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Resumen

RESUMEN

En los ultimos afios se ha investigado y practicado la obtencién de proteina a partir de
métodos no convencionales, los que ofrecen la posibilidad de emplear diferentes tipos de
Microorganismos, entre los que las levaduras ocupan un lugar destacado.

En la fabricacion de levaduras, que se obtienen por fermentacion, es de vital importancia
controlar los parametros de proceso, pues existen factores fisico-quimicos como el oxigeno,
el pH y la temperatura, que afectan el rendimiento en el proceso de fermentacion. En tal
sentido, es objetivo del presente estudio “Evaluar tecnoldgica, econémica y ambientalmente
las alternativas tecnoldgica presentadas para el enfriamiento-calentamiento de Vinaza-
Saccharomyces en la fabricacion de levadura Torula“. Para la evaluacién de dichas
alternativas se present6 la metodologia de calculo desarrollada por Moncada y se asumieron
algunas apreciaciones del Kern. Inicialmente se presentd y evaluo la alternativa tecnoldgica
solicitada por la direccion de la empresa, la que fue denegada porque no cumplia los
requerimientos exigidos, el area de transferencia de calor requerida es mayor que la
disponible, Entonces, se recomiendan dos propuestas de soluciones, que fueron evaluadas
de igual manera. Como resultado, se presentaron los respectivos informes de resultados y
finalmente se selecciond la alternativa mas adecuada. La implementacion de la misma
permite lograr la temperatura necesaria para el proceso de fermentacién y una reduccién en

el sobreconsumo de agua de 23 800 m*/afio con un ahorro de 19 992 CUP/afio.

Palabras claves: alternativa tecnoldgica; enfriamiento- calentamiento: evaluacion






Abstract

ABSTRACT

In the last years it has been investigated and practiced the protein obtaining starting from

non-conventional methods, those that offer the possibility to use different types of
Microorganisms, among those that the yeasts occupy an outstanding place.

In the production of yeasts that they are obtained by fermentation, it is of vital
importance to control the process parameters, because physical-chemical factors exist as
the oxygen, the pH and the temperature that affect the yield in the process of
fermentation. In such a sense, it is objective of the present study, to evaluated
technological, economic and ecological the presented alternatives to carried out in the
heating- cooling system of Vinaza-Saccharomyces in the yeast production Torula”. For
the evaluation of those alternatives, the calculation methodology was presented
developed by Moncada and some appreciations of the Kern were assumed. Initially it
was presented and it evaluated the technological alternative requested by the address of
the company, the one that was refused because it didn't complete the demanded
requirements, the area of required transfer of heat is bigger than the available one. Then,
two proposals of solutions are recommended that were evaluated in a same way. As a
result, the respective reports of results were presented and finally the most appropriate
alternative was selected. The implementation of the same one allows to achieve the
necessary temperature for the process of fermentation and a reduction in the consumption
of water of 23 800 m*/year with a saving of 19 992 CUP/year.

Key words: technological alternative; cooling - heating: evaluation






Indice

INDICE
INTRODUGCCION .....cooiiiiiiciiiciitsstets ettt 1
CAPITULO I. FUNDAMENTOS TEORICOS DE LA INVESTIGACION.................. 8
1.1 Integracion de procesos y Producciones Mas Limpias ........cccccevveveeieenecineseeseenenns 8
1.2 Fundamentos de la produccion de alcohol ..., 11
1.2.1 Proceso tecnoldgico de ALFICSA. Caracteristicas generales..........ccoveerereierienns 12

1.3 Fundamentos de la produccion de Torula. Procesos y equipamientos claves.... 15

1.3.1 Sistemas de enfriamiento. Clasificacion de torres de enfriamiento..............cc.cc...... 17
1.3.2 Transferencia de calor. Intercambiadores de calor. Caracteristicas generales ........ 19
1.4 Consideraciones economicas. Estudios sobre el analisis costo beneficio................. 32
1.4.1 Aplicaciones del método de anélisis de costo — beneficios..........ccocevveiriieinenns 32
CAPITULO II. MATERIALES Y METODOS EMPLEADOS .......cccovevevvireiernnens 36
2.1. Caracterizacion del objeto de estudio..........cccceieeiiciiiicseee e 36
2.1.1 Descripcion del proceso tecnoldgico de Torula .........cocoevieieiieneieieic e 37
2.2 Metodologia para la evaluacion de la alternativa tecnolégica propuesta ............... 40
2.2.1. Presentacion de la nueva alternativa tecnolgica para proceso..........cccccevverveennenn. 41
2.2.2. EVAlUACION TECNICA. .....eiviiiieiieiesie sttt st 43
2.2.3. EValuacion €CONOMICA........cceiveriiiie e st eee ettt e e 51
2.2.4. Evaluacion ambiental ............cccoooeiieiiie e 54
CAPITULO 111. ANALISIS DE LOS RESULTADOS........oivevireeiieeeeseeieserersienienens 55
3.1. Evaluacién Técnica de la alternativa tecnolOgica.............ccccovveveiieiiece e, 55
3.2. Evaluacion economica de la alternativa tecnologica ............coovvveieiencieni s, 56

3.3.  Evaluacion ecologica de la alternativa tecnologica...........ccocevveeeienciencnesenen 61



Indice

3.4.  Presentacion informe de reSUltados ..........oeeveeeeeeeeeeeeee e 62
3.5. Propuesta de SOIUCIONES ..........ccooiiiiiriiiiiiiieieeee e 62
CONCLUSIONES GENERALES ... .o ettt 81
RECOMENDACIONES ... et 82
BIBLIOGRAFTA ..o oot e e ee et e e e e e e e et e e er e e es et eeesere et eee s esenseseeeseeesareeerans 83

ANEXOS e 87



-

58 s, Tpa. s
e o

s

S
A




Introduccion

INTRODUCCION

La cafia es una planta de caracteristicas excepcionales, capaz de sintetizar carbohidratos
solubles y material fibroso a un ritmo muy superior al de otros cultivos comerciales. Esta
propiedad le abre una posibilidad préacticamente infinita de aprovechamiento para la
produccion de cientos de derivados, en muchos casos de mayor valor agregado e

importancia econdémica que el azlcar.

Por otra parte, se estan introduciendo derivados de "tercera" y “cuarta” generacion mediante
la transformacién de los primeros, en productos de mayor valor agregado. La sacarosa se
convierte en materia prima para medicamentos como la vitamina C por la ruta glucosa-
sorbitol, polimeros como el poli-hidroxi-butirato y tensoactivos biodegradables. La celulosa
obtenida del bagazo permite llegar al celofan, los acetatos, raydn, carboxi-metil-celulosa
(CMC), celulosa micro-cristalina, etc. Dentro de los derivados de cuarta generacion se
encuentra la produccion de levadura Torula (objeto de estudio), como derivada de la miel o

en su defecto de la vinaza procedente de la fabricacion de alcohol (Morin, 2009).

La agroindustria azucarera encierra una enorme riqueza y amplias potencialidades en la
produccién de alimentos, fondos exportables, combustible (alcohol), generacion de energia
eléctrica, biogas, a partir de fuentes no contaminantes y renovables, mucho mas econémica

que la generada por combustibles fésiles.

Sin embargo, la situacion critica de dicha agroindustria origina afectaciones a otras
actividades econdmicas importantes como: la industria mecénica, la industria ligera, la
ganaderia, la industria alimenticia (particularmente la industria de bebidas y licores), la
generacion de energia eléctrica y la alimentacion de la poblacion. Ademas, es una
importante fuente generadora de empleo y la poca disponibilidad del producto azlcar y
otros subproductos (mieles-alcohol) motivan reducciones importantes de ingresos por la via
de las exportaciones y a la vez la imposibilidad de cubrir las necesidades del mercado
interno y de poder cubrir compromisos externos contraidos. Por lo anterior, la economia se
ve precisada a realizar importantes erogaciones en moneda convertible por importaciones

de azucar y alcohol (Nova Gonzalez, 2006).

El alcohol etilico (C:HsOH) o etanol puede ser producido por rutas biologicas o

1
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petroquimicas. En el primer caso, se trata de un biocombustible (combustibles renovables
de origen bioldgico) y su obtencion resulta esencialmente de dos procesos: fermentacién y
destilaciéon. Durante la fermentacion, soluciones azucaradas (mosto) se transforman en
residuales (Saccharomyces) y soluciones alcohdlicas (vino), que posteriormente en la
destilacion son separadas en alcohol y residuo acuoso (vinaza). (Ver figura 1). De acuerdo
con Wyman (1996), el alcohol producido en un sistema de destilacion convencional
contiene alrededor de 5 % de agua y es denominado alcohol hidratado; cuando este alcohol
es procesado en columnas posteriores de deshidratacion, se obtiene el alcohol anhidro, con

menos de 1 % de agua.
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Figura 1. Diagrama de Flujo de destileria ALFICSA. Fuente.
El punto de partida para la produccion de alcohol es la produccion de una solucion
azucarada, el mosto. Existen basicamente tres alternativas para obtener tal solucién:
1) directamente de un vegetal como la cafia de azucar, que produce un jugo con

alrededor de 15 % de azucares diluidos;

2) por la dilucion de una solucion concentrada de azlcar, como las melazas o mieles

resultantes de la produccion de azucar, y

3) por la sacarificacion de substancias celulésicas, como el bagazo, o amilaceas, como

el almidon de maiz o yuca.
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El mercado del alcohol para uso local y la exportacion abre oportunidades practicamente
ilimitadas para todos los paises productores, debido a la demanda en el mercado
internacional del etanol, muy empleado para mezclas con combustibles para el
funcionamiento de motores de combustion interna. Asi como, la creciente necesidad de
ampliar de modo sostenible el uso de fuentes renovables de energia y reducir los impactos
ambientales asociados a los combustibles fosiles, encuentra en el bioetanol de cafia de
azucar una alternativa econémicamente viable y con significativo potencial de expansion.
Ademas, la creciente demanda de alcoholes finos para la industria de bebidas y licores y la

fabricacion de perfumeria y cosméticos (Horta Nogueira, 2008).

Desde otro punto de vista, con el incremento de edulcorantes artificiales y la produccién de
azucares ecoldgicos, la producciéon de azucar de cafia y sus precios ha decaido a nivel
internacional. Lo que ha provocado el aumento de los precios de la miel final como
derivado de dicha fabricacion y por su importancia como materia prima para otras
producciones como la industria alcoholera (Pefia Castellanos, 2006).

Las actividades de cualquier organizacion, industria, ministerio, territorio, etc, pueden ser
concebidas como integrantes de un proceso determinado. Los procesos son la base
operativa de las organizaciones y son posiblemente el elemento mas importante y extendido
en la gestion de las empresas innovadoras (Pérez Rave, Ruiz C, & Parra M., 2007,
Zaratiegui, 1999).

De manera que, a la industria cubana en primer lugar, hay que verla con un enfoque de
procesos. Si un proceso puede ser definido como: “Conjunto de actividades
interrelacionadas entre si que, a partir de una o varias entradas de materiales o informacion,
dan lugar a una o varias salidas también de materiales o informacion con valor afiadido. En
otras palabras, es la manera en la que se hacen las cosas en la organizacion, entonces desde
este enfoque y, bajo la metodologia de integracion de procesos, desde la vision de las
Producciones Mas Limpias, donde los residuales o salidas de unos procesos pueden ser
empleados como materia prima de otros procesos, reduciendo los costos de adquisicion de
materias y materiales, y obteniendo de ellos productos con mayor valor agregado,(Ochoa
George (2008); Rivera Rojas, 2016), pues la agroindustria azucarera cubana tiene en este

enfoque una posibilidad de revitalizacion economica.
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En los ultimos afios se ha investigado y practicado la obtencion de proteina a partir de
métodos no convencionales, los que ofrecen la posibilidad de emplear diferentes tipos de
microorganismos, entre los que las levaduras ocupan un lugar destacado.
En la fabricacion de levaduras, que se obtienen por fermentacion, es de vital importancia
controlar los pardmetros de proceso pues existen factores fisico-quimicos como el oxigeno,
el pH y la temperatura, que afectan el rendimiento en el proceso de fermentacion (Losada-
Nerey, Mayo-Abad, Martinez-Diaz, Diaz-Martinez, & Valdés- Hernandez, 2017; Mateos
Gonzalez 2015).
Uno de los factores mas criticos en la operacion de fermentacion a gran escala es el
suministro de un intercambio de gases adecuado. El oxigeno es el sustrato gaseoso mas
importante para el metabolismo microbiano y el anhidrido carbdnico es el producto
metabolico mas importante. EI oxigeno no es un gas muy soluble ya que una solucion
saturada de oxigeno contiene aproximadamente 9 mg / | de este gas en agua, debido a la
influencia de los ingredientes del cultivo, el contenido maximo de oxigeno realmente es
mas bajo de lo que deberia ser en agua pura. EI suministro se logra pulverizando aire en el
fermentador durante el proceso.

La mayor parte de los microorganismos crecen Optimamente entre pH 5,5 y 8,5. Pero
durante el crecimiento en un fermentador, los metabolitos celulares son liberados al medio,
lo que puede originar un cambio del pH del medio de cultivo. Por lo tanto, se debe
controlar el pH del medio de cultivo y afiadir un acido o una base cuando se necesite para
mantener constante el pH. Por supuesto que esta adicidn del &cido o base debe ser mezclada
rapidamente de tal manera que el pH del medio de cultivo sea el mismo en todo el
fermentador.

La temperatura es otro de los parametros esenciales para el éxito de una fermentacién. Los
microorganismos que crecen a una temperatura inferior a la 6ptima tienen retardado su
crecimiento y por lo tanto reducida la produccion celular, es decir su productividad. Por
otro lado, si la temperatura es demasiado alta, pero no letal, se puede inducir una respuesta
de estrés al choque térmico con la consiguiente produccion de proteasas celulares que
ocasionan una disminucion en el rendimiento de los productos proteicos. A fin de obtener
rendimientos éptimos, las fermentaciones deben ser llevadas a cabo en un margen estrecho

de temperatura y a ser posible constante.




Introduccion

En Cuba se ha empleado una gran variedad de fuentes de sustratos, y la industria azucarera
es la que aporta las materias primas principales para estos objetivos.

La utilizacion de los residuales industriales resulta siempre una buena alternativa, ya que
con su tratamiento se evita que contaminen el medio ambiente, y asi un desecho con valor
negativo pasa a ser una materia prima cuyo empleo resulta siempre econdémicamente
ventajoso. Un residual de gran potencialidad en Cuba es el de la industria alcoholera: las
[lamadas vinazas de destileria.

Muchos autores reportan el uso de este residual para la produccion de proteina unicelular.
Se comprende aqui por vinazas 0 mostos a los residuos liquidos provenientes de la
destilacién, en la produccion de alcohol etilico por via fermentativa, utilizando mieles de
cafa. Este residuo contiene material carbonado en forma de azucares, &cidos organicos y
alcoholes, aportados originalmente por la melaza o sintetizado durante el proceso de
fermentacion.

La fabrica de levadura forrajera Torula, que en sus inicios tenia como materia prima la miel
final, ha tenido que reorientarse hacia la integracion de procesos y en tal sentido, se ha
convertido en una unidad de tratamiento de residuales de las destilerias, al mismo tiempo
gue mantiene, aunque con menor rendimiento, la produccion de dicha levadura para la
alimentacion animal. Sin embargo, bajo las condiciones actuales de operacion, existen en
dicha fébrica varias condicionantes que impiden el buen desempefio de su produccién, las
que se relacionan a continuacion:

e Excesivo consumo de agua en ambos procesos, destilacion de alcohol y fabricacion
de Torula, lo cual ha sido demostrado en varios estudios (Diaz Gonzalo, 2009;
"ICIDCA," 2009; G.O. Lobelles, 2016; Vidal Medina, 2006)

e Elevado consumo energético en la fabricacion de Torula. Dentro de sus procesos
claves, los procesos de fermentacion y secado se erigen como los mayores
consumidores de acuerdo con el anélisis de Pareto segun los estudios de (Caro,
2012; G.O. Lobelles, 2015).

o Déficit de vapor en fabrica de Torula. Existe solo una caldera de generacion de 3,5
t/h. Esto impide el calentamiento de la Saccharomyces para su concentracion. El
proceso de calentamiento de la Saccharomyces favorece la floculacién de los

solidos disueltos y cremas que la componen. Entonces luego de una limpieza con
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agua son separados los mas ligeros, favoreciendo asi la obtencion de una crema de
mayor concentracion para la comercializacion como alimento animal.

e Reducido plan de inversiones empresarial en Torula por falta de financiamiento.
Esto impide la compra de un nuevo intercambiador de calor para trabajar en serie
con el intercambiador existente. Por otra parte, dicho intercambiador trabaja con
agua de enfriamiento, cuyo sistema no satisface las necesidades operacionales.

e Insuficiencia en sistema de enfriamiento de fabrica de Torula. La torre de
enfriamiento no logra vencer el AT necesario para el proceso. En los
intercambiadores de calor, el agua de enfriamiento se calienta demasiado y los
ventiladores (extractores de calor) de la torre no son suficientes para su
enfriamiento. Esto trae consigo que esa agua refrigerante llega a los fermentadores
(donde también se utiliza) con temperatura superior a los 38 °C. En consecuencia,
para solucionar esa situacion a la balsa del sistema de enfriamiento se le reponen
diariamente entre 60- 70 m® de agua, con su debido impacto econdmico dado el
precio actual del agua y la energia.

e Necesidad de enfriamiento de la Vinaza para el proceso de fermentacion, donde
ademas ocurre una reaccion exotérmica que aporta calor a dicho proceso. Se recibe
a 85 °C desde ALFICSA.

e Necesidad de calentar la Saccharomyces para su concentracion en proceso. Se
recibe a 36 °C desde ALFICSA.

e Necesidad de controlar la temperatura en el fermentador para un mayor
rendimiento.

e Existencia en fabrica de equipos y accesorios en desuso que pueden emplearse para

el intercambio de calor, previa modificacion tecnoldgica.

Analizando la situacién problémica expuesta es evidente la necesidad de enfriar la Vinaza
antes de entrar a los intercambiadores de calor existente, de esta forma el AT a vencer por
los mismos se reduce y se logran temperaturas de salida, tanto de la Vinaza como del agua
de enfriamiento, muy inferiores a las actuales. Esto favorece el trabajo de la torre de

enfriamiento, favorece el proceso de fermentacion y reduce los consumos de agua y
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energia. Dado el analisis de la situacion problémica antes expuesta se identifica el siguiente

problema cientifico
Problema cientifico

Las condiciones operacionales actuales de la fabrica de Torula no permiten el enfriamiento-
calentamiento de la Vinaza (como materia prima) y la Saccharomyces (como residual) y el
sistema de enfriamiento no satisface las necesidades de proceso, al mismo tiempo, que

presenta un elevado consumo de agua técnica.

Hipotesis

La identificacion y propuesta de una alternativa tecnoldgica para el sistema de
enfriamiento-calentamiento de Vinazas y Saccharomyces, en la fabricacion de levadura
Torula y su evaluacion general, permitird un mejor funcionamiento del sistema de

enfriamiento, una reduccion en el consumo de agua técnica, asi como, Su impacto

ambiental.
Objetivo general

Evaluar tecnoldgica, econdmica y ambientalmente la alternativa tecnoldgica propuesta para
el enfriamiento-calentamiento de Vinaza-Saccharomyces en la fabricacién de levadura

Torula.

Obijetivos especificos

1. Establecer los fundamentos cientificos que sustentan la investigacion.

2. Proponer alternativa tecnolégica que permita el enfriamiento-calentamiento de Vinazas-
Saccharomyces y reduzca el consumo de agua técnica en fabrica de Torula “Antonio
Sanchez”.

3. Demostrar la viabilidad técnico-econémico-ambiental de la propuesta para
implementarla como alternativa tecnoldgica en el sistema de enfriamiento calentamiento de

la fabricacion de Torula.
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Capitulo I

CAPITULO I. FUNDAMENTOS TEORICOS DE LA INVESTIGACION

1.1 Integracion de procesos y Producciones Mas Limpias
El impacto ambiental de los residuales industriales y el costo, mucho mas alto, de los

recursos son serios desafios que enfrenta la industria de procesos quimicos en la actualidad.
Segun Gonzalez, Pérez Alejo, Gonzélez Cortés, and Cata Salgado (2008), esto motivé que,
a partir de los afios 1980, en la industria de procesos quimicos se comenzara a mostrar
interés en la implementacion de politicas que analizaran el flujo de contaminantes como
flujos de materiales de valor, que podian ser recuperados de manera efectiva. Debido a esto,
en los Ultimos afios se han observado avances significativos en la optimizacion y sintesis de
procesos ambientales. En consecuencia, Gonzalez, Gonzélez, Corsano, Cata, (2006)
Gonzélez, Pérez Alejo, Gonzalez Cortés, & Cata Salgado (2008) y Ullmer (2005),
consideran que estos avances responden a regulaciones ambientales, cada vez de mayor
exigencia, que han presionado a las industrias para que desarrollen estrategias de
prevencion y minimizacion de la contaminacion a un costo rentable. Pero también, a la
necesidad de integrar procesos contiguos de un complejo industrial, desde el enfoque de las
Producciones Mas Limpias, con el objetivo de propiciar algin valor agregado a diferente
residuales y a vez que puedan utilizarse como materia prima de otros procesos (Lobelles,
2016).

Para dar solucion a parte de estos problemas se utiliza la integracion de procesos que es una
tecnologia sistematica, basada en un enfoque hacia el desarrollo de procesos que permite al
ingeniero de proceso ver un gran escenario primero y los detalles después, segln
consideraciones de Cata (2005). Por su parte, Mihir Dakwala (2009) sostienen que esta
tecnologia permite identificar los objetivos globales de eficiencia antes de cualquier
actividad de desarrollo y encontrar la estrategia Optima para llevarlo a cabo. Estos objetivos
pueden ser, por ejemplo, la minimizacion de los requerimientos energeticos, la
minimizacion de la generacion de residuales, la maximizacion de la eficiencia del proceso o
la minimizacion en el consumo de recursos naturales como el agua. Para llevar a cabo la
integracion de procesos en un complejo integrado, de acuerdo con (Berbard (2007);
Castellanos, 2007), se recomienda tener en cuenta el principal objetivo propuesto y asi

decidir, que sera lo mas factible: si comenzar con el analisis energético y luego continuar
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con la minimizacion de residuales o viceversa, realizandose en las plantas por separado y
luego analizando el impacto de las soluciones en el complejo fabril. Algunos autores como
(Cripps (2000); Dunn, 2001), coinciden en que la integracion de procesos se caracteriza por
dos elementos: la energia y la masa y de manera muy general, se ha utilizado a lo largo de
muchos afios. Sin embargo, Puerta (2008) plantean que la integracion de procesos ha sido
convertida en una herramienta primordial a través del uso de la experiencia de ingenieria 'y
de la observancia de modelos especificos en determinados procesos.

Visto asi, el término integracion de procesos se refiere a una estrategia que proporciona una
vision general de todos los flujos de residuales en las plantas, en lugar de analizar el flujo
residual generado en cada equipo o etapa independientemente, estudia las tecnologias que
pueden ser utilizadas en la recuperacion de residuales e identifica los objetivos de
eficiencia, tales como costo minimo, extension maxima de la integracién del proceso, entre
(Cripps, 2000).

La industria de la cafia de azUcar tiene potencialidades para trabajar de forma integrada con
otros procesos, lo que conduce a un complejo productivo con mayor eficiencia técnica,
econdémica y ambiental. La integracion del proceso de fabricacion de azucar a otros como
son la produccion de etanol, levadura Torula, biogas, electricidad, asi como otros productos
que pueden generarse de los procesos antes mencionados. Ademas, se pueden reducir los
consumos de recursos comunes, como son el agua y la energia, mientras que, productos o
corrientes residuales de un proceso pueden constituir materias primas de otros. (Clavelo,
2015; Gonzélez, 2015).

Viéndose presente esta integracién de procesos a partir de la década del 70 cuando se
produce una aguda escasez de proteina en el mundo, desapareciendo en 1973 la oferta de
concentrados proteicos tradicionales en el mercado mundial. Por su parte, en la misma
década, los precios se incrementaron hasta tres veces de su valor original, por ello, la
alternativa de utilizar las vinazas como materia prima en la fabrica de levadura forrajera en
crema para la alimentacion animal, responde a la necesidad de disponer adecuadamente de
este producto alimentario y a su vez disponer de un residual muy agresivo procedente de las
destilerias de bioetanol, lo que hace que dicha fabrica se convierta ademas en una planta de

tratamiento de residuales, que constituyen un gran problema para el medio ambiente.
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Las vinazas de las destilerias de alcohol pueden ser del orden de 8 a 13 veces el volumen
del etanol producido (Gnecco, 2007; Saura, 2002). La mayoria de los autores coinciden en
que los atributos de la vinaza pueden ser balanceados para aprovecharlos en posteriores
tratamientos y lograr el equilibrio medio ambiental. (Fonseca, 2002).

Segun "UNEP" 1998) “Produccién mas limpia”, se refiere la aplicacion de una estrategia
ambiental preventiva e integrada aplicada a los procesos productivos, productos y servicios.
Incluye un uso mas eficiente de los recursos naturales y por ende minimiza los desechos y
la contaminacion, asi como, el riesgo a la salud humana y a la seguridad. Ataca los
problemas en la fuente en lugar de hacerlo al final del proceso productivo; en otras
palabras, evita la aproximacion al “final del tubo’.

La Produccién mas limpia es una estrategia de mejoramiento continuo, no implica sustituir
los sistemas actuales de produccion, los productos o los servicios, sino implica mejorar los
sistemas existentes. Es aqui donde radica la diferencia entre los conceptos de produccién
mas limpia y produccion limpia. Produccion limpia es la meta que se busca a través de las
inversiones ambientales de tipo preventivo, mientras que produccién mas limpia es la
busqueda sistematica del mejoramiento continuo, que obedece a un proceso dinamico y
sistematico que no se aplica una vez, sino de manera permanente en cada una de las etapas
del ciclo de vida del producto.

La idea fundamental detrds del concepto de produccion més limpia es prevenir la
contaminacion, como una manera de mitigar los impactos ambientales de los procesos
productivos, productos y servicios, mejorando no solo los aspectos ambientales de las
compafiias sino también, su competitividad. Esto se logra porque la P+L trae implicita el
desarrollo de procesos maés eficientes que optimicen la operacién de las empresas. En este
sentido, la produccion més limpia se deriva de una actitud proactiva de las empresas,
organizaciones y entidades que la implementan (Gonzalez, 2015). La integracion de energia
caracteriza el flujo global dentro de cualquier proceso e identifica las politicas dptimas para
su distribucion y redistribucion, de esta forma se obtiene la configuracion optima para el
consumo minimo de ésta. La integracion de masa es una técnica relativamente nueva que se
ha desarrollado mucho en los Ultimos afios. Las investigaciones en este tema han conducido
al desarrollo de una herramienta sisteméatica y potente para el entendimiento total del

proceso y explotar asi sus posibilidades de integracion (Dunn, 2001).
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Con la aplicacion de estos conceptos, ademas de lograrse niveles mas bajos de
contaminacion y riesgos ambientales, se logran con frecuencia ventajas en la
competitividad empresarial. Esto se da porque el uso méas eficiente de los materiales y la
optimizacion de los procesos pueden reducirse de manera significativa los costos de
operacion. En este sentido, la produccion mas limpia y la integracion de procesos tienen
ventajas econdmicas inmensas comparadas con los métodos tradicionales de control de la

contaminacion(Ochoa George, 2008).

1.2 Fundamentos de la produccién de alcohol
El término alcohol utilizado se refiere al alcohol etilico de formula C2HsOH, conocido

también como etanol, metil carbinol o alcohol de cafia o de granos. Es un liquido incoloro,
transparente, volatil, de olor etéreo, sabor picante y miscible en agua y diferentes liquidos
orgénicos. Se emplea en la industria destilado con diferentes grados de pureza segin su
destino. Normalmente se comercializa en forma hidratada (de 95 a 96 %) o anhidra (mayor
de 99 % de volumen).

De acuerdo con Galiana Mingot (1988), los alcoholes son compuestos derivados de
hidrocarburos en los que uno o varios hidroxilos remplazan a otros tantos atomos de
hidrégeno ligado a un carbon saturado. Estos se elaboran también utilizando como materia
prima el almidén de patatas, cereales o materias azucaradas como las melazas y azUcar de
remolacha. La extraccion se opera por destilacion de las pulpas o mostos fermentados.

Otra materia prima para producir alcohol es el etileno procedente de la coquefaccion del
carbon o del cracking del petr6leo que mediante la hidratacion se obtiene alcohol. El
alcohol mas importante es el etanol o alcohol etilico. Las bebidas fermentadas lo contienen
en proporciones grandes: cerveza de 2 a 5 %, vinos de 8 a 15 % Yy hasta 60 % en los
aguardientes, ademas es un disolvente usado para preparar barnices, medicamentos,
perfumerias, etc.

El proceso de fermentacion en la produccién alcoholera constituye la etapa mas importante
porque es donde se transforman las materias organicas producto de las enzimas segregadas
por microorganismos. Otra etapa importante en la obtencion de alcoholes es la destilacion
que consiste en la separacion de los distintos componentes de una mezcla liquida mediante

evaporacion y condensacion.
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El proceso de elaboracion de alcohol a partir de melaza, esta basado en las propiedades que
tienen algunos microorganismos de metabolizar azucares y producir como residuo, alcohol
etilico. Como el alcohol que se produce es de baja graduacion, es necesario eliminar el agua
por destilacion.

La levadura es un organismo monocelular que se reproduce por division directa (mitosis)
en un tiempo, que depende de las condiciones del medio: Aproximadamente se reproduce
en 2 horas y media en presencia de aire y a pH=4,5; y de 8 a 20 horas sin aire (el tiempo de
division unitaria se alarga a medida que se envejece la célula y otros factores).

Cada kg de levadura que se forma necesita 1,10 kg de azlcar, 8 g de nitrogeno (N2) y 4 g de
fosforo (P20s). Ademé&s necesita otros elementos manganeso (Mn), potasio (K),
generalmente son grasas.

Las fuentes de nitrogeno (N2) y de fosforo (P20s) son sulfatos de amonio SOs (NH4)2 vy
fosfato de amonio P20s (NHa)s.

Una solucion de sales preparadas debe contener 50 kg de fosfato amonico, 25 kg de sulfato
amonico y 25 kg de bifloruro amoénico (antiséptico) en 1 000 litros de agua.

* Cada litro de la solucion que existe ahora conteniendo 0,05 kg/l de fosfato, es capaz de
nutrir 12,5 kg de levadura seca. (1 parte de levadura seca equivale a 4 partes de levadura
prensada).

La fermentacion alcohdlica o la vida aerdbica desarrollan calorias que deben de ser
absorbidas por cualquier medio de transferencia de calor. La temperatura Optima de

crecimiento es de 33 °C.

1.2.1 Proceso tecnoldgico de ALFICSA. Caracteristicas generales

Para efectuar este proceso bioldgico, en una planta industrial a partir de melaza de cafa es
necesario efectuar varias operaciones que se resumen generalmente en cinco fases:
e Descarga y almacenamiento de materia prima; Preparacion de mosto; Fermentacion;
Destilacion; Almacén de producto terminado
El proceso para la produccién de etanol por via fermentativa tiene dos etapas
fundamentales, la fermentacion y la destilacion. Todo proceso de fermentacion requiere
previamente de una preparacion del sustrato a fermentar y una adecuacion de la materia

prima a las necesidades del metabolismo celular de la levadura. Aunque existen otros
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métodos para la preparacion de mostos, a continuacion se describe el proceso de
preparacion de mosto de esta fabrica (Diaz Gonzalo, 2009; "Tomsa Destil, S.L.," 2000).
Preparacion de mosto de melazas: Proceso ""HYMOL".

El proceso "HYMOL" para el caso de melazas comienza por el control preciso de la
alimentacion de melaza y su pre-dilucién con agua en un mezclador continuo. Se
precalienta en contra corriente con el mosto pasterizado en un intercambiador de calor para
posteriormente pasteurizar a 95 °C con inyeccién de vapor directo en otro intercambiador
de calor. Después de una filtracion y de la adiccion de nutrientes y correccion de pH, se
enfria y diluye a las concentraciones previstas para la fermentacion aerdbica, y anaerobica.
EL proceso es continuo y esta totalmente automatizado.

Fermentacion alcohdlica

Los procesos de fermentacion alcohdlica se pueden clasificar en dos grupos: continuas o
discontinuas, y dentro de cada grupo se pueden distinguir a su vez dos tipos dependiendo de
que el proceso de produccion de levadura sea con la "cuba madre™ o con "reciclaje de
levadura™ (proceso Melle Boinot, Proceso de fermentacion de reciclaje de levadura: "HY-
YEAST", Proceso de fermentacidn con reciclado de vinazas: "STILL-YEAST").En este caso
se describira el proceso de fermentacion que tiene lugar en la fabrica objeto de estudio.
Proceso de fermentacion con cuba madre: "PRO-YEAST".

Consiste en desarrollar permanentemente a partir de un mosto de baja concentracion la
levadura que se utilizara para la fermentacion alcoholica no recuperandose después la
levadura sobrante. Las cubas madres siempre se airean (fermentacion aerdbica). EI medio
fermentado que producen constituird la biomasa de levadura que serd enviada a la cuba de
fermentacion bajo el nombre de "pie de levadura”. Las cubas de fermentacion de volumen
mayor gue las cubas madre nunca se airean (fermentacion anaerdbica), se alimentan con un
mosto de concentracion alta una vez trasvasado el pie de levadura. Si el proceso es
discontinuo se dispondra de varias cubas de fermentacion que trabajan intermitentemente
segun la secuencia cléasica: pie de levadura llenado, muerte y destilado. Por el contrario si el
proceso es continuo podran disponerse de una 0 mas cubas en cascada de tal manera que la
primera recibe continuamente un flujo de pie de levadura y otro de flujo de mosto

abandonando la Gltima cuba el mosto totalmente fermentado.
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En todos los casos todas las fermentaciones producen un desprendimiento de calor
(reacciones exotérmicas) por lo que siempre hay que disponer un sistema de enfriamiento
de las cubas.

Destilacion

En la obtencién de alcoholes la destilacion es la ultima etapa del proceso de fabricacion y
consiste en la separacion de los distintos componentes de una mezcla liquida mediante
evaporacion y condensacion (Acon, 1987).

Una columna de destilacion tipica debe estar dotada de los equipos auxiliares e
instrumentacidn necesarios para su correcto funcionamiento y control:

1. Adecuado disefio de los componentes internos con especial dedicacion al disefio
hidraulico de los platos y su eficiencia en transferencia de materia.

2. Correcta eleccion y disefio del sistema de calefaccion de la columna (ebullidor,
vapor directo, etc.) y de la seccidn de vapores de cabeza.

3. Sistema de control automatico y supervisién, con la eleccién Optima del tipo de
instrumentacién requerida, localizacién de las zonas de mayor rigor adecuada al
proceso. Se conocen diferentes procesos de destilacion como el PROVAC con una
0 dos columnas, el proceso HIDROVAC de tres columnas y el proceso FINECVAC
que es una combinacién de los dos procesos mencionados anteriormente, pero en la
fabrica objeto de estudio se utiliza el proceso STILLVAC que se describe a
continuacion:

Proceso de destilacion: Sistema ""STILLVAC™ (dos columnas).

Con este sistema se aporta la mejor solucién tecnol6gica para producir alcohol rectificado
de alto grado (hasta 96,5 °GL) a partir de mostos fermentados dentro de unos parametros de
calidad tipicos para la produccion de bioetanol o de bebidas para afiejamiento (ron, whisky,
brandy, tequila). EI proceso aprovecha todas las ventajas del sistema "PROVAC" de
destilacion a vacio para mostos fermentados, puesto que la columna de mosto trabaja a
vacio, afadiéndose el ahorro energético que supone utilizar la columna rectificadora
trabajando a presion para poder efectuar un doble efecto entre los vapores de cabeza de la
rectificadora (alta temperatura) para calentar el pie de la columna de mosto (baja
temperatura) sin consumo de energia en esta Gltima, mediante un ebullidor de flujo

descendente, sistema que suele Ilamarse "multipressure columns™.
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Las impurezas volatiles (cabezas) en el mosto fermentado son eliminadas por la zona de
cabeza de cada una de las columnas y las impurezas pesadas (colas) se eliminan por el pie
de la columna de mosto y por la zona centro de la columna rectificadora.

Dependiendo del tipo de materia prima utilizada, el ebullidor de la columna de mosto
trabajara con recirculacion de la propia vinaza de la columna para producir vapor con las
flemazas del pie (agua destilada) de la columna rectificadora si se presume alguna
posibilidad de incrustaciones en los tubos del ebullidor.

1.3Fundamentos de la produccidn de Torula. Procesos y equipamientos

claves
Las levaduras son organismos microscopicos unicelulares importantes por su capacidad

para realizar la fermentacion de hidratos de carbono, produciendo distintas sustancias. Son
abundantes en la naturaleza, se encuentran en el suelo y sobre las plantas. Las mismas se
han utilizado desde hace muchos afios en la elaboracion de pan y del vino, pero los
fundamentos cientificos de su cultivo y uso en grandes cantidades fueron descubiertos por
el microbidlogo francés Louis Pasteur en el siglo XIX.

En Alemania también, durante la Segunda Guerra Mundial, la levadura Torula fue cultivada
en licores sulfatados de desecho de la fabricacién de papel, derivados de la hidrélisis acida
de madera para la nutricion de la poblaciéon. Desde entonces la levadura Torula se ha
producido en cantidades industriales y se ha comercializado en grandes volimenes
principalmente en los mercados internacionales.

Se conoce con el nombre de levadura Torula al hongo levaduriforme de nombre cientifico
Candida utilis. La levadura Torula se usa como fuente proteica en todas las especies
animales, incluido el hombre. Aun cuando los mejores resultados son con proteina de
origen animal, cada vez es mas amplio el uso de la levadura como suplemento proteico. La
Torula es usada como suplemento alimenticio animal debido a su gran contenido de
vitamina B y minerales; si es irradiada ademas produce vitamina D. Se utiliza desecada
como fuente de proteinas y puede ser afladida en piensos mixtos para alimentacion de
cualquier clase de ganado. Es ampliamente utilizada en vacas en periodo de gestacion y
lactancia (Velazquez, 2014)

La levadura Torula producida a partir de mieles finales del proceso de produccion del

azlcar crudo se ha utilizado con éxito como un suplemento proteico en las dietas para

15



Capitulo I

cerdos. Es interés para Cuba potenciar la produccién de este tipo de levadura para
contribuir a incrementar las cantidades de alimento animal, en aras de tener un mayor
aporte en carne para la poblacion (Masters, 1972).

El proceso de produccion de levadura es aerdébico y exergdnico. Por ello, el crecimiento de
la levadura es mucho maés riguroso en presencia de oxigeno, y se hace necesario suministrar
grandes volimenes de aire. También hay que disponer de algun sistema de evacuacion del
calor. Es necesario suministrar, ademéas de oxigeno, azucar, fésforo, nitrogeno y pequefias
cantidades de magnesio, potasio y calcio. Debe asegurarse una temperatura de crecimiento
alrededor de 36 °C. El pH debe mantenerse en un rango de 3,5 - 4,0 (Quifiones, 2013).

El proceso de produccion de levadura Torula cuenta con cinco etapas: Preparacion de
materias primas y auxiliares; Fermentacion; Separacion; Evaporacion; Secado.
Requerimientos del proceso

Vapor directo: el equipo fundamental es una caldera de la firma Bertsch, equipada con
quemador de petréleo por atomizacion marca Saacke. Esta caldera trabaja automéaticamente
y se opera desde un tablero de mando que programa la secuencia de operacion.
Enfriamiento del agua; se efectlia en una torre de enfriamiento de tiro mecanico inducido ya
que el aire se succiona a través de la torre mediante un abanico situado en la parte superior
de la misma.

Aire: necesario para los fermentadores sera suministrado por dos sopladores
El aire necesario para el funcionamiento de todos los aparatos neumaticos de
regulacion es suministrado por dos compresores verticales de piston seco.

Energia eléctrica: se usa con el objetivo de lograr que los motores de las bombas, de los
compresores y de los ventiladores funcionen correctamente, y el alumbrado de la planta.
Equipamiento tecnoldgico y auxiliar

Tabla 1.1: Equipos tecnoldgicos. Fuente. Manual de operaciones de proceso

Equipos tecnoldgicos

Equipos auxiliares

Fermentadores Bomba para vinaza
TK receptor Vinaza Bomba agua enfriamiento
Prefermentador Bomba para cremas

Tk crema lera

Bomba para nutrientes

Tk crema 2da (Producto)

Bomba agua proceso

Tk Efluente (residual)

Bomba para residual

Tk Agua sistema enfriamiento

Centrifugas separadoras
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TK preparacion nutrientes Compresor de aire (control)
Cuba Desemulsionadora Sopladores aire (fermentacion)

1.3.1 Sistemas de enfriamiento. Clasificacion de torres de enfriamiento

Los equipos de transferencia de calor mas cominmente utilizados son los intercambiadores
de calor y condensadores. Muchas compafiias requieren tener procesos eficientes en cuanto
al costo razon por lo cual, gran cantidad del agua que se usa en muchos intercambiadores
de calor para refrigerar es recirculada y reutilizada. Para lograr esto una de las formas méas
préacticas y econdmicas es mediante el uso de torres de enfriamiento empacadas, ya que
ofrecen ventajas importantes por la transferencia simultanea de calor y masa debido a que
el contacto entre los fluidos es directo.

Segin Calzada (2012), una ventaja que tienen las torres de enfriamiento sobre los
intercambiadores de calor comunes es la gran cantidad de agua que manejan debido a que
pueden tratar toda el agua de una planta, mientras que los intercambiadores comunes son
utilizados para equipos simples. Ademas, se desarrolla rapidamente en su estructura, tipo,
autocontrol y materiales.

El agua de enfriamiento a alta temperatura se rocia uniformemente desde la parte superior y
fluye hacia la parte inferior de la torre de enfriamiento, forma una pelicula de agua en la
superficie del relleno segln (Kaijun (2017); Nailing, 2017) y el aire ingresa a la torre de
enfriamiento desde el fondo, intercambiando calor y masa en el relleno interior con pelicula

de agua (Figura 1.1)
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Figura 1.1. Esquema de circulacion de la torre de enfriamiento. Fuente. (Guanhong, 2 017)
De acuerdo con Obregon (2017) el resultado de la transferencia de calor y masa es el valor
de entalpia del aire que aumenta absorbiendo calor y masa, el agua de refrigeracion se

enfria por disipacién de calor. El aire caliente y himedo se descarga fuera de la torre de
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enfriamiento por efecto del ventilador de flujo axial. El agua de refrigeracion fluye al
dispositivo de enfriamiento, absorbiendo el calor para mantener el proceso en marcha.
El autor Alean (2009) refiere que el método implementado por Merkel para determinar la
eficiencia de la torre, es usado actualmente, teniendo en cuenta también lo planteado por
Jianlin (2015), quienes exponen que los parametros meteoroldgicos que influyen
positivamente 0 negativamente en la tasa de flujo de agua, la velocidad del viento, el
Ilenado y otros factores que afectan el rendimiento de enfriamiento.
La ecuacion caracteristica para una torre de enfriamiento fue establecida por Merkel, el cual
se basa en una serie de asunciones para reducir la solucion a un célculo simple,
referenciado en (Guanhong (2017); Peérez Sanjudo, 2018). Esta relaciona la fuerza
impulsora o gradiente que favorece la transferencia de calor del vapor agua en el aire con el
coeficiente de transferencia caracteristico del tipo de relleno:

(Kya + z) / L' = t1+t2 (dtL/ (H*-H) Ec. (1.1)
Donde: Kya: Coeficiente de transferencia de calor; z: Altura de la zona empaquetada en m.
Clasificacion de las torres de enfriamiento
Las torres de enfriamiento modernas se clasifican de acuerdo con los medios por los que se
les suministra aire. Todas emplean hileras horizontales de empaque para suministrar gran
superficie de contacto entre el aire y el agua.

e Torres de tiro mecanico. En ellas el aire se suministra en cualquiera de las dos
formas siguientes: Tiro inducido: el aire se succiona a través de la torre mediante un
abanico situado en la parte superior de la torre y Tiro forzado: el aire se fuerza por
un abanico en el fondo de la torre y se descarga por la parte superior.

e Torres de circulacion natural: que pueden ser: Atmosféricas o de Tiro natural

La torre de enfriamiento utilizada en el proceso de produccion de Torula es una torre de tiro
mecanico inducido, ya que el aire se succiona a traves de la torre mediante un abanico
situado en la parte superior de la torre

La transferencia de calor se produce cuando el agua (a mayor temperatura) y el aire (a
menor temperatura) confluyen en el relleno de la torre, en el que tiene lugar el proceso de
intercambio térmico. Este relleno tiene la finalidad de aumentar la superficie y el tiempo de
contacto entre el aire y el agua fomentando la eficiencia del enfriado. Al evaporarse, el
agua toma el calor que necesita del resto del agua circulante, enfriandola.
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1.3.2 Transferencia de calor. Intercambiadores de calor. Caracteristicas generales

La energia puede transportarse entre dos puntos en forma de calor, para lo cual se
requiere que estos puntos estén a diferentes temperaturas. Los dos puntos pueden estar
situados en distintas partes del mismo elemento o en cuerpos diferentes. El flujo de energia
calorifica es siempre en la direccion del punto (o cuerpo) de alta temperatura Ilamado
también fuente hacia el punto (o cuerpo) de baja temperatura o receptor.

El calor puede ser transferido desde una fuente hasta un receptor mediante conduccion,
conveccion, o radiacion. En muchos casos, el intercambio ocurre por una combinacion
de dos o méas de estos mecanismos. Cuando la velocidad de transferencia de calor
permanece constante y no es afectada por el tiempo, el flujo de calor es denominado en
estado estacionario; un estado no estacionario existe cuando la velocidad de transferencia
de calor a cualquier punto varia con el tiempo. La mayoria de operaciones industriales
en las cuales estd involucrada la transferencia de calor son llevadas a cabo bajo
condiciones de estado estacionario. Sin embargo, las condiciones de estado no
estacionario son encontradas en los procesos “batch”, enfriamiento y calentamiento de
materiales tales como metales o vidrio y ciertos tipos de procesos de regeneracion y
activacion (Moncada, 2015).

e Conduccion
La transferencia de calor a través de un material fijo es acompafiada por el mecanismo
conocido como conduccion. La velocidad de flujo de calor por conduccidon es
proporcional al &rea aprovechable para la transferencia de calor y al gradiente de
temperatura en direccion del flujo de calor. La velocidad de flujo de calor en una direccion
dada entonces puede ser expresada por la ecuacion o Ley de Fourier como:
=—kd Ec(1.2)
dé dx
Donde Q = cantidad de calor transferido en el tiempo, W (Btu/h)
k = constante de proporcionalidad, designada como la conductividad térmica y
definida por la Ec. (1.1), W/m.°C (Btu/h.pie.°F)

A =area de transferencia de calor perpendicular a la direccion del flujo, m? (piesz)
t =temperatura °C (°F)
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x = longitud de la ruta de conduccion en direccion del flujo de calor, m (pies)

La conductividad térmica es una propiedad de cualquier material dado, y su valor debe
ser determinado experimentalmente. Para solidos, el efecto de la temperatura sobre la
conductividad térmica es relativamente pequefio a temperaturas normales. Debido a que la
conductividad varia aproximadamente en formas lineales con la temperatura, se pueden
obtener adecuadas aproximaciones de disefio, empleando un valor promedio de
conductividad térmica basado en el promedio aritmético de temperatura de un material
dado. Para el caso comdn de flujo de calor al estado estacionario, la ecuacion (1.2)

puede expresarse como.

| 10
[
o}
[
|
T

Eci1.3)

Donde: q = velocidad de transferencia de calor, W (Btu/h)
At = gradiente de temperatura (fuerza impulsora), °C (°F)

Am = area promedio de transferencia de calor perpendicular a la direccion de flujo de
calor, m?2 (piesz)

e Conveccion
La transferencia de calor por el mezclado fisico de porciones frias y calientes de un
fluido es conocida como transferencia de calor por conveccién. ElI mezclado puede
ocurrir como un resultado de diferencias de densidad, como en la conveccion natural, o
como el resultado de la induccidén mecénica o agitacion, como en el caso de la conveccion
forzada. La siguiente ecuacion, conocida como la Ley del enfriamiento de Newton se
usa como base para la evaluacion de las velocidades de transferencia de calor por

conveccion.

ﬂ‘) = hAAr Ec. (14)
d8

La constante de proporcionalidad h es designada como el coeficiente de transferencia de
calor, y es una funcion del tipo de agitacion y la naturaleza del fluido. El coeficiente de
transferencia de calor, es similar a la conductividad térmica k, es frecuentemente
determinada sobre la base de datos experimentales. Para las condiciones de estado

estacionario, la ecuacion (1.4) sera:

20



Capitulo I

g =hdAt Ec(l.5)
Donde h = coeficiente de transferencia por conveccion, W/m2. °F ( Btu/h. pie?. °F)

e Radiacion
Cuando la energia radiante es transferida desde una fuente hacia un receptor sin que
existan de por medio moléculas de otra sustancia, el método de transferencia de calor es
designado como radiacion. Basandose en la segunda Ley de la termodindmica, Boltzman
establecio la ecuacion que describe la velocidad a la cual una fuente da calor, denominada

también como la Ley de la cuarta potencia:

ao _ Tt Ec.(1.6)
de

Dénde: O = constante de Stefan Boltzmann: 5,67 X 10'8W/m2.°K4 o 0,171 4 x 10'8

Btu/h.pie2.°R4
€ =emisividad de la superficie; T = temperatura absoluta, °K (°R)

A = area expuesta a la transferencia de calor, m?2 (piesz)

La emisividad depende de las caracteristicas de la superficie emitente y es similar a la
conductividad térmica y al coeficiente de transferencia de calor, puede ser determinada
experimentalmente. Parte de la energia radiante interceptada por un receptor, es absorbida,
y parte puede ser reflejada. En adicidn, el receptor, se comporta también como una fuente.
Pudiendo emitir energia radiante.

El ingeniero esta usualmente interesado en la velocidad neta de intercambio de calor entre
los cuerpos. Algo de la energia radiante indicada por la ecuacién 1.6 puede ser retornada a
la fuente por reflexion desde el receptor, y el receptor, desde luego emite energia radiante la
cual puede ser parcial o completamente absorbida por la fuente.

El intercambio de calor entre los fluidos es una parte esencial en la mayoria de los
procesos quimicos. Los equipos destinados para este fin son los intercambiadores de
calor. La palabra intercambiador realmente se aplica a cualquier tipo de equipo en el cual
el calor es intercambiado, pero frecuentemente es usado en forma especifica para denotar

equipos en donde se intercambia calor entre corrientes de proceso.
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Pelicula de //1 Pared JX Pelicula de
fluide A  Escamas Escamzs Huido B

Figura. 1.2 Mecanismo de transferencia de calor entre dos fluidos. Fuente. (Moncada, 2 015)
Como lo muestra la Figura.1.2, para que se produzca la transferencia de calor entre dos
fluidos sin que se mezclen, estos deben estar separados por una pared de material buen
conductor del calor. Luego matematicamente la cantidad de calor que se transfiere entre los
dos fluidos se puede escribir:
dQ = hA dAA (T2 —T3) conveccidn a traves de la pelicula de fluido A
dQ = hdA dAdA (T3 —T4) escamas en el lado de fluido A
dQ =k dAprom (T4 —T5) conduccion a través de la pared del material
dQ = hdB dAdB (T5 — Te) escamas en el lado del fluido B
dQ =hB dAB (Te — T7) conveccidn a través de la pelicula de fluido B
Como dQ es constante, al eliminar las temperaturas T3, T4, T5y T6, y aproximando
T1=T2y T7 =Tg setiene:

do= I,-T,
1 1 1 1 Ec. (1.7)

_ X .
hodd, hudde kdd,, hpdis  hdd,

s dd=dds=dda =dApem =ddas =dAp Ec.(1.8)
la Ec. 1.7 se puede escribir como:
dQ = UdA (T;-Ts) Ec(1.9)
I
x
gmde: 1 1 1 +°+1 1
e UTh ha k hg R Ec. (1.10)

Tipos de intercambiadores de calor
Los intercambiadores de calor son dispositivos que proporcionan la transferencia de energia

térmica entre dos o mas fluidos a diferentes temperaturas. Estos son utilizados en una
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amplia variedad de aplicaciones, como produccion de energia, proceso, industrias quimica
y alimentaria, electronica, ingenieria medioambiental, residuos recuperacion de calor,
industria manufacturera, aire acondicionado, refrigeracion, aplicaciones espaciales, etc. Los
mismos pueden clasificarse de acuerdo con los siguientes criterios principales (Hewitt,
1994; Shah, 2003):

1. Recuperadores / regeneradores

2. Procesos de transferencia: contacto directo y contacto indirecto

3. Geometria de construccion: tubos, placas y superficies extendidas

4. Mecanismos de transferencia de calor: monofésicos y bifasicos

5. Disposiciones de flujo: flujos paralelos, contraflujos y flujos cruzados

Los intercambiadores de calor de acuerdo a su construccion pueden dividirse en tres
grandes grupos:

Intercambiadores compactos. Los que estdn hechos en base a placas o laminas
“planas” paralelas.

Intercambiadores tubulares. Los que estan hechos en base a tubos.

Intercambiadores miscelaneos. Los que tienen diferentes configuraciones segun el
requerimiento especifico.

Se acuerdo con (Moncada, 2015), de todos estos tres grupos, los que predominan en la
industria son los intercambiadores compactos y los intercambiadores tubulares. Aunque
hace pocos afios casi todos los intercambiadores de calor eran del tipo tubular (doble
tubo y de casco (coraza) y tubos), actualmente estos estan siendo remplazados por los
denominados intercambiadores compactos (intercambiador de placas, de espiral y
laminar) y para procesos especificos se usan los intercambiadores que pueden
considerarse dentro de los miscelaneos (chaqueta, espiral, serpentines, calentador de aire,
enfriador por goteo, lineas trazadoras, etc.)

Para la seleccion del tipo de intercambiador a utilizar se sigue la guia del Anexo 1.

1.3.2.1 Intercambiadores compactos (Intercambiadores de Placas)
Ciertas condiciones lo hacen maés atractivo que las unidades tubulares para las mismas
aplicaciones. Entre las ventajas que ofrecen los intercambiadores de placas estan:

e Mayor area de transferencia por unidad de volumen (ocupan menos espacio)

23



Capitulo I

e Altas flexibilidades en el disefio de las areas de transferencia y arreglos de flujos
e Puede operar con mas de dos fluidos
e Alta turbulencia, produciéndose un coeficiente de pelicula elevado y baja
incrustacion; lo cual lleva consigo una disminucion en el area necesaria para la
transferencia de calor
e Bajas caidas de presion
e Facilidad para extender o re-arreglar la unidad para incrementos o modificaciones de
las cargas de calor
e Facilidad de mantenimiento
e Aproximacion de temperaturas.
El capital y los costos de operacion, requerimientos de mantenimiento, peso Yy
limitaciones de espacio; aproximacion de temperaturas y niveles de temperatura y presion
juegan roles criticos para la seleccion entre un intercambiador de placas y un
intercambiador tubular.
Los intercambiadores de placas ofrecen completa accesibilidad a todas sus partes para
cualquier inspeccion, limpieza y reemplazo, y no requieren espacio extra para
mantenimiento. La limpieza con aditivos quimicos es comparativamente mas facil porque
los canales de las placas debido a su configuracion proporcionan un régimen turbulento
para el flujo de limpieza.
Por la accesibilidad y facilidad de limpieza, el intercambiador de placas es
particularmente satisfactorio para manipular fluidos con tendencia a formar incrustaciones
y para servicios que demanden frecuente limpieza. También el area se ajusta con facilidad
mediante la adicién o eliminacion de placas.
Facil disponibilidad de repuestos, debido a que los componentes de los intercambiadores
de placas son generalmente estandares. Ademas, un intercambiador de placas vacio,
pesa mucho menos que un intercambiador de casco y tubo para las mismas cargas y
ocupan menos espacio.
Las diferencias de temperatura aprovechables para un intercambiador de placas
pueden ser tan bajas como 1 °C, haciéndolo ideal para alta recuperacion de energia,
mientras el limite practico para un intercambiador de casco y tubo es alrededor de 5 °C.

Los coeficientes de transferencia de calor en un intercambiador de placas son mas altos
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debido a la alta turbulencia del flujo en los canales, lo cual es conseguido con moderadas
caidas de presion. Un intercambiador de placas es capaz de recuperar el 90 % del calor
mientras que, un intercambiador de casco y tubos operando econémicamente
puede recuperar solamente el 50 %.

Las limitaciones de disefio, incluyen una presion maxima de 25 atm. y temperaturas de
alrededor de 300 °C. La tendencia en el desarrollo de los intercambiadores de placas ha
sido hacia grandes capacidades, altas temperaturas y altas presiones de operacion. Estos
intercambiadores estan ahora disponibles en muchos tamarios de placas teniendo una

variedad de modelos.
Caracteristicas del intercambiador de placas

Un intercambiador de placas consiste de una armazén y de placas corrugadas o
ranuradas de metal. La armazon incluye una placa fija, una placa de presion y partes de
conexion y presion. Las placas son presionadas unas a otras sobre una armazon y son

dispuestas segun la figura 1.4. Las placas extremas no transfieren calor.

DISPOSICION DE LASPLACAS

Placas extremas

Placas térmicas

Figura. 1.4 Flujos en un intercambiador de placas. Fuente. (Sadik et. al, 2020)
Las placas segin su construccion generalmente se denominan “suaves” 0 “duras”, bajos
coeficientes de transferencia y pequefias caidas de presion por paso caracterizan a las
primeras y lo opuesto a las segundas. Las placas duras son mas complejas, son largas y
angostas, Yy tienen profundas corrugaciones y pequefios espacios entre placas. Las placas
suaves son anchas y cortas.
Para decidir el tipo de placa para un servicio particular, se hace uso del nimero de

unidades de transferencia (HTU), segun la ecuacion 1.11
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HTU = t1 t2Atm = (2Ap U) (m Cp) Ec. (1.11)
HTU, también es conocido como el factor de performance, longitud térmica o razén de
temperaturas, y puede definirse como el cambio total de temperatura para el fluido,
dividido por la diferencia media aritmética de temperaturas para el intercambiador, o
también:
HTU = (U Ad)/(m Cp) Ec.(1.12)

Uso de los intercambiadores de placas

Los fluidos viscosos que pudieran fluir laminarmente en intercambiadores tubulares,
estardn probablemente en flujo turbulento en un intercambiador de placas. Cuando un
liquido contiene sélidos suspendidos, la diferencia entre el ancho de los canales y el
diametro de las particulas no debera ser menor de 0,5 mm.

Cuando se especifica una construccion del lado de los tubos de acero inoxidable o para
servicios multiples, el intercambiador de placas compite con el tubular. Si se requiere una
construccién en su totalidad de acero inoxidable, el tipo de placas es menos costoso

que las unidades tubulares.

- - ’ - 2
Los intercambiadores con area de transferencia mayor de 1 500 m no son usualmente
aprovechables.
La presion de operacion méaxima también limita el uso de los intercambiadores de

placas. Aunque es posible disefiar y construir unidades capaces de operar sobre los

25 kg/cmz, la presion normal de operacion es de alrededor 10 kg/cmz. Los materiales
disponibles para la construccion de las empaquetaduras, limitan la temperatura de

operacion para un intercambiador de placas a alrededor de 300 °C.

1.3.2.2 Intercambiadores tubulares. Intercambiadores de doble tubo
Los Intercambiadores tubulares son denominados asi debido a su construccion en base a
tubos, entre ellos: el Intercambiador de doble tubo y los intercambiadores de casco (coraza)
y tubos .
El intercambiador de doble tubo
Esta unidad consiste de dos tubos concéntricos de diferente diametro. Un fluido
circula por el tubo interior y el otro por el espacio anular. Se usa en operaciones de

transferencia de calor sensible y condensacion cuando los requerimientos de area de
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transferencia de calor son inferiores a 10 m? o 100 pies?. El area de transferencia de calor

esta dada por el area lateral del tubo interior.

\
Q) »-

Figura.1.5 Seccion transversal de un intercambiador de doble tubo. Fuente. (Moncada, 2 015)

Alt =IID1 LT Ec. (1.13)

Donde:

Alt = area de transferencia de calor, m? (pies?)
D1 = didmetro exterior del tubo interior, m (pies)
D2 = diametro interior del tubo exterior, m (pies)

LT = longitud total del intercambiador, m (pies)

Enty acsa
Fludido de

calerntarn ierato
Tr
-~ Salida

Fluido frio
- 23

Entr ada
Flizdo frio
#r

Salicda
Fluido de
e al e tenn ierito
T

5

Figura. 1.6. Partes del intercambiador de doble tubo. Fuente: (Moncada, 2 015)
Leyenda: 1. Tubo interior; 2. Tubo exterior; 3. Acoplamientos o conexiones para el fluido
que circula por el anillo; 4. Acoplamientos o conexiones para el fluido que circula por el

tubo interior; 5. Espacio anular; 6. Retornos; 7. Entradas y salidas

Uso de los intercambiadores de doble tubo
Un intercambiador de doble tubo se recomienda para requerimientos de area de

transferencia de calor menores a 10 m?; asi mismo se usa para operaciones de transferencia
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de calor sensible y para condensacion (no se usa para ebullicion). El disefio de un
intercambiador de calor abarca el aspecto térmico para determinar el tamafio de la unidad
para una operacion dada, y el aspecto de la mecanica de fluidos para determinar las caidas
de presion y evaluar los costos de bombeo para la operacion.

Desde el punto de vista térmico; el disefio se basa en la ecuacion 1.14

Q = U4 ATy ° 4= Ec.(1.14)

1.3.2.3 Intercambiadores tubulares. Intercambiadores de Tubo y Coraza
El intercambiador de casco y tubos, es hasta ahora entre los equipos de transferencia de
calor el mas comunmente usado en la industria quimica. Las ventajas de este tipo de
intercambiador son
- Su configuracion proporciona grandes areas de transferencia en pequefios espacios
- Soportan altas presiones y altas temperaturas de operacién
- Procedimientos de disefio y técnicas de fabricacion bien establecidas
Esta unidad consta de una envoltura cilindrica denominada casco el cual envuelve a un
conjunto de tubos denominado “haz” de tubos. Un fluido circula por el interior de los tubos

(lado de los tubos), y otro por el exterior de los mismos (lado del casco).

Salida de fluido _ Entrada de fluido Salida de fluido
lado del casco s — lado del casco lado de tubos

e
O

e =
-
[ / -
=
. \ o=
T
Entrada de fluido
Acoplamientos lado de los tubos
- Pantallas

- Pantalla (lado de los tubos)
Soportes

o

e

Casco

Tubos

Flaca (fija) de tubos
Cabezal

RONZ
Dymh

Figura.l.7 Intercambiador de casco y tubos. Fuente. (Moncada, 2015)

Uso de los intercambiadores de casco y tubos
Este tipo de unidad es la mas usada en la industria. Cubre todas las operaciones de

transferencia de calor y sus aplicaciones generales, son las siguientes:
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e En el intercambio de calor sensible liquido-liquido se usan las unidades 1-n, ya sea
para calentamiento-enfriamiento. La unidad 1-2 suele usarse como reactor de lecho
fijo.

e Para el calentamiento-enfriamiento liquido-gas se usan las unidades de mdltiple
paso con tubos de superficie extendida.

e En una operacion ebullicion-vaporizacion de un sistema de destilacion, se usan los
“reboilers” o calderines. Estos equipos suministran calor al fondo de las columnas
de destilacion. Sus versiones méas populares son el calderin y el termosifon.

e La condensacion de un vapor saturado emplea unidades 1-n en posicion horizontal.

e Los intercambiadores verticales se emplean para producir condensacion con

subenfriamiento, o cuando se condensa vapor cuyo condensado es corrosivo.

1.3.2.4 Intercambiadores miscelaneos. Serpentines sumergidos

Hay cierto numero de usos colaterales para los equipos de transferencia de calor que no han
aparecido en ninguno de las clasificaciones anteriores. Algunos de éstos incluyen las
formas comunes y menos caras de superficies de transferencia de calor, tales como,
serpentines, tuberias sumergidas en cajas, y enfriadores tipo trombon. La mayoria de los
elementos de transferencia térmica tratados en este epigrafe no estan muy relacionados con
aquellos que se discutieron anteriormente, ni su comportamiento puede calcularse con igual
exactitud. Esta es una limitacion importante cuando se trata de calcular los requerimientos
de superficie para lograr una temperatura precisa. Aqui, en este epigrafe, se tratan los
siguientes elementos: (Kern, 1999) .

e Recipientes enchaquetados. Serpentines. Serpentin sumergido. Enfriador tipo
trombon.  Enfriador  atmosférico. Condensador  evaporativo.  Bayoneta.
Intercambiador de pelicula descendente. Materiales granulares en tubos vy
Calentadores con resistencia eléctrica.

De este grupo solo trataremos el tipo Serpentin sumergido en un recipiente vertical con
agitacion mecanica para el caso de estudio.
Este es uno de los métodos mas simples y econdmicos de obtener superficie tanto para

enfriamiento como para condensacion. Una serie de tubos se conectan mediante conexiones
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estandar y se someten en tanque de concreto 0 acero con agua que circula respecto a los

tubos, como se muestra en la Figura. 1.8

Flujo Caliente

Salida
del Agua

e — e ————

Entrada —
del agua — —

'
{

FLEVACION FRONTAL ELEVACION LATERAL
Figura 1.8. Serpentin sumergido. Fuente. (Kern, 1 999)

Enfriadores de este tipo son de valor considerable cuando el fluido caliente es corrosivo o
erosivo como sucede cuando arrastran particulas abrasivas. Los calculos para el lado del
tanque son, naturalmente, s6lo aproximados, pero ya que el agua fluye en el tanque, no es la
resistencia limitante, excepto cuando el serpentin se usa para condensar vapor de agua.
Puesto que el flujo de agua por fuera del serpentin es casi exclusivamente a lo largo del eje
de los tubos, la verdadera diferencia de temperatura depende del arreglo de los tubos. El
tanque usualmente se arregla para un solo paso. Si los tubos se conectan mediante un
cabezal en cada extremo y con un solo paso, de manera que el fluido dentro del tubo esté en
contracorriente con el agua, la verdadera diferencia de temperatura esta dada por MLDT. Si
los tubos se conectan por codos a 4.57 m en un arreglo de multiple paso, la trayectoria del
flujo puede tratarse como un flujo contracorriente paralelo, aplicando la correccién para el
intercambiador, siempre que el liquido dentro del tanque se mezcle razonablemente en
todos los puntos de la longitud de los tubos.

Coeficientes de transferencia de calor en tanques o canaletas. Los coeficientes de
transferencia de calor en tanques o canaletas usualmente son dificiles de evaluar. No hay
arreglos convencionales y solo pocos datos hay publicados para este tipo de equipo. En
instalaciones donde no se cuenta con deflectores, gran parte del agua de enfriamiento entra
en corto circuito entre el serpentin y las paredes del recipiente. Debido a la baja velocidad
del agua con que generalmente se cuenta, los serpentines tienden a taparse a gran velocidad
debido al crecimiento de algas y mohos y otro tipo de incrustaciones. El uso de grandes

factores de obstruccion es un requisito no solamente desde el punto de vista de la
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obstruccion, sino como un medio de proveer un factor adicional de seguridad. Se deben
evitar factores de obstruccion menores de 0.01, en cuyo caso el maximo valor del
coeficiente total de disefio serd menor de 100.

De ordinario hay espacio libre considerable en la seccién transversal del tanque o canaleta,
de manera que la velocidad lineal del agua sobre el serpentin puede ser extremadamente
pequefia. A velocidades extremadamente pequefias el coeficiente del tanque se aproximara
al de conveccion libre de tubo a agua.

Lodos y suspensiones. Los serpentines hechos con tubos se estan haciendo muy comunes
en los procesos cataliticos modernos. El catalitico es a menudo un polvo finamente dividido
que forma un lodo en suspension con el liquido de acarreo. Debido a la posibilidad de que
el solido se asiente, los lodos se desplazan a altas velocidades para mantener turbulencia y
la posibilidad de que los sélidos se separen en los codos se minimiza usando conexiones de
disefio aero-dinamico. Muchas suspensiones son extremadamente erosivas, los solidos
tienen accién abrasiva sobre el metal, y en este respecto los serpentines de tubos son
ideales, puesto que es posible usar tubo de acero o tubo de acero doble extrapesado en la
construccién del serpentin. Muy a menudo se dispone de datos separados respecto al
liquido de acarreo y al sélido y no cuando forman una suspension. Con un lodo es muy
comun considerar el coeficiente de pelicula controlante, aquel que existe entre el liquido y
la pared del tubo. La transferencia de calor del liquido a las particulas del catalitico se
considera que no ofrece una resistencia apreciable. El coeficiente de pelicula puede
consecuentemente calcularse para la carga térmica combinada de la manera convencional
usando la Ec. (1.15), teniendo como base las propiedades del liquido solo, excepto por la
viscosidad. La presencia del solido cambia la viscosidad del liquido de una manera
impredecible, puesto que, a bajas concentraciones, algunos tienden a absorber grandes
cantidades de liquido aumentando grandemente la viscosidad. Otros sélidos parecen estar
solo superficialmente mojados y no cambian la viscosidad significativamente.

D _ 027 (D' 6)0'8 (C-ﬂ)1/3 ( u )0’14 Ec. (1.15)
= V. _— N M B C. .
k 7 k Pw

Los autores citados por Kern (1999) también obtuvieron una correlacién para transferencia
de calor a fluidos en recipientes con agitacion mecanica calentados o enfriados mediante

serpentines sumergidos como se muestra en la Figura 1.9.
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Figura. 1.9 Recipiente enchaquetado con agitacion mecénica. Fuente. (Kern, 1 999)

Su ecuacion para el serpentin es similar a la de recipientes enchaquetados con la misma

desviacion y esté dada por:

heDi_ o <L2.N.p>2/3 | (c.ﬂ)l/s | (#)0,14 Ee.(116)

Como en los recipientes enchaquetados, se recomienda precaucion por el hecho de que para

aplicaciones por lotes el valor de h, no puede usarse en la ecuacién de Fourier. Debe
seleccionarse una ecuacion apropiada. Sm embargo, si el recipiente se opera con
alimentacion continua y derrame tambien continuo, el valor de h, y UD obtenidos de la
ecuacion (1.16) pueden sustituirse en la ecuaciéon de Fourier. De ser posible, el factor de

obstruccion debe ser la resistencia limitante.

1.4 Consideraciones economicas. Estudios sobre el analisis costo beneficio
El anélisis del costo-beneficio es un proceso que, de manera general, se refiere a la

evaluacion de un determinado proyecto, de un esquema para tomar decisiones de cualquier
tipo. Involucra, de manera explicita o implicita, determinar el total de costos y beneficios
de todas las alternativas para seleccionar la mejor o mas rentable. Este analisis se deriva de
la conjuncidn de diversas técnicas de gerencia y de finanzas con los campos de las ciencias
sociales, que presentan tanto los costos como los beneficios en unidades de medicién
estandar usualmente monetarias para que se puedan comparar directamente (Chacon, 2009).
Pretende determinar la conveniencia de un proyecto a partir de los costos y beneficios que
se derivan de él. Dicha relacién de elementos, expresados en términos monetarios, conlleva

la posterior valoracion y evaluacién (Diaz Aguilera, 2017)

1.4.1 Aplicaciones del método de analisis de costo — beneficios
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Este método puede aplicarse no solo al mundo empresarial, sino también a obras sociales,
proyectos colectivos o individuales, entre otros, para lo cual se debe prestar atencion a la
importancia y cuantificacion de las consecuencias econémicas y/o sociales. La clave es
encontrar o tomar la decision adecuada, 0 sea, la que aportara mayor rentabilidad, de un
conjunto de posibles soluciones o propuestas. Desde el punto de vista de las ciencias
empresariales, el costo se define, generalmente, como el conjunto de recursos sacrificados o
dados a cambio de alcanzar un objetivo especifico. Se mide en unidades monetarias que
deben ser pagadas para adquirir bienes o servicios. Por tanto, es un valor empleado para la
elaboracion de un producto o la prestacion de un servicio. La incursién en los diferentes
costos se realiza para obtener beneficios presentes o futuros. Cuando estos se consiguen, los
costos se convierten en gastos, por lo que estos Gltimos se consideran como un costo que ha
producido un beneficio que ya ha expirado (Foster 2016).

Los autores (Mendez, 2019) exponen que para elaborar un buen analisis de costo-
beneficio, se debe:

1. Examinar las necesidades, considerar las limitaciones, y formular objetivos y metas

claras.
2. Establecer el punto de vista desde el cual los costos y beneficios seran analizados.
3. Reunir datos provenientes de factores importantes con cada una de sus decisiones.
4. Determinar los costos relacionados con cada factor. Algunos costos serdn exactos,

mientras que otros deberan ser estimados.

5. Sumar los costos totales para cada decision propuesta.

6. Determinar los beneficios en dolares para cada decision.

7. Comparar las cifras de los costos y beneficios totales, relacionandolos de forma que los
beneficios sean el numerador y los costos sean el denominador, es decir, beneficios -
COStos.

8. Comparar las relaciones de beneficios a costos para las diferentes decisiones
propuestas.

9. Mejor solucion, en términos financieros, es aquella con la relacibn mas alta de
beneficios a costos.

Es un error comun que las empresas se dejen llevar por la amplia funcionalidad de una

solucion, quitandole prioridad a sus necesidades basicas. En otros casos, la decision se
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inclina por solucionar la necesidad del aqui y el ahora y no se dimensiona el crecimiento
que el negocio puede presentar a largo plazo, impactando negativamente en el costo de
oportunidad ante las nuevas tendencias y oportunidades de mercado (Polimeni, Fabozzi , &
Adelberg., 2005).

Conclusiones parciales del capitulo

1. La integracion de procesos desde el enfoque de Producciones Mas Limpias ha
permitido fundamentar la propuesta de utilizar la vinaza de destileria como materia

prima en la elaboracion de levadura Torula.

2. Los estudios sobre la trasferencia de calor y su equipamiento permitieron identificar
el tipo de intercambiador de serpentin sumergido con agitacion mecéanica, como
propuesta de alternativa tecnoldgica en el caso de estudio, para el enfriamiento-

calentamiento de Vinazas y Saccharomyces

3. Los estudios sobre las metodologias de calculos para el disefio de intercambiadores
permitieron seleccionar la de Moncada (2015) como la més adecuada para la

evaluacion técnica de la propuesta de alternativa tecnoldgica.
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CAPITULO II. MATERIALES Y METODOS EMPLEADOS

2.1.

Caracterizacion del objeto de estudio

La planta de levadura Torula fue fabricada por la firma francesa Speichim en el 1 977, est4

complementada por diferentes tecnologias (Aeguisbanner, Alpha Laval, Niro, entre otras),

y disefiada para producir 40 t/dia, utilizando como Unica materia prima basica, miel final,

enviada desde el CAl Antonio Sanchez, pero hace varios afios funciona como una planta de

tratamiento de los residuales de la Destileria de Alcoholes Finos (ALFICSA), la cual se

encuentra situada en sus perimetros.

El proceso de produccion de levadura Torula a partir de Vinazas, en la planta antes

mencionada, consta de 4 etapas principales

1.

Fermentacion: los fermentadores (Y422 y Y423) cuentan con agitacion por aire,
funcionan a régimen continuo con un flujo de levadura de 64 m®h cada uno, el tiempo
de residencia es de aproximadamente 3h y un control de temperaturas igual a 38 °C,
asegurado por un sistema de enfriamiento interno con un flujo de agua de 180 m%h y
un pH aproximado a 4,5.

Separacion: Este proceso consta de 2 etapas: en la primera separacion actdan las
maquinas S1 a S6, se hace un lavado intermedio para eliminar cenizas (tanques
R511 y R512); en la segunda separacion intervienen las maquinas S7 y S8, los
efluentes se vierten en el tanque R510 y la crema de segunda en los tanques R551 y
R552; de aqui se bombea a los evaporadores.

Evaporacion: en esta etapa es donde la crema aumenta su concentracion alrededor de
140 g/L. El proceso comienza en los precalentadores P1 y P2, luego la crema pasa a
los termolizadores T1 y T2 donde se les da un tiempo de retencién, después se dirige
hacia el primer evaporador E1, sobre el cual hace vacio el eyector E y termina en el
segundo evaporador E2, sobre el cual realiza vacio el condensador CV. Los
condensados se bombean a la torre de enfriamiento TE y la crema ya concentrada se
almacena en el tanque TC para luego secarla en la cdmara de secado CS.

Secado: el secado de la crema se realiza en un secador de aspersion tipo Nyro, la

crema se suministra en la camara CS a través de un inyector mecanico y se pone en

36



Capitulo IT

contacto con gases calientes en corriente paralela, producidos por el generador de
gases H vy diluidos por el ventilador VD para obtener un flujo igual a 15 000 m3/h y
temperatura (380 °C), las particulas més pesadas sedimentan en la cAmara, el resto del
polvo (30 %) que sale con los gases sedimenta en los ciclones L1y L2. Se expulsan a
la atmdsfera los gases a 100 °C y el polvo a 100 °C es transportado por un conducto

neumatico hasta la tolva donde se en saca en sacos de 23 kg.

2.1.1 Descripcion del proceso tecnologico de Torula

Preparacion de las materias primas.

Para la produccion de Torula se tiene como materia prima: la vinaza, agua, las sales como
sulfato y fosfato de amonio y el acido sulfurico que es un regulador de pH cuando se usa la
vinaza como materia prima.

Una vez terminado el proceso de destilacion en ALFICSA las vinazas obtenidas como
residuos son transportadas a la UEB Derivados donde son recepcionadas en un tanque de
capacidad cercana a los 400 m® donde seran muestreadas mediante analisis de DQO, Brix,
ART, cenizas N2 y P> Os para obtener una caracterizacion lo mas preciso posible de las
mismas, luego son pasados al tanque (Fermentador) U 00131 que ahora seré utilizado como
tanque intermedio donde se recepcionaran aproximadamente 100 m3 , a partir de ese
momento comenzaremos el enfriamiento de las vinazas que seran utilizadas posteriormente
en la fermentacion y en la “Preparacion de los mostos”.

Enfriamiento Primario

En las condiciones actuales de operacién de la planta, de acuerdo con el esquema
tecnoldgico disefiado, las vinazas deben ser trasegadas del tanque de recepcion por
intermedio de una bomba hacia el area de enfriamiento. En la corriente de alimentacion, las
vinazas procedentes de ALFICSA, se encuentran a una temperatura proxima a los 85 °C,
entonces comenzaran a ser enfriadas mediante circulacion a través de un intercambiador de
calor a placas, al cual llegaran por intermedio de una bomba centrifuga y por otro lado, o
sea como liquido refrigerante circulara agua procedente de la torre de enfriamiento. Como
resultado final se obtendran 50 m*/h de vinazas a una temperatura proxima a los 39 °C que
pasaran al enfriamiento final y 70 m3/h son recirculadas al tanque intermedio U 00131.

Durante esta etapa se ajustara el pH de la vinaza a 3.0.
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Enfriamiento Secundario:

Una vez realizado el enfriamiento primario, 50 m*/h de vinazas son pasados a través del
intercambiador a placas NAGEMA, que utiliza como liquido refrigerante agua de proceso,
a temperatura aproximada de 28 °C, con lo cual debera obtenerse una temperatura de las
vinazas de alrededor de 35 °C. Las vinazas frias son alimentadas a los rotdmetros de
medicién utilizando la modificacion realizada a la antigua linea de alimentacion de agua a
los fermentadores, donde se ha habilitado una toma de muestras con la finalidad de
chequear pH, Brix, DQO de las vinazas al momento de ser alimentadas al fermentador
principal.

Propagacion de las levaduras y fermentacion:

La propagacion del cultivo puro de levadura consiste en pasar el microorganismo de una
cufia de medio so6lido a medio liquido, donde se incuba durante 24 horas y a partir de la
cual se contintia propagando en medio liquido utilizando un pistén de Carlsberg de 5 y 40
litros, un cultivador, un pre fermentador y un fermentador, todos estos pases se realizan en
medio de vinaza mas nutrientes. Cuando el volumen del fermentador alcance 280 m® y una
concentracion de 6 a 9 g/L pasa el mosto por gravedad a la cuba de desemulsion donde se le
extrae el CO. disuelto en él, mediante la adiciobn de una sustancia tensoactiva
(antiespumante); de ahi se bombea a las centrifugadoras 0 méaquinas separadoras.

Filtrado y separacion:

El mosto cargado de levadura proveniente de la cuba desemulsionadora antes de la
separacién, pasa por una bateria de filtros auto-limpiantes para eliminar particulas groseras
que puedan perjudicar las maquinas centrifugas y de alli es dirigido a las separadoras.

En esta etapa se separa la levadura del mosto por la accion centrifuga, elevando la
concentracion de 6 g/L hasta 100 g/L. En una primera separacion el mosto filtrado se
introduce en una o mas separadoras tipo Alfa-Laval, cuya fuerza centrifuga separa el
liquido del solido, la crema de levadura es enviada a los tanques receptores de crema
primera y el efluente liquido hacia el tanque desgasificador y de alli se incorpora a los
residuales liquidos o es entregado para alimentacion animal.

La segunda separacién consiste en lavar con agua la crema primera, la crema de levadura es

recepcionada en los tanques de crema de segunda para pasar a la siguiente etapa.
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Concentracién y evaporacion:

Acto seguido se pasa a la etapa de concentracion, donde ocurre la plasmolisis (ruptura de la
célula) y mediante el proceso de evaporacion la crema aumenta su concentracion alrededor
de 140 g/L.

Luego de que la crema es recogida en la bomba volumétrica, que estd equipada con un
variador de velocidad, la crema pasa a través de los calentadores para aumentar la
temperatura hasta alrededor de los 85 a 95°C. Las células de levaduras estdn entonces
muertas y su sustancia se pone en una solucion de donde pasa a los plasmolizadores en el
cual se mantiene la crema en un tiempo de retencion de 6 6 7 min a alta temperatura para
garantizar que mueran las levaduras.

A la salida de los mismos la crema es enviada sucesivamente dentro de los dos cuerpos de
evaporacion al vacio; utilizdndose un evaporador vertical de tubo largo de pelicula
descendente de 7m de longitud.

Secado:

El secado de la crema se efectia mediante su aspersion en pequefias gotas dentro de una
corriente de gas caliente en un secador por aspersion. La crema que se va a secar se atomiza
y se introduce en una camara grande de secado, donde las gotas se dispersan en una
corriente de aire caliente. Las particulas de liquido se evaporan rapidamente y se secan
antes de que puedan llegar a las paredes del secador; el polvo seco que se obtiene cae al
fondo conico de la cdmara y luego es extraido mediante una corriente de aire hasta un
colector de polvos. La parte principal del gas saliente también se lleva al colector de
polvos, como se muestra en el diagrama de esta seccion, antes de ser descargado. Con el fin
de obtener un secado rapido, la atomizacion de la alimentacion se proporciona en pequefas
particulas utilizando discos que giren rapidamente. Este en forma de aspas, de 0,3 m (12
pulg) de longitud aproximadamente y pueden girar a velocidades 7 500 rpm. El liquido o
suspension se alimenta sobre el disco, cerca del centro y se acelera centrifugamente hacia la
periferia, de donde se arroja en una atomizacion en forma de paraguas.

El gas de secado, de combustible, puede entrar a la temperatura 380 °C. Puesto que el
tiempo de contacto entre el producto y el gas es muy corto, es posible utilizar temperaturas
relativamente elevadas. El corto tiempo de secado requiere un mezclado efectivo del gas y

el atomizado. El gas efluente puede arrastrar el producto seco més fino fuera del secador;
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por lo que el gas debe pasar a través de un colector de polvos, los ciclones. Las gotas de

liquido alcanzan rdpidamente su velocidad terminal en la corriente gaseosa, a pocos
centimetros del equipo de atomizacion.

2.2 Metodologia para la evaluacion integral de la alternativa propuesta

Inicio

Diagnéstico del sistema
enfriamientc-calentamiento

Presentacion de
alternativa

Evaluacion Integral

Economica Técnica Amblental
[ Presentacién Seleccionar tipos de
metodologia aplicaciones adicionales Calculo de
| de calculo Seleccionar metodologia de eco-costos
calculo para evaluacion evitados

Inventaric de insumaos
materiales

Calculo de costos/gastos

altermativa tecnol ogica

Evaluar la nueva ‘

L

Presentacidn Informe
de Resultados

Aprobaciéon alternativa
Tecnolégica propuesta

Figura 2.1 Metodologia para la evaluacion integral de la alternativa propuesta.

Fuente. Elaboracion propia

40



Capitulo IT
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2.2.1. Presentacion de la nueva alternativa tecnoldgica para proceso

En la fabrica de levadura Torula se reciben como residuales de ALFICSA, desde el
proceso de destilacion, la vinaza con una temperatura de 85 °C y desde el proceso de
fermentacion, la Saccharomyce con una temperatura 36 °C.

Como primera condicién existe la necesidad de calentar la Saccharomyce con el objetivo
de lograr una mayor concentracion; de esta forma podréd ser vendida como producto
terminado para la alimentacion animal. Como segunda condicion existe la necesidad de
enfriar la Vinaza antes de entrar a los fermentadores. Como tercera condicion existe la
imposibilidad tecnoldgica de lograr dicho objetivo en los intercambiadores de calor
existente, asi como, en el sistema de enfriamiento.

Para resolver la situacion descrita se propone realizar una modificacion tecnolégica en
los tanques de recepcion de la Saccharomyce e interconectarlos con la linea de

alimentacion de la vinaza hasta los tanques de recepcion de la misma (Figura 2.1).

FPLANTA DE TORULA ALFICSA PLUS

SACCHAROMYCT % .
ANPRARBRNTS) INTERGAMIIAROR i 2108 kgt A0
A 1 ) OF PLACAS

m" - FERMENTATION
R

-
| W VTR G AR WO E R RESE T A

I

{’a

=50 TTEET R

—_—T— LoRaTLACiON |
A D90 76 g /L

MU D ENFRIAMIENTO

18D d 50y

VINAZAS A FERBEWTADDAES

—_— i RMENTACION

Figura 2.2 Propuesta de interconexion para la integracion energética.
Fuente. Elaboracion propia
La modificacién consiste en realizar la adaptacion de los tableros utilizados en los
fermentadores ahora en el tanque de recepcion de Saccharomyce. En este caso, dichos
tableros pasan a ser utilizados como serpentines sumergidos en los tanques de recepcién de
Saccharomyce. De acuerdo con la bibliografia consultada, la propuesta consiste en
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reutilizar los tanques de recepcion de Saccharomyce como un intercambiador de calor del
tipo serpentin sumergido con agitacion mecanica de acuerdo con Kern (1999). Capitulo 20.
Aplicaciones adicionales). Para lo cual primero se propone la instalacion de un agitador
mecanico central hasta el fondo del tanque y alrededor del mismo seran ubicados en dos

niveles diferentes los tableros, como serpentin sumergido como puede observarse en la

Figura 2.2.
‘0.75 m Reductor + motor
f Saida Visaramia Entrada Vinaza caliente
' R e pemn
T [—
h 5
2 2 — — - = — —
§ 8
3 s :
- : :
\ \ \ j J / I I—I I I —I 5 E g
| 0 _ N g
[ o E
g 2

0.20 m Separacion entre placas

0.30m

5 +0.20 ancho placas + 5+ 0.20 ancho placas + 5+0.20 ancho placas =0.75m

Del centro alaizquierda =5+ 0.20+ 5+ 020 +5+ 020 =Y1
Del centro a laderecha =5+ 0.20 +5¢0.20+ 5+ 0,20~ Y2
Separacion total (Z) = 1.50 m

a= 0.60m

Figura 2.3 Propuesta de modificacion tecnolégica. Fuente. Elaboracion propia

Esta modificacidn es necesaria por los siguientes criterios:

La vinaza debe ser enfriada hasta temperatura ambiente antes de entrar a los fermentadores
porque las altas temperaturas impiden el desarrollo del proceso de fermentacion. Teniendo
en cuenta que los intercambiadores existentes no logran vencer el AT necesario para este
proceso, entonces con la propuesta presentada la Vinaza recibira un enfriamiento hasta 50
°C aproximadamente, antes de entrar a dichos intercambiadores. Entonces con esta nueva
temperatura de entrada a los intercambiadores, se podran lograr las temperaturas de salida,
tanto de la Vinaza como del agua de enfriamiento, lo cual favorecera el trabajo de la torre

de enfriamiento y el proceso de fermentacion. Por otra parte, se reduciran los consumos
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actuales de agua y energia en dicha torre, ya que para contrarrestar el problema existente la
fabrica repone diariamente 70 m? de agua.

Para la propuesta se interrumpe la linea de alimentacion de Vinaza proveniente de la
destileria, se colocaran 2 tuberias de 127 mm (5 in) y 10 m de largo, para la entrada y salida
de dicha Vinaza en los tanques de recepcion de Saccharomyce. Se colocaran 3 valvulas de
cufia de 127 mm (5 in) para establecer el sistema de by-pass. En la entrada del tanque se
colocara un reducido de 127 a 101,6 mm (de 5 a 4 in), teniendo en cuenta que cada tablero
tiene un colector comun de 101,6 mm y luego dentro del tanque para alimentar los tableros
se colocara otro reducido desde el colector comun de 101,6 a 31,75 mm (4 a 1,25 in) para
favorecer la entrada de la Vinaza caliente a los tableros. Para comunicar el segundo nivel de
tableros con el primero se colocaran a cada uno de ellos unos niples de 31,75 mm con sus
respectivos platillos y tornillos para favorecer la circulacion entre tableros. En la salida,
desde los tableros del primer nivel se colocara un tercer reducido de 31,75 a 101,6 mm que
tiene el colector comun de salida. Luego este colector se unira mediante un nuevo reducido
de 101,6 a 127 mm (de 4 a 5 in), para favorecer la salida de la Vinaza fria hacia los tanques
de recepcion de la misma.

Se colocaran 12 tableros de 2,90 m de largo y 0,90 m de altura y un radio de curvatura de
0,20 m en el tanque de recepcién de la Saccharomyce, cuyas dimensiones son: 3,15 m de
didmetro y 3,60 m de altura incluyendo un cono de 0,60 m. Los tableros ser&n colocados en
dos niveles, interconectados ambos niveles, con una separacion de 0,30 m. Es decir 6 en un
primer nivel y 6 en un segundo nivel a 0,20 m de separacion del agitador central, que ocupa
0,50 m en la altura del cilindro y tiene un radio de paletas de 0,60 m y un angulo de
inclinacion de 45°.

2.2.2. Evaluacion Técnica

Disefio termomecanico de equipos de transferencia de calor

Para los calculos de disefio se debe partir del conocimiento de las condiciones de proceso
en las que operara el intercambiador. A saber estas condiciones se refieren o estan
relacionadas con los flujos méasicos de los fluidos, sus temperaturas de entrada y salida,
dimensiones de tuberias disponibles y otros datos que suelen ser necesarios conocer para el

disefio.
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Existen en la literatura algunas metodologias para realizar los célculos de disefio o
evaluacion de intercambiadores de calor tubulares propuestas por diferentes autores. La que
se presenta a continuacion resulta una compilacion de los diferentes pasos propuestos por
algunas de ellas.
1.- Calcular la temperatura requerida por la vinaza a la entrada del intercambiador
de placa a partir del balance de calor en el mismo.
Despreciando las pérdidas en el intercambiador de placa el balance de calor sera

q = myCp,(Ty — T3) = myCpy(ta, —ta,) Ec.(2.1)
Donde:
g- Calor total transferido o carga térmica (W)
ma- Es el flujo méasico del agua (kg/s)
my- Es el flujo masico de la vinaza (kg/s)
Cpa- Calor especifico del agua (J/kg °C)
Cpv- Calor especifico de la Vinaza (J/kg °C)
T- Temperatura de la Vinaza (°C)
ta- Temperatura del agua (°C)
Los subindices 1y 2 se refieren a la entrada y la salida del equipo. Con los valores de la
temperatura de entrada y salida del agua calcular la carga térmica (g), y con la carga
térmica determinar la temperatura de entrada T de la vinaza, considerando que la de salida

T, debe ser la que se necesita en el fermentador.

__ 4
m,Cp,

T, +t, Ec.(2.2)

Nota: El calor especifico de los fluidos caliente y frio se debe determinar a sus temperaturas

medias respectivas.

_Th+Ty

T >

Ec. (2.33)
R Ec. (2.3b)
2.- Efectuar el balance de calor en el tanque con el serpentin

q = myCp,(Ty — T;) = msCps(t; —t1) Ec.(2.4)
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En este balance la temperatura T> de salida de la Vinaza es la misma que la de entrada T:
del calculo anterior. Con estos valores de temperatura determinar la carga térmica (q) en el
tanque, y con esta determinar la temperatura de salida t> que va a alcanzar la Saccharomyce

en el tanque, para lo cual se debe asumir un valor del flujo masico de esta

t,=——+1t, Ec.(2.5)

msCps

3.- Determinar la temperatura media logaritmica (MLDT) para el tanque

Aqui es necesario tener en cuenta la disposicion de los flujos (paralelo o contra corriente),
sin embargo, la MLDT a contracorriente siempre resulta mayor que la MLDT en paralelo
por lo que con la primera se necesitara menor area de transferencia para transferir la misma

carga térmica. Esta idea sugiere que se calcule el intercambiador en contracorriente

T

AT \12
ATz
T2
1

t

.

L

Figura 2.4 Flujo a contracorriente. Fuente. Moncada, 2015

(AT, — AT;) _ (AT, — AT,)
AT, AT,
In A_Tl In A_Tz

4.- Resumir valor de las propiedades fisicas de ambos fluidos necesarias para los

MLDT = Ec.(2.6)

célculos.
Las propiedades se buscan en las tablas utilizando el valor de las temperaturas cal6ricas
para ambos fluidos (Tc) para el caliente y (tc) para el frio usando el siguiente método.
4.1 Tomar el fluido que tenga menor rango en su variacién de temperatura
6T =T, — T, — Fluido caliente Ec. (2.73)
6t =t, —t; — Fluido frio Ec. (2.7b)
4.2 Determinar (Tc) y (tc)

Si el de menor rango es el del fluido frio entonces:
t; +t,
t- =
¢ 2
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Tc =te + MLDT Ec. (2.83)
Si el de menor rango es el del fluido caliente entonces:
T+ T,
¢ 2
tc = Tc — MLDT Ec. (2.8b)

5. Determinar el factor de correccion de temperatura Fr.

Siendo el intercambiador de mdltiples pasos se hace necesario determinar el valor del factor

de correccion por temperatura (Fr), para lo cual se determinan los valores de Ry P

T Cc

R = E = C_h Ec. (29)
_ta—ty
p=i2 Ec. (2.10)

Con los valores de R y P se determina el valor de (Fr) en las figuras de la pagina 933 a la
938 del (Kern, 1999)

En este paso queda definido si se trata de

IC1-2,4,6,8

IC2-4,6,8,10

IC 3-6, 8, 10, 12

Nota: El valor de (Fr) determinado de las figuras no puede ser menor de 0,75, se
recomienda comenzar por la figura correspondiente a un paso por coraza y n pasos por los
tubos, si el valor obtenido de esta figura no cumple la condicion necesaria entonces se debe
pasar a la siguiente figura de 2 pasos por coraza y asi sucesivamente.

6. Determinar la diferencia de temperatura verdadera (ATV).

AT, = Fr. MLDT Ec. (2.11)
7. Calcular el area de transferencia de calor disponible (Ad).
Ay = Np.m.d,.L Ec.(2.12)

8. Definir el curso de los fluidos (Por tubos y por coraza)

Algunos de los criterios que se recomiendan en la bibliografia son

o Fluido maés corrosivo por los tubos

o Fluido maés incrustante por los tubos

o Fluido a mayor presion por los tubos

o Menos caida de presion permisible por los tubos Fluido més viscoso por coraza
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9. Calculo térmico

Iniciar los célculos por los tubos

9.1 Calcular el area de flujo por los tubos (at).

_ N’]".TL'di2

a; ™ Ec. (2.13)
di- Didmetro interior de los tubos (m)
9.2 Calcular la masa velocidad por los tubos
my
G, =— Ec.(2.14)
ag

Masa velocidad por los tubos(sljflz)

m¢- Flujo masico del fluido colocado por los tubos (kg/s)

En este paso se debe comprobar la velocidad del fluido por los tubos (vi) (%)
Gy
vy = — Ec.(2.15)
Pt

p: — Densidad del fluido por los tubos (k,/m?)

9.3 Calcular namero de Reynolds por los tubos (Ret).

R, = Srdi = udi Ec. (2.16)

Ut Ut

Us — Viscosidad dinamica del fluido por los tubos (Pa — s)
v, — Viscosidad cinematica del fluido por los tubos (m?/s)

9.4. Determinar el namero de Prandlt del fluido por los tubos (Prt)

Pr, = 2 Ec. (2.17)
t
s . J
Cpt — Calor especifico del fluido por los tubos (kg OC)

k. — Conductividad térmica del fluido en los tubos (W /m°C)
9.5 Determinar el factor de Coldburn por los tubos (JHt)
JHt se determina en la figura 24 pag. 939 del Kern

. d: -0,14
JH, = % Pr, 033, (;‘—va) Ec. (2.18)
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Para el caso del agua en los tubos el coeficiente pelicular se puede determinar directamente

utilizando la expresion aproximada

0
h; = 4200(1,35 + 0,02¢t)

vQ8
0.2
d;

Ec. (2.19)

9.6 Calcular el coeficiente pelicular por los tubos sin corregir por viscosidad ( %)
t

()
L (_) P33 Ec. (2.20)

Donde:
b, = (ﬂ)o.m

Uwt

¢ — Factor de correccion por viscosidad en los tubos

HUwt

— Viscosidad dinamica del fluido por los tubos a la temperatura de los tubos t,,
. hy hig . . . w
9.7 Corregir (E) a( S ) en funcion del didmetro exterior de los tubos (—mZ.OC)
hio _ b di
¢t ¢t do

Seguidamente es necesario pasar a calcular por coraza

Ec. (2.21)

9.8 Calcular el area de flujo por coraza (as) (m?)

wd?
ag =—— Ec.(2.22)
4
9.9 Calcular el numero de Reynolds por coraza (Res)
2
Ros = # Ec. (2.23)

Donde:

L — Longitud de la paleta (Pies)

N — Numero de revoluciones por hora
p — Densidad promedio

u — Viscosidad del liquido

9.10 Determinar el nimero de PrandlIt por coraza (Prs)

Pry = ks Ec. (2.24)
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Cps — Calor especifico del fluido por coraza (

kg. °C)

Us — Viscosidad dinamica del fluido por coraza (Pa — s)

ks — Conductividad térmica del fluido por coraza (W /m°C)

9.11 Determinar el coeficiente pelicular por coraza sin corregir por viscosidad (Q)—")
s

.. . . . . . h . . s
El coeficiente pelicular por coraza sin corregir por viscosidad ( ¢—") se determina ecuacion
S

20.1 del Kern pég. 815.

ho-d _ 0.87 <L2.N.p>2/3 ' (Cps-u5)1/3 ' (i>0’14 Be.(2.25)

L — Longitud de la paleta (m)

N — Numero de revoluciones por segundo
p — Densidad promedio
u — Viscosidad e la saccharomyce

d — Diametro del recipiente

Donde:
¢t _ (£)0.14

Hw

nu'WS

— Viscosidad dinamica del fluido por coraza a la temperatura de la pared de los

tubos t,,

h, — Coeficiente pelicular por el lado de coraza (W/m2°C)

9.12 Calcular el coeficiente pelicular por coraza sin corregir por viscosidad (%)
ho _ ks 23 py /3
o =087 (%).Res"s.Pr, Ec. (2.26)

Donde:

4. = (&)0.14

Hw

¢s — Factor de correcciéon por viscosidad en coraza

nuWS

— Viscosidad dindmica del fluido por coraza a la temperatura de la pared de los
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tubos t,,

9.13 Calcular la temperatura de la pared de los tubos (tw) (°C)

ho
_ Ps _
ty =t, +——— (T, — t,) Ec. (2.27)
hip By
bt Ps
9.14 Calcular los factores de correccion por viscosidad en tubos (¢t) y (¢s) por coraza
0.14
— (H
b, = (ﬂw) Ec. (2.28 a)
1\ 014
b, = (—) Ec.(2.28b)
Hw

9.15 Calcular el coeficiente pelicular por coraza corregido por viscosidad

h
hy =22
° ¢s

Ahora se puede regresar a concluir el calculo térmico por los tubos

. bs Ec. (2.29)

9.16 Calcular el coeficiente pelicular por el lado de los tubos corregido por viscosidad

(hio) ()

hio
hio = —.¢; Ec.(2.30)
bt
9.17 Calcular el coeficiente global de transferencia de calor de disefio (Up) (W /m?2°C)
1
Up = Ec.(2.31)
T, a4, 4, d, T

Donde:

kr — Conductividad térmica del material de los tubos a la temperatura tw

2 o
m*.°C
rd; — Resistencia de las inscrustaciones por el interior de los tubos < W )

2 o0
m*.°C
rd, — Resistencia de las inscrustaciones por el exterior de los tubos ( W )

Los valores recomendados de las incrustaciones aparecen tabulados en la Tabla 5.5 pag. 56
de Luis Moncada.

9.18 Calcular el area requerida para la transferencia de calor (Ar) (m?).

_ q
Ay = Ec. (2.32)
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9.19 Célculo comparativo de las areas de transferencia de calor disponible (Ad) y
requerida (Ar)

Ay > A, - en(10 a 20)% en exceso
Ag— A,

d

E = «100  Ec.(2.33)

Si al concluir este calculo no se cumple la condicion requerida entonces hay que volver a
redimensionar el intercambiador en funcion de si el area requerida es mayor o menor que el

rango requerido.

2.2.3. Evaluacion econémica

Consiste en determinar los costos totales y a través del criterio costo-beneficio para
demostrar la factibilidad de la nueva propuesta. Para determinar los costos se utiliza la
ecuacion 2.32

COStO0oq; = COStO,peracion T COStOiocrricidaa  EC. (2.34)
Entonces el costo de operacion se determina:

€0St0,peracion = (XBrotar + LP_x) Ec. (2.35)

Donde Btotar, Cantidad de operarios x salario/dias ; CUP
Px: Cantidad de materiales empleados por sus respectivos costos; CUP
Para llevar a cabo la propuesta se cuenta con una brigada integrada por 6 mecanicos, un
jefe de mecanicos, un soldador, 2 paileros. Tiempo de trabajo 10 dias. En la Tabla 2.1 se
muestra la brigada con sus respectivos salarios.

Tabla 2.1 Operarios y salarios. Fuente. Elaboracion propia

Operarios Cantidad Salario en CUP
Mecanico 7 3410
Soldador 1 2810

Pailero 2 2 960

Para determinar el costo total de los materiales empleados ver Tabla 2.2 donde se recoge la
relacion de materiales necesarios y su respectivo costo.

Se seleccionaron 3 valvulas de cufia para presion (2 bar = 29 Ib/pulg?) y 127 mm (5 in) con
platillos segun la norma ("ASME B-16-5 C-150 RF," 2012)
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Se seleccionaron 6 platillos (brida) de 127 mm (5 in) segun la norma ("ASME A105 B16,
51505in", 2008)

Tabla 2.2.Consumo de materiales e insumos y costos. Fuente. Elaboracion propia

Materiales Cantidad Precio cada unidad

(CUP)

Vélvulas de cufia con platillos para 3 718,86

presion (2 bar= 29 Ib/pulg.?) y 127

mm (5 in)

Platillos (brida) de 127 mm (5 in) 6 56,74

Tornillos c/tuerca 193 M18 x 120 18 85,33

Tubo de 127 mm (5 in) 30m 197,44

A-106 S/C SCH 160 D-5in.

Tubo de 31,75 mm (1,25 in) 6m 19,86

AC A-53 A-106 S/C SCH 80 D-2”

Electrodo acero inoxidable UTP 5kg 12,22

6820MO (AWSE316L)
(MIGWELD3162)

Electrodo AWSE 6010 10 kg 3,22
3.2MMx350MM

Platillos de 31,75 mm (1,25 in) 12 9,32
Tornillos c/tuerca 193 M12 x 120 48 26,30
Reducido conceéntrico (5 x 4 in) 2 19,66
Reducido concéntrico de (4x 1,25 in) 2 15,23
Niples de 31,75 mm (1,25 in) 18 29,22
Angulares 10m 16,70

Se seleccionaron 18 tornillos c/tuerca 193 M18 x 120: segun norma ("ASME B-16-5 C-
150 RF," 2012)

Se seleccionaron 30 metros de tubo de 127 mm (5 in) segiin norma ("ASME B-36.10 M: A-
106 S/C SCH 160 D-5 in," 2012)

Se seleccionaron 6 metros de tubo de 31,75 mm (1,25 in) segin norma ("ASME B-36.10
M: A-106 S/C SCH 160 D-1.25 in," 2004)

52



Capitulo IT

Se seleccionaron 5 kg de electrodo acero inoxidable ("AWE 6820MO (AWS E316L)
(MIGWELD3162)," 2014)

Se seleccionaron 10 kg de electrodo ("AWSE 6010 3.2MMx350MM ", 2008)

Se seleccionaron 12 platillos (brida) de 31,75 mm (1,25 in) segun la norma ("ASME B-16-
5 C-150 RF," 2009)

Se seleccionaron 48 tornillos c/tuerca 193 M12 x 120: segun norma ("ASME B-16-5 C-
150 RF," 2009)

Se seleccionaron 2 reducidos concéntrico (5 x 4 in): segun norma (*A234 WPR STD ",
2010)

Se seleccionaron 2 reducidos concentricos de (1,25 x 4 in): segin norma ("A234 WPR STD
", 2010)

Se seleccionaron 18 niples de 31,75 mm (1,25 in)

Se seleccionaron 10 metros angulares: segin norma S 275

Para determinar el costo de la electricidad se utiliza la ecuacion 2.36
€osto,ectricidad = (XCe " Te) Ec. (2.36)

Donde:). C,.: sumatoria del consumo eléctrico de los equipos necesarios; kW/h por su tarifa
(Tc);en CUP
Como consumidor de energia eléctrica se tiene la maquina de soldar, cuyo consumo es 25
kw/h. Tiempo de trabajo 10 dias, lo que equivale a 60 horas de trabajo x su tarifa de
consumo.

En el caso de estudio para el pago de la electricidad se tiene en cuenta una tarifa de 2,7976
CUP/KW segun tarifa M1-A (Anexo 2) qué obedece al precio de la electricidad en base al
factor k=1,0000 establecido por la Unién Eléctrica Nacional.

Para esto se tiene en cuenta que se abonaran 94 CUP mensual por kW de demanda
contratada de 5:00 a 21:00 horas
Formado a base de (3,1672 CUP/kWh*k+0,8595CUP/kWh)*kWh de consumo pico en el
horario de 17:00 a 21:00 horas
En el horario de 5:00 a 17:00 horas se abonara (1,5869 CUP/kWh *k+0,8595
CUP/kKWh)*kWh de consumo dia.
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En el horario de 21:00 a 5:00 horas se abonara (1,0601 CUP/kWh *k+0,8595
CUP/kWh)*kWh de consumo madrugada.
Entonces: Pico (17:00-21:00 horas) =4,0267
Dia (5:00-17:00 horas) =2,4464
Madrugada (21:00-5:00 horas)=1,9196
Precio promedio =2,7976

2.2.4. Evaluacion ambiental
Consiste en determinar los eco—costos evitados para comprobar la sostenibilidad de la

propuesta. Para ello se usa la ecuacion 2.4, donde se determinan los costos que se
evitarian al tener que pagar por penalizacion la cantidad de agua enviada por reposicion a
la presa de residuales. La industria tiene un sobreconsumo diario de Qj;,,= 70 mS/dia
agua, producto del funcionamiento ineficiente de la torre de enfriamiento, entonces una
cantidad idéntica debe ser devuelta a la presa de residuales. Por consiguiente se deberan
pagar 70 m¥/dia a 0,70 CUP y 70 m*/dia a 0,14 CUP

Eco — Costoeyirados = (Qimp " Te + Qa Tpr) Ec. (2.37)
Qimp: cantidad de agua importada, m®/dia.
Te: tarifa, CUP
Qa: cantidad de agua residual vertida, m®/dia.
Tor: penalizacion por residual vertido, CUP
Conclusiones parciales

1. A partir del diagnostico general realizado a la fabrica de levadura Torula, se pudo
conocer las bondades y dificultades de su proceso. En consecuencia, se identifica
una alternativa tecnolégica para el sistema de enfriamiento- calentamiento de las
vinazas y Saccharomyces, que puede contribuir el mejoramiento de dicho
sistema.

2. Se presentd la metodologia heuristica a seguir para el desarrollo de la
investigacion y consigo la evaluacion general de la alternativa tecnoldgica

propuesta.
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3. Se desarrolla la metodologia de evaluacion como una combinacion de los
métodos empleados por Moncada (2015) y Kern (1999) para el disefio y
evaluacion de los intercambiadores de calor presentados en el presente estudio.
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CAPITULO I1l. ANALISIS DE LOS

3.1. Evaluacién Técnica de la alternativa tecnoldgica

Para realizar la evaluacion técnica de la alternativa tecnoldgica presentada, se
desarroll6 la metodologia de calculo presentada en el capitulo Il, para lo cual,
inicialmente se presentan las propiedades quimico-fisicas de los fluidos que se
estudian, asi como, las condiciones de operacion del sistema y se muestra en la Tabla
3.1. Ademaés se presentan las dimensiones y caracteristicas del equipo objeto de

estudio. (Tabla 3.2)

Tabla 3.1. Datos de entrada. Fuente. Elaboracién propia

RESULTADOS

Parédmetros Unidades Fluido Fluido
de medidas Tubos Coraza
Temperatura de entrada (°C) 85 36
Temperatura de salida (°C) 45 52
Flujo mésico (m) (kg/h) 16,93 38,30
Calor Especifico (Cp) (J/kg °C) 3768 4180
Densidad (p) kg/m® 940 991
Viscosidad Dinamica () (Pa-s) 0,00065 0,000607
Conductividad Térmica (K) (W/m °C) 0,3870 0,63
Resistencia de incrustacion (Rd) (m2°C /W) 0,0002 0,0003
Tabla 3.2. Datos del Equipo. Fuente. Elaboracion propia
Parédmetros Unidad de Medida | Valor
Didmetro Exterior de los tubos (de) (m) 0,05
Didmetro interior de los tubos (di) (m) 0,045
Longitud (L) (m) 0,9
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Tabla 3.3.Resultados del disefio del intercambiador de serpentin sumergido.
Fuente Elaboracion propia

Variables Unidades Valor
de medidas
Carga térmica (Q) (W) 2552141,76
Diferencia verdadera de temperatura (ATv) (°C) 16,64
Numero de tubos (Nt) 600
Diametro interior de la coraza (Ds) (m) 3,15
Area de flujo por los tubos  (ar) (m?) 0,0032
Area de flujo por la coraza (as) (m?) 7,789
Velocidad por los tubos (Vt) (m/s) 5,666
Reynold tubos (Rer) 368729,93
Reynold coraza (Res) 3369706,93
Coeficiente pelicular tubos (hio) (W/m?°C) 9253,06
Coeficiente pelicular coraza (ho) (W/m?2°C) 6328,33
Area total de transferencia (Ar) (m?) 111,24
Coeficiente de disefio  (Up) (W/m?2°C) 1138,72
Area requerida (Ar) (m?) 134,67

3.2. Evaluacién econdémica de la alternativa tecnoldgica

Para determinar Y. Brotal que €s la cantidad de operarios x salario/dias, es necesario tener en
cuenta el salario mensual de cada trabajador, para conocer cuanto cobra en una jornada
laboral mediante la ecuacion 3.1

Salario mensual _
24 dias laborables

Ec. (3.1)

Donde: x= salario de un dia de trabajo

Luego se obtiene el costo empleado en salarios en el periodo en el que se lleva a cabo la

ejecucion de la alternativa propuesta (10 dias) ecuacion 3.2.
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x*10dias =y Ec. (3.2)
Donde: y= salario del periodo en el que se lleva a cabo la propuesta.

Salario del mecanico en un dia laboral

3410
24 dias

=x=142,08

Salario del mecanico en 10 dias
142,08 = 10 dias = y =1 420,8

Como la brigada cuenta con 7 mecanicos el gasto total en sus salarios es:

7* 1.420,8 £ 9 945,6 CUP)

Salario del soldador en un dia laboral

2810
24 dias

=x=117,08

Salario del soldador en 10 dias

117,08 * 10 dias = y=1170,8

Como la brigada cuenta con 1 soldador el gasto total en su salario es: [1 170,8 CUP,

Salario del pailero en un dia laboral

2960
24 dias

=x=123,33

Salario del pailero en 10 dias

123,33 * 10 dias = y =1 233,3

Como la brigada cuenta con 2 paileros el gasto total en sus salarios es:
2*1 233,3 =|2 466,6 CUP

Por tanto, atendiendo a los resultados anteriores se tiene:

Y Btotar =9 945,6 +1170,8 +2466,6

. Buta-[13 583 CUP)
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Para determinar Y;Px que es la cantidad de materiales empleados por sus respectivos costos,
es necesario conocer el precio unitario de cada material, entonces se debe determinar el
costo de la cantidad de unidades empleadas

CxCu=x

Donde:

C =Cantidad de unidades de material

Cu =Costo de una unidad de material

x= Costo para C cantidad de unidades

Materiales

Vélvulas de cufia con platillos para presion (2 bar= 29 Ib/pulg.2) y 127 mm (5 in)
3*718,86 =2 156,58 CUP

Platillos (brida) de 127 mm (5 in)
6*56,74 = 340,44 CUP

Tornillos c/tuerca 193 M18 x 120
18*85,33 =1 535,94 CUP

Tubo de 127 mm (5 in)

30 m*197,44 =5 923,2 CUP

Tubo de 31,75 mm (1,25 in)

6 m*19,86 = 119,16 CUP

Electrodo acero inoxidable UTP 6820MO
5kg*12,22 =61,5 CUP

Electrodo AWSE 6010 3.2MMx350MM
10 kg*3,22 = 32,2 CUP

Platillos de 31,75 mm (1,25 in)

12*9,32 = 111,84 CUP

Tornillos c/tuerca 193 M12 x 120
48*26,30 = 1 262,4 CUP

Reducido concéntrico (5 x 4 in)

2*19,66 = 39,32 CUP

Reducido conceéntrico de (4x 1,25 in)
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2*15,23 = 30,46 CUP

Niples de 31,75 mm (1,25 in)

18*29,22 = 525,96 CUP

Angulares

10 m*16,70 = 169 CUP

Por tanto, atendiendo a los resultados anteriores se tiene:
>'Px=2156,58+340,44+1535,94+5923,2+119,16+61,5+32,2+111,84+1262,4+39,32+30,46+
525,96+169 =12 308 CUP

Entonces el costo total de operacion

€osto,peracisn = (13 583 + 12 308)

€osto,peracisn = 25 891 CUP

Costos de electricidad

€ostO,ectricidad = (XCe " Te)

Para determinar el costo de la electricidad se considerd el consumo horario del equipo de
soldar y para su pago se tuvo en cuanta la tarifa aplicada para esta empresa, de acuerdo con
la cantidad de horas trabajadas en la ejecucion del proyecto.

25 kW/h *60 horas =1 500 kW

COStOectricidad = (1500 * 2,7976)

coStO ectricidad = A 196, 4 CUP

COStO0otqr = COStooperaci()n + €OStO;ectricidad

€coSstopiqr = 25891 + 4 196,4

costopiq =130 087,4 CUP
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Resumen de resultados de la evaluacion econémica

Tabla 3.4. Operarios y salarios. Fuente. Elaboracion propia

Salario Salario de
Operarios | Cantidad . . Gastos (CUP)
diario 10 dias
Mecéanico 7 142,08 1420,8 9945,6
Soldador 1 117,08 1170,8 1170,8
Pailero 2 123,33 1233,3 2 466,6
Costo total 13 583

Tabla 3.5. Consumo de materiales e insumos y costos. Fuente. Elaboracién propia

Precio cada
Materiales Cantidad . Costo total
unidad CUP
CUP
Vélvulas de cufia con platillos para presion (2 3 718,86 2 156,58
bar= 29 Ib/pulg.?) y 127 mm (5 in)
Platillos (brida) de 127 mm (5 in) 6 56,74 340,44
Tornillos c/tuerca 193 M18 x 120 18 85,33 1 535,94
Tubo de 127 mm (5 in) 30m 197,44 5923,2
A-106 S/C SCH 160 D-5 in.
Tubo de 31,75 mm (1,25 in) 6m 19,86 119,16
AC A-53 A-106 S/C SCH 80 D-2".
Electrodo acero inoxidable UTP 6820MO 5kg 12,22 61,5
(AWSE316L) (MIGWELD3162)
Electrodo AWSE 6010 3.2MMx350MM 10 kg 3,22 32,2
Platillos de 31,75 mm (1,25 in) 12 9,32 111,84
Tornillos c/tuerca 193 M12 x 120 48 26,30 12624
Reducido conceéntrico (5 x 4 in) 2 19,66 39,32
Reducido concentrico de (4x 1,25 in) 2 15,23 30,46
Niples de 31,75 mm (1,25 in) 18 29,22 525,96
Angulares 10 m 16,70 169
Costo total 12 308

60




Capitulo 111

Tabla 3.6. Determinacion de los costos. Fuente. Elaboracion propia

Determinacion de los costos | U/M Valor
Costo operacion CuUP 25 891
COstO electricidad CuUP 4196,4
Costo total CUP 30 087,4

3.3. Evaluacidn ecoldgica de la alternativa tecnoldgica

Para la evaluacion ecoldgica se tuvo en cuenta 340 dias laborables en el afio y 25 dias

para dar mantenimiento por tanto, si diariamente se reponen 70 m? de agua esto equivale

a 23 800 m® /afio.

Eco — Costo,yitados = (Qimp "Te+Qq- Tpr)

Eco — Cost0,pia40s = (23 800 - 0,70 + 23 800 - 0, 14)

Eco — Costo,yitados = (16 660 + 3 332)

Eco — Costo,yitqdos = (19 992)

Resumen de resultados de la evaluacion ecoldgica

Tabla 3.7. Consumo de agua y tarifas. Fuente. Elaboracion propia

m?/afio | Tarifa (CUP) | Costo CUP/afio
Cantidad de agua | 23800 | 0,70 16 660
importada
Cantidad de agua | 23800 | 0,14 3332
residual vertida
Costo total 19 992
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3.4. Presentacion del informe de resultados

De acuerdo con los resultados presentados se ha podido comprobar que la alternativa
tecnoldgica propuesta, aunque sus resultados econémicos y ecoldgicos son favorables, no
es viable su ejecucion, dado que la evaluacion técnica no satisface los requerimientos
necesitados. En este caso, el area de transferencia de calor requerida es mayor que el area

de transferencia disponible. Por consiguiente, queda denegada para su implementacion.

En tal sentido, a continuacion se presentan dos propuestas de soluciones y sus respectivas
evaluaciones para favorecer la mejor toma de decisiones por parte de la direccion de la

empresa.

3.5. Propuesta de soluciones

Propuesta de solucién 1. Se propone la recuperacion y montaje de un intercambiador de
calor del tipo "tubo y coraza” con la utilizacion de agua de enfriamiento como flujo para

enfriar la vinaza.

Metodologia para la evaluacion de la propuesta de solucion 1 presentada

Para los calculos de disefio se debe partir del conocimiento de las condiciones de proceso
en las que operara el intercambiador. A saber estas condiciones se refieren o estan
relacionadas con los flujos masicos de los fluidos, sus temperaturas de entrada y salida,
dimensiones de tuberias disponibles y otros datos que suelen ser necesarios conocer para el
disefio.

Existen en la literatura algunas metodologias para realizar los calculos de disefio o
evaluacion de intercambiadores de calor tubulares propuestas por diferentes autores. La que
se presenta a continuacion resulta una compilacién de los diferentes pasos propuestos por

algunas de ellas.
1.- Calcular la carga térmica (q)

Despreciando las pérdidas y cuando no existe cambio de fase de los fluidos la carga térmica

se puede calcular como:
q = mpCpp(Ty — T,) = mCp.(t; —t1) Ec.(3.3)
Donde:

g- Calor total transferido o carga térmica (W)
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m- Es el flujo masico de los fluidos (kg/s)

Cp- Calor especifico de los fluidos (J/kg °C)

T- Temperatura del fluido caliente (°C)

t- Temperatura del fluido frio (°C)

Los subindices h y ¢ se refieren a los fluidos calientes y frio respectivamente, mientras 1 y
2 indican la entrada y la salida del equipo.

Nota: El calor especifico de los fluidos caliente y frio se debe determinar a sus temperaturas
medias respectivas.

T, + T,
Ty = — Ec.(2.3a)
t1 + ¢,
m = 2
Cuando existe cambio de fase en alguno de los fluidos y se desprecian las pérdidas

Ec.(23b)

q =my .hgg = m..Cp.(t; —t;) Paracuando existe condensacion. Ec. (3.4a)

q = my.Cpp(Ty — T,) = m. . hs, Paracuando existe ebullicion. Ec. (3.4b)

hfg- Calor latente de condensacion o vaporizacion (J/kg °C)

2.- Determinar la temperatura media logaritmica (MLDT)( °C)

Aqui es necesario tener en cuenta la disposicion de los flujos (paralelo o contra corriente),
sin embargo como vimos en nuestra clase anterior, la MLDT a contracorriente siempre
resulta mayor que la en paralelo por lo que con la primera se necesitara menor area de
transferencia para transferir la misma carga térmica. Esta idea sugiere que se calcule el

intercambiador en contracorriente

(ATZ - ATl) _ (AT1 - ATz)
AT, AT
AT, AT,

MLDT = Ec.(2.6)

3.- Determinar el tipo de intercambiador tubular

3.1 Asumir un valor del coeficiente global de disefio (Up) siguiendo las recomendaciones
que aparecen tabuladas en Tabla 5.4 pag. 50 del texto Intercambiadores de calor de Luis
Moncada.

3.2 Calcular el area provisional de intercambio de calor.
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Ap = —1 Ec.(3.5)

~ Up.MLDT

Si Ap < 10 m? - Intercambiador de Tubo en Tubo

Si Ap > 10 m? - Intercambiador de Tubos y Coraza

4.- Resumir valor de las propiedades fisicas de ambos fluidos necesarias para los
calculos.

Las propiedades se buscan en las tablas utilizando el valor de las temperaturas caloricas
para ambos fluidos (Tc) para el caliente y (tc) para el frio usando el siguiente método

4.1 Tomar el fluido que tenga menor rango en su variacion de temperatura

6T =T, — T, — Fluido caliente Ec.(2.7 a)
6t =t, —t; — Fluido frio Ec.(2.7b)
4.2 Determinar (Tc) y (tc)

Si el de menor rango es el del fluido frio entonces:

£, = t ‘; ty
T; = tc + MLDT Ec. (2.8a)
Si el de menor rango es el del fluido caliente entonces:
T+ T,
)
tc = To — MLDT Ec.(2.8b)

5. Determinar el tipo o la serie del intercambiador.

Siendo el intercambiador de multiples pasos se hace necesario determinar el valor del factor

de correccion por temperatura (Fr), para lo cual se determinan los valores de Ry P

_NTh-T; _ C
R = _tz—l'1 = _Ch Ec. (2.9)
_ -ty
p=in Ec. (2.10)

Con los valores de R y P se determina el valor de (Fr) en las figuras de la pagina 933 a la
938

En este paso queda definido si se trata de
IC1-2,4,6,8
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IC2-4,6,8,10

IC 3- 6, 8, 10, 12

Nota: El valor de (Fr) determinado de las figuras no puede ser menor de 0,75, se
recomienda comenzar por la figura correspondiente a un paso por coraza y n pasos por los
tubos, si el valor obtenido de esta figura no cumple la condicidn necesaria entonces se debe
pasar a la siguiente figura de 2 pasos por coraza y asi sucesivamente.

6. Determinar la diferencia de temperatura verdadera (ATv).

AT, = Fp.MLDT Ec.(2.11)
7. Calcular area de transferencia de calor tentativa (At) (m?)
Esta area resulta ser tentativa porque depende del valor supuesto anteriormente para el
valor del coeficiente global y sirve para estimar el nimero de tubos que se deben utilizar

para estandarizar el intercambiador utilizando los estandares de la.

__q
Up. AT,

Ap Ec.(3.6)

8. Determinar el nimero de tubos total tentativo (NT)

Ar
Ny = Ec. (3.
T nd,. L ¢-(37)

Donde:
L- Longitud de los tubos (m)
Do- Diametro exterior de los tubos (m)

Los valores de L y do se escogen de acuerdo a los criterios de disefio recomendados (Ver

epigrafe 5.2 pag. 40 de Luis Moncada)
9. Seleccionar intercambiador estandar.

Los arreglos estandarizados segun TEMA aparecen en sus manuales y en otros textos (Ver

tabla 9 pag. 946 del texto “Procesos se Transferencia de Calor” de Donals Kern)

Con el valor del nimero de tubos calculado (NT) el diametro exterior de los tubos (do) y el
arreglo escogido en este paso quedan definidos:

NUmero de tubos estandarizados (N1)
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Numero de pasos por los tubos (n).
Arreglo (Cuadro o triangular)

Paso de los tubos (pt) Diametro de la coraza (Ds)

10. Calcular el area de transferencia de calor disponible (Ad) (m?).
Ay = Np.m.d,. L Ec.(2.12)

11. Definir el curso de los fluidos (Por tubos y por coraza)

Algunos de los criterios que se recomiendan en la bibliografia son

Fluido mas corrosivo por los tubos

Fluido més incrustante por los tubos

Fluido a mayor presion por los tubos

Menos caida de presion permisible por los tubos Fluido més viscoso por coraza

12. Célculo térmico
Iniciar los calculos por los tubos
12.1 Calcular el area de flujo por los tubos (at).

Ny.md?
% = 4n

Ec.(2.13)
di- Diametro interior de los tubos (m)

12.2 Calcular la masa velocidad por los tubos(s’%)
m

m¢- Flujo masico del fluido colocado por los tubos (kg/s)

En este paso se debe comprobar la velocidad del fluido por los tubos (vz) (%)
Gy
vy =— Ec.(2.15)
Pt

p: — Densidad del fluido por los tubos (kg/m3)

12.3 Calcular numero de Reynolds por los tubos (Ret).
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Ry = 2%t = 2 Ec. (2.16)

He v
Us — Viscosidad dinamica del fluido por los tubos (Pa — s)
v, — Viscosidad cinematica del fluido por los tubos (m?/s)
12.4. Determinar el numero de Prandlt del fluido por los tubos (Prt)

Cpe- Ut
ke

Pr, = Ec.(2.17)

Cpt — Calor especifico del fluido por los tubos (kg]—OC)

k. — Conductividad térmica del fluido en los tubos (W /m°C)
12.5 Determinar el factor de Coldburn por los tubos (JHt)
JHt se determina en la figura 5.16 de la pag. 53 del texto de Luis Moncada entrando con

Ret y la raz6n L/di esta figura obedece a la ecuacion siguiente:

h;.d; —0,14
JH, = —— . Re;t. Pr7 %%, (ﬂ) Ec.(3.8)
kt Uw

12.6 Calcular el coeficiente pelicular por los tubos sin corregir por viscosidad (%)
t

(77)

k
L =JH. (E) .R,.P%33  Ec.(3.9)
l

Donde:

e \O14
¢ = (_t)
HUwe

¢: — Factor de correccion por viscosidad en los tubos

HUwe

— Viscosidad dinamica del fluido por los tubos a la temperatura de los tubos t,,

. h; hio ., ., . w
12.7 Corregir (E) a( 5 ) en funcidn del didmetro exterior de los tubos (—mZ.OC)
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Bo _ i & Ec. (2.21)

Seguidamente es necesario pasar a calcular por coraza

12.8 Calcular el area de flujo por coraza (as)(m?)

a, = B8 Ec.(3.10)

pe-Nc

Donde:

D¢ — Diametro de la coraza (m)

C' — Distancia minima entre tubos (m) C'=p,—d,
p: — Distancia centro a centro de los tubos (m)

N, — Numero de pases por la coraza

B — Espaciado de los deflectores (m)

El espaciado de los deflectores se debe elegir en el rango

By = Ds Ec. (3.11a)

Dg
Bmin - =

Ec. (3.11b)

12.9 Calcular la masa velocidad por coraza (Gs) (skﬁ)

m
Gy = — Ec.(3.12)
aS

k
mg — Flujo masico del fluido por coraza <?)

La velocidad por la coraza v, (M/s)sera:

G
vy ==

=2 Ec.(3.13)

12.10 Calcular el nimero de Reynolds por coraza (Res)

R, = e = Yslebs Ec. (3.14)

Us Vs

Donde:
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D, — Diametro equivalente (m)
Para arreglo cuadrado

_1,27(pf-0,78d3)

D
e do

Ec. (3.15)
12.11 Determinar el nUmero de PrandlIt por coraza (Prs)

Pry = ks Ec. (2.24)

Cps — Calor especifico del fluido por coraza (kg °C)

Us — Viscosidad dinamica del fluido por coraza (Pa — s)
ks — Conductividad térmica del fluido por coraza (W /m°C)
12.12 Determinar el factor de Coldburn por coraza (JHSs)

Este factor aparece graficado en la fig. 5.23 de la pag. 70 del texto de Luis Moncada y

obedece a la ecuacion siguiente

h,.D
JH, = "k e.Res—l.Pr;"'”.(

Us )—0,14

Ec.(3.16)
Hw

h, — Coeficiente pelicular por el lado de coraza (W/m2°C)

12.13 Calcular el coeficiente pelicular por coraza sin corregir por viscosidad (w—")
s

22 = JH, (). Res. Prd3 Ec. (3.17)

Donde:

¢S _ (5_;)0.14

¢s — Factor de correccion por viscosidad en coraza

UwsViscosidad dinamica del fluido por coraza a la temperatura de la pared de los tubos t,,

12.14 Calcular la temperatura de la pared de los tubos (tw)(°C)
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ho
ty = tc+%.(TC—tc) Ec.(2.27)
Ztio + =2
¢e  bs
12.15 Calcular los factores de correccion por viscosidad en tubos (¢t) y (¢s) por
coraza
0.14
b, = (5—;) Ec. (2.28 a)
0.14
b, = (5—W) Ec. (2.28 b)

12.16 Calcular el coeficiente pelicular por coraza corregido por viscosidad
h, = Z—".cps Ec. (2.29)

Ahora podemos regresar a concluir el calculo térmico por los tubos

12.17 Calcular el coeficiente pelicular por el lado de los tubos corregido por viscosidad

(nio) (1a7c)

h;
hiy = —. ¢, Ec.(2.30)
bt

12.18 Calcular el coeficiente global de transferencia de calor de disefio
(Up) (W/m?°C)

Up =~ Ec.(2.31)

Donde:

kr — Conductividad térmica del material de los tubos a la temperatura tw

2 o
m*.°C
rd; — Resistencia de las inscrustaciones por el interior de los tubos ( W )

2 °oC
rd, — Resistencia de las inscrustaciones por el exterior de los tubos < W >

Los valores recomendados de las incrustaciones aparecen tabulados en la bibliografia

Tabla 5.5 pag. 56 de Luis Moncada.

12.19 Calcular el area requerida para la transferencia de calor (Ar)(m?).
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q

A, =——
T Up. ATy

Ec.(2.32)

12.20 Calculo comparativo de las areas de transferencia de calor disponible (Ad) y
requerida (Ar)
Az > A, - en(10 a 20)% en exceso

Ay —A

E=—"—""7%100 Ec.(2.33)
Ag

Si al concluir este calculo no se cumple la condicidn requerida entonces hay que volver a
redimensionar el intercambiador en funcion de si el area requerida es mayor o menor que el
rango requerido. Para ello es necesario asumir un nuevo valor de Up seguin paso 3 0 ir

directamente al paso 9

Caidas de presiones

El funcionamiento de los intercambiadores de calor se determina en lo fundamental por el
caracter del movimiento de los fluidos, el conocimiento del movimiento brinda la
posibilidad d elegir correctamente las férmulas de célculo de la emisién calorifica y permite
determinar con precision las resistencias hidraulicas.

Cuando un fluido fluye surgen fuerzas que se oponen al movimiento, y para superarlas se
gasta una cantidad de energia que es proporcional a la caida de presion durante su
movimiento. El calculo de las caidas de presiones durante el disefio de los intercambiadores
de calor constituye un paso importante, ya que con €l se determinan las principales pérdidas
de energia de los agentes calo portadores durante su paso a través del intercambiador,
permitiendo determinar la potencia de las bombas y los ventiladores y valorar hasta qué
punto es racional la construccion del equipo, y establecer el régimen Optimo de su
funcionamiento.

La caida de presién total necesaria para garantizar el movimiento del fluido a través del
intercambiador se puede determinar por la siguiente formula:

Caidas de presion en intercambiadores de tubos y coraza

En los intercambiadores de calor de tubos y coraza, los fluidos circulan indistintamente por
los tubos y por el espacio inter tubular en la coraza, razon por la cual es necesario evaluar la
caida de presion para ambos circuitos, y a partir de ello se pueden seleccionar los equipos

de impulsion que sean requeridos
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Caida de presion espacio tubular por friccion
Donde:

z AP; — Suma de las pérdidas hidraulica por friccion (Pa)

z AP, — Suma de las pérdidas locales por accesorios,y cambios de
direccion (Pa)

AP, = nL pe Ec.(3.19
f_ftdi. > c.(3.19)

n-Numero de pases por los tubos

L- Longitud de los tubos (m)

di- Didmetro interior de los tubos (m)

Vt- Velocidad del fluido por los tubos (m/s)

f- Coeficiente de friccion para flujo no isotérmico (Ver fig. 5.17 pag. 57 de [1])
Si Re< 3000

64 —-0.25
fi=%2. (;‘—;) Ec.(3.20)
Si 3000<Re<5.10°
U -0.14
f. = (0,790.InR, — 1,64)~2. (“—t) Ec.(3.21)

Pérdidas de presion locales en el espacio tubular

Las pérdidas locales en el espacio tubular estan determinadas entre otras por el nimero de
giros del fluido en 180° las entradas y salidas en los tubos y en las cdmaras del
intercambiador.

Tabla 3.8. Pérdidas locales en el espacio tubular. Fuente. Moncada 2015

Concepto namero | &
Giros en 180 ° (n-1) 25
Entrada o salida de tubos 2n 1
Cémaras de entrada y salida | 2 1,5
S AP, = [25(n — 1) + 2n] 2L 4 32 Ec. (3.22)

V.. — Velocidad del fluido en las cAmaras de entrada y salida (/)
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Vee = nr ()7, Ec. (3.23)

g
ny — Numero de tubos por pasos
nr=— Ec.(3.24)
N — Namero total de tubos del intercambiador
dct se determina usando la ecuacion 5.21 pag 58 del Moncada 2015
dee = 282 mY>%. p; %7 Ec.(3.25)
d. — Didmetro de las camaras de entrada o salida (m)

En resumen para los tubos

APt= f

"dlL +25(m—1)+ Zn] .ptzvtz + 3pt;102t Ec.(3.26)
Caida de presion espacio inter tubular en coraza
La caida de presion a través de la coraza de un intercambiador es proporcional al nimero de
veces que el fluido cruza el haz entre los deflectores. También es proporcional a la distancia
a través del haz, cada vez que lo cruza.

AP, = APy + APy Ec. (3.27)
AP;s — Pérdidas de presion por friccion en coraza (Pa)
AP, — Pérdidas de presion por por giros,entradas y salidas en coraza (Pa)
Caida de presion por friccién en la coraza

Para el calculo de esta caida de presion se puede usar la siguiente expresion
sVsz.max
APss = Ny X. f, (pT) Ec.(3.28)

NL- Numero de lineas en la direccion del flujo
Fs- Factor de friccion (ver fig. 7.13 y 7.14 pég. 382 de [5])
X- Factor de correccion (ver fig. 7.13 y 7.14 pag. 382 de [5])

Ve max — Velocidad maxima del fluido en la coraza (/)

Célculo de la velocidad maxima (Vs max)

Cuando arreglo de los tubos cuadrado
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S
Vsmax = ST—TdO Vs Ec.(3.29)

St — Distancia centro a centro de los tubos en la direccion perpendicular al
flujo (m)

Rep ey = Pebmaxte Ec.(3.30)

N, = 0,31 (3—) Ec.(3.31)

NL — Numero de lineas para arreglo cuadrado

Caidas de presion por pérdidas locales en coraza.

Las pérdidas locales se deben a las caidas de presiones que se producen en las camaras de
entrada y salida al espacio inter tubular, a los giros en 180° debidos a la presencia de
deflectores longitudinales, y los giros en 90° por los deflectores segmentados. Los valores
del coeficiente de pérdidas locales para cada una de estas causas se pueden asumir segun
K.F. Pavlov. Problemas y ejemplos para el curso de operaciones basicas y aparatos en

tecnologia quimica.

Tabla 3.9. Perdidas locales en el espacio intertubular. Fuente. K.F. Paviov

Concepto NUmero | §

Giros en 180° en deflectores longitudinales Ns-1 2,5

Giros en 90° en deflectores segmentados | [(L/B)-1] | 1

Entrada y salida en las cAmaras 2 1,5

ns — NUmero de pases por la coraza
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L
B Cantidad de veces que el fluido cruza el haz de tubos en la coraza

L
[(E) — 1] — Cantidad de deflectores

B- Espaciado de los deflectores segmentados (m)

Para calcular las pérdidas se utiliza la velocidad del fluido en la coraza (Vs) para el caso de
los giros del fluido, mientras en las camaras de entrada y salida se debe utilizar la velocidad
(Vcs)

La expresion de célculo general para las pérdidas locales en coraza (APls) es la siguiente:

AP = [25(n, — 1) + (5= 1).2n, | .25 4 32525 Ec.(3.32)
Vs = p"; Ec.(3.33)

V.. — Velocidad del fluido en las caAmaras de entrada y salida de la coraza("/s)

wd?,
Acs = 4

Ec.(3.34)

A.s — Area de la seccién transversal de las cAmaras de entrada y salida (m?)

d.s — Diametro de las camaras (m)

Para aceros al carbono segun Moncada
d.s = 282 md52, p 037 Ec.(3.35)

La potencia de bombeo para ambos flujos sera

N = "‘TAP Ec.(3.36)

N — Potencia consumida por la bomba (W)

Tabla 3.10. Datos de entrada del intercambiador de tubo y coraza.

Fuente. Elaboracion propia
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Parametros Unidades | Fluido | Fluido
de medidas | Tubos | Coraza

Temperatura de entrada (°C) 36 85
Temperatura de salida (°C) 50 45
Flujo masico (m) (kg/h) 43,55 | 16,933
Calor Especifico (Cp) (I/kg°C) | 4183 | 3768
Densidad (p) kg/m?® 991 940
Viscosidad Dinamica (W) (Pa-s) 0,0006 | 0,00065

Conductividad Térmica (K) (W/me°C) | 0,636 | 0,387

Resistencia de incrustacion (Rd) | (m2°C /W) | 0,0002 | 0,0002

Tabla3.11. Resultados del disefio del intercambiador de calor de tubos y coraza.

Fuente. Elaboracion propia

Variables Unidades Valor
de medidas
Flujo de calor (Q) (W) 2552141,76
Diferencia verdadera de temperatura (ATy) (°C) 17,23
Numero de tubos (Nt) 824
Didmetro interior de la coraza (Ds) (m) 0,889
Area de flujo por los tubos  (ar) (m?) 0,0708
Area de flujo por la coraza (as) (m?) 0,03965
Velocidad por los tubos (Vt) (m/s) 0,62
Velocidad por la coraza (Vs) (m/s) 0,454
Reynold tubos (Rey) 15163,81
Reynold coraza (Res) 15967,96
Coeficiente pelicular tubos (hio) (W/m?°C) 3115,21
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Coeficiente pelicular coraza (ho) (W/m?°C) 2141,66
Area total de transferencia (Ar) (m?) 209,77

Coeficiente total limpio (Uc) (W/m?°C) 1187,83
Coeficiente de disefio  (Up) (W/m?°C) 770,04
Rd calculado (m? °C/W) 0,0002

Rd permitido (m? °C/W) 0,0002

Area requerida (Ar) (m?) 192,36
Caida de presion tubos (APt) (kPa) 12,13
Caida de presion coraza (APs) (kPa) 20,82

Tabla 3.12. Datos del Equipo. Fuente. Elaboracion propia

Parametros Unidad de Medida Valor
Espaciado de los deflectores (B) (m) 0,177
Diametro Exterior de los tubos (de) (m) 0,019
Didmetro interior de los tubos (di) (m) 0,0148
Longitud (L) (m) 4,267
Paso entre tubos (Pt) (m) 0,0254
NUmero de pases por coraza (Ns) - 1
NUmero de pases por los tubos (n) - 2
Arreglo - cuadrado

Presentacion del informe de resultados

Esta propuesta de solucion, aun cuando, desde el punto de vista de la evaluacién técnica
resulta favorable es rechazada atendiendo a que no cumple con uno de los objetivos
fundamentales de la investigacion que es el calentamiento de la Saccharomyces. Por otra
parte, la evaluacién econémica aunque no se llevd a cabo, indudablemente resulta mucho
mas costosa por la adquisicion del nuevo intercambiador. Ademas, en este caso se
duplicaria el consumo de agua porque el agua de enfriamiento seria el flujo para enfriar la

vinaza, por consiguiente, el retorno a la torre de enfriamiento seria mayor y es conocido
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que dicha torre no cumple los requerimientos técnicos, por lo que se recomienda una
evaluacion detallada del sistema de enfriamiento. Desde el punto de vista ambiental,
tampoco esta propuesta satisface las expectativas, ya que, estd duplicando la cantidad de
agua que por reposicion es enviada a la presa de residuales y penalizada por su impacto

ambiental

Propuesta de solucion 2. Teniendo en cuenta los resultados de la primera propuesta de
solucidn, se propone retomar la primera mejora tecnoldgica con la incorporacién de una
mayor area de intercambio, dada la disponibilidad en fabrica de los serpentines utilizados.
Para ello, sera necesario en primer lugar, lograr una curvatura mayor en dichos serpentines,
de forma tal, que el radio de curvatura sea mayor y sus extremos no sobrepasen los 2,60m.
Esta modificacion permitira le inclusion en el tanque de recepcién de los nuevos
serpentines, de la misma forma y posiciones que los anteriores. Para su evaluacion se

seguira la misma metodologia desarrollada en la propuesta tecnoldgica inicial.

Se debe destacar que para realizar la evaluacion tecnoldgica de esta propuesta de solucion
se tomaran los mismos datos iniciales y del equipo presentadas en las tablas 3.1 y 3.2
respectivamente y seran calculados los demas requerimientos teniendo en cuenta la
incorporacion de un nuevo numero de tubos. Ademas, se mantendrda lo referido a
evaluacion ecoldgica ya que, esta modificacién incide solo en el enfriamiento

calentamiento y la reduccién en el sobreconsumo de agua sigue siendo el mismo.

Tabla 3.13 Resultados del disefio del intercambiador de serpentin sumergido.
Fuente. Elaboracion propia

Variables Unidades Valor
de medidas
Flujo de calor (Q) (W) 255214176

Diferencia verdadera de temperatura (ATv) (°C) 16,64

Numero de tubos (Nt) 800

Diametro interior de la coraza (Ds) (m) 3,15
Area de flujo por los tubos  (ar) (m?) 0,0032
Area de flujo por la coraza (as) (m?) 7,789
Velocidad por los tubos (Vt) (m/s) 5,666
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Reynold tubos  (Rey) 368729,93

Reynold coraza (Res) 3369706,93
Coeficiente pelicular tubos (hio) (W/m?°C) 9253,06
Coeficiente pelicular coraza (ho) (W/m?2°C) 6328,33
Area total de transferencia  (Ar) (m?) 148,32
Coeficiente de disefio  (Up) (W/m?2°C) 1138,72
Area requerida (Ar) (m?) 134,67

Evaluacion economica
Se debe destacar que para realizar esta evaluacion se mantuvieron los costos referidos a salarios y
operarios por cuanto se mantiene la misma brigada, entonces se asumen los datos de la tabla 3.4.Asi

como, se mantienen los costos de electricidad calculados anteriormente.

Tabla 3.14. Consumo de materiales e insumos y costos. Fuente. Elaboracién propia

Materiales Cantidad | Precio cada Costo total
unidad CUP CUP
Vélvulas de cufia con platillos para presion (2 bar= 3 718,86 2 156,58
29 Ib/pulg.?) y 127 mm (5 in)
Platillos (brida) de 127 mm (5 in) 6 56,74 340,44
Tornillos c/tuerca 193 M18 x 120 18 85,33 1535,94
Tubo de 127 mm (5 in) 30m 197,44 5923,2
A-106 S/C SCH 160 D-5 in.
Tubo de 31,75 mm (1,25 in) 6m 19,86 119,16
AC A-53 A-106 S/C SCH 80 D-2”.
Electrodo acero inoxidable UTP 6820MO 7 kg 12,22 85,54
(AWSE316L) (MIGWELD3162)
Electrodo AWSE 6010 3.2MMx350MM 13 kg 3,22 41,86
Platillos de 31,75 mm (1,25 in) 16 9,32 149,12
Tornillos c/tuerca 193 M12 x 120 64 26,30 1683,2
Reducido concéntrico (5 x 4 in) 2 19,66 39,32
Reducido conceéntrico de (4x 1,25 in) 2 15,23 30,46
Niples de 31,75 mm (1,25 in) 24 29,22 701,28
Angulares 10m 16,70 169
Costo total 12 975,1
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Entonces el costo total de operacion

€osto,peracion = (13583 +12975,1)

€osto,peracion = 26 558,1 CUP

Tabla 3.15. Determinacidn de los costos. Fuente. Elaboracion propia

Determinacion de los costos | U/M Valor
Costo operacion CUP 26 558,1
COostO electricidad CuUP 4196,4
Costo total CUP 30 754,5

Presentacion del informe de resultados
De acuerdo con los resultados presentados se ha podido comprobar que la alternativa
tecnoldgica propuesta, satisface los requerimientos esperados. En este caso, el area de
transferencia de calor requerida es menor que el area de transferencia disponible. Mientras
las evaluaciones tecnoldgicas, econémicas y ecoldgicas son favorables. Por consiguiente, se

propone su aceptacion e implementacion.
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Conclusiones Generales

CONCLUSIONES GENERALES

1. Los estudios bibliograficos permitieron identificar el tipo de intercambiador de
serpentin sumergido con agitacion mecanica, como propuesta de alternativa
tecnoldgica en el caso de estudio y fundamentar su evaluacion mediante la

metodologia de célculo propuesta por Moncada.

2. En el estudio se presentaron 3 alternativas tecnoldgicas con sus respectivas
evaluaciones, para lograr el mejoramiento del sistema de enfriamiento

calentamiento de Vinaza y Saccharomyces.

3. La evaluacion general de las alternativas propuestas permitio seleccionar la mas
adecuada para el sistema de enfriamiento calentamiento de Vinazas vy
Saccharomyces. Su implementacion permite una reduccion en el sobreconsumo de
agua de 23 800 m*/afio y un ahorro de 19 992 CUP/afio.
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Recomendaciones

RECOMENDACIONES

1. Serecomienda la implementacion de la alternativa tecnoldgica seleccionada para el

sistema de enfriamiento- calentamiento de Vinazas y Saccharomyces.

2. Se recomienda realizar una evaluacién detallada al sistema de enfriamiento de la

fabrica objeto de estudio y su incidencia en el sistema de fermentacion
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Anexos

ANEXOS

Anexo 1. Guia para la seleccidon de un intercambiador

Aplicacion

Observaciones

Fluidos de

(M<10cp)

baja viscosidad

El intercambiador de placas requiere pequefias &reas
de transferencia.
Para fluidos no corrosivos a altas temperaturas o

altas presiones, usar intercambiadores tubulares.

Liquidos de baja viscosidad o

vapores

Para fluidos no corrosivos, usar intercambiadores
tubulares de acero al carbono.

Para cargas corrosivas, para mantener la higiene de
los fluidos y para vapor a baja presion; usar
intercambiadores de placas. Para grandes cantidades de

vapor, usar intercambiadores de espiral.

Fluidos de viscosidad media
(109 — 100 cp)

Con iguales fluidos en ambos lados, usar el

intercambiador de placas.
Si las empaquetaduras causan problemas o la cantidad

de solidos es elevada, usar un intercambiador de espiral.

Fluidos con alta viscosidad (|

> 100 cp)

Se aprovecha la configuracién de las placas

para proporcionar un flujo turbulento.

En algunos casos se han wusado placas para
viscosidades sobre los 5 000 cp.
Para  viscosidades extremas es preferido el

intercambiador de espiral.

Fluidos sucios (con alta tendencia|

a formar incrustaciones)

Puede usarse el intercambiador de placas o el de espiral.
Por su facil acceso a la limpieza es preferible el

intercambiador de placas.
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Suspensiones y pulpas

Recomendable el de espiral (usado en algunos casos para
corrientes con méas de 50% de so6lidos) y en ciertos casos

el intercambiador de placas.

Liquidos sensibles al calor

El intercambiador de placas es el mejor y en ciertos

casos el de espiral

Enfriamiento o calentamiento de

Intercambiador de superficie extendida

Gases 0 aire a presion

Con ciertas limitaciones puede usarse el intercambiador
de placas, de otro modo debe seleccionarse un
intercambiador tubular (con superficie extendida en el
lado del gas)

Condensacion

Para cargas no corrosivas, seleccionar un intercambiador
tubular de acero al carbono.

Para cargas corrosivas un intercambiador de espiral.

Para ciertos casos como el requerimiento de condiciones
higiénicas, puede considerarse el intercambiador de

placas.

Alta presion (sobre 35 atm) o

altas temperaturas (sobre 500 °C)

Usar intercambiador tubular

Fluidos extremadamente

Corrosivos

Usar intercambiador de grafito
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Anexo 2. Tarifa M1-A para el pago de la electricidad segiin ONE

PRECIO DE LA ELECTRICIDAD POR TARIFAS EN BASE PARA FACTOR K=|

1,0000]

Tipo de

Precio cargo fijo por

Precio de electricidad variable por horarios ($/kWh)

No . Tarifa Especificaciones Demanda Contratada en Pico (17:00] Dia {05:00-[ ™ g
Consumidores | 00.05¢ E : .00, .
el pico (kW) Pico (17:00.21:00 horas) Dia (05:00.17:00 horas) Madrugada (21:00-05:00 1" %5 4" "yg.9 | @ (21:00- | Precio
horas) 05:00 | Promedio
horas) horas) N X
. . . $ 128.00 mensual por KW . . . .
Alta tensidn (110 6 220 kV) consumidores con (3.05015/KWh*K+0.72735/KWh)* [ (1.52825/k\Wh*K+0.72735/k\Wh) [ (1.02095/kWh*K+0.7273%/k\Wh
1 A1 o . o de demanda contratada en B H . " 3,7774 2 2555 1,7482 2,5937
actividad continua >= 20 horas diarias e (e kWh de consumo pico kWh de consumo dia FkWh de consumo madrugada
—— Industrial B
2 A2 |AttaTension (110 6 220 kV) para (3.05015/KWh*K+0.9915/k\Wh) Kk (1.5282$.kah*K+U_?91$.FkWh}* (1.0209K\Wh*K+0. 9915/ KWh)*k 4.0411 25192 20119 2,8574
cogeneradores Wh de consumo pico kWh de consumo dia Wh de consumo madrugada
Promedio de Alta Tension 3,90925 | 2,38735 | 1,88005 | 12,7256
Media tensién consumidores con metro $94.00 mensual por KW d2 | 3 4 c7ne 1440 85058/1cWh)*| (1 5869S/KWH?K+0_85058/KWh) | (1.0B01S/KWHK+0 85055/KWh
M1-A X demanda contratada de X . ) " 40267 24464 1,9196 2,71976
instalado de triple registros. X B kWh de consumo pico kWh de consumo dia YkWh de consumo madrugada
5:00 a 21:00 horas
Media tensid id tro d $94.00 mensual por kYW de
M-C T a "t”f'”” consumidores con metro A& Un | - 40 manda contratada en (1.67265/k\Wh*K+0_85958/k\Wh) kWh consumidos 2,532 2532 2,532 2,5320
, Industrial y solo registro. cualquier horario del dia
Comercial Consumidores alimentados por una
subestacidn exclusiva cuyo voltaje primario sea
34.5 kV, su demanda maxima contratada de 5 128.00 mensual por kKW
/KVWh! J i JK\Wh i /KWh* i
M1 - D (1000 kW o superior y se encuentren separados| de demanda contratada en (3.05015/kiVh K+U'.?273$' Kih) 21'52825 Kivh K+U'T,2F3$' Kilvh) (J'UEU%' KWh"K+0.72738/k\Vh 3,7774 22555 1,7482 2,5937
I B ; k\Wh de consumo pico kWh de consumo dia y'kWh de consumo madrugada
de la subestacidn de transmisidn que los el horario pico
alimenta por diez kildmetros (10 km) de lineas
como maximo
4 M- A !:itamtemn para regadios con un solo (1.67255/KWh*K:+0_85685/KWh)*kWh Consumidos 25293 | 26203 | 26203 | 2,5203
—1 Regadio Se le prohibe consumir en
Agropecuarios el horario pico
- ) ) (3.16725/k\Wh*K+0.85685/kVWh)* [ (1.58695/k\Wh*K+0.8568%5/k\Wh) [ (1.06015/kWh*K+0.8568%/k\Wh
5 M2 - B |Media tensidn para regadios con tres registros KWh de consumo pico “kWh de consumo dia JkWh de consumo madrugada 4,024 24437 1,9169 2,7949
i i *| /| * /| # i /| # i
6 Industrial M-1 Media Fenalnn para los cogeneradores (3.16725/KWh K+1,.3151$ K\Wh) 21,585% kWh K+1,3'1G1$ k\Wh) (1,[]60155 KWh*K+1 31615/kWh 44873 2903 23762 32502
industriales k\Wh de consumo pico kWh de consumao dia Y'kWh de consumo madrugada
Promedio de Media Tension 3,5621 | 2,5183167 | 2,1704 2,7503
7 C°“:)‘:r';;a' Y | B-1 |Baja Tension (2.14108/KWh*K+0_9856 5/ KWh)*k\Wh Consumidos 31266 | 31266 | 31266 | 3,1266
8 Eventual E-1 [Senicio Eventual para consumos hasta 30 dias (305*KW instalado*Cantidad de Dias) 30 30,0

\ota: A todas las tarifas no residenciales, excepto a senicios eventuales e inmobiliarias, se le aplica el célculo del factor de potencia y el factor K, este (ltimo varia todos los meses en correspondencia con el precio ponderado

de los combustibles utilizados en la generacidn de electricidad, cuyo comportamiento mesual podrd comportarse con un mas o menos el 10% con respecto al valor de referencia aprobado de 0,9738
Penalizacione * Portener un factor de potencia inferior a 0.90.

Bonificacion:
Las Tarifas M1-C y B-1 mantienen su precio para los tres horarios del dia.
La Tarifa M3-A tiene un solo precio del dia y se aplica para riegos agricolas con un solo registro.

“En caso de registrarse una demanda maxima en el horario pico o el dia. segun |a tarifa y es superior a la contratada se le factura la contratada al triple del precio del cargo fijo
* Por tener un factor de potencia superior a 0.92 hasta 0.96.
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Anexo 3. Propuesta de proyecto para el montaje y mantenimiento de la alternativa tecnoldgica seleccionada

VISTA ISOMETRICA,
VISTA SUPERIOR. VISTA LATERAL.

NOTA:
1) EL INTERCAMBIADOR DE CALOR SERA INSTALADO EN UN TANQUE EXISTENTE.
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VISTA ISOMETRICA, VISTA SUPERIOR.

VISTA LATERAL.

NOTA:
1) EL DISENO DEL INTERCAMBIADOR EN SU CONFIGURACION ESTA COMPUESTO DE
4 SECCIONES, CONFORMADA CADA SECCION DE 3 PLACAS.
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