,3 214 1¢f 0315107 032 104 0,0608 70,10

100 9,399 9384 207 108 0282107 0,204 104 0,058% 101,33



TABLA 3.2

RUGOSIDAD ABSOLUTA DE MATERIALES

RUGOSIDAD ABSOLUTA DE MATERTALES

Material £ (1uam) Daterial £ ()
Plastico (PE, PV 0,0015 Fundicién asfaltada 0,06-0,18
Poliéster reforzado con fibra de widno 0,01 Fundicidn 0,12-0,60
Tubos estirados de acero 0,0024 Acero comercial ¥ soldade 0,03-0,09
Tubos de latdn o cobre 0,0015 Hierro forjada 0,03-0,09
Fundicién revestida de cemento 0,0024 Hierro galvanizade 0,06-0,24
Fundicidn con revestimiento bituminoso 0,0024 Madera 0,18-0,80

Fundicidn centrifigada 0,003 Hormigén 0,3-30

TABLA 3.3

DIAGRAMA DE MOODY
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TABLA 3.4

COEFICIENTES DE PERDIDA DE CARGA LOCALIZADA PARA

ACCESORIOS USADOS EN SISTEMAS DE TUBERIAS

Codos:
Ensanchado Regular 90° 0.3
Roscado Regular 90° 1.5
Roscado Regular 45° 0.4
Ensanchado Radio Largo 90° 0.2
Roscado Radio Largo 90° 0.7
Ensanchado Radio Largo 45° 0.2
Curvas de Retorno de 180°:
Ensanchado 0.2
Roscado 1.5
Tees:
Ensanchado, Linea de Flujo 0.2
Roscado, Linea de Flujo 0.9
Ensanchado, Flujo de Ramal 1.0
Roscado, Flujo del Ramal 2.0
Unién Roscada 0.08
Valvulas:
Globo Completamente Abierta 10
Angulo Completamente Abierta 2
Compuerta Completamente Abierta 0.15
Compuerta 1/4 Cerrada 0.26
Compuerta1/2 Cerrada 21
Compuerta 3/4 Cerrada 17
Retencidn, flujo hacia adelante 2
Bola Completamente Abierta 0.05
Bola 1/3 Cerrada 5.5
Bola 2/3 Cerrada 200
Entrada a Tuberia (Del deposito a la tuberia):
Conexion Cuadrada 0.5
Conexion Redondeada 0.2
Reentrante 1.0
Salida de la tuberia (De la tuberia al depdsito):
Conexion Cuadrada 1.0
Conexiéon Redondeada 1.0

Reentrante 1.0




La velocidad permanece constante a lo largo de la tuberia. La ecuacién

13 se me reduce a:
hp =Zz+hf —I—hk Ec. 14

Ahora procedemos a calcular las pérdidas de carga en tuberia (hf)

utilizando la ecuacion de Darcy-Weisbach [1]:

LY V?
hy = f(Bj[EJ Ec. 14

En funcién del caudal la expresion queda de la siguiente forma:
2
h, =0.08261 [Q—EJL
D

En donde:

« f: coeficiente de friccion (adimensional)

L: longitud de la tuberia (m)

D: diametro interno de la tuberia (m)

v: velocidad media (m/s)

g: aceleracion de la gravedad (m/s?)

Q: caudal (m%/s)



El coeficiente de friccion f es funcion del numero de Reynolds (Re) y del

coeficiente de rugosidad o rugosidad relativa de las paredes de la tuberia

(er):

f=f(Re,er); Re=D-v-p/y; er=¢/D

Para calcular la rugosidad relativa (er), el diametro de la tuberia va a ser de
2-1/2 in que equivale a 63.4mm, y que el material a utilizar es un acero
comercial. Como el material a utilizar es un acero comercial vamos a la

Tabla 3.2 para obtener la rugosidad absoluta que es igual a 0.05mm.

er=¢/D

er=(0.05mm/63.4mm)

g =0.0007/8

Ahora vamos a calcular numero de Reynolds (Re) con la siguiente

ecuacion[1]:

Donde:



« Q: caudal (m*/s)

e D: Diametro(m)

« V :Viscosidad cinematica (m?/s)

El caudal es 0.00216 m®s (7.8 m%nh), el didmetro de la tuberia es
0.0635m (2-1/2 in) y de la tabla 3.1 la viscosidad cinematica a una

temperatura de 60°C es 0.474x10° m?/s.

Reemplazando valores:

Re = 4Q
aDv
4(0.00216)

e=
7(0.0635)(0.474x107°)

Re =91371.72

Con los valores calculados del numero de Reynolds y de la rugosidad

relativa, utilizo la tabla 3.3 para obtener el coeficiente de friccion:
f=0.022

Reemplazando valores en la ecuacién 3.14:



2
h, —0.0826f (%JL

h, = 0.0826(0.022)[(0'00216)52j(50)
(0.0635)

h, =0.41m

Para calcular las pérdidas de carga localizada utilizo la siguiente ecuacién [1]:

Donde:

hk: pérdida de carga o de energia (m)

K: coeficiente empirico (adimensional)

v: velocidad media del flujo (m/s)

e g: aceleracion de la gravedad (m/s2)

Utilizando la tabla 3.4 calculo Z K :

Accesorios Cantidad K K*cantidad

Codo 90° roscado 6 1.5 9




Valvulas de bola 2 0.05 0.1

Conexion de entrada 1 1 1

Conexion de salida 1 0.5 0.5
TOTAL(D K) 10.6

Reemplazando:

h, =0.25m

Una vez realizado los calculos de pérdidas calculo la h,:
h,=2z,+h; +h
h,=2+0.41+0.25

h, = 2.66m

Ahora calculo la potencia suministrada al fluido por medio de la siguiente

ecuacion [1]:



M,Q
2 = opp Ec.16

Donde:

o P =Potencia real suministrada al fluido(HP)

e 7 =Peso especifico(lb/pies3)

o hp = Cabezal total a vencer la bomba(m)

Reemplazando:

m,Q

P, =
550
b _ (61.38lb/ pies®)(8.72 pies)(0.08 pies® / s)
= 550

P, =0.1HP

Para transportar el condensado organico del area de evaporacion al tanque

recolector de condensado organico se debe utilizar una bomba de 1HP.

3.5 Disefio del sistema hidraulico para enviar el condensado orgéanico

hacia el tanque recolector de condensados vertical



Para disefiar el sistema hidraulico para transportar el condensado
organico al tanque colector de condensados vertical que esta ubicado en

el area de calderas utilizo la ecuaciéon de Bernouilli [1]:

:i+zz+v—2+hf +h,

i+zl+i+h
P9 29

09 zg Ec. 13

p

Donde:

o hp = Cabezal total a vencer la bomba(m)

¢ V = velocidad del fluido en la seccidon considerada.(m/s)

e g = aceleracion gravitatoria(m?/s)

e z = altura en la direccién de la gravedad desde una cota de
referencia(m)

e P = presion a lo largo de la linea de corriente(Pa)

e p = densidad del fluido(kg/m?)

e hf= Pérdidas de carga en tuberia(m)

e hk= Pérdidas de carga localizadas(m)

La aceleracion de la gravedad es 9.8 m?%s. La presion en el punto 1y

punto dos es igual a la presion atmosférica. La altura en el nivel 1 es igual



a cero (z1) y en el punto 2(z;) es igual a 4m. La longitud total de tuberia

es 73m.

La velocidad permanece constante a lo largo de la tuberia. La ecuacion

13 se me reduce a:
h,=2,+h; +h

Ahora procedo a calcular las pérdidas de carga en tuberia (hf) utilizando

la ecuacion de Darcy-Weisbach [1]:

LY V?
hf = f(Bj 5 Ec. 14

En funcion del caudal la expresion queda de la siguiente forma:
2
h, =0.08261 (Q—S]L
D

En donde:

« f: coeficiente de friccion (adimensional)
e L:longitud de la tuberia (m)

e D: diametro interno de la tuberia (m)



e Vv: velocidad media (m/s)
« g: aceleracion de la gravedad (m/s?)

« Q: caudal (m*/s)
El coeficiente de friccion f es funcién del numero de Reynolds (Re) y del

coeficiente de rugosidad o rugosidad relativa de las paredes de la tuberia

(er):

f=f(Re,er); Re=D-v-p/y; e=¢/D

Para calcular la rugosidad relativa (er), el diametro de la tuberia va a ser de
2-1/2 in, y que el material a utilizar es un acero comercial. Como el material
a utilizar es un acero comercial vamos a la Tabla 3.2 para obtener la

rugosidad absoluta que es igual a 0.05mm.

er=¢/D

er=(0.05mm/63.4mm)

gr = 0.00078

Ahora calculo numero de Reynolds (Re) con la siguiente ecuacion [1]:

Re — oDV _ 4Q
7 aDv

Donde:



« Q: caudal (m*/s)
e D: Diametro(m)

« V :Viscosidad cinematica (m?/s)

El caudal es 0.00216 m®s (7.8 m%nh), el didmetro de la tuberia es
0.0635m (2-1/2 in) y de la tabla 3.1 la viscosidad cinematica a una

temperatura de 60°C es 0.474x10° m?/s.

Reemplazando valores:

Re = 4Q
aDv
4(0.00186)

e=
7(0.0635)(0.474x107°)

Re = 79148

Con los valores calculados del numero de Reynolds y de la rugosidad

relativa, utilizo la tabla 3.3 para obtener el coeficiente de friccion:
f=0.022

Reemplazando valores en la ecuacion 3.14:



2
h, —0.0826f (%JL

2
h, =0.0826(0.022) (0'00186)5
(0.0635)
h, =0.45m

(73)

Para calcular las pérdidas de carga localizada utilizo la siguiente ecuacion:

Donde:

e hk: pérdida de carga o de energia (m)
e K: coeficiente empirico (adimensional)
e Vv: velocidad media del flujo (m/s)

e g: aceleracion de la gravedad (m/s2)

Utilizando la tabla 3.4 calculo Z K :

Accesorios Cantidad K K*cantidad
Codo 90° roscado 10 1.5 15
Valvulas de bola 2 0.05 0.1




Conexién de entrada 1 1 1

Conexién de salida 1 0.5 0.5

TOTAL(D K) 16.6

Reemplazando:

h (MJ(E.Q
2(9.8)

h, =0.3m

Una vez realizado los calculos de pérdidas calculo la h,:
h,=2z,+h; +h
h,=4+0.45+0.3

h, =4.75m

Ahora calculo la potencia suministrada al fluido por medio de la siguiente

ecuacion:



M,Q

a_ﬁ Ec. 16

Donde:

o P =Potencia real suministrada al fluido(HP)

e 7 =Peso especifico(lb/pies3)
o hp = Cabezal total a vencer la bomba(m)

Reemplazando:

m,Q

P, =
550

b _ (61.38lIb/ pies®)(15.58 pies)(0.07 pies®/ s)
* 550

P, =0.12HP
Para transportar el condensado organico del tanque recolector de
condensado organico al tanque recolector de condensado vertical ubicado en
el area de calderas se debe utilizar una bomba de 1HP.

3.6 Disefio del Surge Tank y de las interconexiones con el deareador 1y

deareador 2.



En esta parte de la tesis se va a hacer énfasis en el disefio de recipientes
sometidos a presion, para ello tomare de referencia los procedimientos y
férmulas de disefio de las Normas ASME Code for Pressure Vessels,

Seccion, division 1 [3].

Esfuerzos en recipientes a presion

Los recipientes a presién estan sujetos a diversas cargas que causan
esfuerzos de diferentes intensidades en los componentes del recipiente.
El tipo de intensidad de los esfuerzos es una funcién de la naturaleza de

las cargas, de la geometria de recipiente y de su construccion.

Antes de detallar las formulas se debe de repasar los siguientes

conceptos:

Presion de operacién: Es la presion que se requiere en el proceso del

que forma parte el recipientes, a la cual trabaja normalmente este.

Presion de disefio: Es la presion que se emplea para disefiar el
recipiente. Se recomienda disenar un recipiente y sus componentes para
presion mayor que la de operacién. Este requisito se satisface utilizando

una presion de disefio de 30Ib/in? 0 mas que la presion de la presion de



trabajo, la que sea mayor. También debe tomarse en consideracién la

presion del fluido y de cualquier otra sustancia contenida en el recipiente.

Maxima presion permitida de operacion: La presion interna a la que
estd sujeto el elemento mas débil del recipiente correspondiente al
esfuerzo maximo admisible, cuando se supone que el recipiente esta:

e en estado de desgaste por corrosion.

e auna temperatura determinada

e en posicion normal de trabajo

e bajo efecto de otras cargas (carga de viento, presién externa, presiéon

hidrostatica, etc) que son aditivas a la presion interna.

Presion de la prueba hidrostatica: Una y media veces la maxima
presion permitida de operacion o la presion de disefio cuando se hacen
los calculos para determinar la presion maxima permitida de trabajo.

Si el valor del esfuerzo del material del recipiente a la temperatura de
disefio es menor que a la temperatura de la prueba, la presion de prueba

hidrostatica debe incrementarse proporcionalmente.

Eficiencia de las juntas soldadas: La eficiencia de los diferentes tipos

de juntas soldadas aparece en la Tabla 3.5 [3].



Factor de corrosion: Los aceros ordinarios son muy susceptibles a la
corrosion es por esto que para el disefio de un tanque a presion de acero
ordinario, la corrosion es un factor muy importante que hay que
considerarlo.

Para asegurarse que el recipiente disefiado puede trabajar eficientemente
el tiempo estimado en el disefio (vida util), se debe incrementar
adecuadamente el espesor del material utilizando para esto el factor de
corrosion.

En el caso del Surge Tank este factor de corrosién estara dentro de dos
valores para hacerlo mas sencillo y simple, si el recipiente estara ubicado
en un ambiente hostilmente corrosivo el valor sera de 0.125 pulgadas
(1/8”) y para lugares menos corrosivos se escogera el valor de 0.0625

pulgadas (1/16”).

TABLA 3.5

TIPOS DE JUNTAS CON SUS RESPECTIVAS EFICIENCIAS



TIPOS
NORMA UW-12

Eficiencia de Junta E

a
Comnprlotamente
nninﬂ'lﬁ.lﬁ.

b.
Parcralmenie

radingrafinds

£
Sin
- W

l Juntss a tope hechas por doble
cordon de soldadura o por olro
meho con el gque == obienga la
mo=ma cahdad de meisl de
soldadura depositada sobre las
superficics micnor ¥ extenor de
e picza

51 3¢ cmplea placa de respaldo,
terminar la soldadura.

1.0

085

Jumta & tope de un solo condon
con tira de respaldo que queds
en su lugar después de soldar

0.90
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.60
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completo con soldadora de tapén

(1 50

Junta a traslape de un solo fileie
completo  sin soldaduras  de
wEpda

45

Optimizacién de las dimensiones generales del recipiente




En el disefio de tanques a presidén no siempre el usuario cuenta con toda
la informacién suficiente para poder desarrollar su disefio con lo que se
hace necesario que a partir de cierta informacién se encuentren otro tipo
de datos como por ejemplo en caso de no tener informacion el diametro y
la longitud y por el contrario de no tener como informacion el diametro y la
longitud, por el contrario tener el volumen. Es ahi donde se aplica la
optimizacion de las dimensiones en un recipiente a presion. Para aplicar
este concepto se debe determinar un factor llamado factor F, donde este

factor depende de las siguientes variables [3]:

P

F-_
CoE  Ec17

Al encontrar en factor F y con el volumen se ingresa a la Figura 3.3 que
se encuentra a continuacién y se determina el diametro optimo del
recipiente, con dicho diametro y el volumen se puede determinar la

longitud por medio de siguiente formula:

4

L:ﬂD2

Ec.18
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Disefio y célculo de espesor en paredes en el cilindro

Al comenzar hacer el analisis del disefio del cilindro y las partes
involucradas bajo presion hay que tomar en cuenta que existen dos tipos
de disefios en dichos recipientes, y estos son cuando estos estan
disefiados para soportar presion ya sea en el interior del recipiente o

actuando en el exterior del mismo a lo que comunmente llamamos vacio.

Para el disefio del Surge Tank voy a analizar el caso que la presion sea
interna. Por aquello voy a utilizar la siguiente formula descrita en la

seccion UG27(c) (1) [3]:

PR

{f=———
SE_06P Ec.19

Disefio de casquetes

Dentro de la gama de variedades de tipos de casquetes que se
encuentran reconocidos por la norma ASME tenemos:

e (Cabezas esféricas o hemisféricas

e Cabezas Elipsoidales o cabeza 2:1

e (Cabezas conicas o secciones conicas

e Cabezas ASME bridada y alabeada o torisferica



Para el diseio del Surge del Surge Tank utilizare un casquete
elipsoidal, para este tipo de casquete se calcula el espesor de la plancha

utilizando la siguiente formula de acuerdo a la seccion UG32 (d) [3]:

PD

L
2SE_0.2p E¢%0

Una vez mencionado estos conceptos procedo a calcular las dimensiones
del Surge Tank, sabiendo que el caudal que va ingresar el tanque es de

40000 It/hr.

Teniendo en cuenta este caudal la planta industrial necesita un tanque de

5m3(177 pies®).

Para obtener el diametro del tanque debo utilizar la ecuacién 17:

P

F—-_
CSE

Ec.17

Donde:

P: Presion de disefio (Ib/in?)

S: Esfuerzo a la fluencia (Ib/in?)
C: factor de corrosion (in)

E: Eficiencia de las juntas



I:)diseﬁo = 15 * Poperacién
Piiceio =1.5* (70Psi)
P =105Psi

disefio

Como el Surge Tank va a estar expuesto a un ambiente corrosivo el
factor de corrosion es de 0.125 in.

La eficiencia de la junta es de 0.7 segun Tabla 3.5

El material a utilizar en el tanque es el ACERO ASTM 515 G70, ya que
este acero es recomendado para esta aplicacién. El valor de S para este

acero es de 38000 Psi (Ver tabla 3.6).

Reemplazando valores:

Fot_
CSE

- 105Psi
(0.125in) * (38000Psi) * (0.7)

F =0.03

Con los valores del volumen de 177 pies® y factor F de 0.03 voy a la
figura 3.3 y obtengo que el diametro del tanque sea de 4.8ft (58in), el
cual me permite decidir que el diametro de Surge Tank sea de 60”.

Para calcular la longitud debo utilizar la ecuacion 18:



4V

L:7ZD2

L= 4*177 pies
7 *(5pies)?

L =9 pies =108in

Esto me permite decidir que la longitud del Surge Tank sea de 120”.

Para saber el espesor de la plancha vamos a utilizar la ecuacion 19:

___PR
SE-0.6P

~ (105Psi) * (30")
~ (38000Psi *0.7) — 0.6(105)

t =0.125in =1/8"
t=1/8"+1/8"
t=1/4"

Segun el célculo realizado obtuve que el espesor del tanque sea de 747,
pero para que mi disefio sea mas seguro seleccionare una plancha de

3/8” de espesor .

TABLA 3.6



ACEROS PARA RECIPIENTES A PRESION

Placa - Aceros para recipientes a presion

Recipientas

ASTMIASME SA- | 25 | po0 (0035|0035 040 D020 30 [55.75 | 27 | g [etacionanesde

2858-C = |baja = intermedia
resistencia.
Recipientes

ASTMIASME SA-

455 033 | 0.85-1.20 |0.035 0035 040 00200 35 70- 90 15 2  |estacionarios de
alta resistencia.
Recipientas de
media resistencia
ST EENIS £ 0.z7 0.90 0.035 0.035 Bk o.o0zol 33 G0 - 20 20 2 |parasemicio de
515-60 0.40 .
media v alta
temperatura.
Recipient
ASTMIASME SA 045. SEIELES (21
031 1.20 0035 |0.035 pozo| 2@ | FO.Q0 | 47 z mediayalta
515-70 0.40
temperatura.
Recipientes de
media resistencia
(RTINS S5 0.z7 0.80 0.035 0.035 o5 - n.0za| 33 G0 - 30 20 2 |parasemicio de
S16-E0 0.40 . .
media v baja
temperatura.
Recipientes para
. 0.15 -
TR e 120 |ooss | 0.038 nozn 33 | Fo-o0 | 47 - diana oy baja
516-70 0.40
temperatura.
Recipientas para
gf;MIASME & 025 1.0-1.35 |00325 0035 ?31450 n.ozo a0 21 - 101 16 2  |camostanques de
' F.F.C.C.
R Recipientes para
AsRTC 128-B 0.25 10-135 (0035 0.035 qu n.0za| 50 a1 - 101 16 2 carfos tanques de
; FF.CC
pHuED Esferaz para
MM E4TS* 022 10-160 (0035 |0.020| 0.50 55 76 - 01 17 3 e

0.050 combustible.

® Requiere siempre una factibilidad de fabricacién por los requerimientos espaciales.

Para el diseno del casquete utilizo la ecuacién 20:

,___PD
2SE-0.2P

~ (105Psi) * (60in)
~ 2(38000Psi)* (0.7) — 0.2(105Psi)




t=0.118in

El espesor calculado es aproximadamente es de 1/8”, a este espesor se
le debe sumar el factor de corrosién que es 1/8”, dando un total de 1/4”.
Teniendo este valor me permite decidir que el espesor del casquete

idéneo seria de 3/8”.

El espesor calculado es aproximadamente es de 1/8”, a este espesor se
le debe sumar el factor de corrosién que es 1/8”, dando un total de 1/4”.
Teniendo este valor podemos decidir que el espesor del casquete

idéneo seria de 3/8".

Interconexiones del Surge Tank con el deareador 1y deareador 2

Se debe realizar una linea de interconexién de la linea de succion de la
bomba de alimentacion al deareador 1, para instalar aproximadamente 8
metros lineales, de un diametro de 3”, para bypass entre el Surge Tank y
el deareador 1.

Se debe realizar una linea de interconexién de la linea de succion de la

bomba de alimentacion al deareador 2, para instalar aproximadamente 7



metros lineales, de un diametro de 3", para conectar la linea que

alimentara de condensado puro del Surge Tank al deareador 2.



CAPITULO 4

4. ANALISIS ECONOMICOS

4.1 Costo general de vapor

El costo del vapor o costo de generacion del vapor ($/1000 Ibs.vapor) es
una buena via para poder conocer la eficiencia de un sistema de vapor.
Este costo depende del tipo de combustible se utilice, del costo del
combustible, la eficiencia de las calderas, la temperatura de

alimentacién del agua y la presion del vapor.

El combustible que se utiliza en esta planta industrial es el Oil

N°6(bunker).



Para saber el contenido de energia del Oil N°6(bunker) utilizo la tabla
4.1.
TABLA 4.1
CONTENIDO DE ENERGIA Y EFICIENCIA DE COMBUSTION DE

COMBUSTIBLES

Energy Content and Combustion Efficiency of Fuels

Fuel Type, sales unit Energy Content, Combustion
Btu/sales unit Efficiency, %
Natural Gas, MMBtu 1,000,000 85.7
Natural Gas, thousand cubic feet 1,030,000 85.7
Distillate/No. 2 Qil, gallon 138,700 88.7
Residual /No. 6 Qil, gallon 149,700 89.6
Coal, ton 27,000,000 90.3

Note: Combustion efficiency is based on boilers equipped with feedwater economizers or air preheaters and
3% oxygen in flue gas.

El costo del Oil N°6(bunker) es de 0.7224 $/galén.

4.2 Costo del sistema propuesto



PROFORMA DISENO DEL SURGE TANK

DETALLE

CALDEROS & AFINES

ING. OS¥ALDO ESPINOSA

DATOS GENERALES
PROCESO DE CONSTRUCCION

' TAMGUE DE ACERD AL CARBOMO ASTM 515 GF0 38", SOLDADO CON PROCESO

ARCOSUMERGUIDO
* PRESION DE DISERD 105 PSI
* PRESION DE OPERACIGN: F0PSI
* TEMPERATURA DE OPERACION: 150 '
* TIPC: CILINDRO HORIZOMTAL
* OIAMETRO DEL CILINORC: 1500mm
* LOMGITUD TOTAL: 3000mm
' CALIDAD DEL MATERIAL: ASTMIASME SA-515 GFO, 38"
'TAPAS TIPO CASGUETE ELIFSOIDAL
' BASE DE VIGA IPE 100, B metras, ALTURA

DATOS TECHICOS

INCLUYE:

' SISTEMA AUTIMATICO ALIMENTACION DE AGLA

*PAMEL DE COMTROL GEMERAL OE AUTORATISMO

*DISTRIEUIDOR DE SALIDA AGLA FARA DOS TOMAS BRIDADASDE 3
COM SUS RESPECTIVAS YALYULAS

' TARA DE INSPECCION TIFO HUECO DE HOMERE OYALADD OE 11341

* COMTROL DE MIYEL ELECTRODOS WARRICH [TRES 2-12")

“JUEGDMIVEL YISOR DE AGUA 518" 536"

* TERMOMETRO BIMETALICO 180T

*WALYULA DOE SEGURIDAD 1"s1"150P Sl

AISLAMIENTO TERMICO LAMA DE ¥IDRIO 2" ¥ LAMIRA ALUMIMIO &= Fmm

*PASARELA ALTA DE COMTROL ¥ MAMTENIMIEMTO DEL EQUIPD

'ESCALERA DE FROTECCION

* ROMT A.JE ¥ PRUEBAS DE CORRECTA DPERACION DEL SISTEMA

SUBTOTAL: 5 13.850,00 512.350,00
IVA 123 > 1.662,00 5 1.482,00
TOTAL 515.512,00 513.832,00




PROFORMA
"TRABAJOS RELATIVOS AL MONTAJE DEL SURGE TANK"

ITEM DETALLE COSTO
Construccion de un tanque en acero inoxidable de 2 metros de akura
1.- |1,2 metrosdediametro com 3mm de espesor, queservira parareceptar 5 B60,60

elcondensado organico

Meontaje del tanque recolector decondensado creanico en elarea junto
2.- |altangue pequenio actual de condensado puro en laplanta soluble 5 440,60

Meontaje de 73 metros Ineslesde tulerias para diriguir 2 condensado
3.- |organico de la planta soluble hacia el tangue vertical ubicado en la sala 5 1.840,00
de calderz=. Instalacion de soportes y pinturas

nstalacion de bomba para enviar el condenssdo organico hatia €
4.- |tangue recolector de condensadosvertica 5 360,00

Desmontaje del tanque de retorno de condensados hor zontal actua
5.- |guesera dado de baa. Readecuacion de torre soporte, para elnusvo 5 1.880,60
SurgeTank, teniendo en cuenta que elsurgeTank tendra mayor capacidad

nstalacion del nueveo Surge Tank sclore la estructura de soporte para lo
cual s requiere el apoyo de una grua.

6.- |Para larealizacion de estostrabajos se requiere realizar una conexion 51.450,00
temporal para distribuir los retornos de condensados de las diferentes
seccionesde & planta hacia eltanque de retorno vertica

nstalacion de la platgorma de securidad del personal ala alturade
7.- |furgeTank, contruccion d elas pasarelas para una oper acion segura 5198180
nstalacion de techo para proteccion contra la lluvia

Reparacion del tanque vertical por presentar imperfeccionesen =1
B.- |e=ructura. Cambio total del fondo 5 890,00

nterconexion de lalineadesuccion de labomba que alimernta a
9.- |deareador 1 parainstak@r 8 metros lineales de tuberia de 3" en hierro negro 5 576,00
para by passentre el Surge Tank y deareador 1

rnterconexion de la linea desuccion de labomba que alimenta 2

deareador 2 parainstakar 8 metros lineales de tuberia de 3" en hierro negro
para conectar Iz linea que alimentara de condensado puro del Surge Tank

al deareador 2

o
Jum e

10.-

L
iy
a

-

11.- |Conexion de tuberias actusles de condensado puro sl SurgeTank & 790,00




Conexion de tuberiz actual decondensdo organico que viens desde e
12.- |evaporador tubular &l tangque de acero inoxidaale 5 746,40
natalacion de bomba para enviar elcondensedo organico del evaporador
13.- |hacia eltanquereccecior de condensados 5 BEO,00
natalacion de nueva tuberia para retorno de condensado organico desde
14.- [z plantacontinua al tanque recolector de condensado vertica % 1.760,00
nstalacion de nueva tuberia para retorno de condensado organico desde
15.- [l plantacontinua al tanque recolector de condensado vertica % 485,00
SUBTOTAL: 515 453,00
IVA[12%): 51.854,36
TOTAL 517.307,36
Costo del Surge Tank :$ 13.832,00
Costo de Instalaciones relativas al Surge Tank :$ 17.307,36

Costo total de la Inversién $ 31.139,36




4.3 Ahorro econémico y tiempo de retorno de inversion

En la seccién 3.1 pude obtener que el calor total que debe suministrar las

calderas utilizando el tanque recolector de condensados venteado es de
Q; =52'325,238.6Btu/hr , y en la seccién 3.2 calcule que el calor

total que debe suministrar las calderas utilizando el Surge Tank es de

Q; =45'312,528.81Btu / hr .

Con el analisis energético realizado puedo obtener el ahorro neto que se

tiene utilizando el Surge Tank en vez de un tanque venteado.

Ahorro Neto = 52'325,238.6 —45'312,528.81Btu / hr

AhorroNeto=7"012,709.79Btu/ hr

Como:

Para Oil N°6(bunker) =g 1 galon=149,700Btu (Ver Tabla 4.1)

Costo del Bunker = $ 0.7224/ galén

Se obtiene que:



7°012,709.79Btu/ hr
149,700Btu/ galon

Ahorro Neto =

Ahorro Neto = 46.85 galon, $O'72,24
hr galon

$33.84
hr

AhorroNeto =

Considerando que la operacién de las calderas es de 24 horas por dia, 7

dias de la semana y 48 semanas al afio se obtiene que:

$33.84 *8,064 h~r
hr afo

Ahorro Neto =

AhorroNeto = USD $272,885.76 al afio

En este valor solo se esta considerando el ahorro de combustible, por lo
cual se le debe sumar el ahorro en agua y el ahorro de producto quimico

utilizado para su tratamiento.



El tiempo que se va a recuperar la inversion es:

Inversion
Ahorro

TRI =

_ $31.139,36
$272,885.76 /a0

365dias
lafo

TRI =0.12afio0 *

TRI = 45dias




CAPITULO 5

5.CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

CONCLUSIONES

1.

Comparando los resultados de los analisis energéticos del sistema
recolector de condensados actual con el sistema recolector de
condensados utilizando un Surge Tank, me permite dar a conocer
que la Planta Industrial podria mejorar la eficiencia de su sistema

recolector de condensados en un 15%.

La Planta Industrial ahorraria $272,885.76 al afo solo en combustible,

sin tomar en cuenta el ahorro de agua y de quimicos, teniendo un

tiempo de retorno de inversion de 45 dias.



3. Las caracteristicas del Surge Tank son: Diametro=60", Longitud: 120",

Material: ACERO ASTM 515 G70, Espesor: 3/8”.

RECOMENDACIONES

1. La implementacién de este proyecto debe de realizarse lo mas pronto
posible debido al gran ahorro econdémico que representaria para la

planta industrial.

2. Se deben colocar medidores de flujo para vapor y condensado en
puntos estratégicos, para poder registrar el consumo de vapor en cada

proceso y cuanta cantidad de condensado retorna.
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