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Resumen

El rediseiio de la red de vapor y de retorno de condensados de Coca Cola
FEMSA, tiene como fin determinar la factibilidad econdmica del redisefio de todo
el sistema de alimentacién de vapor de la planta, de manera tal que se logre
proveer a todos los equipos con la presidén y caudal de disefio para que operen
en su punto O6ptimo, y asi se aumente la eficacia del proceso.

Con el redisefio de la red de vapor se identificaron los puntos criticos de
consumo de vapor como los de mayor demanda de flujo méasico, para cuantificar
la pérdida de presion del vapor hasta los puntos de consumo y determinar asi las

propiedades del condensado retornado.

Los accesorios tanto en la linea de vapor como de retorno de condensados
juegan un papel trascendental, debido a su funcion primordial, ya sea de
regulacion de flujo, filtrado o bien de separacion de vapor y condensado. A pesar
de ello, los accesorios también son responsables de la caida de presion, al igual

gue los equipos de consumo.

Asi mismo se busca retornar la mayor cantidad de condensado, de forma
gue se pueda alimentar la caldera con el condensado retornado a la temperatura

recomendada, debido a que esto implica ahorro de dinero.

Como parte de la propuesta, se brindan ademéas recomendaciones que
ayudaran a aumentar la eficiencia del proceso y del retorno de condensados, en
caso de que no se quiera llevar a cabo el redisefio completo sugerido en este

documento.
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1. Introduccidén

Este apartado tiene como fin comprender el contexto de la empresa en la
cual se desarroll6 el presente trabajo. Para ello, a lo largo en este capitulo se
presentan generalidades de la empresa en la que se realiz6 el proyecto. Luego
se efectud una descripcion general de la planta y se explico la problematica y

justificacion que conllevan a establecer los objetivos del presente proyecto.

1.1.Panorama

“Coca-Cola FEMSA es una subsidiaria de la empresa Fomento Econémico
Mexicano S.A. de C.V. (FEMSA) y The Coca-Cola Company” (Bonilla-Mora &
Meza-Moraga, 2012, p. 1). Inicialmente se llamé FEMSA Refrescos S.A. de C.V.
Su nombre actual surgié en junio de 1993 cuando The Coca-Cola Company
suscribié 30% del capital social de la empresa. (Bonilla-Mora & Meza-Moraga,
2012)

Se logra posicionar en Centroamérica en el 2003, cuando compra la
embotelladora Panamerican Beverages Inc., Panamco (Bonilla-Mora & Meza-
Moraga, 2012). Actualmente Coca-Cola FEMSA cuenta con 44 plantas en
América Latina y 21 en Filipinas y se subdivide en cuatro partes segun la
ubicacion geografica (FEMSA, 2009):

e México y Centroamérica: Guatemala, Nicaragua, Costa Rica, Panama y
México.

e Sudamérica: Argentina, Venezuela y Colombia.

e Brasil

e Sureste Asiatico: Filipinas



1.1.1 Coca-Cola FEMSA (Costa Rica)

Coca-Cola FEMSA en Costa Rica cuenta con dos plantas: la planta

embotelladora de Calle Blancos y la planta de Coronado.

En Calle Blancos se embotellan todos los productos que se comercializan
en vidrio, plastico a base de polietileno tereftalato (PET por sus siglas en inglés),
y sus presentaciones retornables de PET. En la planta de Coronado se envasa
el producto en presentaciones de Tetra Brik, ya sea Hi-C, Sunfruit, o productos
Del Valle.

1.1.2 Mision y vision de la empresa

La empresa Coca-Cola FEMSA tiene como mision: “Satisfacer y agradar
con excelencia al consumidor de bebidas”; y como visién: “Ser el mejor
embotellador del mundo, reconocido por su excelencia operativa y la calidad de

su gente.”

1.1.3 Valores de Coca-Cola FEMSA

Los valores para Coca-Coca FEMSA son la base para su éxito actual y
futuro. A continuacion, se enumeran los cinco principales valores que

caracterizan a la empresa:

Pasidn por el servicio vy el enfoque hacia los clientes y consumidores:

“estamos comprometidos a satisfacer las necesidades de nuestros clientes y

consumidores con bebidas de calidad.”

Creatividad e innovacion: “ya sea trabajando en la linea de embotellado,

en pre-venta o distribuyendo, nosotros vemos los retos como oportunidades de
satisfacer a nuestros clientes, para mejorar nuestras practicas operativas y hacer

que nuestro negocio crezca.”



Trabajo en equipo: “promovemos un ambiente de equipo positivo en el cual

compartimos ideas, resolvemos problemas y nos comprometemos para lograr el

éxito de cada uno de nosotros.”

Respeto por_el individuo, sus derechos y dignidad: “trabajamos para

desarrollar profundamente y construir relaciones de negocios duraderas basadas

en la confianza.”

Alto estandar de calidad vy niveles de productividad: “continuamente se

busca realizar mejoras en la cadena de valor asi como tener un mayor
aprovechamiento de los recursos, lo cual nos permite ser uno de las

embotelladores mas rentables en el mundo.”

1.1.4 Planta embotelladora Coca-Cola FEMSA (Costa Rica)

El proyecto se desarrollé en la planta embotelladora de Calle Blancos,
Guadalupe. Los principales productos que se envasan en esta planta, en las
diferentes presentaciones del mercado son: Coca-Cola, Fanta, Sprite, Fresca,

Vallefruit, Powerade, agua Alpina, Gladiador y Fuze Tea.

Para llevar a cabo el embotellado del producto, la planta cuenta con la
estacion de saneamiento, o sala C.I.P. (clean in place, por sus siglas en inglés).
La sala CIP es donde se preparan todos los fluidos necesarios para llevar a cabo

los saneamientos.

La planta posee ocho lineas, siete de ellas de envasado. En la linea 1 se
embotellan bebidas carbonatadas en las presentaciones de 600 ml y 355 ml y
agua en la de 600 ml; en la linea 4 se embotella PET retornable y las
presentaciones de 31y 2,5 |; la linea 2 en presentaciones de 11, 6,50z y 12 oz.
La linea 5 se encarga del embotellado de agua en las presentaciones de 31y 5
l. En la linea 6 se realiza el embotellado en caliente de Fuze Tea y las bebidas

Del Valle que se comercializan en PET. En la linea 7 se envasa Post mix (bolsas



de venta para dispensadoras, principalmente para venta de restaurantes de
comida rapida) y la linea 8 es de empaque de las botellas segun lo solicitado por

los vendedores de producto, principalmente de supermercados.

Ademas, la planta cuenta con el area de servicios auxiliares que tiene
como pertinencia el abastecimiento de agua a la planta, el trasiego y
almacenamiento de amoniaco, que es utilizado como el principal refrigerante, y

la produccién de vapor.

1.1.5 Descripcion de los procesos productivos

En este apartado se describira el proceso productivo de manera general,
haciendo énfasis en las lineas de interés, que son las lineas con lavadoras (2 y

4) y lalinea 6 (de embotellado en caliente), que requieren alimentacién de vapor.

El proceso consiste en una linea larga, en la que se trasladan las botellas
por medio de una banda transportadora. En el proceso de la linea 4, un operador
primero coloca las cajas con botellas vacias (las cajas son de 3 filas de 2 botellas)
en una banda transportadora a una altura inferior a la banda transportadora
principal, hasta llegar a la primera de las méaquinas del proceso: la
desempacadora. Esta toma las botellas de la parte superior por medio de
ventosas y las coloca en la banda transportadora que las guia a lo largo del

proceso de llenado.

Posteriormente, cada botella pasa a la descapsuladora, que es la
encargada de quitarle las tapas. Se procede con un enjuague en la parte superior
de la botella para pasar a la siguiente maquina, conocida como la “Alexus”, que
es la encargada de determinar si la botella contiene algiin combustible, alcohol u
otra sustancia que pueda afectar la esencia del producto que se esta

embotellando.

Seguidamente las botellas se dirigen a la lavadora, en la que se realizan

una serie de enjuagues en soda caustica y agua (en el calentamiento de la soda



caustica se utiliza el vapor). Las botellas prosiguen a la llenadora y a la
capsuladora (méquina encargada de colocarle las tapas) que se encuentra en la
misma llenadora, se le realiza un enjuague e inspeccion mas. Finalmente, se

procede a la empacadora, la cual coloca las botellas de regreso a las cajas.

En la linea 6 no se colocan las botellas al final del proceso de vuelta a las
cajas, sino que por medio de la maquina envolvedora “TECMI” se le coloca
plastico encima para luego ser pasadas por un horno de manera que el plastico

sobre las botellas toma la forma de ellas, como se aprecia en la figura 1.1.

i
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Figura 1.1. Envoltura de la “TECMI”
Fuente: Lider.cl

1.2 Probleméatica

En el area de Servicios Auxiliares de la planta embotelladora Coca-Cola
FEMSA, en Calle Blancos, Guadalupe, el vapor es de gran importancia para tres
propésitos especificos. El primero es el saneo, debido a que antes del
embotellamiento de cada producto, los implementos y la maquinaria utilizados
deben ser esterilizados utilizando agua que es calentada por medio de
intercambiadores de calor alimentados por el vapor. El segundo uso del vapor se
da en la pasteurizacién de los productos naturales que se embotellan, tal como
el té frio en sus diversas presentaciones. El tercer proposito del vapor es en la

lavadora de botellas de productos retornables, tanto en vidrio como en plastico.



Por lo tanto, el buen funcionamiento de la linea de distribucion de vapor es

fundamental para atender sus requerimientos respectivos de manera adecuada.

La problematica actual es que la red de distribucion de vapor de la
embotelladora opera de manera muy ineficiente. El condensado que se genera
no se logra extraer por completo de la linea de vapor, lo que implica dos
problemas: primero, va a producir golpe de ariete a lo largo de la tuberia, lo que
eventualmente puede hacer que esta llegue a fallar; segundo, el condensado
posee un alto nivel energético debido a su alta temperatura y se esta

desperdiciando.

El objetivo de una red de retorno de condensados es captar el fluido
remanente del intercambio de calor con el fin de retornarlo a la caldera y asi
aprovechar la energia que contiene este condensado y ahorrar dinero en la
utilizacion de productos quimicos en el tratamiento del agua. Esta captacion de
condensados se realiza por medio de las trampas de vapor. En Coca-Cola
FEMSA se estan desechando estos condensados debido a que no existe un
sistema que lo retorne a la caldera, lo que estd generando un desperdicio

importante de energia.

1.3 Justificacion

La red de distribucién de vapor es de vital importancia dentro del proceso
de produccién de la compaiiia en los usos mencionados anteriormente. De igual
manera, la red de retorno de condensados tiene el mismo nivel de importancia,
ya que se debe garantizar que este condensado se retire de la linea de vapor
para evitar posibles dafios en ésta y sea devuelto al tanque de alimentacion de

la caldera.

Segun la dultima auditoria realizada por Gestion de Servicios de
Manufactura (GSM), departamento de FEMSA en México, el panorama actual de

la compafiia es que se esta recuperando sélo un 47% del total del condensado



debido a fallas en el disefio del sistema de retorno (tuberias y accesorios). Este
sistema fue construido hace aproximadamente 20 afios sin un disefio mecanico
gue lo respaldara. En el caso de los intercambiadores de calor, la red existente
de retorno que capta el condensado, luego de entregar su energia, tiene grandes
fallas en el arreglo de tuberias, que no permiten retornar el condensado hasta el
tanque de alimentaciéon el agua. Las trampas de vapor no trabajan
adecuadamente, por lo que una gran cantidad de condensado contindia por la
linea de vapor hasta el final del proceso, con los problemas que esto representa

y que se discutieron en la problematica.

Para la compafiia es de gran importancia contar con un nuevo disefio, para
asi mejorar el sistema y poder aprovechar la energia que aun posee el
condensado y alimentar nuevamente la caldera con agua previamente tratada y
a alta temperatura. Asimismo, debe estudiarse el aislamiento en la tuberia de
vapor, que reduzca la generacion de condensado, asi como la colocacion
adecuada de las trampas de vapor para evacuar todo el condensado. Por lo tanto,
este nuevo disefio hara que Coca-Cola FEMSA reduzca los costos de

combustible, de abastecimiento de agua y su subsiguiente tratamiento quimico.

1.4 Objetivos

1.4.1 Objetivo general

Disefiar la nueva red de vapor y de retorno de condensados de la
embotelladora Coca-Cola FEMSA en Calle Blancos, Guadalupe para aumentar

la eficiencia energética en el sistema de vapor de vapor de la planta.



1.4.2 Objetivos especificos

Cuantificar los requerimientos de vapor de la planta para determinar las

caracteristicas del sistema de distribucion.

Documentar la geometria y accesorios de la red de vapor y de retorno de

condensados actual de la planta.

Analizar los equipos y accesorios en la red de distribucion de vapor y en la red
de condensados para determinar sus caracteristicas de funcionamiento y

cuantificar las pérdidas de condensados.

Realizar un nuevo disefio de la red de vapor y de retorno de condensados de la

planta para mostrar los beneficios y ventajas de la nueva propuesta.

Elaborar un analisis econdmico para determinar la factibilidad del proyecto.

1.5 Alcances y limitaciones

Se realizara el estudio y disefo tanto de la red de vapor como de la red de
retorno de condensados. Los condensados incluyen el agua adquirida por
intercambio de calor, luego de que el vapor entrega su energia al respectivo
equipo en donde se requiera, asi como también la obtenida debido a las pérdidas
a lo largo de la tuberia y que se recuperan por medio de las trampas de vapor.
Ademas, vale aclarar que debido a politicas internas de la empresa, no se pueden
tomar fotografias dentro de sus instalaciones, por lo que no sera posible mostrar,

de forma visible, las deficiencias en la red de vapor actual.

Las redes de vapor se disefian para que no exista condensado, por lo
tanto, el disefio se simplificar4 considerando que por ella s6lo pasara vapor y no
dos fases (vapor y agua). Para garantizar esta ausencia de condensado en la
tuberia, se estudiard la distancia necesaria que debe existir entre cada trampa
de vapor para la mayor recuperacion de condensados posible y la liberacion de

la tuberia de vapor de éste y asi evitar dafios. De igual manera, se determinara



la inclinacion que debe tener de la tuberia de vapor, y los accesorios necesarios
en la tuberia de retorno de condesados para el trasiego del agua, de manera que
se analizara la necesidad de colocar valvulas, bombas, tanque de vaporizacion
instantanea (tanque “flash”), entre otros dispositivos que ademas ayuden a
aprovechar de la mejor manera la energia presente en el condensado y sean de
utilidad para trasegar el fluido nuevamente a la caldera.

Por ultimo, se cuantificara el ahorro energético y econémico que generara
el nuevo disefio de la red de vapor. Se calculara el costo de la implementacién
del proyecto tomando en cuenta el costo de la instalacion, para asi establecer el

tiempo de retorno de la inversion.

1.6 Metodologia

El primer paso, luego de haber definido el tema, fue hacer una revision
bibliografica acerca de los topicos involucrados: generacion de vapor, distribucién
de vapor, pérdidas en tuberias de vapor y accesorios presentes en tuberias de
vapor. Para esto se utilizaron las bases de datos del Sistema de Bibliotecas,
Documentacion e Informacion (SIBDI) de la Universidad de Costa Rica, para asi
obtener articulos cientificos y demas fuentes especializadas en la materia.
También se consultaron manuales de disefio de fabricantes de equipo utilizado
en la generacion de vapor. Se tuvo acceso al plano de la red de vapor actual en
la embotelladora Coca-Cola FEMSA, de donde se pudo conocer la distribucion
del sistema, diametros de tuberia, ubicacion de trampas de vapor y los distintos

sectores con requerimiento de vapor.

Luego se realizé una visita a la embotelladora Coca-Cola FEMSA para
conocer de primera mano las condiciones de operacion presentes en el sitio,
principalmente el cuarto de calderas, como por ejemplo la temperatura del tanque
de alimentacion, temperatura en la caldera, distribucion de la tuberia y demas

accesorios presentes.



Seguidamente, se midio la presion en diferentes puntos en la tuberia, para
determinar cudles eran las trampas de vapor que presentaron mas problemas.
Se prosiguio a realizar los calculos de diferencias de presiones, pérdidas por
friccion y accesorios, y la cantidad de energia que se recuperaria, con el fin de
presentar la nueva propuesta de disefio junto con su respectivo plano, todo

fundamentado en la bibliografia.

Finalmente, se calculara el posible ahorro econdmico de la empresa con
la implementacion y se expondran los hallazgos respectivos y las

recomendaciones a partir del estudio realizado.
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2 Marco teodrico

2.1 Funcionamiento de una caldera

Las calderas son los equipos fundamentales utilizados para convertir el
agua en vapor mediante la presurizacion y aumento de calor sensible
(temperatura) en la caldera. De esta manera, se logra convertir un caudal
importante de agua a vapor, en cantidades industriales, para ser utilizado en

plantas de produccién.

El principio de funcionamiento de una caldera se basa en la presencia de
tres elementos principales que se llevan a cabo en la combustién: el oxigeno, un
combustible y calor. El calor es proveido cominmente por una llama de fuego
(The Babcock & Wilcox Company, 2005).

En el horno, el combustible y el aire son mezclados y quemados,
transformando la energia quimica en energia caldrica, en donde mediante una
superficie de transferencia de calor se aumenta la temperatura y presion del fluido
hasta que se evapore y se convierta en vapor saturado para utilizarlo

seguidamente en el proceso requerido.

La principal clasificacion de calderas es por su tipo. Se dividen en
pirotubulares (tubos de fuego) o acuatubulares (tubos de agua). Las calderas de
tubos de fuego son utilizadas principalmente para bajas y medianas presiones,
gue se refiere a presiones de operaciéon menores a 103 kPa (15 psi), mientras
gue las calderas acuatubulares son utilizadas a grandes escalas, a partir de 103

kPa (15 psi) en adelante (Rodriguez-Vasquez, 2006).
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2.1.1 Calderas pirotubulares

Las calderas de tubos de fuego se caracterizan porque los gases de
combustion circulan por tubos, los cuales por medio de transferencia de calor a
través del acero calientan el agua hasta convertirla en vapor. Lo hacen a través

de la llama de gran tamafo que tiene contacto con la estructura.

Segun la NBBI (The National Board of Boiler and Pressure Vessel
Inspector, 2014), existen cuatro configuraciones en las que pueden ser

construidas las calderas:

2.1.1.1 Calderas de retorno horizontal

Este tipo de calderas son utilizadas principalmente para alimentar
pequefias edificaciones con vapor. Consisten en una superficie metalica cilindrica
de importante espesor en la cual se encuentran soportados dos 0 mas bancos
de tubos. El quemador se encuentra debajo de la estructura tubular como se

muestra en la figura 2.1.

Los gases transitan entre los tubos calentando el agua mediante
transferencia de calor. Una vez que los gases han pasado a través de los tubos
son conducidos hasta la chimenea para utilizarlos en procesos de

precalentamiento o desechados.

12



yese Smoke Bos

Sriogewal

Figura 2.1. Caldera de retorno horizontal
Fuente: Rodriguez-Vasquez, 2014, pag. 24

2.1.1.2 Caldera caja de fuego (“firebox”)

Estas calderas se caracterizan por tener una estructura semejante a las
locomotoras, en donde los gases producto de la combustion pasan a través de
los tubos. Una de las caracteristicas de este tipo de caldera es que contienen

pasos (por su nombre en inglés “bafles”).

Los pasos consisten en la cantidad de veces que pasan los gases de la
combustion en una direccion, teniendo contacto con el agua. La figura 2.2 ilustra

una caldera tipo caja de fuego.

Figura 2.2. Caldera tipo “Firebox”
Fuente: Rodriguez-Vasquez, 2014, pag. 25
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2.1.1.3 Caldera marina escocesa (“scotch”)

Es el tipo de caldera predominante, tanto en procesos industriales como
en calefaccion. Su hogar es un tubo de gran didmetro conectado con tubos de
menor diametro a su alrededor, contenidos en la camara de combustion. El agua
se encuentra alrededor de la cdmara, de modo que los gases se encargan de
calentar el agua. Calderas mas grandes de este tipo poseen varios hornos (de

dos a cuatro). (The National Board of Boiler and Pressure Vessel Inspector, 2014)

La presion de trabajo suele ser maximo de 1961 kPa (19,6 bar) y una
produccién de 22 500 kg/h (22,2 ton/h). (Soto & Valladares, 2008). En la figura
2.3 se observa una imagen que ilustra la configuraciéon de una caldera marina

escocesa.

Figura 2.3. Caldera tipo marina escocesa.
Fuente: Soto-T. & Valladares-M., 2008, pag. 39

2.1.1.4 Caldera vertical

Es una caldera compacta, util para cuando se posee poco espacio y la
cantidad de vapor necesaria es poca. Consiste en una variacion de las calderas
de caja de fuego, en la cual el horno esta rodeado por agua y tubos verticales.
(Rodriguez-Vasquez, 2006). Para incrementar su eficiencia, en ocasiones se
utilizan dos pasos de humo y su capacidad varia entre los 50 kg/h y 600 kg/h de

vapor. (Soto & Valladares, 2008). En la figura 2.4 se ilustra una caldera vertical.
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Figura 2.4. Caldera tipo vertical.
Fuente: Soto-T. & Valladares-M., 2008.

2.1.2 Calderas acuatubulares

En las calderas acuatubulares, a diferencia de las pirotubulares, el agua y
el vapor circulan por los tubos, mientras que los gases de la combustion lo hacen
por la parte exterior de los tubos, de manera que el calentamiento del agua y
aumento de energia se da mediante la transferencia de calor entre los gases de

combustion y el agua.

Las calderas acuatubulares estdn conformadas por un horno, que es el
responsable de brindar los gases de combustion, cuentan con tubos de gran

longitud y domos de vapor (The Babcock & Wilcox Company, 2005).

Como se puede apreciar en la figura 2.5, todos los tubos estan conectados
a los colectores (domos), y mediante los tubos longitudinales apilados se forma
una pared que conforma parte del hogar. La circulacion del agua, debido a la
diferencia de densidad entre el agua caliente y fria, puede ser natural, de manera
gue se separa el agua del vapor de agua en el domo superior (domo de vapor)
(Valle-Asto & Zavaleta-Cornejo, 2007).
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Figura 2.5. Caldera de tubos de agua.
Fuente: Spirax Sarco, 2014.

Este tipo de caldera puede producir hasta 1000 ton/h de vapor, a una
presidon maxima de 14 700 kPa (147 bar). La eficiencia térmica de las calderas
de tubos de agua es mucho mayor que las de los tubos de fuego, por la cantidad
de pasos que contienen (entre dos y seis). Ademas, la cantidad de tubos
aumentan la superficie de contacto entre los gases de combustion y el agua que
se desea evaporar, Yy la inclinacion de estos facilita el ingreso natural de agua a

temperatura ambiente por la parte inferior. (Soto & Valladares, 2008).

2.2 Pérdidas en tuberias de vapor

La presencia de condensado en una tuberia de vapor es un fenémeno que
se considera indeseable. Sin embargo, siempre va a estar presente y mas bien
es necesario ya que, éste vapor al condensarse provoca una caida de presion
gue mantiene el flujo de vapor dentro de la tuberia (Spirax Sarco, 1999). Por lo
tanto, al disefiar un sistema de tuberias de vapor no se busca eliminar por
completo la presencia de condensado, pero si de disminuir su cantidad y retirarlo

de la linea de vapor cuando sea necesario, para que la pérdida de presion entre
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el inicio de la tuberia y el final no sea significativa. Lo que se prefiere es que este
condensado no se produzca a lo largo de la tuberia, sino que el caso ideal es que
se presente una vez que alcance el fin del proceso, ya sea calentar otro fluido a
través de un intercambiador de calor, o ser utilizado para esterilizar algun
producto. Ademéas de lo anterior, es imprescindible contar con el equipo
adecuado para extraer el condensado de la tuberia de vapor.

Otra consideracion muy importante que hay que tener en cuenta al disefar
tuberias de vapor es que este tipo de redes “difiere de otros sistemas porque
generalmente transporta tres fluidos: vapor, agua y aire.” (Vega-Pefia &
Rodriguez-Gonzalez, 2007, pag. 3). Por lo tanto, el método de analisis para las

pérdidas no es sencillo.

Es importante reducir las pérdidas en sistemas de vapor, ya que de por si
los gastos en los que se incurre, en al funcionamiento de los equipos, son muy
altos. Aunado a esto, muchas veces se generan costos “asociados al
ablandamiento de agua de calderas y mantenimiento en general” (Aristizabal,
Schafer, & Barrera, 2014, parr. 3). Si por ejemplo se tiene una red donde las
trampas de vapor o la red de retorno de condensados no trabajan bien, este no
regresard al tanque de revaporizacion para su consecuente reintroducciéon al
sistema, sino que se desperdiciara. Surgen entonces dos fuentes de ineficiencia,
tanto econémica como energética en tal proceso: primero, se debera invertir mas
recursos tratando el agua que se debe agregar al sistema para suplir la que se
pierde; segundo, el agua de alimentacion ingresa a una temperatura muy baja en
comparacién con la temperatura de vaporizacién, contrario a si se recuperara el

condensado, que se encuentra todavia a alta temperatura.

2.2.1 Métodos de calculo

Las pérdidas de presion en una tuberia ocurren principalmente debido a

dos factores: la longitud misma de los tramos de tuberia y los accesorios que esta
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contiene. Con respecto a la longitud de la tuberia propiamente, debe
considerarse “por una parte caudal, velocidad, viscosidad del fluido, y por otra
parte diametro y rugosidad de la pared de tuberia” (Junta de Castilla y Leon,
2010, pag. 35). Es decir, importan tanto las condiciones de operacion como la
construccion del tubo. Estas variables se pueden relacionar por medio del
namero de Reynolds, que se muestra en la ecuacion (2.1):

Re [2.1]

Donde:
v: velocidad del fluido, en m/s
D: diametro interior del tubo, en m

v: viscosidad cinematica del fluido, en m?/s

Como se puede constatar, este es un valor adimensional que diferencia el
comportamiento de un fluido entre laminar o turbulento. En general, los flujos
laminares son aquellos en los que el nimero de Reynolds es menor que 2 000,
mientras que para numeros mayores de 4 000 el flujo se considera turbulento,
existiendo entre estos valores una zona de transicibn donde no se puede
identificar cual de los dos tipos de flujo se presenta. Un flujo laminar es uniforme
y ordenado, mientras que el turbulento, como su nombre lo indica, es muy

fluctuante y desordenado.

Como se evidencia en la ecuacion (2.1), los fluidos laminares viajan a
bajas velocidades, mientras que los turbulentos tienen altas velocidades.
También, flujos muy viscosos como los aceites son laminares. Dependiendo de

la aplicacion se prefiere un tipo de fluido o el otro. Por ejemplo, en el caso de que
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se desee una alta transferencia de calor, como en intercambiadores de calor, el
flujo ideal es el turbulento, ya que su constante movimiento en forma de remolinos
transporta masa, cantidad de movimiento y energia de unas regiones del fluido a

otras, acelerando su transmisiéon (Cengel & Ghajar, 2011).

Con respecto a los accesorios, existen tablas donde se tabula la pérdida
de presion en metros de columna de agua que provoca cada uno de ellos,

conocidos como longitud equivalente.

A lo largo del tiempo se han utilizado varias ecuaciones empiricas para
calcular las pérdidas de presion dentro de las tuberias. Sin embargo, actualmente
se prefieren dos: la de Hazen-Williams y la de Darcy-Weisbach. La ventaja de la
primera es que su calculo es sencillo, pero sélo es aplicable para agua a
temperaturas menores a 60 °C. La segunda no es tan sencilla en su calculo, pero
se puede utilizar para cualquier condicién de fluido, ademas de que con los
métodos de célculo actuales se simplifica (Junta de Castilla y Ledn, 2010), como
se aprecia en la ecuacion (2.2), en donde se describe la ecuacion para determinar

la pérdida en tuberia recta:

L v?

herg = f'E'E [2.2]

Donde:

hs. pérdida de carga por friccion, en m

f: factor de friccion de Darcy, adimensional
L: longitud de la tuberia, en m

D: didmetro de la tuberia, en m

v: velocidad promedio del fluido, en m/s

g: aceleracion de la gravedad, en m/s?

19



De estos valores, la longitud y diametro de la tuberia se pueden medir
facilmente. También se puede determinar con facilidad la velocidad del fluido,
mientras que la aceleracion de la gravedad es una constante conocida. Por lo
tanto, el valor que queda por determinar es el factor de friccion de Darcy, f.
Existen muchos criterios para encontrarlo, dependiendo del nimero de Reynolds
(ecuacion 2.1). Uno de ellos es el método de Colebrook-White, utilizado para
valores de Reynolds mayores a 4 000, (turbulentos) y se muestra en la ecuacion
(2.3):

€ 2,51
=—2-log <Q+ )

37 T Re 7 [2.3]

L
VF
Donde:
f: factor de friccion de Darcy
€: rugosidad absoluta de la tuberia, en mm
D: didmetro interno de la tuberia, en mm
Re: nimero de Reynolds

La ecuacién (2.3) es una ecuacién implicita, asi que “hay que recurrir a
métodos iterativos para proceder a su resolucion. De ahi su dificultad y el hecho
que desde su formulaciéon haya sido escaso el uso que se ha hecho de ella”
(Junta de Castilla y Leon, 2010, pag. 41). Sin embargo, en la actualidad con las
herramientas tecnoldgicas con las que se cuenta, se puede resolver rapidamente.
Ademas, nuevamente para obtener el didmetro basta con una simple medicion,
mientras que el numero de Reynolds se obtiene utilizando la ecuacién (2.1). Por
altimo, la rugosidad absoluta del tubo se encuentra tabulada dependiendo del

material.

En caso de que el flujo sea laminar, el calculo del factor de friccion es

todavia mas sencillo, como muestra la ecuacion (2.4):
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f=n [2.4]

Existe también una alternativa para determinar el factor de friccién
independientemente del tipo de flujo, por medio del diagrama de Moody, que se

presenta en la figura 2.6:
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FIGURE A-27
The Moody chart for the friction factor for fully developed flow in circular tubes.

Figura 2.6. Diagrama de Moody.
Fuente: Universidad de Alcala.

Como se observa en la figura 2.6, en este caso se requiere nada mas el
namero de Reynolds y la relacién entre la rugosidad absoluta y el diametro,
conocida como rugosidad relativa. El didmetro se encuentra graficado en el eje
horizontal, mientras que las curvas de rugosidad relativa estan en el eje derecho.
A partir de la interseccion de ambos valores se lee en la columna de la izquierda
el factor de friccion. Debido al error al que se puede incurrir al ubicar un valor en
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el diagrama, se prefiere el uso de ecuaciones antes que éste, pero es una buena

fuente para verificar el resultado de las ecuaciones.

A partir de la informacién anterior se pueden establecer dos escenarios:
para una tuberia existente: calcular la pérdida que presenta, o determinar el
diametro necesario de tuberia para cumplir con cierto requerimiento de
operacion. Para el primer caso se deben conocer la temperatura y presion del
vapor para determinar su densidad y viscosidad. Ademas, debe medirse el
diametro y saber el caudal del fluido para asi determinar la velocidad. Luego se
puede calcular el nimero de Reynolds y con esto buscar el factor de friccion con
la ecuacion de Colebrook-White. Finalmente, se determina la pérdida de carga

con la ecuaciéon de Darcy-Weisbach (Junta de Castilla 'y Ledn, 2010).

En el caso de que lo que se requiera es dimensionar el diametro de la
tuberia, se supone que se conocen todos los demas parametros de operacion,
ademas de la longitud del tramo. La presion de entrada correspondera a la que
entregue el equipo al cual esté conectado, mientras que la de salida es aquella a
la que se quiere que llegue, por lo que se conoce la pérdida de carga. Se puede
aproximar una temperatura media de operacion, y junto con la presion media se
puede encontrar densidad y viscosidad. El material de la tuberia es conocido, por
lo que se puede encontrar la rugosidad absoluta. Luego, tanto en la ecuacion de
Reynolds como en la de Colebrook-White la velocidad se sustituye por el caudal
dividido entre el area, la cual depende del diametro de la tuberia. Por altimo, se
combinan la ecuacion de Colebrook-White y la de Darcy-Weisbach para iterar el
valor del diametro (Junta de Castilla y Ledn, 2010). La ecuacién (2.5) muestra

este resultado:

1 €/p 2,51
=—2-log +
K - D5 3,7 2 .JKk-D5
nDv

[2.5]
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Donde:
g
=h, —— 2.6
K = hs 810 [2.6]

Para le determinacion del caudal de un fluido, la velocidad es directamente
proporcional al &rea interna de la tuberia, como se muestra en la ecuacion 2.7

(Mott, 2006, p.154), como se muestra a continuacion.
Qc=V-A [2.7]
Sustituyendo en la ecuacion 2.7 el area transversal de la tuberia circular y

reacomodando para el diametro interno, se obtiene la siguiente relacion:

4.
D, = 773 [2.8]

Donde:

Q. = Caudal de aire comprimido. [m?3/s]

A = Area transversal interna de la tuberia. [m?]
VV = Velocidad del aire comprimido. [m/s]

D; = Diametro interno de la tuberia. [m]

Calculado el valor exacto del diametro interno de la tuberia, se procede a
buscar en las tablas de tuberias comerciales un didmetro cercano a este,

utilizando ademas el espesor de pared calculado.

La cédula de la tuberia es el nombre que se le asocia a un espesor de
pared determinado del tubo. Los numeros de cédula van desde 10 hasta 160,
donde un namero mayor indica un mayor espesor de pared. La escogencia del
namero de cédula requerido para un sistema se encuentra en funcion de la

presion y el esfuerzo permisibles de operacion (Mott, 2006, pag. 159)

Elaborando un célculo con la teoria de cilindros de pared delgada y

adicionando un factor de seguridad para cubrir desperfecciones en la fabricacion,
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se obtiene la ecuacion 2.9 mostrada a continuacion, para la determinacion del
espesor de pared. (Mott, 2006, p. 344).

_ P-D
2:(S'E+P'Y)

[2.9]
Donde:

t = Espesor basico de pared. [mm]

P = Presion interna de disefio. [kPa]

D = Didmetro externo de la tuberia. [mm]

S = Esfuerzo admisible a la tensién. [kPa]

E = Factor de calidad de la soldadura.

Y = Factor de correccién por temperatura.

Asimismo, debe agregarsele un factor debido a la corrosién futura y vida

atil del disefio:
tmin =t +C [2.10]
Donde:
tmin = ESpesor minimo de pared. [mm]
t = Espesor basico de pared. [mm]

C = Suma de tolerancias mecanicas. [mm]

Con el espesor minimo de pared previamente calculado, se realiza una
comparacion con los espesores de didmetro comercial y se elige el superior.
Ademas, segun la norma ASTM-A53-96 Standard Specification for Pipe. Steel,
Black and Hot-Dipped, Zin-Coated, Welded and Seamless, el minimo espesor de

pared en cualquier sector de un tubo no debe ser menor al 12,5 % del espesor
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nominal del tubo. Por lo cual, al espesor nominal se le debe aplicar este factor de
12,5 % y se compara con el espesor minimo de pared calculado utilizando la

ecuacion 2.11.

tmin = twom * (1 — 0,125) [2.11]

Si la relacién descrita se cumple, el espesor de pared seleccionado, es
correcto para la aplicacion. Si la relacion, no se cumple debe seleccionarse el

espesor de pared comercial siguiente.

2.2.2 Reduccion de pérdidas

Un aspecto a tomar en cuenta es que previo al arranque del equipo, la
tuberia se encuentra a temperatura ambiente, o “fria” en comparacion con la
temperatura del vapor. Por lo tanto, una vez que se abre la valvula de la fuente
de vapor a la tuberia, el vapor transferira la mayor parte de su energia en forma
de calor a la tuberia, hasta que se estabilicen térmicamente. Esto provoca que
durante el arranque se produzca la mayor cantidad de condensado. A este
fendbmeno se le conoce como “carga de puesta en marcha”, mientras que a la
condensacion que ocurre durante la operacion normal del equipo se le llama

“carga de funcionamiento” (Spirax Sarco, 1999).

Otra de las medidas que se deben tomar para reducir las pérdidas en
tuberias de vapor, ademas de un buen disefio basado en el tamafio de su
diametro, es forrarlas con aislantes térmicos. Un correcto aislamiento de tuberias,
dependiendo del material que se utilice, puede mejorar la eficiencia energética
entre un 92 % y 99 %, en comparacion con una tuberia sin ningan aislante
(Aristizabal et al., 2014). Esto porque la tuberia usualmente es de acero o alguna
otra aleacion, con una alta conductividad térmica, lo que significa que conduce
muy bien el calor. Como es conocido, este flujo de calor se da del medio que esta
a alta temperatura al medio a baja temperatura. En este caso el vapor dentro de
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la tuberia se encuentra a mayor temperatura, por lo que el calor se transfiere del
vapor a la tuberia, es conducido rapidamente por esta y luego se transfiere al

ambiente por conveccion y radiacion, como se aprecia en la figura 2.7.

Reonv.

——O——{ (aire) —O—

Reonv. Reond. O

(vapor) (Acero)

o

Rradiacidn.
(Aire)

0

Figura 2.7. Red de resistencias térmicas para la tuberia.
Fuente: Aristizdbal, Schéafer, & Barrera, 2014

La ecuacién [2.7] modela la transferencia de calor por conduccién:

. T, — T
Qcona = —kA 1AX_2 [2.12]

Donde:

Q.ona: fazoén de conduccién de calor, en W

k: conductividad térmica del material, en W/(m-°C),

A: area transversal del material, en m2.

T1ly T2: temperaturas en el interior y el exterior del material, en °C.

Ax: espesor de pared del material, en m.

Entonces, en el aislamiento de una tuberia se pueden controlar
basicamente dos valores: la conductividad térmica, dependiendo del material

utilizado, y el espesor de éste. Al cubrir la tuberia con un aislante térmico, la razén
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de conduccién de calor disminuye, ya que su valor de conductividad térmica es
muy bajo, ademas de que se le agrega mas espesor Ax, tal y como se evidencia
en la ecuacién [2.7]. Adicionalmente, el aislamiento térmico evita posibles
guemaduras en el personal si llegara a tener contacto accidental con la tuberia a

alta temperatura.

Y el aislamiento debe ser no sélo en la seccion de tuberia recta, sino que
también deben forrarse los accesorios, como codos, bridas, derivaciones e
incluso valvulas. Esto porgue si por ejemplo se dejan descubiertos los pernos que
unen estos elementos a la tuberia para su mantenimiento, ocurrird una rapida
transferencia de calor del vapor a alta temperatura hacia el medio exterior a
través de estas secciones descubiertas. Para ello existen aislantes fabricados
especificamente para estas uniones y accesorios, faciles de desmontar para
poder darles mantenimiento (Spirax Sarco, 1999). Es por ello que se analiza y
aisla toda la tuberia y no sélo los tubos. Muchas veces las pérdidas de presion
gue generan los accesorios igualan o incluso superan las pérdidas que se dan

en tramos de tuberia recta, dependiendo de la longitud de esta.

2.2.3 Tuberias de retorno de condensado

Si bien es cierto la transferencia de calor al ambiente desde la tuberia de
retorno de condensados no es tan grande como la que ocurre desde la tuberia
de vapor, conviene reducir lo maximo posible las pérdidas en la tuberia de
retorno, para asi aprovechar de la mejor manera la alta temperatura del agua.
Como se mencioné anteriormente, lo ideal es que la totalidad del condensado

sea recuperado y devuelto a la caldera para convertirse en vapor.

Considerando la buena operacion de las trampas de vapor (de las cuales
se hablara en el siguiente apartado), es “importante que los arreglos de tuberias
permitan preferentemente que el condensado fluya siempre por gravedad. En el

arreglo ideal, una pequefa pendiente sera suficiente para vencer la resistencia
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de friccién de la tuberia.” (Soto-Cruz, 1996, pag. 1.71). Esto garantiza que la
trampa de vapor descargue de manera correcta el agua a la tuberia de

condensado, sin ser afectada por la contrapresion.

Lo usual es que existan varios puntos de recoleccion de condensado,
generalmente uno para cada &rea de proceso, y en especial para sistemas muy
largos, desde los cuales por medio de bombas se devuelva el condensado a la

caldera o al tanque de alimentacion (Progressive Energy Services).

Con respecto al dimensionamiento de esta tuberia, se conoce que una vez
que el condensado pase a través de la trampa, su presion se reducira y ocurrira
una vaporizacion instantanea de una parte del condensado, por lo que se tendra
un flujo de dos fases en la tuberia. Sin embargo, se ha demostrado que si esta
tuberia se disefia para transportar agua a las condiciones del inicio de operacion,
podra manejar de buena manera la mezcla de vapor y condensado” (Soto-Cruz,
1996). Como se menciond anteriormente, la carga al inicio de operacion, o “carga
de puesta en marcha” es cuando se genera la mayor cantidad de condensado,
debido a que la tuberia se encuentra “fria” y el intercambio de calor con el exterior

es mayor.

Para el calculo de pérdidas se procede de la misma manera que se
mencioné en el apartado 2.2.1., considerando que se tiene agua a alta

temperatura.
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2.3 Equipos y accesorios tipicos en tuberias de retorno de condensado

2.3.1. Trampas de vapor

Parte del vapor que se condensa en algun lugar de la tuberia, contaminara
el vapor de agua con la humedad propia del condensado. Para evitar este
fendmeno existen las trampas de vapor, dispositivos que eliminan el agua de la
linea de vapor. Hasta una valvula de regulacion de presion dara un rendimiento
erratico si se llena de agua, por lo que es una buena idea instalar una trampa de

vapor antes de cada valvula de regulacion de presion.

Existen tres tipos principales de trampas de vapor:

2.3.1.1 Trampas termostaticas

Este tipo de trampa identifica el vapor y el condensado mediante la
diferencia de temperatura a la que opera un elemento termostético. Es decir, el
condensado debe enfriarse por debajo de la temperatura de vapor antes de ser

eliminado.

El funcionamiento de este tipo de trampas de vapor esta basado en la
existencia de una capsula que contiene una pequefia cantidad de un liquido
especial, con una temperatura de ebullicion algo inferior a la del agua. En las
condiciones frias de arranque, la capsula esta en posicion de reposo, por lo que
permanece abierta y permite la salida del aire del circuito. Conforme va entrando
condensado al purgador de presion equilibrada, se transfiere calor al liquido del
interior de la capsula. El liquido que la llena comienza a hervir antes de que el
vapor llegue al purgador. La presion del vapor dentro de la capsula hace que se
expanday, por tanto, cierra la valvula. Cuando el condensado dentro del purgador
se enfria, el vapor dentro de la capsula se condensa y la capsula se contrae,

abriendo nuevamente la valvula y descargando el condensado, hasta que de
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nuevo se aproxima a la temperatura del vapor y comienza de nuevo el ciclo
(Martinez, 2009).

2.3.1.2 Trampas mecanicas

Las trampas de este tipo operan mecénicamente por la diferencia de
densidad entre el vapor y el condensado. EI movimiento de un flotador o de un

balde acttia sobre la valvula de salida.

Las trampas mecanicas son las que se emplean cuando se requiere una
rapida evacuacion del condensado. El purgador de boya o mecénico es un tipo
de purgador de descarga continua, eliminando el condensado en el momento en
gue se forma. Durante la puesta en marcha de la instalacién, el eliminador
termostéatico de aire permite el paso del aire evitando un bloqueo por aire del

sistema.

El condensado caliente cerrard el eliminador de aire herméticamente,
pero en cuanto se encuentra en la camara principal del purgador, la boya se eleva
y el mecanismo que esté unido a la palanca abrira la valvula principal, de manera
gue se mantiene el sistema libre de condensado en todo momento. Cuando llega
el vapor, la boya cae y cierra de nuevo la valvula principal. Las principales
ventajas de los purgadores de boya son su gran capacidad de descarga en la
puesta en marcha del sistema, su cierre hermético y su resistencia a los golpes

de ariete y vibracién (Martinez, 2009).

2.3.1.3 Trampas termodindmicas

Estas trampas trabajan por la diferencia de velocidad entre el vapor y el
condensado. La valvula consiste en un disco que cierra con la alta velocidad del
revaporizado (vapor producido espontaneamente al descargar el condensado de
un nivel de presion a otro menor) y abre con la baja velocidad del condensado.
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En el caso de que exista riesgo de heladas es recomendable la instalacion de

purgadores termodinamicos.

El funcionamiento de estos purgadores esta basado en la utilizacion de un
disco para controlar la salida del condensado y retener el vapor. El purgador abre
y cierra ritmicamente para descargar los condensados a la temperatura proxima
al vapor saturado y cierra herméticamente entre descargas. El disco, que es la
Gnica parte movil del sistema, se eleva y cae en respuesta a las fuerzas
dindmicas producidas por una revaporizacion parcial del condensado caliente.
Por el orificio central entra condensado frio, aire y otros gases no condensables,
los cuales elevan el disco y salen por el orificio de salida. Cuando el condensado
alcanza la temperatura del vapor, una parte se revaporiza al entrar al purgador.
El revaporizado pasa a alta velocidad por debajo del disco a la camara de control
en la parte superior. El desequilibrio de presiones fuerza el disco a bajar al asiento

parando la circulacion.

El purgador permanece herméticamente cerrado hasta que la pérdida de
calor a través del cuerpo hace bajar la presién en la camara de control,
permitiendo que la presion de entrada eleve el disco y repita el ciclo (Martinez,
2009).

2.3.1.4 Bombatrampas

Una vez que la trampa de vapor ha evacuado el condensado de la linea
de vapor, es necesario contar con una buena presion diferencial para que el
condensado pueda retornar sin problema alguno al tanque de condensados y
volver a vaporizarse en la caldera. Cuando ésta presion diferencial es insuficiente
para el retorno, es posible implementar una bomba trampa en la red de retorno

de condensados.

Cuando se tiene vapor pasando por un intercambiador de calor, la

produccion de condensado sera muy alta, acarreando los problemas que su
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presencia representa, como golpes en la tuberia e incluso corrosion en los tubos.
En esos casos se recomienda instalar una bomba trampa, la cual extrae
condensado y de una vez lo bombea hacia el tanque de retorno de condensados
o el tanque de alimentacion de la caldera, dependiendo de las caracteristicas del

sistema (Armstrong International, s.f.).

Estos dispositivos “son capaces de purgar o impulsar automaticamente,
dependiendo de las condiciones de la linea. La unidad es accionada por vapor y
sirve para desalojar el condensado de la planta de proceso bajo cualquier
condicion de trabajo, incluso en vacio” (Spirax Sarco, 2014, p. 1). En la figura 2.8

se muestra un ejemplo de una bomba trampa:

Figura 2.8. Bomba trampa.
Fuente: Armstrong International, 2014.

En caso de requerirse su instalacién luego de un intercambiador de calor,

se recomienda considerar lo siguiente:

e La altura de instalacion disponible, desde la base de la bomba trampa

hasta el centro de la linea de salida de condensado. Si la salida es vertical,
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entonces se tomara desde la base de la bomba a la cara inferior de la
salida.

e La presidn de vapor disponible para accionar la bomba trampa.

e Contrapresion total en el sistema de retorno.

e Presion de trabajo del intercambiador a plena carga.

e Carga de vapor maxima del intercambiador.

e Temperatura minima del fluido del secundario.

e Temperatura controlada méxima del fluido del secundario.

2.3.2 Tanque de vaporizacién instantanea

El vapor “flash” se libera cuando el condensado caliente reduce su presion,
ya que el agua a 170 °C hierve a cualquier presion por debajo de 6,9 bar
manométricos. Este vapor liberado en el proceso de “flasheo” es tan util como el
vapor liberado de una caldera de vapor. Asi entonces, se acostumbra utilizar el
condensado de una caldera para formar de nuevo vapor y utilizarlo en el proceso
para complementar el vapor que genera la caldera, por lo que es comun ver
cualquier sistema de vapor, buscando maximizar la eficiencia, separar el vapor
“flash” y utilizarlo en aplicaciones del proceso que requieran vapor a baja presion
(Spirax Sarco, 2014).

Las razones de la recuperacién de vapor flash son tan convincentes, tanto
econdémica como ambientalmente, como las razones de la recuperacion de

condensado.

Por lo tanto, el tanque de vaporizacion instantdnea (conocido también
como tanque “flash”), se utiliza para separar vapor “flash” del condensado.
Cuando el condensado y el vapor “flash” entran en el recipiente de vaporizacion
instantanea, el condensado cae por gravedad a la base del recipiente, desde
donde se drena, a través de una trampa de flotador, por lo general a un receptor

ventilado desde donde se puede bombear. El vapor “flash” se canaliza desde la
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parte superior del tanque a cualquier equipo apropiado de vapor de baja presion
(Spirax Sarco, 2000).

Estos tanques son particularmente adecuados para los sistemas de
recuperacion de calor de las purgas de caldera, donde la eficiente separacion del
revaporizado de la purga es esencial para prevenir la contaminacion del tanque
de alimentacién de caldera y/o las superficies de transferencia de calor. (Spirax
Sarco, 2009).

Para dimensionar un recipiente de evaporacion, se requiere la siguiente

informacion:

e La presion de vapor antes de la trampa de suministro de vapor del tanque.
e El caudal total de condensado en el recipiente de “flash”.

e La presion de vapor flash en el recipiente de vaporizacion instantanea.

Para asegurar el éxito de la extraccién de vapor flash, es indispensable
contar con un suministro continuo de suficiente condensado de las aplicaciones
gue operan a presiones mas altas, para asegurar que suficiente vapor “flash”
pueda ser liberado. Las trampas de vapor y los equipos deben de ser capaces
de funcionar de manera satisfactoria contra la contrapresion aplicada por el
sistema de “flasheo”. Si la presion de vapor en el equipo se acerca o cae por
debajo de la presion de vapor “flash” especificado, la cantidad total de vapor de
expansion formada sera marginal, en ese momento es importante analizar si la

recuperacion de vapor vale la pena.

Es importante que haya una demanda de baja presion de vapor “flash” que
sea igual o superior a la de vapor “flash” que se esta produciendo. Cualquier
déficit de vapor “flash” puede ser compensado por vapor por medio de una valvula
reductora de presion. Ahora, si el suministro de vapor “flash” es superior a la
demanda, la presion excedente se creara en el sistema de distribucién de vapor

“flash”, que luego tiene que ser ventilado a perder a través de una valvula.
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Es preferible utilizar realmente el vapor “flash” cerca de la fuente de
condensado de alta presion. Los tubos de gran didmetro se utilizan para vapor a
baja presion, esto para reducir la pérdida de presion y velocidad, que puede
significar que la instalacibn sea costosa si el vapor “flash” tiene que ser

canalizado cualquier distancia (Spirax Sarco, 2000).

2.3.3 Intercambiadores de calor

Los intercambiadores de calor son accesorios que facilitan el intercambio
de calor entre dos fluidos que se encuentran a temperaturas diferentes y evitan
al mismo tiempo que se mezclen entre si. Existen varios tipos de
intercambiadores de calor, el mas simple de ellos es el de doble tubos, el cual
consiste basicamente en dos tubos concéntricos, por donde se hace pasar un
fluido por un tubo y el otro fluido por el otro tubo, permitiendo el intercambio de
calor entre ambos. Para este tipo de intercambiador de calor existen dos
variantes: el primero es de flujo paralelo, en el cual los dos fluidos se mueven en
la misma direccion y el segundo es el intercambiador de contraflujo donde los

fluidos se mueven en direccién contraria.

También existe el intercambiador compacto, el cual por su construccion
permite tener un area mayor de transferencia de calor entre los dos fluidos; en
este tipo de intercambiador el flujo es cruzado. Este intercambiador es utilizado
en aplicaciones donde se requieren altas tasas de transferencia de calor y con
restriccibn de espacio. El gran area superficial en los intercambiadores
compactos se obtiene sujetando placas delgadas o aletas corrugadas con poco

espacio entre si a las paredes que separan los dos fluidos.

El tipo mas utilizado en la industria es el intercambiador de tubos y coraza,
gue es un tipo de serpentin sumergido. En estos intercambiadores se instalan
varios tubos dentro de una camara o coraza con un area libre reducida. Esto

basicamente asegura que siempre haya contacto entre los tubos y el fluido
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viajando en la coraza. Aun cuando el término sumergido implica que el vapor
fluye en los tubos y que los tubos estan sumergidos en el fluido siendo calentado,
lo opuesto puede también ser implementado, con el vapor en la corazay el liquido

en los tubos (Amstrong, 1999).

Otro tipo de intercambiador es el de placas, el cual es también muy comudn
en la industria. Este consta de una serie de placas con pasos corrugados y
aplastados para el flujo. Los fluidos caliente y frio fluyen en pasos alternados, de
este modo cada corriente de fluido a baja temperatura queda rodeada por dos
corrientes de fluido a alta temperatura, lo que da por resultado una transferencia
muy eficaz de calor. Asimismo, este tipo de intercambiadores pueden crecer al
aumentar la demanda de transferencia de calor sencillamente montando mas
placas. Resultan muy apropiados para aplicaciones de intercambio de calor de
liguido hacia liquido, siempre que las corrientes de los fluidos caliente y frio se

encuentren mas o menos a la misma presion (Cengel, 2007).

2.3.4 Bombas de condensado

Cuando el condensado es recuperado por medio de las trampas de vapor,
debe de ser dirigido idealmente de nuevo a la sala de calderas por gravedad; en
casos en que esto no sea posible, el condensado debe bombeado a un tanque
de alimentacion de la caldera o desaireador. Incluso donde los desaireadores son
a bajo nivel, que suelen operar a una presion baja, encima de la atmosférica, se
necesita para levantar desde la presion atmosférica a la presion del tanque
desgasificador (Spirax Sarco, 2000).

Las bombas mecanicas de condensado funcionan por medio de un
mecanismo de boya asistido por un muelle, lo que explica que los propios muelles
sean un punto deébil principal, por lo que estos son fabricados de materiales con

especial resistencia para alargar la vida util de las mismas.
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Durante el llenado, la entrada de vapor, de aire o de gas inerte y la valvula
de retencion de la salida de los condensados de la bomba estan cerradas. El
venteo y la valvula de retencion de la entrada esta abierta. Luego la boya se eleva
al aumentar el nivel de condensado, hasta superar un punto maximo, luego se
invierte mecanicamente la posicion de las valvulas internas en la fase inicial. La
boya desciende a medida que se bombea el condensado, hasta un punto minimo
y se vuelve a invertir la posicion de las valvulas internas. Por ultimo, se realiza la
repeticion del llenado, la entrada de vapor, aire o gas inerte y la salida de la
bomba se vuelven a cerrar mientras la entrada de condensado y el purgador se
abren (Spirax Sarco, 2000).

Las bombas autoaccionadas estan disefiadas para extraer y recuperar el
condensado. Estas unidades independientes que usan el vapor u otro gas
presurizado como fuerza motriz, son adecuadas para usar en areas peligrosas
donde las bombas eléctricas no pueden usarse. Tienen la caracteristica de
bombear fluidos a altas temperaturas sin que se produzca cavitacion, reduciendo
los problemas de mantenimiento de la planta y ademas pueden bombear otros

fluidos industriales (Spirax Sarco, 2014).

También se utilizan bombas eléctricas, por ejemplo para levantar el
condensado en unidades de envasados que comprende un depdsito receptor
(generalmente expuesto a la atmadsfera). Es importante para estas unidades
asegurarse de que el condensado no sobrepase la maxima temperatura
especificada por el fabricante y que la bomba tenga suficiente capacidad de
manejar la carga. En los sistemas de alta presion, las lineas de retorno de la
gravedad a menudo contienen condensado en poco mas de 100 °C, junto con
algo de vapor “flash”, por lo que es importante prestar atencion a esta

caracteristica (Amstrong, 2014).
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2.3.5 Aislamiento térmico

El aislamiento en tuberias resulta en un beneficio para el costo de
operacion del sistema de tuberias. La pérdida de calor que tiene una tuberia
desnuda resulta un gasto de energia que se traduce en ineficiencias en las lineas
de vapor. En la red de condensados también existen pérdidas de calor, ya que
para elevar la eficiencia en un sistema de vapor se requiere que el retorno de
condensados que se utiliza en la caldera no tenga necesidad de ser recalentado
para asi bajar el consumo de energia. Ademas, se requiere que la temperatura

del condensado sea alta para elevar la eficiencia de la caldera.
Los tipos de aislamiento térmicos se enumeran a continuacion.

e Cogquillas de espuma elastdbmera: este aislamiento es de caucho sintético,
se utiliza principalmente en tuberias y en ductos de climatizacion. Se utiliza
como aislamiento térmico ya que posee una baja conductividad térmica,
es un material flexible y de facil instalacion.

e Coquillas de lana mineral: material muy popular, utilizado en la mayoria de
tuberias y también como material de acustico, se presenta en forma de
material desnudo o bien con recubrimiento de aluminio como barrera de
vapor.

e Coquillas de polietileno: presenta muy buena flexibilidad, es de bajo costo
respecto a los demas al igual que su coeficiente de conduccion térmico.

e Termoaislantes granulares: compuestos por nddulos que contienen
espacios vacios por los cuales transita aire, se refuerzan de fibra para

obtener rigidez.

Se recomienda (Secretaria de Energia, 1995) tener presente siempre los

siguientes criterios en cuanto a seleccion de aislamientos.

e Control de la temperatura de proceso: el espesor y el tipo de termoaislante

debe de mantener las temperaturas de proceso.
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e Conservacion de la energia: la implementacion del aislante debera de
representar el balance adecuado entre la inversion requerida y la
reduccion de costos operativos y este balance debe de ser el suficiente
para minimizar las pérdidas de energia al ambiente.

¢ Proteccion al personal: para acabado metalico se permite que la superficie
expuesta del aislante este a 60 °C y para los que tienen acabado no
metalico 65 °C.

¢ Anticondensacion: para procesos a baja temperatura, el aislante debe de
mantenerse a una temperatura mayor a la del punto de rocio.

¢ Aislamiento innecesario: en aplicaciones donde se requiera la disipacion
del calor, en lugar de aislante se colocan barreras fisicas para aislar la
fuente de calor.

2.3.6 Materiales

Para aplicaciones de vapor o de agua caliente, los materiales deben de
ser resistentes a los diversos fenbmenos que se pueden presentar en las
tuberias, como la erosiéon dentro de los tubos, la corrosion, golpe de ariete,
cavitacion, entre otros, los cuales pueden causar dafios en el sistema de
distribucion de vapor, sistema de agua de alimentacion y de retorno de

condensados.

En tuberias de vapor y de agua caliente se recomienda utilizar tuberias de
acero comercial, material que posee buena resistencia mecéanica, dureza
adecuada, resistencia a altas temperaturas y demas propiedades adecuadas

para la aplicacién en estudio.

Segun el reglamento esparfiol de aparatos a presion, la temperatura de
disefio sera la maxima que presente el fluido en su recorrido por el sistema. La
presién de disefio sera también la maxima dependiendo del fluido trasegado. En

el caso del vapor, esta presion sera igual a la presion de tarado de las valvulas
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de seguridad (presién a la que se abre) instaladas en la caldera. Para el agua
sobrecalentada, seré la suma de la presion de tarado de las valvulas de seguridad
de la caldera y la presion dinamica producida por la bomba de circulacion. Por
altimo, si es solo agua caliente, sera la suma de la presion estatica mas la presion
dindmica producida por la bomba de circulacion (Ministerio de Industria y
Energia, 1980).

En los lugares donde la tuberia se vea expuesta a vibraciones, esfuerzos
mecanicos 0 se necesite algun grado de flexibilidad, es comdn ver tuberias
flexibles con proteccion metalica. Las valvulas y accesorios de la instalacion
deben ser de materiales adecuados a la temperatura y presién de disefio,
caracteristicas que deben ser garantizadas por el fabricante o proveedor. Las
juntas utilizadas deberan ser de materiales resistentes a la accién del agua y

vapor, asi como resistir la temperatura de servicio sin modificacién alguna.

2.4 Analisis econdmico

El andlisis econdmico es necesario para determinar la alternativa mas
viable concerniente al disefio que se vaya a plantear, de manera que se pueda
tomar una decision objetiva y racional. Es necesario de esta forma someter al
andlisis econdmico el nuevo disefio de la red de vapor, para asi determinar la
factibilidad del proyecto, en contraste con no llevarlo a cabo, o simplemente hacer

mejoras a lo largo de la linea existente.

Para ello es necesario primero determinar el flujo de efectivo de cada
alternativa, que consiste en la cantidad de dinero que se perciben como ingresos
(entradas) o costos (salidas). Para determinar el tiempo en que se recupera el
dinero invertido, se debe llevar a cabo el calculo del valor de la cantidad de dinero
de cada afo (invertida o ganada), y su valor equivalente en tiempo presente,
como se puede ver en la ecuacion 2.13. (Blank & Tarquin, Ingenieria econémica,
2002)
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P=F [m;l)n] [2.13]

Donde:

P: valor de una cantidad de dinero en tiempo presente

F: valor de una cantidad de dinero en tiempo denotado como futuro
i tasa de interés o tasa de retorno

n: nUmero de afos de interés

Tomando, de esta manera, en cuenta el flujo efectivo neto de cada afio,
de manera que se tomen en cuenta las entradas y salidas de dinero. Para el afio
cero es necesario considerar la inversion inicial, y para el resto de los afios los
costos por mantenimiento y nuevas inversiones que sean necesarias realizar. El
flujo de efectivo se calcula como sigue en la ecuacion 2.14. (Blank & Tarquin,

Ingenieria econdmica, 2002)
flujo de efectivo = ingresos — desembolsos [2.14]

Para determinar la viabilidad de un proyecto, la tasa interna de retorno
debe ser mayor a la tasa minima aceptable de rendimiento, como se muestra en

la ecuacion 2.15.
TIR = TMAR > costo del capital [2.7]

Donde:
TIR: tasa interna de retorno

TMAR: tasa minima aceptable de rendimiento
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La tasa interna de retorno y la tasa minima aceptable de rendimiento
dependen de la tasa de retorno (i). La tasa de retorno equivale al valor de i que
hace que el valor presente de los costos (Pp) y el valor presente de las ganancias
(Pr) sean iguales. De manera que como el valor presente depende de i, este se
debe iterar hasta determinar la correlacion en la ecuacion 2.16. (Blank & Tarquin,
Ingenieria econdémica, 2002)

PD ES PR [2.16]

Una vez que se ha obtenido el valor de tasa de retorno se prosigue a

determinar la TMAR mediante la ecuacion (2.17).\

TMAR = i+ f +if [2.87]
Donde:
TMAR: tasa minima aceptable de rendimiento.
f: Inflacion

i: tasa de retorno

La inflacion es el incremento de los precios en un periodo de tiempo
determinado. Para analisis anuales, se debe tomar el promedio de los
incrementos de los precios anuales publicados por el Instituto Nacional de
Estadisticas y Censos en afios anteriores, para pronosticar el comportamiento de

la inflacién en el tiempo en que el analisis esté vigente.

La tasa interna de retorno se determina como sigue en la ecuacion 2.18.

(Enciclopedia financiera, S.F.)
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_ XR 2.18
T.I.R.—(l_l_l_)t—o [2.18]

Donde
t: tiempo de flujo de caja
Rt flujo neto efectivo en el tiempo t

i: tasa de rendimiento

Es importante tomar en cuenta en el andlisis econdémico la depreciacion,
de manera que se aliviane el costo de los impuestos. La depreciacion lo que toma
en cuenta es la disminucién del valor de los activos conforme el tiempo, y tiene

gran impacto en los proyectos de pocos afos. (Coss-Bu, 2005)
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3 Analisis de la red de vapor actual de Coca-Cola
FEMSA

3.1 Equipos instalados.

3.1.1 Caldera CB 600.

La compafiia cuenta con una caldera Cleaver Brooks modelo CB600-600,
No. Serie: 0L102559, utilizada para proveer de vapor a todos los procesos de la

fabrica.

La caldera es de tubos de fuego, tipo paquete, con disposicion horizontal y
consta de 4 pasos. Tiene una capacidad de evaporacion de 9 390 kg/h, la presiéon
de disefio es de 10,5 kg/cm? y consta con una superficie de transferencia de
275,44 m?. El combustible utilizado para alimentarlay llevar a cabo la combustion,

es el gasoleo y tiene un consumo de 10,57 I/min.

Figura 3.1. Caldera Cleaver Brooks CB600.
Fuente: Cleaver Brooks, 2015
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3.1.2 Lavadora KHS OMEGA LAVANA DL 12/420 27/125 (Lavadora 4).

La lavadora correspondiente a la linea 4 es de marca KHS LAVANA modelo
DL 12/420 27/125 y es utilizada en la empresa para lavar las botellas plasticas

retornables de 2,5 1.

Esta lavadora al arranque tiene un proceso de calentamiento, por un periodo
de 4 horas en donde el consumo de vapor en ese lapso es de 1 380 kg/h, luego
de eso tiene un consumo de vapor promedio de 400 kg/h, para una produccion
de 62 460 I/h.

3.1.3 Lavadora Sanmartin (Lavadora 2)

Con respecto a la lavadora de la linea 2, es de marca Sanmartin modelo
MS.32.313.B3 1+650 — 100, en la planta es utilizada para lavar los envases de

vidrio retornable.

Este equipo tiene un calentamiento inicial de 4 horas con un consumo de 3
276 kg/h de vapor, luego tiene un consumo nominal de 1 075 kg/h y un consumo
de agua de 23 040 I/h.

3.1.4 Intercambiador Alfa Laval (Sala CIP)

En planta se tienen dos intercambiadores marca Alfa Laval en sala C.1.P.,

estos son intercambiadores de placa modelo M6-MFG.

El intercambiador de calor de placas consta de un conjunto de placas
metélicas acanaladas con orificios de puerto para la entrada y salida de dos
fluidos independientes. La transferencia de calor entre los dos fluidos se realiza
a través de las placas. El conjunto de placas estd montado entre una placa de
bastidor y otra de presion, y se comprime mediante pernos tensores. Las placas

estan provistas de una junta que sella el canal y dirige los fluidos hacia canales
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alternos. El acanalado de las placas provoca un régimen turbulento del fluido y

contribuye a que las placas resistan a la presion diferencial (Alfa Laval, 2015).

Algunos datos técnicos de estos intercambiadores se pueden apreciar en

la tabla 3.1.
Presion de Caida de Caudal Flujo
Equipo Marca | Modelo | Lado disefio presion 3h masico
(kPa) (kPa) (M /1) 1 (kgrh)
Intercambiador | Alfa M6- Vapor 1039,5 6,129 391,9 565,51
CIPL1yL2 Laval MFG | Agua 1039,5 41,92 24,5 35,35

3.1.5 Pasteurizador GEA Ecoflex (Linea 6)

Tabla 3.1. Datos técnicos de intercambiadores de sala C.I.P. principal.
Fuente: Alfa Laval, 2010

Figura 3.2. Intercambiador Alfa Laval M6

Fuente: Direct Industry, 2015.

Equipo utilizado para realizar el proceso de pasteurizacion de bebidas como

el té frio en linea 6. Es de marca GEA Ecoflex, modelo VT40, el cual consiste

basicamente en un intercambiador de calor de placas similar a los ubicados en

la sala C.I.P.
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La informacion de la presion de trabajo, capacidad y temperatura de este

equipo se resume en la tabla 3.2

Presién de .
Capacidad | Temperatura
Equipo Marca Modelo trabajo 3 .
(m’) (°C)
(kPa)
Pasteurizador GEA
VT40 1000 0,0624 120
L6 Ecoflex

Tabla 3.2. Datos técnicos del pasteurizador.
Fuente: Coca Cola FEMSA.

3.1.6 Intercambiador Alfa Laval (Linea 6).

El intercambiador de linea 6, marca Ecoflex, modelo M10, es utilizado para

saneamiento de la linea en la cual se envasa el producto té frio. Este

intercambiador es similar a los intercambiadores instalados en sala C.I.P. con la

diferencia de que este intercambiador es de mayor capacidad. Datos de

importancia se resumen en la siguiente tabla:

Presion Caida Elui
) de de Caudal ,U!O
Equipo Marca | Modelo Lado diser - 3 masico
isefio | presion | (m°/h) (kg/h)
(kPa) (kPa) 9
Intercambiador Alfa M10- Vapor | 1034,20 | 32,54 2,4 2 418,55
CIP L6 Laval MFG Agua 1034,20 15,72 23,9 23 936,07

Tabla 3.3. Datos técnicos de intercambiadores linea 6.
Fuente: Alfa Laval, 2013

3.2 Condiciones actuales de los equipos.

3.2.1 Caldera

La caldera Cleaver Brooks que opera actualmente,

tiene aspectos

importantes desde el punto de vista de operacion que pueden mejorarse y con

ello optimizar el proceso. Entre las principales razones cabe mencionar el
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deterioro del equipo, ademas de la red de vapor y de retorno de condensado

actual.

Un punto importante es que la presion de operacion de la caldera es mucho
menor que la presion para la cual fue disefiada, por lo que su eficiencia se ve
castigada. Como se mostré anteriormente la presion de disefio de la caldera es
de 10,5 kg/cm? mientras que la presion actual es de 5,62 kg/cm?, lo cual indica
una mala seleccion de la caldera, y apunta a un equipo sobredimensionado que
consume mas combustible y energia eléctrica, que por lo tanto provocan pérdidas

econdmicas.

Un parametro a considerar es la temperatura del agua de alimentacion de la
caldera, la cual es baja y por ende la eficiencia de la caldera se ve disminuida al
tener que aportar mas energia para poder producir el vapor. La temperatura
actual del agua es de 35 °C y la temperatura recomendada para el agua de
alimentacion de la caldera es no menor a 65 °C (THERMAL ENGINEERING
LTDA., s.f.) y no mayor a 100 °C para que no haya problemas con las bombas de
alimentacion (Spirax Sarco, 2004), lo cual indica que las pérdidas de calor del

retorno de condensado son considerables.

La caldera presenta arranques consecutivos por hora, lo cual provoca una
caida de eficiencia en el equipo y en la red de distribucion de vapor en general.
Las calderas, al tener un nivel alto y bajo de presion, cuando alcanza su limite
superior se apaga, y conforme se vaya perdiendo la presion y llegue al nivel bajo
de nuevo se enciende hasta alcanzar nuevamente su nivel alto. El nivel alto de
presion o de cierre es de 6,33 kg/cm? y el nivel bajo de presion o arranque es de
5,27 kg/cm?. Al ser el intervalo de tiempo tan corto entre el arranque y el cierre
indica que existen perdidas de presion considerables en la linea por lo que es un

aspecto importante de corregir en el proceso.

Un aspecto a considerar para una posterior comparacion es el diametro de
las tuberias. La salida de vapor de la caldera hacia el cabezal de distribucién es

de 203,2 mm (diametro nominal de 8 pulg) y del cabezal de distribucién hacia los
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equipos, linea principal, es de 101,6 mm (diametro nominal 4 pulg), ambas en
cédula 80. Mientras que la tuberia de retorno de condensado es de 101,6 mm

(diametro nominal de 4 pulg).

3.2.2 Lavadora KHS OMEGA LAVANA DL 12/420 27/125 (Lavadora 4).

La lavadora de linea 4 requiere un flujo maximo de vapor de 1 380 kg/h,

convirtiéndolo en uno de los equipos de mas consumo de vapor de la planta.

Es importante destacar que en este equipo se encontrd que las trampas de
vapor no se encuentran en buen estado, algunas ya estdn obsoletas y no
cumplen su funcidon, mientras que otras estdn dafiadas o estan mal

seleccionadas.

Es por ello que el condensado no se esta drenando de buena manera,
ocasionando asi que el vapor esté llegando con agua (condensado) hasta la
lavadora, condicion indeseada que se presenta por los siguientes motivos: mal
funcionamiento de valvulas, deterioro de la tuberia, mal funcionamiento de la

lavadora y aumento de requerimiento de produccién de vapor en la caldera.

Otro factor importante es que en algunas secciones de la tuberia de vapor y
de retorno de condensado no existe el aislante térmico, o bien se encuentra en
mal estado, ocasionando pérdidas indeseables de calor. Estas pérdidas en la
tuberia de vapor ocasionan que el vapor condense aumentando la tasa de

produccion de condensado en la linea de vapor.

Esta lavadora no cuenta con moto trampas o bombas de retorno de
condensados que ayuden al fluido a llegar al tanque de retorno de condensados.
La diferencia de alturas es de 7,8 m (nivel del agua condensada en la lavadora
4) respecto al nivel del tanque de condensado, por lo que el condensado se
podria desplazar por gravedad. Sin embargo, no siempre las diferencias de

presion entre los dos puntos son positivas, por lo que es importante llegar a

49



determinar si se requiere de un dispositivo de desplazamiento para vencer la

columna de agua desde el equipo hasta la linea principal de retorno.

3.2.3 Lavadora Sanmartin (Lavadora 2)

En este equipo, al igual que en la lavadora de linea 4 se encuentran las

siguientes condiciones:

- El estado de las trampas de vapor no es el 6ptimo (obsolescencia,
seleccion inadecuada, dafio).

- Ausencia de moto trampas o0 bombas de retorno de condensado.

- Ausencia en algunas secciones de las tuberias de aislante térmico.

Sumado a estas condiciones es importante destacar que en este punto las
tuberias de vapor presentan fugas en especial en los codos, por lo que es un
aspecto que aumenta las pérdidas de presion, lo que provoca que los arranques
de la caldera sean mas seguidos. También, en algunos puntos del equipo el
condensado no se retorna a la caldera, sino que se deposita en la cafieria de
agua de desechos, lo que es una mala practica ya que el agua que se bota es
agua tratada quimicamente por lo que tiene un alto costo econémico y ademas
el agua que se bota tiene un poder calérico importante que se puede aprovechar

a elevar la temperatura del agua de alimentacién de la caldera.

3.2.4 Intercambiador Alfa Laval (Sala C.I.P.)

En sala C.I.P. se encuentran los dos intercambiadores Alfa Laval M6, esta
sala se encuentra a una temperatura muy alta y es debido a las pérdidas de calor

de los equipos y las tuberias.

Como primer aspecto en este punto de consumo se tiene el mal

funcionamiento de las trampas de vapor, de manera que las dos trampas que se
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encuentran en esta sala, no separan el vapor del condensado, de manera que

dejan escapar vapor.

Para el intercambiador uno no existe un sistema de retorno de condensado,
por lo que todo el condensado producido por el intercambiador es desechado y
no aprovechado en el sistema de retorno. Este desecho de condensado es
considerable, es condensado a alta temperatura lo que ocasiona la alta

temperatura de la zona.

Las caidas de presion del vapor hasta los puntos de consumo hacen que el
agua condensada tenga muy baja presion, que aunado a la mala seleccion o mal
funcionamiento de las trampas de vapor ocasiona que el condensado tenga muy
baja presién para retornar al tanque. El condenado no puede, por lo tanto,
retornar por si mismo, sino que necesita el incremento de presion por parte de
un dispositivo externo. Parte de la gran cantidad de desecho del condensado es
porque no existe una bomba de retorno o moto trampa en el sitio que ayude a

trasegar el condensado hasta el tanque de alimentacion de la caldera.

La tuberia de retorno de condensado del intercambiador de calor 1 de la sala
C.I.P. principal esta mal conectado, debido que la salida del condensado de dicho
intercambiador deberia ser la salida S3 (ver anexo A.5), pero actualmente se
encuentra conectada a la salida S2. En la figura 3.3 se encuentra la manera en

gue esta conectado actualmente el intercambiador 1.
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Intercambiador 2

Intercambiador 1

Salida S3 conectada

Retorno de condensades
solo de intercambiador 2

Figura 3.3. Situacién actual intercambiadores de calor de la sala C.I.P.
Fuente: La autora.

3.25 Linea6

En la linea 6 se tienen dos intercambiadores, el del pasteurizador y el Alfa

Laval M10. En este sitio es importante recalcar los siguientes aspectos:

- Ausencia de trampas de vapor en el cielo raso que, al ser el punto mas
lejano desde la zona de produccién de vapor, la posibilidad de encontrar
condensado en la tuberia de vapor es muy alta.

- Ladistribucion de las lineas de vapor y de condensado es buena.

- Las tuberias se encuentran aisladas correctamente.

- No se presenta fugas de vapor ni de condensado.
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3.3 Cuantificacion de flujo de vapor producido por la caldera y su

presion.

La caldera en cuestion, segun las visitas realizadas en planta, se alimenta
con agua a una temperatura aproximada de 35 °C. Ademas, como se menciona
en las especificaciones de la caldera CB600-600, la presidbn maxima que ésta es
capaz de levantar es de 1 378,95 kPa (200 Ib/pulg?). Considerando que un
caballo de vapor de la caldera corresponde a la evaporacion de 15,65 kg/h de
agua a 100 °C hasta vapor a la misma temperatura, se puede determinar la

cantidad de vapor nominal que produce la caldera.

kg

15,65—=
600 CV - ——= = 9390 kg/h 3.1]

Sin embargo, como se menciong, esto corresponde a condiciones a 100 °C,
tanto la entrada del agua de alimentacién como la salida del vapor, las cuales no
se cumplen en este caso, por lo que se debe determinar la cantidad de vapor que
realmente se esta produciendo. Utilizando el “Manual de calderas” (SELMEC,
pag. 32), con la temperatura de alimentacion del agua y la presion nominal, se
obtiene un factor de evaporacion aproximado de 1,166. Por lo tanto, la

evaporacion real de la caldera sera de:

9390 kg/h
1,166

= 8053,2 kg/h 3.2]

Entonces, la caldera realmente lo que puede producir de vapor dadas las
condiciones en que opera son alrededor de 8 000 kg/h (17 754,3 Ib/h) de vapor.
El siguiente cuadro muestra los consumos de vapor de los diferentes equipos que

conforman la red en la planta.
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Flujo Flujo . Flujo Presion Presion
e e Flujo . . .
Puntos de masico mdsico masico masico | requerida | requerida
consumo tedrico tedrico real (Ib/h) real equipos equipos
(Ib/h) (kg/h) (kg/h) | (Ib/pulg?) (kPa)
Lavadora L4 3042,38 | 1382,90 | 1855,85 843,57 80 551,58
Lavadora L2 7222,34 | 3282,88 | 4405,63 | 2002,56 80 551,58
Intercamb. 1 CIP | 1 318,20 599,18 804,10 365,50 75,3 519,18
Intercamb. 2 CIP | 1 318,20 599,18 804,10 365,50 75,3 519,18
PaStetzzadm 1500,00 | 681,82 | 91500 | 41591 75 517,11
Intercamb. L6 5332,00 | 2423,64 | 3252,52 | 1478,42 25 172,37
Etiquetadora 665,00 302,27 405,65 184,39 80 551,58
Total 20398,12 | 9271,87 | 12442,86 | 5655,84

Tabla 3.4. Consumos de vapor teoricos.
Fuente: La autora

De la tabla 3.4 se tiene que el consumo de flujo masico tedrico que la planta
precisa en total es de 9 271,87 kg/h (20 398,12 Ib/h). El dato anterior se obtuvo

tomando los consumos de disefio de cada uno de los equipos enumerados.

Segun los levantamientos realizados, el consumo de vapor en flujo masico

real es de 5 655,84 kg/h (12 444,86 Ib/h), con las presiones manométricas

indicadas para cada equipo en la tabla 3.4.

3.3.1 Caidas de presién en cada punto de consumo de vapor

Para el célculo de las pérdidas de carga en la tuberia de vapor se utilizo el

método de Unwin, el cual se muestra en la siguiente ecuacion (Cleaver Brooks,

2002):

AP

d5
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Donde:

3.6
k = 3625 - (1 + 7) x 10711

AP: b /pulg?

¥ = volumen especifico,pies3/lb.
L = longitud equivalente, pies.

w = flujo masico, lb/h.

d = diametro interno, pulg.

Los criterios de validacion de la ecuacion dictan los siguientes tres
parametros (Cleaver Brooks, 2002):

e Sila caida de presiones es menor al 10 % de la presion inicial de ese
tramo, se puede utilizar el volumen especifico correspondiente a la
presion inicial de dicho tramo.

e Si el porcentaje de caida de presion respecto a la presién inicial del
tramo se encuentra entre el 10 %y el 40 %, se debe iterar el promedio
del volumen especifico a la presion inicial y el volumen especifico a la
presion final hasta que la caida de presién converja.

e Si el porcentaje entre la caida de presion respecto a la presion inicial
del tramo es mayor al 40 %, el método de Unwin no es lo

suficientemente preciso y se debe buscar otro método de célculo.

En el caso del diametro y la longitud equivalente de tuberia, estos datos
fueron establecidos con el levantamiento del plano de las tuberias, registrando
los accesorios, sus diametros y midiendo las longitudes de tuberia (Ver Plano
P1).

En el caso del volumen especifico, este se obtuvo por medio de las

condiciones del vapor que produce la caldera, y sucesivamente con los céalculos
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iterativos o bien con las caidas de presion en cada tramo determinando asi la
presion inicial y el volumen especifico correspondiente a cada punto como se
muestra en la tabla 3.5. Los puntos que tiene “(iter)”, significa que el inicial tuvo
gue ser iterado debido a que la caida de presidon que se obtuvo para el tramo fue

mayor que el 10% de la presion inicial del tramo en estudio.

Presiones (Ib/pulg2a) | Presiones (kPa) | v esp (pie3/Ib) | v esp (m3/kg)
Pa 112,97 778,91 39,472 632,284
Ps1 91,16 628,54 43,917 703,482
Pg2 91,16 628,55 43,912 703,401
Psi(iter) 89,03 613,81 49,459 792,258
Pg.r1 88,47 610 49,751 796,935
Plavadora 4.1 87,92 606,19 50,046 801,669
Pg.r2 88,46 609,93 49,756 797,024
Plavadora 4.2 88,46 609,88 4,976 79,708
Pg.r3 88,4 609,47 49,792 797,592
Plavadora 4.3 88,33 609,01 49,828 798,162
Pg.ra 88,27 608,59 4,986 798,686
Px 90,52 624,09 48,689 779,921
Px.r1 89,76 618,85 49,079 786,166
Px.r2 89,63 618,02 49,141 787,167
Px.r3 89,73 618,68 49,091 786,362
Px.ra 89,66 618,17 4,913 786,986
Px.rs 89,62 617,93 49,147 787,266
Pc 82,72 570,35 53,011 849,156
Pcr1 82,03 565,58 53,433 855,917
Pc.Rri(iter) 58,82 405,55 73,072 1,170,499
Pcr2 58,73 404,95 73,172 1,172,101
Pc2 84,29 581,16 5,208 834,236
Pp1 78,34 540,14 55,804 893,892
Pp2 77,73 535,93 56,217 900,519
Pr1 77,57 534,8 56,329 902,302
Pr2 77,66 535,45 56,265 90,128
Pa1 77,23 532,5 56,558 90,598
Pa2 77,4 533,68 5,644 904,088
Py 74,94 516,67 58,191 932,137
P 71,93 495,92 60,483 968,849
Pi2 73,44 506,37 59,306 94,999

Tabla 3.5. Volimenes especificos a las presiones indicadas
Fuente: La autora.
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La presion atmosférica en la region de Calle Blancos es de 14,37 Ib/pulg?, lo
que da una presion absoluta maxima real de 767,94 kPa (111,38 Ib/pulg?) en la
caldera. Interpolando en la tabla A-5E del libro “Termodinamica” de Cengel, se
tiene un volumen especifico a esa condicion de 64,0862 m3/kg (4,0008 pie3/Ib).
Por dltimo, el flujo masico se obtiene mediante la determinacion del consumo
total de la planta y el consumo de cada equipo, de manera que se puede

determinar cual es el flujo masico de cada tramo como se muestra en la tabla 3.6.

Tramo Flujo masico(lb/h) | Flujo masico (kg/h)
A-B 12 442,86 5 655,84
B-B.R1 927,93 421,78
B.R1-B.R2 742,34 337,43
B.R2-B.R3 556,76 253,07
B.R3-B.R4 371,17 168,71
B.R4-lavadora 4.5 185,59 84,36
B-X 11514,93 5 234,06
X-X.R1 1325,61 602,55
X.R1-X.R2 530,24 241,02
X.R2-T1S 265,12 120,51
X.R2-T2S 265,12 120,51
X.R1-X.R3 795,37 361,53
X.R3-T1l 265,12 120,51
X.R3-X.R4 530,24 241,02
X.R4-T2I 265,12 120,51
X.R4-AA 265,12 120,51
X-C 11514,93 5 234,06
C-C.R1 1 258,75 572,16
C.R1-lavadora2.1 629,38 286,08
C.R1-lavadora2.2 629,38 286,08
C-D 10 256,18 4 661,90
D-Int. 1 CIP 804,10 365,50
D-F 9 452,08 4 296,40
F-Int 2 CIP 804,10 365,50
F-G 8 647,97 3 930,90
G-C.I.P. L6 3 252,52 1478,42
G-H 5 395,45 2 452,48
H-I 5 395,45 2452,48
G1l-pastL6 915,00 415,91
I-Etiq 405,65 184,39

Tabla 3.6. Consumos de vapor reales
Fuente: La autora.
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Se identificaron seis principales puntos de consumo: la lavadora de linea 4
que presenta un consumo real de 843,57 kg/h (1855,85 Ib/h), la lavadora de linea
2 con un consumo real de 2 002,56 kg/h (4 405,63 Ib/h); los dos intercambiadores
de calor en la sala C.I.P. principal, ambos con un consumo de 365,50 kg/h
(804,10 Ib/h). El pasteurizador de linea que consume 915,00 kg/h (415,91 Ib/h),
la etiquetadora consume 184 kg/h (405,65 Ib/h) y finalmente el C.I1.P. de linea 6
gue consume 1478,42 kg/h (3252,52 Ib/h).

A continuacion, en los cuadros del 3.7 al 3.23, se detallan los calculos de
caida de presién por longitud de tuberia, por accesorios y por ende la sumatoria
que seria la caida de presion total hasta equipo. Los datos proporcionados estan

a presiones absolutas a menos que se especifique lo contrario.

3.3.1.1 Lavadora4

Tramo Caldera - Lavadora 4.1
Tramo AP (Ib/pulg?) | AP (kPa) | %Pi | Iteracién
A-B1 23,95 165,14 | 21,20 si
B-B.R1 0,55 3,81 0.61 no
B.R1-lavadora 4.1 0,02 0,13 0.02 no
Sumatoria 24,52 169,08

Tabla 3.7. Tramo caldera-lavadora 4.1.
Fuente: La autora.

En el tramo caldera-lavadora 4.1 se tiene un didmetro interior de 97,2 mm
(diametro nominal 4 pulg), hasta el punto B, y de diametro interior de 49,2 mm
(diametro nominal 2 pulg) hasta el punto de consumo lavadora 4.1. La longitud
de tuberia es de (283,9 pies). Ver anexo A.8. Este tramo contiene 11 codos de

90°y 2 de 45°, 3 Te ramal y una Te lineal, ademas 3 de compuerta.

La mayor caida se presenta en el tramo A-B1 con 165,14 kPa (23,95 Ib/pulg?).
En los tramos B-B.R1 y B.R1-lavadora 4.1 la caida de presion es de 3,85 kPa
(0,56 Ib/pulg?), dando asi un total de 169,08 kPa (24,52 Ib/pulg?). La caida de

presion del tramo A-B1 es un 98 % del total de la caida de presién que se
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presenta hasta la lavadora de linea 4, lo cual hace que la caida de presion de B1-
lavadora 4 sea insignificante. Por lo tanto la presion manomeétrica de consumo en
B.R2-Lavadora 4.2 es de 510,74 kPa (74,08 Ib/pulg?)

Tramo Caldera - Lavadora 4.2
AP (Ib/pulg?) AP (kPa) | %Pi Iteracion
A-B1 23,95 165,14 | 21,20 si
B-B.R1 0,55 3,81 0,61 no
B.R1-B.R2 0,01 0,07 0,01 no
B.R2-Lavadora 4.2 0,01 0,05 0,01 no
Sumatoria 24,52 169,07

Tabla 3.8. Tramo caldera-lavadora 4.2.
Fuente: La autora.

En el tramo de la caldera hasta el punto de consumo lavadora 4.2, su caida
total es de 169,07 kPa (16,30 Ib/pulg?), como se puede ver en la tabla 3.8, siendo
en este caso también la parte con la mayor caida, con un 97 % del total de la
caida de presion. La presion manométrica de consumo del punto lavadora 4.2 es
de 563,58 kPa (71,74 Ib/pulg?).

La longitud total de tuberia es de 87,38 m (286,69 pies). Para mayor detalle
ver anexo A.9. La tuberia es de 97,2 mm en el tramo A-B, y de 49,2 mm (49,2

pulg de diametro nominal) hasta el punto de consumo lavadora 4.2.

Tramo Caldera - Lavadora 4.3
AP (Ib/pulg?) AP (kPa) | %Pi Iteracidn

A-B1 23,95 165,14 21,2 si
B-B.R1 0,55 3,81 0,61 no
B.R1-B.R2 0,01 0,07 0,01 no
B.R2-B.R3 0,07 0,46 0,08 no
B.R3-Lavadora 4.3 0,04 0,3 0,05 no
Sumatoria 24,62 169,78

Tabla 3.9. Tramo caldera-lavadora 4.3.
Fuente: La autora.

En latabla 3.9 se encuentra el cuadro resumen que especifica las pérdidas

en cada tramo de tuberia. El tramo con mayor pérdida sigue siendo A-B, con una
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caida de presion de 165,14 kPa (23,95 Ib/pulg?), y una pérdida de presion total
de 169,78 kPa (24,62 Ib/pulg?), lo cual significa un 97 % del total de la caida de
presion. La presion manométrica en el punto de consumo es de 510,04 kPa
(73,98 Ib/pulg?).

La longitud total de la tuberia es de 100,08 m (328,36 pies). Este tramo de
tuberia cuenta con 2 codos 90° 3 codos de 45° 3 Te ramales, 4 valvulas

antiretorno y 2 de compuerta. Para mayor detalle ver anexo A.10.

Tramo Caldera - Lavadora 4.4
AP (Ib/pulg?) AP (kPa) | %Pi Iteracion

A-B1 23,95 165,14 | 21,2 si
B-B.R1 0,55 3,81 0,61 no
B.R1-B.R2 0,01 0,07 0,01 no
B.R2-B.R3 0,07 0,46 0,08 no
B.R3-B.R4 0,13 0,88 0,14 no
B.R4-Lavadora 4.4 0,03 0,19 0,03 no
Sumatoria 24,74 170,55

Tabla 3.10. Tramo caldera-lavadora 4.4.
Fuente: La autora.

Como se puede apreciar en la tabla 3.10 la caida de presion total del tramo
caldera-lavadora 4.4 es de 170,55 kPa (24,74 Ib/pulg?), lo cual significa que el
tramo A-B es el 96,81 % del total de la caida de presién. La presion de

alimentacién manométrica del punto es de 510,04 kPa (73,98 Ib/pulg?).

La longitud total de tuberia es de 101,72 m (333,74 pies). Contiene 12
codos de 90°, 2 codos de 45°, una Te ramal, 6 Te ramales, una valvula antiretorno
y 3 de compuerta. Para mayor detalle ver anexo A.11.
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Tramo Caldera - Lavadora 4.5
AP (Ib/pulg2) AP (kPa) | %Pi Iteracion

A-B1 23,95 165,14 | 21,2 si
B-B.R1 0,55 3,81 0,61 no
B.R1-B.R2 0,01 0,07 0,01 no
B.R2-B.R3 0,07 0,46 0,08 no
B.R3-B.R4 0,15 1,02 0,17 no
B.R4-Lavadora 4.5 0,02 0,12 0,02 no
Sumatoria 24,75 170,61

Tabla 3.11. Tramo caldera-lavadora 4.5.
Fuente: La autora.

En la tabla 3.11 se tiene que la caida de presion total es de 170,61 kPa
(24,75 Ib/pulg?), en donde el tramo A-B aporta el 97 % del total de la caida de

presidn. La presion manométrica de este punto de consumo es 562,18 kPa (73,85

Ib/pulg?).

El tramo caldera - lavadora 4.5 cuenta con 15 codos de 90°, 2 codos de
45°, 2 Te ramales, 9 Te lineales, una valvula antiretorno y 10 valvulas de
compuerta. La longitud total de tuberia es de 101,35 m (332,52 pies). Para mayor

detalle ver anexo A.12.

Tramo Caldera - Lavadora T1S

AP (Ib/pulg?) AP (kPa) %Pi Iteracion
Tramo A-B1 23,95 165,14 21,2 si
B1-X 0,65 4,46 0,71 no
X-X.R1 0,76 5,24 0,84 no
X.R1-X.R2 0,12 0,83 0,13 no
X.R2-T1S 0,13 0,9 0,14 no
Sumatoria 25,61 176,57

Tabla 3.12. Tramo caldera-lavadora T1S.
Fuente: La autora.

En el tramo caldera - Lavadora T1S la caida de presion total de 176,57
kPa (25,61 Ib/pulg?), ver tabla 3.12, en donde el tramo A-B significa un 93,5 %
del total de la caida de presion hasta el punto de consumo en lavadora T1S.




Este tramo contiene 13 codos de 90°, 2 codos de 45°, 3 Te ramales, una
Te lineal y 3 valvulas de compuerta. La longitud total de la tuberia es de 86,40 m

(283,49 pies). Para mayor detalle ver anexo A.13.

Tramo Caldera - Lavadora T2S
AP (Ib/pulg?) AP (kPa) %Pi Iteracion

Tramo A-B1 23,95 165,14 21,2 si
B1-X 0,65 4,46 0,71 no
X-X.R1 0,38 2,61 0,42 no
X.R1-X.R2 0,07 0,45 0,07 no
X.R2-X.R5 0,01 0,08 0,01 no
X.R5-T2S 0,19 1,3 0,21 no
Sumatoria 25,24 174,05

Tabla 3.13. Tramo caldera-lavadora T2S.
Fuente: La autora.

En la tabla 3.13 se puede apreciar la caida de presion desde la caldera
hasta la lavadora T2S, en donde la mayor caida de presion se presenta en el
Tramo A-B, volviendo practicamente insignificantes las demés caidas de presion,
la cual representa el 95 % del total de la caida de presién. El total de la caida de
presién hasta el punto de consumo lavadora T2S es de 174,05 kPa (25,24
Ib/pulg?).

La longitud total de la tuberia es de 88,07 m (288,97 pies). Este tramo de
tuberia contiene 16 codos de 90°, 2 codos de 45°, 3 Te ramales, una Te lineal y

2 valvulas de compuerta. Ver anexo A.14.

Tramo Caldera - Lavadora T1l
AP (Ib/pulg?) AP (kPa) %Pi Iteracion

Tramo A-B1 23,95 165,14 21,2 si
B1-X 0,65 4,46 0,71 no
X-X.R1 0,38 2,61 0,42 no
X.R1-X.R3 0,02 0,16 0,03 no
X.R3-T1l 0,02 0,17 0,03 no
Sumatoria 25,02 172,54

Tabla 3.14. Tramo caldera-lavadora T1lI.
Fuente: La autora.




Para el tramo caldera-lavadora T1I la caida de presion total es de 172,54
kPa (25,02 Ib/pulg?), siendo la caida en el tramo A-B la mas significativa, de
manera que aporta el 96 % del total de la caida de presion. Ver tabla 3.14. La
presidon manomeétrica de alimentacion al punto de consumo es de 507,29 kPa
(73,58 Ib/pulg?).

Los accesorios contenidos en este tramo de tuberia son 27 codos 90°, 4
codos de 45°, 6 Te ramales, 2 Te lineales y 3 valvulas de compuertas. La longitud

de tuberia total es de 89,42 m (293,37 pies) hasta el punto de consumo T1I. Ver

anexo A.15.
Tramo Caldera - Lavadora T2I
AP (Ib/pulg?) AP (kPa) %Pi Iteracidn

Tramo A-B1 23,95 165,14 21,2 si
B1-X 0,65 4,46 0,71 no
X-X.R1 0,38 2,61 0,42 no
X.R1-X.R3 0,02 0,16 0,03 no
X.R3-X.R4 0,08 0,52 0,08 no
X.R4-T2I 0,03 0,22 0,04 no
Sumatoria 25,11 173,12

Tabla 3.15. Tramo caldera-lavadora T2I.
Fuente: La autora.

En la tabla 3.15 se resume la pérdida de presién que se da hasta el punto
de consumo T2I, cuyo total es de 173,12 kPa (25,11 Ib/pulg?). La presién de
alimentacion al punto de consumo es de 506,71 kPa (73,49 Ib/pulg?).

Los accesorios a lo largo de esta tuberia son 14 codos de 90°, 2 codos de
45°, 4 Te ramales, una Te lineal y una valvula de compuerta, que se describe en

el anexo A.16.
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Tramo Caldera - Lavadora AA

AP (Ib/pulg2) AP (kPa) %Pi Iteracion

A-B1 23,95 165,14 21,2 si
B1-X 0,65 4,46 0,71 no
X-X.R1 0,38 2,61 0,42 no
X.R1-X.R3 0,02 0,16 0,03 no
X.R3-X.R4 0,08 0,52 0,08 no
X.R4-AA 0,15 1,05 0,17 no
Sumatoria 25,23 173,94

Tabla 3.16. Tramo caldera-lavadora AA.
Fuente: La autora.

Para la caida desde la caldera hasta el punto de consumo denominado
lavadora AA, se tiene una caida total de presion de 173,94 kPa (25,23 Ib/pulg?);
ver tabla 3.16; en donde la caida del tramo A-B de 165,14 kPa (23,95 Ib/pulg?),
cuyo valor representa el 94,93 % del total de la caida de presion, lo cual

demuestra que las demas caidas de presion son insignificantes comparadas con

el tramo A-B.

La longitud de tuberia total para este tramo es de 91,53 m (300,31 pies).
Los accesorios a lo largo de la tuberia son 15 codos 90°, 2 codos de 45°, 4 Te

ramales, una Te lineal y una valvula de compuerta. Para mayor detalle ver anexo

A.17.

3.3.1.2 Lavadora?2

Tramo Caldera - Lavadora 2.1

Tramo AP (Ib/pulg?) | AP (kPa) | %Pi | Iteracién

A-B2 23,95 165,14 | 23,91 si
B1-X 0,65 4,46 0,65 no
X-C1 7,74 53,36 7,72 no
C1-C.R1 0,69 4,77 0,69 no
C.R1-Lavadora 2.1 1,3 8,95 1,3 no
Sumatoria 34,33 236,68

Tabla 3.17. Tramo caldera - lavadora 2.1.
Fuente: La autora.
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En la tabla 3.17 se resumen las pérdidas de presion hasta el punto de
consumo lavadora 2.1, en donde la caida total es de 236,68 kPa (34,33 Ib/pulg?).
Dado que la caida de presion en el tramo A-B es la mas significativa, aportando
asi un 69,76 % del total de las caidas de presion. El total de la caida de presion
es de 236,37 kPa (34,33 Ib/pulg?).

La presion manométrica del punto de consumo es de 443,15 kPa (64,27
Ib/pulg?). Este tramo de tuberia cuenta con 14 codos de 90°, 2 codos de 45°, 2
Te ramales, 2 Te lineales, una valvula de bola y 4 de compuerta. Para mayor
detalle ver anexo A.18.

Tramo Caldera - Lavadora 2.2
Tramo AP (Ib/pulg?) | AP (kPa) | %Pi | Iteracion

A-B2 23,95 165,14 | 23,91 si
B1-X 0,2 1,36 0,2 no
X-C1 6,63 45,72 6,62 no
C1-C.R1 0,44 3,01 | 0,44 no
C.R1-C.R2 0,09 0,59 0,09 no
C.R2-Lavadora 2.2 0,74 5,09 0,74 no
Sumatoria 32,04 220,92

Tabla 3.18. Tramo caldera - lavadora 2.2.
Fuente: La autora.

En la Tabla 3.18, se muestran los datos de tramo caldera-lavadora 2.2. La
tuberia, a lo largo de todo del tramo, es de cédula 80 con un diametro interior de
97,2 mm (diametro nominal 4 pulg), y una longitud de tuberia total de 133,41 m
(437,73 pies). Este recorrido tiene 21 codos de 90°y 2 de 45°, 4 Teramaly 6 Te

lineal, ademas de 3 valvulas antiretorno y 5 de compuerta. Ver anexo A.19.

Como se observa en la tabla 3.18, la pérdida en el tramo A-B2 es de 165,14
kPa (23,95 Ib/pulg?), en donde fue necesario iterar los promedios el volumen
especifico entre A y B2, de la tabla 3.5 debido a que el porcentaje de caida de

presién respecto a la presion inicial es mayor a un 10 % (23,91 %). La caida de
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presion total hasta el punto lavadora 2.2 es de 220,92 kPa (32,04 Ib/pulg?), y la
presion manomeétrica del punto de consumo es de 458,91 kPa (66.56 Ib/pulg?).

La caida de presion del tramo A-B2 significa 74,75 % del total de la caida de

presion desde la caldera hasta la lavadora 2.2.

3.3.1.3 Intercambiador 1 C.I.P. principal

Tramo Caldera - Intercambiador 1 C.I.P principal

AP (Ib/pulg?) AP (kPa) %Pi Iteracion
A-B2 23,95 165,14 23,91 si
B1-X 0,65 4,46 0,65 no
X-C2 7,8 53,75 7,78 no
C2-D1 6,94 47,82 6,92 no
D1l-int. 1 1,77 12,21 1,77 no
Sumatoria 41,1 283,38

Tabla 3.19. Tramo caldera - Intercambiador 1, Sala C.I.P.
Fuente: La autora.

Con respecto a la caida de presion de la caldera al intercambiador 1 C.I.P.
principal, ubicado en Sala C.I.P. principal, se tiene que la tuberia inicialmente es
de diametro interno 97,2 mm (diametro nominal 4 pulg) por 156,08 m (482,56
pies) (Anexo A.20). El resto de la tuberia es igualmente de cédula 80 pero los
restantes 12,32 m (40,42 pies) son de diametro interior 49,2 mm (diametro

nominal 2 pulg).

Con respecto al total accesorios hasta al intercambiador 1, contiene 19 codos
90°, 2 codos 45°, 3 Te lineales, una Te ramal, 2 valvulas antiretorno y 4 valvulas
de compuerta.

La caida de presion total hasta el intercambiador de sala C.1.P. principal es
de 283,38 kPa (41,10 Ib/pulg?), ver tabla 3.19. La presiéon de consumo del equipo
intercambiador 1 de sala C.I.P. principal es de 396,45 kPa (57,15 Ib/pulg?).
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La caida de presién que se da en el tramo A-B2 representa el 58,27 % del
total de la caida de presion hasta el intercambiador 1 de sala C.1.P. principal. Para
el intercambiador de calor 1 de sala C.I.P. principal, las caidas de presion
restantes de los tramos B1-C, X-C2, C2-D1 y D1-int.1, a pesar de ser mas
significativas en este caso, porque la longitud de tuberia hasta los puntos de
consumo aumento, su suma sigue siendo menor que el aporte en pérdidas del
tramo A-B2.

3.3.1.4 Intercambiador 2 C.I.P. principal

Tramo Caldera - Intercambiador 2 C.I.P principal

AP (Ib/pulg?) AP (kPa) %Pi Iteracidn
A-B2 23,95 165,14 2391 si
B1-X 0,65 4,46 0,65 no
X-C2 7,8 53,75 7,78 no
C2-D2 7,55 52,04 7,53 no
D2-F1 1,07 7,41 1,07 no
Fl-int. 2 1,94 13,4 1,94 no
Sumatoria 42,96 296,18

Tabla 3.20. Tramo caldera — Intercambiador 2, Sala C.I.P.
Fuente: La autora.

El didmetro interno de tuberia desde la caldera hasta el intercambiador 2 en
sala C.I.P. principal es de 97,2 mm (diametro nominal 4 pulg) los primeros 157,58
m (533,93 pies), y de 49,2 mm de diametro interno (didmetro nominal 2 pulg) los
siguientes 14,16 m (46,44 pies).

La caida de presion total hasta el intercambiador 2 de sala C.1.P. es de 296,18
kPa (42,96 Ib/pulg?), ver tabla resumen 3.20. La presibn manométrica de
alimentacion del intercambiador 2 es de 383,64 kPa (55,64 Ib/pulg?).

Este tramo de tuberia presenta 20 codos de 90° 2 codos de 45° 3 Te
ramales, 2 Te ramales, 2 valvulas de bola y 4 valvulas de compuerta. Para mayor
detalle ver anexo A.21.
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3.3.1.5 Pasteurizador L6

Tramo Caldera - Pasteurizador L6

AP (Ib/pulg?) AP (kPa) %Pi Iteracion
A-B2 23,95 165,14 23,91 si
B1-X 0,65 4,46 0,65 no
X-C2 7,8 53,75 7,78 no
C2-D2 7,55 52,04 7,53 no
D2-F2 0,51 3,54 0,51 no
F2-G1 0,29 2,03 12,56 no
G1-PastL6 0,55 3,78 1,74 no
Sumatoria 41,3 284,75

Tabla 3.21. Tramo caldera — Pasteurizador linea 6.
Fuente: La autora.

En la tabla resumen 3.21 se detalla las caidas de presién en cada tramo, con
un total de 284,75 kPa (41,30 Ib/pulg?), la mayor caida de presion se sigue dando
en el tramo A-B2 con un 165,14 kPa (23,95 Ib/pulg?), pero que para este caso
representa un 58 % del total de la caida de presion. El pasteurizador de linea 6
es el equipo que presenta la mayor caida de presién al ser el segundo equipo

mas alejado de la planta.

La presion manométrica del punto de consumo Pasteurizador L6 es de
395,08 kPa (57,30 Ib/pulg?). Los accesorios a lo largo de la tuberia que tiene
como longitud total 213,07 m (669,56 pies) son 30 codos de 90°, 4 codos 45°, 3
Te ramales, 5 Te lineales y 4 valvulas de compuerta. Para mayor detalle ver

anexo A.22.
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3.3.16 C.ILP.L6

Tramo Caldera - C.I.P. L6
AP (Ib/pulg?) AP (kPa) %Pi Iteracién

A-B2 23,95 165,14 23,91 si
B1-X 0,65 4,46 0,65 no
X-C2 7,8 53,75 7,78 no
C2-D2 7,55 52,04 7,53 no
D2-F2 0,51 3,54 0,51 no
F2-G2 0,29 2,03 12,56 no
G2-H 0,55 3,78 1,74 no
H-12 41,3 284,75 no
12-C.I.P. L6 23,95 165,14 23,91 no
Sumatoria 0,65 4,46 0,65

Tabla 3.22. Tramo caldera — intercambiador linea 6.
Fuente: La autora.

En el tramo de la caldera al intercambiador de linea 6, la caida total de
presion es de 311,95 kPa (45,24 Ib/pulg?) (Ver Tabla 3.22). Su caida es la tercera
mas alta, lo cual se debe a que es el punto méas alejado de la caldera, 234,44 m
(769,19 pies), y con un alto consumo de 2 423,64 kg/h (5 332 Ib/h) (Ver Tabla
3.4).

La presiébn manométrica de consumo de este punto es de 367,88 kPa (53,36
Ib/pulg?). Este tramo cuenta con 25 codos de 90°, 4 codos de 45°, 2 Te ramales,

7 Te lineales y 6 valvulas de compuerta. Ver anexo A.23.
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3.3.1.7 Etiquetadora L6

Tramo Caldera - Etiquetadora L6

AP (Ib/pulg?) AP (kPa) %Pi Iteracion
A-B2 23,95 165,14 23,91 si
B1-X 0,65 4,48 0,65 no
X-C2 7,8 53,75 7,78 no
C2-D2 7,55 52,04 7,53 no
D2-F2 0,07 0,48 0,07 no
F2-G2 0,26 1,76 0,26 no
G2-H 2,47 17,02 2,46 no
H-11 3,01 20,75 3 no
11-Etiq L6 3,12 21,5 3,11 no
Sumatoria 48,87 336,92

Tabla 3.23. Tramo caldera — etiquetadora L6.
Fuente: La autora.

En la tabla 3.23 se resume la caida total desde la caldera hasta la
etiquetadora, la pérdida total hasta el punto de consumo es de 336,92 kPa (48,87
Ib/pulg?). Al ser uno de los puntos mas alejados de la caldera, presenta la

segunda caida de presién mas alta.

La presibn manométrica del punto de consumo etiquetadora de linea 6 es
de 342,90 kPa (49,73 Ib/pulg?). Los accesorios contenidos en este tramo son 25
codos 909, 4 codos de 45°, 2 Te ramales, 7 Te lineales y 6 valvulas de compuerta.

Para mayor detalle ver anexo A.24.

3.4 Cuantificacion de la cantidad de condesado producido

En las plantas en las que se tienen redes de vapor es de gran importancia
evacuar el condensado de red, tanto al inicio de operacién (cuando arranca la

caldera) como cuando ya la operacion de la red esta en su punto optimo.

Dado que el vapor viaja a grandes velocidades, si al momento de arranque
de la caldera se encuentra condensado en la red, se provoca el denominado

golpeteo o matrtilleo. EIl momento de mayor criticidad de la adecuada purga del
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condesado es al arranque de la caldera, debido a que es cuando la tuberia esta
con mayor cantidad de fluido y los mayores dafios pueden ser ocasionados.
Igualmente, durante la operacion después del arranque de la caldera se debe
evacuar el condensado de la red, para evitar el martilleo en la tuberia, que

provoca desgaste paulatino, hasta la ruptura de la tuberia.

Para el célculo de la cantidad de condensado producida en la red actual,
se utilizo la tabla del Manual de calderas SELMEC (Cleaver & Brooks, 1976), en
donde se determina la carga de condensado por cada 100 pies de tuberia como

se muestra en la figura 3.4.

TABLANCWV

CARGA DE CONDENSADOS EN LBS POR HR. POR CADA 100 PIES DE TUBERIA MS!..QPA ¥
Temperatura Ambiente 70°F - Eficienels Dol Aislamiento 807

4
Fresion .
el vapar TAMAHODE LA TUBERIA oF
h‘h‘l"ﬂl= Fagtor de
man ta bl i o ¥ ] " 8" 10" "7 18~ 16" L 20~ 24" | correccibn +
i & 7 L] L 13 16 10 14 pa 32 1% kL 4“4 53 1.58
0 [ 9 1" 14 17 n 16 a2 b1 &2 48 51 57 [1:) .50
60 19 173 14 18 24 27 EX] 41 49 L7 62 &7 T4 3] 145
fop . 12 15 18 22 F: ] 33 1] 51 61 67 Pl 3] o m 141
825 LE] 1% 0 2] M 36 A5 56 E6 7 ] 9% 101 21 139
175 16 19 23 16 33 18 5 13 78 B& 58 o7 iy 142 134
250 L] 22 n 14 42 S 61 7 92 101 ih 126 140 168 1.36
300 n 1 30 37 a6 54 68 a5 m m 1% 138 154 184 138
400 23 1] 34 43 Ex &3 -] 9 e 130 148 162 180 216 1.32
S00 17 33 19 ] 3] 73 91 14 135 143 170 185 06 146 1.32
600 30 37 L2 55 (1] £2 103 1i8 52 167 191 Fald 31 177 1.3t

*  Considerando las pérdickas por radiacian y comveccion del vapor siturado, _
+ Para tempersturad exberlores do O°F multiplioue & valor du 13 £arga para cads tamano de funeifa es 12 atda por o Tactor de correccibn corresponcients 3 13
presidn ded vapos.

Figura 3.4. Carga de condensado en Ib/h por cada 100 pies de tuberia
Fuente: Cleaver & Brooks, 1976.

La mayor cantidad de condensado producido a lo largo de la linea se
presenta en las tuberias de mayor longitud, con carencia de purgas que retiren

el condensado en la linea.

El tramo A-B al ser el de mayor longitud es el que presenta la mayor
cantidad de condensado producido, con 26,12 kg/h (57,59 Ib/h) (ver Tabla 3.24).
Los tramos, que al igual que el tramo A-B son parte de la linea principal, son los
gue tienen la mayor cantidad de condensado producido, entre ellos estan: X-C
con 1 168 kg/h (25,76 Ib/h), C-D con 8,70 kg/h (19,18 Ib/h) y F-G con 4,23 kg/h
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(9,32 Ib/h) son los puntos con mayor condensado. También es importante

destacar el tramo G1-Past L6, en el cual se genera 8,04 kg/h (17,72 Ib/h).

Diametro

Diametro

Carga

. . Longitud | Condensado | Condensado
Tramo nominal interno condensado/ N

(pulg) (mm) 100 pies (pies) (Ib/h) (kg/h)
A-B 4,00 97,20 22,91 251,38 57,59 26,12
B-B.R1 2,00 49,20 11,82 25,95 3,07 1,39
B.R1-B.R2 2,00 49,20 11,73 8,14 0,95 0,43
B.R2-B.R3 2,00 49,20 11,73 0,46 0,05 0,02
B.R3-B.R4 2,00 49,20 11,72 6,92 0,81 0,37
B.R4-lavadora 4.5 2,00 49,20 11,72 4,17 0,49 0,22
B-X 4,00 97,20 21,65 12,95 2,80 1,27
X-X.R1 2,00 49,20 11,80 11,71 1,38 0,63
X.R1-X.R2 2,00 49,20 11,77 2,03 0,24 0,11
X.R2-T1S 1,50 38,10 8,86 5,41 0,48 0,22
X.R2-T2S 1,50 38,10 8,86 6,99 0,62 0,28
X.R1-X.R3 2,00 49,20 11,80 12,93 1,53 0,69
X.R3-T1l 2,00 49,20 11,77 9,18 1,08 0,49
X.R3-X.R4 2,00 49,20 11,76 9,18 1,08 0,49
X.R4-T2I 2,00 49,20 11,76 0,15 0,02 0,01
X.R4-AA 1,50 38,10 8,88 2,15 0,19 0,09
X-C 4,00 97,20 21,52 119,69 25,76 11,68
C-C.R1 3,00 73,70 17,10 40,37 6,90 3,13
C.R1-lavadora2.1 2,00 49,20 11,52 14,08 1,62 0,74
C.R1-lavadora2.2 2,00 49,20 10,74 12,69 1,36 0,62
C-D 4,00 97,20 19,47 98,54 19,18 8,70
D-Int. 1 CIP 2,00 49,20 11,60 40,42 4,69 2,13
D-F 4,00 97,20 20,84 4,92 1,03 0,47
F-Int 2 CIP 2,00 49,20 11,40 46,44 5,29 2,40
F-G 3,00 73,70 16,79 55,48 9,32 4,23
G-C.I.P. L6 2,50 59,00 14,10 55,48 7,82 3,55
G-H 3,00 73,70 16,78 2,46 0,41 0,19
H-1 3,00 73,70 16,78 5,83 0,98 0,44
G1-pastL6 2,50 59,00 14,00 126,59 17,72 8,04
I-Etiq 1,50 38,10 8,63 115,58 9,98 4,52

Tabla 3.24. Carga de condensado en Ib/h por cada 100 pies de longitud de tuberia

Fuente: La autora.

En muchos tramos que son derivaciones de la tuberia principal, puede

notar que la cantidad de condensado que se presenta es despreciable respecto

ala cantidad que se da en la tuberia principal. Pero este condensado puede llegar

a ser significante con la suma de tramos hasta los puntos de consumo.
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La cantidad de condensado tedrica que se esta generando en los equipos
se resume en la tabla 4.25. El punto que mas condensado genera es el C.I.P. de
linea 6, con un 2 489,83 kg/h (5 477,62 Ib/h). Del total del condensado generado,
actualmente solo se esta retornando un 22 %; y de sala C.I.P. principal no se esta

retornando nada de condensado.

Punto Cantidad de Cantidad de
condensado (Ib/h) | Condensado (kg/h)

C.L.P. principal 4570,0 2077,3
Lavadora 4 1850,0 840,91
Lavadora 2 4000,0 1818,2
C.I.P. L6 5477,6 2 489,8
Pasteurizador L6 1300,0 590,9

Etiquetadora 70,00 31,8

Suma 17 267,6 7 8489

Tabla 3.25. Condensado tedrico generado en cada punto de consumo.
Fuente: La autora.

El condensado es fluido que ya ha sido tratado quimicamente para que la
dureza del agua que se introduce a la caldera no produzca obstrucciones en los
tubos. Si se decide no retornarlo a la caldera es dinero que se ha invertido y que

se debe invertir nuevamente en el agua con la que se vaya a alimentar la caldera.
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4 Disefio de la nueva red de vapor

El disefo, no solamente recae en el correcto dimensionamiento de la red,
sino que es de igual importancia elegir de manera adecuada los accesorios que
deben colocarse en la tuberia, para que ésta opere de manera eficiente, con las
valvulas necesarias para garantizar la seguridad en caso de alguna emergencia,
0 para sacar de circulacion cierto tramo para mantenimiento. El sistema, ademas
debe contar con todos los accesorios de medicion que se requieran para
monitorear la operacion; pero sin agregar accesorios de mas que contribuyan a

disminuir la eficiencia energética debido a pérdidas de presion por friccion.

El aislamiento de la tuberia es un punto trascendental, ya que entre mayor
sea el diametro de tuberia, el costo se incrementara, y si aunado a ello el espesor
de pared esta sobredimensionado, el costo del redisefio puede ser mayor que el

aumento de eficiencia obtenido.

Se requiere un buen disefio de la red de retorno de condensados para
aprovechar las mejoras en rendimiento que se consiguen a partir del nuevo
disefio de la red de vapor. Con esto se pretende que la temperatura del agua de
alimentacion de la caldera sea mayor y, por ende, que el tiempo y el consumo de
combustible de ésta disminuya, incidiendo positivamente en el costo de

operacion.

4.1 Calculo de diametros de tuberias y dimensionamiento de

accesorios

Segun lo mencionado en el capitulo 3, en la tabla 3.4 se tiene que para el
consumo real actual de la planta, la caldera en uso: CB-600-600 se encuentra
sobredimensionada, debido a que el flujo masico maximo real actual es de 5
655,84 kg/h (12 442,86 Ib/h), que segun The Boiler book (Cleaver Brooks, 2002),
con una caldera de 400 HP seria suficiente para suplir las necesidades de la
planta. Ver figura 4.1.
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A pesar de ello, en la tabla 3.4, se tiene que el consumo tedrico, con que
fue recalculado el redisefio para obtener el dimensionamiento de la planta en su
maximo punto de funcionamiento, el consumo es de 9 271,87 kg /h (20 398,12),
por lo que viendo la figura 3.1, se recomienda una caldera de 600 HP, como la
que esté seleccionada actualmente, por lo que para el redisefio se considero la

caldera que se encuentra en funcionamiento.

Table A2-18. Recommended Non-Return Valve Size
BO,_LII';.ER CES&(IZEI?Y OPERATING PRESSURES (PSIG)

(LBS/HR) 50 75 100 125 150 175 200 250
100 3450 3 24112 2-12 2112 2-112 2-112 2112 2-172
125 4313 4 3 3 3 3 2-112 2112 2-172
150 5175 4 4 3 3 3 3 212 2172
200 6900 4 4 4 3 3 3 3 3
250 8625 4 4 4 4 3 3 3 3
300 10350 [ 4 4 4 4 4 4 3
350 12025 6 6 4 4 4 4 4 3
400 13800 6 6 4 4 4 4 4 4
500 17210 6 6 6 6 4 4 4 4
600 20700 8 8 6 6 6 4 4 4
700 24150 & 8 6 6 6 6 6 6
750 25875 & 8 6 6 6 6 6 [
800 27600 8 8 6 6 6 6 6 6

Note: Valve sizes (300 psig flanges) given in inches.

Figura 4.1. Capacidad de una caldera CB (Ib/h).
Fuente: Cleaver Brooks, 2002.

Para el redisefio de la red se utilizaron los flujos masicos teéricos, de
manera que se pueda poner a funcionar la planta a su maxima capacidad y no a

un 63% como se esta haciendo actualmente. Ver tabla 3.4.

En latabla 4.1 se resumen las presiones determinadas en cada tramo, asi

como los volumenes especificos en cada caso.
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Presiones (Ib/pulg’abs) | Presiones (kPagbs) | v esp (pie3/lb) | v esp (m3/kg)
Pa 111,38 767,94 4,0008 64,0862
Pg1 107,69 742,47 4,1308 66,1696
Ps2 107,69 742,47 4,1308 66,1696
Ps.r1 106,17 732,05 4,1865 67,0619
Ps.Rr2 105,67 728,54 4,2056 67,3681
Ps.r3 105,24 725,62 4,2217 67,6246
Ps.ra 101,96 702,99 4,3503 69,6855
Px 107,42 740,67 4,1404 66,3223
Pxr1 106,67 735,49 4,1680 66,7651
Px.r2 105,92 730,28 4,1962 67,2163
Pxr3 104,76 722,30 4,2400 67,9192
Px.ra 104,76 722,30 4,2400 67,9192
Pxrs 105,51 727,47 4,2115 67,4620
Pc1 105,78 729,30 4,2015 67,3013
Pcr1 103,69 714,94 4,2814 68,5813
Pcr2 100,93 695,90 4,3923 70,3577
Pc2 105,78 729,30 4,2015 67,3013
Por 104,25 718,77 4,2598 68,2350
Pey 103,25 711,87 4,2989 68,8618
Py 102,10 703,98 4,3445 69,5929
Per 101,55 700,18 4,3668 69,9497
Per 101,55 700,18 4,3668 69,9497

Idealmente, el vapor trasegado a lo largo de la linea en estudio deberia
ser vapor saturado seco. Segun el Manual de calderas SELMEC (Cleaver &
Brooks, 1976), la velocidad recomendada para el trasiego de vapor saturado seco
es entre 30,48 m/s y 45,72 m/s (6 000 pies/min y 9 000 pies/min). Para la

determinacion de los diametros de redisefo se utilizé la ecuacion 2.8 como se

Tabla 4.1. Presiones por tramo en la red de vapor.

muestra en la tabla 4.2.

Fuente: La autora.
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Flujo Dia. nominal = Dia. Nominal Dia. interno

L. Flujo masico - Velocidad
Tramo madsico (ke/h) actual redisefio recomendado (m/s)
(Ib/h) (pulg.) (pulg.) (pulg.)

A-B 20398,12 4731,97 4 6 6,07 34,45
B-B.R1 3042,38 421,78 2 21/2 2,47 32,46
B.R1-B.R2 2433,90 1106,32 2 21/2 2,47 26,33
B.R2-B.R3 1825,43 829,74 2 2 2,07 28,31
B.R3-B.R4 1216,95 553,16 2 2 2,07 18,95
B.R4- 608,48 276,58 2 11/2 1,61 15,73
B-X 17355,74 7888,97 4 6 6,07 30,69
X-X.R1 5158,82 2344,92 2 3 3,07 35,69
X.R1-X.R2 2063,53 937,97 2 2 2,07 31,66
X.R2-T1S 1031,76 468,98 11/2 11/2 1,61 26,28
X.R2-X.R5 1031,76 468,98 11/2 11/2 2,00 17,03
X.R5-T2S 1031,76 468,98 1 11/2 1,61 26,28
X.R1-X.R3 3095,29 1406,95 2 21/2 2,47 33,29
X.R3-T1l 1031,76 468,98 2 11/2 1,61 26,56
X.R3-X.R4 2063,53 937,97 2 2 2,07 32,23
X.R4-T2| 1031,76 468,98 2 11/2 1,61 26,56
X.R4-AA 1031,76 468,98 11/2 11/2 1,61 26,56
X-C 12196,93 4310,19 4 6 6,07 21,59
C-C.R1 2063,53 572,16 4 21/2 2,47 22,68
C.R1- 1031,76 468,98 2 2 2,07 16,51
lavadora2.1
C.R1-C.R2 1031,76 468,98 2 11/2 1,61 27,21
C.R1- 1031,76 468,98 2 2 2,07 16,51
lavadora2.2
c-D1' 10133,40 4606,09 4 6 6,07 18,46
D1'-E1' 7497,00 3407,73 - 5 4,81 21,76
E1'-Etiq’ 665,00 302,27 - 11/2 1,61 17,40
E1'-F1' 6832,00 3105,45 - 4 3,83 31,66
F1'-PastL6’ 1500,00 681,82 - 2 2,07 24,12
F1'-CIPL6 5332,00 2423,64 - 4 2,50 58,62
D1'-G1' 2636,40 3372,53 - 3 3,07 18,83
G1'-Int. 1 1318,20 365,50 - 2 2,07 20,92
CIP
G1'-Int 2 1318,20 599,18 - 2 2,07 20,92

Tabla 4.2. Célculo de diametros nominales para el redisefio de la red de vapor.
Fuente: La autora.

En la tabla 4.2 se muestra el flujo masico de disefio utilizado, asi como el
diametro nominal utilizado actualmente en la planta en contraposicion con el

diametro seleccionado para el redisefio por tramo de tuberia.
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En algunos casos el diametro nominal si varié sustancialmente, pero en
esta seleccion de didmetros se debe tomar en cuenta la determinacion de

espesor de pared que se utilizo.

Segun la norma ANSI B36.10M, cuando “una tuberia es roscada y el vapor
trasegado es de una presion mayor a 1 750 kPa (250 Ib/pulg?) la tuberia debe ser
sin costura, tener una tension maxima de rotura de 48 000 psi (330 MPa) y un

espesor de pared al menos equivalente a cédula 80”. (Nayyar, 2000, pag. C103).

Dado que la presion absoluta maxima de disefio es de 767,85 kPa (111,38
Ib/pulg?), se estipuld utilizar cédula 40, comprobando su espesor de pared con
las ecuaciones [2.9], [2.10] y [2.11] descritas en el capitulo 2, de manera tal que
se determiné que todas las tuberias seleccionadas tienen el espesor de pared
minimo para trasegar vapor a 204,44 °C (400 °F), la cual es la temperatura de
saturacion del vapor a 1723,69 kPa (250 Ib/pulg?).

El factor de soldadura utilizado para, para soldadura de resistencia
eléctrica, API 5L es de 1, y el esfuerzo admisible para acero al carbono A134 a
204,44 °C (400 °F) es de 1 987,01 kPa (13 700 Ib/pulg?), y el coeficiente de
temperatura utilizado fue de 0,4, el cual aplica para aceros ferriticos y austeniticos
para temperaturas menores a 482 °C (900 °F). (Cleaver Brooks, 2002)
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Dia. Dia.

nor.nin~al int.ern~o Distancias . Ex?tlearho ¢ tm trom(1-0,125)
rediseiio rediseio (m) (pulg)
(pulg) (pulg)
6 6,07 76,62 0,28 6,63 0,16 0,240 < 0,245
21/2 2,47 7,91 0,20 2,88 0,07 0,145 < 0,178
21/2 2,47 2,48 0,20 2,88 0,07 0,144 < 0,178
2 2,07 0,14 0,15 2,38 005 0,132 < 0,135
2 2,07 12,93 0,15 2,38 005 0,132 < 0,135
11/2 1,61 1,27 0,15 1,90 0,04 0,121 < 0,127
6 6,07 3,95 0,28 6,63 0,15 0,231 < 0,245
3 3,07 3,57 0,22 3,50 0,08 0,159 < 0,189
2 2,07 0,62 0,15 2,38 0,05 0,133 < 0,135
11/2 1,61 1,65 0,15 1,90 0,04 0,122 < 0,127
11/2 2,00 1,19 0,15 1,90 0,04 0,122 < 0,127
11/2 1,61 2,13 0,15 1,90 0,04 0,122 < 0,127
21/2 2,47 3,94 0,20 2,88 0,07 0,144 < 0,178
11/2 1,61 1,34 0,15 1,90 0,04 0,121 < 0,127
2 2,07 2,80 0,15 2,38 005 0,132 < 0,135
11/2 1,61 0,05 0,15 1,90 0,04 0,121 < 0,127
11/2 1,61 0,66 0,15 1,90 0,04 0,121 < 0,127
6 6,07 36,48 0,28 663 0,15 0,231 < 0,245
21/2 2,47 40,37 0,20 2,88 0,06 0,143 < 0,178
2 2,07 14,08 0,15 2,38 0,05 0,130 < 0,135
11/2 1,61 12,30 0,15 190 0,04 0,120 < 0,127
2 2,07 12,30 0,15 2,38 005 0,130 < 0,135
6 6,07 15,41 0,28 6,63 0,15 0,226 < 0,245
5 4,81 43,86 0,26 533 0,12 0,197 < 0,226
11/2 1,61 9,50 0,15 1,90 0,04 0,120 < 0,127
4 3,83 17,98 0,24 430 0,09 0,173 < 0,207
2 2,07 16,91 0,15 2,38 0,05 0,130 < 0,135
4 2,50 16,91 0,24 430 0,09 0,172 < 0,207
3 3,07 18,29 0,22 3,50 0,08 0,156 < 0,189
2 2,07 14,15 0,15 2,38 005 0,131 < 0,135
2 2,07 14,16 0,15 2,38 005 0,131 < 0,135

Tabla 4.3. Célculo de diametros nominales para el redisefio de la red de vapor.
Fuente: La autora.

De las tablas 4.3 hasta la 4.21 se describen en las tablas resumen las

pérdidas en los puntos de consumo con el redisefio planteado.
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4.1.1 Lavadora4

Para el tramo caldera - Lavadora 4.1, la ruta del rediseiio se mantiene
como esta actualmente, pero debido a que el flujo méasico trasegado es mayor,
se redisefio el diametro nominal el diametro nominal de la tuberia, ver anexo
A.25, en donde se propone cambiar para el tramo A-B que actualmente es de
97,2 mm de didmetro interno (4 pulg) cédula 80 a 154,1 mm (6 pulg) cédula 40.

En latabla 4.1 se encuentra la tabla resumen con la caida de presion hasta
el punto de consumo lavadora 4.1, en donde la pérdida total es de 37,93 kPa
(5,50 Ib/pulg?). La presion manométrica de alimentacién del punto de consumo
lavadora 4.1 es de 641,9 kPa (93,10 Ib/pulg?). La ruta de las derivaciones a los

puntos de consumo de la lavadora 4 no fueron modificados.

La caida de presion del redisefio del tramo A-B, el cual en la tuberia
actual es siempre el que aporta la mayor pérdida, disminuyd en un 77,57 % en el
redisefio respecto al disefio actual.

Tramo Caldera - Lavadora 4.1
Tramo AP (Ib/pulg?) | AP (kPa) | %Pi | Iteracién
A-B1 3,69 25,47 | 3,32 no
B-B.R1 1,51 10,42 1,42 no
B.R1-lavadora 4.1 0,30 2,04 0,28 no
Sumatoria 5,50 37,93

Tabla 4.4. Caida de presion hasta el punto de consumo lavadora 4.1.
Fuente: La autora.

Para el punto de consumo lavadora 4.2 la caida de presion total es de
39,54 kPa (5,74 Ib/pulg?) como se puede ver en la tabla 4.5. Dado que todas las
caidas de presion fueron menores al 10 % de la presion inicial en ninguno de los
puntos fue necesario iterar la caida de presién. La presion manométrica de este
punto de consumo es de 640,28 kPa (92,86 Ib/ pulg?).

La caida de presion para la lavadora 4.2 se disminuy6 en un 77,57 % con

respecto al disefio inicial con que cuenta la tuberia hasta este punto de consumo.

80



Tramo Caldera - Lavadora 4.2
Tramo AP (Ib/pulg?) | AP (kPa) | %Pi | Iteracién
A-B1 3,69 25,47 3,32 no
B-B.R1 1,51 10,42 | 1,42 no
B.R1-B.R2 0,51 3,51 0,49 no
B.R2-Lavadora 4.2 0,02 0,14 0,02 no
Sumatoria 5,74 39,54

Tabla 4.5. Caida de presion hasta el punto de consumo lavadora 4.2.
Fuente: La autora.

En la tabla 4.6 se tiene que la caida de presion para el punto de consumo
lavadora 4.3, en donde la caida de presion hasta el punto de consumo es de
45,54 kPa (6,60 Ib/pulg?). La presién manométrica de este punto de consumo es
de 634,29 kPa (92 Ib/pulg?). La pérdida para este punto se redujo en 73,19 %, y
el mayor aporte en la caida de presion sigue siendo del tramo A-B.

Tramo Caldera - Lavadora 4.3

Tramo AP (Ib/pulg?) | AP (kPa) | %Pi | Iteracién
A-B1 3,69 25,47 3,32 no
B-B.R1 1,51 10,42 | 1,42 no
B.R1-B.R2 0,02 0,17 0,02 no
B.R2-B.R3 0,42 2,92 0,41 no
B.R3-Lavadora 4.3 0,95 6,56 0,93 no
Sumatoria 6,60 45,54

Tabla 4.6. Caida de presion hasta el punto de consumo lavadora 4.3.
Fuente: La autora.

Para el tramo cadera - Lavadora 4.4 la pérdida de presién total hasta el
punto de consumo lavadora 4.4 es de 62,52 kPa (9,07 Ib/pulg?), ver tabla 4.7; la
presion manomeétrica de consumo de este punto es de 617,31 kPa (89,26
Ib/pulg?). Para este caso se logré disminuir en el redisefio la caida de presién en
un 63,34 %.
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Tramo Caldera - Lavadora 4.4

Tramo AP (Ib/pulg?) | AP (kPa) | %Pi | Iteracién
A-B1 3,69 25,47 3,32 no
B-B.R1 1,51 10,42 | 1,42 no
B.R1-B.R2 0,39 2,68 0,37 no
B.R2-B.R3 0,15 1,01 0,14 no
B.R3-B.R4 3,28 22,64 3,22 no
B.R4-Lavadora 4.4 0,04 0,30 0,05 no
Sumatoria 9,07 62,52

Tabla 4.7. Caida de presion hasta el punto de consumo lavadora 4.4.
Fuente: La autora.

Para el tramo caldera - Lavadora 4.5 la caida de presién como se puede
apreciar en latabla 4.5 es de 77,67 kPa (11,26 Ib/pulg?), ver tabla 4.8, y la presion
manométrica de consumo de este punto es de 617,29 kPa (89,53 Ib/pulg?). Para
este punto de consumo se logré disminuir la caida de presion en un 54,51 % con

respecto al disefio actual de la tuberia de vapor.

Tramo Caldera - Lavadora 4.5

Tramo AP (Ib/pulg?) | AP (kPa) | %Pi | Iteracién
A-B1 3,69 25,47 3,32 no
B-B.R1 1,51 10,42 | 1,42 no
B.R1-B.R2 0,39 2,68 0,37 no
B.R2-B.R3 1,79 12,32 1,75 no
B.R3-B.R4 3,62 2497 | 3,56 no
B.R4-Lavadora 4.5 0,26 1,80 0,27 no
Sumatoria 11,26 77,67

Tabla 4.8. Caida de presion hasta el punto de consumo lavadora 4.5.
Fuente: La autora.

Para el punto de consumo lavadora T1S, en donde la caida de presion
total hasta el punto de consumo es de 43,06 kPa (6,25 Ib/pulg?), ver tabla 4.9. La
presion manomeétrica de consumo es de 636,76 kPa (92,35 Ib/pulg?). Para este

caso la pérdida es un 75,60 % menos que la pérdida del disefio actual.
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Tramo Caldera - Lavadora T1S

Tramo AP (Ib/pulg?) AP (kPa) %Pi Iteracion
A-B1 3,69 25,47 3,32 no
B1-X 0,26 1,80 0,25 no
X-X.R1 0,75 5,18 0,71 no
X.R1-X.R2 0,76 5,21 0,72 no
X.R2-T1S 0,78 5,40 0,76 no
Sumatoria 6,25 43,06

Tabla 4.9. Caida de presién hasta el punto de consumo lavadora T1S.
Fuente: La autora.

Respecto al punto de consumo T2S se tiene, segun la tabla 4.10, que la
caida de presion total hasta el punto de consumo es de 42,20 kPa (6,12 Ib/pulg?).
La presién manométrica de alimentacion del punto de consumo es de 637,62 kPa
(92,48 Ib/pulg?), y la pérdida es un 75,75 % menor con respecto a las pérdidas

obtenidas hasta este tramo en el disefo actual.

Tramo Caldera - Lavadora T2S

Tramo AP (Ib/pulg?) | AP (kPa) | %Pi | Iteracién
A-B1 3,69 25,47 | 3,32 no
B1-X 0,26 1,78 0,24 no
X-X.R1 0,37 2,58 0,35 no
X.R1-X.R2 0,09 0,60 0,08 no
X.R2-X.R5 0,41 2,81 0,39 no
X.R5-T2S 1,30 8,96 1,27 no
Sumatoria 6,12 42,20

Tabla 4.10. Caida de presion hasta el punto de consumo lavadora T2S.
Fuente: La autora.

4.1.2 Lavadora?2

Con respecto a los puntos de consumo de la lavadora, se tienen dos
puntos importantes que son lavadora 2.1 y lavadora 2.2 como se muestra en las

tablas resumen 4.14 y 4.15.

Para los puntos de consumo en la lavadora, las tuberias principales como
se puede ver en la tabla 4.2 tales como A-B2, B1-X y X-C si variaron con respecto

al disefo actual de la planta.
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Para el punto de consumo lavadora 2.1, la caida de presién hasta el punto
de consumo es de 65,69 kPa (9,53 Ib/pulg?®) (ver tabla 4.14). La presion
manométrica de consumo para la lavadora 2.1 es de 614,14 kPa (89,07 Ib/pulg?).
La caida de presion hasta el punto de consumo se disminuy6 en un 72,24 % con

respecto a la caida de presion del arreglo de tuberias actual.

Tramo Caldera - Lavadora 2.1

Tramo AP (Ib/pulg?) | AP (kPa) | %Pi | Iteracién
A-B2 3,69 25,47 | 3,32 no
B1-X 0,26 1,80 0,25 no
X-C1 1,65 11,37 1,55 no
C1-C.R1 2,08 14,36 | 2,04 no
C.R1-Lavadora 2.1 1,84 12,69 1,95 no
Sumatoria 9,53 65,69

Tabla 4.11. Caida de presion hasta el punto de consumo lavadora 2.1.
Fuente: La autora.

Con respecto al punto de consumo lavadora 2.2 la caida de presién hasta
el punto de consumo lavadora 2.2 es de 67,53 kPa (9,79 Ib/pulg?). La presion
manomeétrica de alimentacion es de 612,30 kPa (88,81 Ib/pulg?). La caida de
presion con el redisefio se disminuyd un 69,44 % respecto a la caida de presiéon
inicial. Ver tabla 4.15.

Tramo Caldera - Lavadora 2.2
Tramo AP (Ib/pulg?) | AP (kPa) | %Pi | Iteracion
A-B2 3,69 25,47 3,32 no
B1-X 0,26 1,80 0,25 no
X-C1 0,27 1,89 0,26 no
C1-C.R1 2,08 14,36 2,04 no
C.R1-C.R2 2,76 19,05 2,92 no
C.R2-Lavadora 2.2 0,72 4,96 0,80 no
Sumatoria 9,79 67,53

Tabla 4.12. Caida de presion hasta el punto de consumo lavadora 2.2.
Fuente: La autora.
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4.1.3 Intercambiadores 1y 2, sala C.I.P. principal

Con respecto a los puntos de consumo intercambiadores 1y 2 en la sala
C.1.P. principal, el nuevo disefio propone primeramente el cambio de diametro de
la tuberia de D’-G’ como se puede apreciar en la tabla 4.2 de diametro nominal
de 97,2 mm (Diametro nominal 4 pulg) a 62,7 mm (Diametro nominal 2 /2 pulg).
La linea de vapor tendria como lugar final los puntos de consumo
intercambiadores 1y 2, y no hay una derivacion hacia linea 6 como en el disefio

inicial. Ver planos de redisefio: R1, R2 y R3.

Para la alimentacién del intercambiador 1 y 2 la tuberia hasta el punto G’
es de 62,7 mm de diametro interno (di@metro nominal de 2 /> pulg), en donde
para alimentar el intercambiador 2 se debe realizar una reduccion a 2 pulg. De la
tuberia de 77,9 mm de diametro interno (diametro nominal de 3 pulg) se saca una
derivacion de una tuberia de 52,5 mm (diametro nominal de 2 pulg) de manera
que haya una sublinea para alimentar el intercambiador 1, como se puede

apreciar en la figura 4.1.

Los accesorios del disefio inicial se conservan, por lo que en cada
derivacion se coloc6 una valvula de bola y dos véalvulas de compuerta antes de

alimentar cada intercambiador.
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Reduccion. De Dia.

3pulza2puls

/

Hacia intercambiacor 2. D3 2 pulg

Dia. 2 pulg

l Hacia intercambiador 1.

Figura 4.2. Alimentacion de intercambiadores de calor 1y 2, Sala C.I.P. principal.
Fuente: La autora.

La caida de presion para el intercambiador 1 de la sala C.1.P. es de 90,73
kPa (13,16 Ib/pulg?). La presibn manométrica de alimentaciéon para este
intercambiador es de 589,10 kPa (85,44 Ib/pulg?). El redisefio disminuye la caida
de presion hasta el punto de consumo en un 67,98 % en comparacion con la

caida de presién en el disefio inicial. Ver tabla 4.16.
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Tramo Caldera - intercambiador 1 C.I.P principal
Tramo AP (Ib/pulg?) | AP (kPa) | %Pi | Iteracidon
A-B2 3,69 25,47 3,32 no
B1-X 0,26 1,78 0,24 no
X-C2 1,65 11,37 1,55 no
Cc2-D1' 2,55 17,55 | 2,49 no
D1'-G1' 2,70 18,59 | 2,69 no
G1'-int. 1 2,32 15,98 | 2,45 no
Sumatoria 13,16 90,73

Tabla 4.13. Caida de presion hasta el punto de consumo intercambiador 1 C.1.P.
Fuente: La autora.

En la tabla 4.17 se tiene que la caida de presién para el intercambiador 2
C.I.P. es de 83,57 kPa (12,12 Ib/pulg?). La presién manométrica de alimentacion
del intercambiador de calor 596,26 kPa (86,48 Ib/pulg?). Con respecto al disefio

inicial se disminuyé en un 71,79 % con el redisefio.

Tramo Caldera - intercambiador 2 C.I.P principal

Tramo AP (Ib/pulg?) AP (kPa) %Pi Iteracion
A-B2 3,69 25,47 3,32 no
B1-X 0,26 1,78 0,24 no
X-C2 1,65 11,37 1,55 no
Cc2-D1' 1,53 10,53 1,50 no
D1'-G1' 2,95 20,37 2,95 no
G1'-int. 2 2,04 14,05 2,16 no
Sumatoria 12,12 83,57

Tabla 4.14. Caida de presion hasta el punto de consumo intercambiador 2 C.I.P
.Fuente: La autora.

4.1.4 Pasteurizador L6

El consumo Pasteurizador L6, con un total de 69,67 kPa (10,10 Ib/pulg?). La
presidbn manométrica de alimentacion de este punto es de 610,16 kPa (88,50
Ib/pulg?). Ver tabla 4.18. Con respecto al disefio inicial se disminuy6 en un 75,54

% la caida de presion con el redisefio propuesto.
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Tramo Caldera - Pasteurizador L6

Tramo AP (Ib/pulg?) AP (kPa) %Pi Iteracion
A-B2 3,69 25,47 3,32 no
B1-X 0,26 1,78 0,24 no
X-C2 1,65 11,37 1,55 no
Cc2-D1' 1,53 10,53 1,50 no
D1'-E1' 0,12 0,83 0,12 no
E1'-F1' 1,14 7,89 1,20 no
F1'-PastL6 1,71 11,80 1,82 no
Sumatoria 10,10 69,67

Tabla 4.15. Caida de presion hasta el punto de consumo pasteurizador L6.
Fuente: La autora.

4.1.5 Etiquetadora L6

En la tabla 4.19 se tiene que la caida de presion de 60,98 kPa (8,84 Ib/pulg?),
con una presiéon manométrica de alimentacion de la etiquetadora de linea 6 de
618,85 kPa (88,83 Ib/pulg?). Se disminuyd la caida de presién en un 81,91 % con

respecto al disefio actual de la planta.

Tramo Caldera - Etiquetadora L6

Tramo AP (Ib/pulg?) | AP (kPa) | %Pi | Iteracién
A-B2 3,69 25,47 | 3,32 no
B1-X 0,27 1,85 0,25 no
X-C2 1,65 11,37 1,55 no
C2-D1' 1,53 10,53 | 1,50 no
D1'-E1' 1,00 6,90 1,00 no
E1'-Etiq L6 0,70 4,86 0,74 no
Sumatoria 8,84 60,98

Tabla 4.16. Caida de presion hasta el punto de consumo etiquetadora L6.
Fuente: La autora.

416 C.I.P.L6

La caida de presion para el tramo C.I.P. L6 es de 69,96 kPa (10,15 Ib/pulg?),
en donde en el redisefio se la caida de presién es de un 77,56 % menos que en
el disefio original. La presion manométrica de alimentacion de este punto de
consumo es de 609,87 kPa (88,45 Ib/pulg?). Ver tabla 4.20.
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Tramo Caldera - C.I.P. L6

Tramo AP (Ib/pulg?) AP (kPa) %Pi Iteracidn
A-B2 3,69 25,47 3,32 no
B1-X 0,27 1,85 0,25 no
X-C2 1,65 11,37 1,55 no
Cc2-D1' 1,53 10,53 1,50 no
D1'-E1' 0,45 3,08 0,45 no
E1'-F1' 0,98 6,74 1,02 no
F1'-C.I.P. L6 1,58 10,92 1,69 no
Sumatoria 10,15 69,96

Tabla 4.17. Caida de presion hasta el punto de consumo C.I.P. L6.
Fuente: La autora.

4.2 Redisefo delared de retorno de condensados

Segun el manual Design of fluid systems (Spirax Sarco, 2004) el
espaciadado entre piernas de drenaje debe ser entre 30,48 my 60,96 m (100 y
200 pies), en donde se recomienda también una inclinacion de la tuberia de vapor
0,01 m (0,5 pulg) cada 10 pies, lo que seria aproximadamente un 5% del total de

la longitud de la tuberia.

En la determinacion de la carga de condensados drenada, “La unica
situaciébn en que puede supornerse que la carga de condensados estara
determinada por el régimen de condensacién de los equipos a drenarse, es
cuando el equipo sera drenado por trampas de tipo modulante como por ejemplo
Trampas de Flotador y Termoestasticas.” (Cleaver & Brooks, 1976, pag. 252).
Las cargas de condensados generadas por conveccion y radiacién se consideran
despreciables respecto a las cargas generadas por el calentamiento de la tuberia
(Cleaver & Brooks, 1976).

Para el disefio de las piernas colectoras de condensado, se recomienda
que su lomgitud sea igual a 1 ¥ veces su diametro, y nunca menor a 8 pulg. El
diametro debe ser del mismo tamafio que la tuberia de vapor. (Cleaver & Brooks,
1976, pag. 251).
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Para el drenado adecuado del condensado de la linea de vapor, se debe
colocar una vélvula de globo, seguido de un filtro con el fin de purificar en caso
de impurezas el condensado antes de entrar a la trampa de vapor, y debe ir
seguido por otra valvula de globo, de manera tal, que se pueda dar el

mantenimiento adecuado a las trampas instaladas, tal como se muetra en la

figura 4.3.
L Tuberia de vapor
T 11
Trampa de¢
/* N._vepor
;l i
."; u
4
Piarna . .
Tubsria al piao hoste
salactore : ¢l nivel del drenaje.

Figura 4.3. Correcta instalacion de trampas de vapor en los accesorios necesarios
Fuente: Cleaver & Brooks, 1976, pag. 257

Para la determinacion de la carga de condensados de los
intercambiadores de calor se utilizé la siguiente ecuacién tomada del manual

Design of Fluid systems (Spirax Sarco, 2004, pag. 24):

[4.1]

b GPMx(1,1)xAumento de temperatura (°F
condensado (E) = . d )

En donde:

lb b
condensado (H) = condensado del interccambiador de calor (E)

GPM = Agua de entrada al intercambiador (galones por minuto)

Aumento de temperatura = Aumento de temperatura del agua (°F)
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El espesor de pared de la tuberia de retorno de condensado, para el
redisefio, fue seleccionado de cédula 40.

4.2.1 Retorno de condensados de las piernas de drenaje

A lo largo de toda la red de vapor, se propone disefio la instalacion de 4
piernas de drenaje.

La pierna de drenaje 1 se encuentra a 64,12 m (210,38 pies) de la caldera,
el didametro de la pierna de drenaje es igual al de la tuberia 154,1 mm de didmetro
interno (6 pulg de didmetro nominal), con una longitud hasta la derivacion de
283,63 mm (11,16 pulg). El flujo masico que se genera y debe manejar esta
pierna de drenaje es de 26,54 kg/h (58,50 Ib/h).

El didmetro de la tuberia de derivacion que conduce el condensado a la
tuberia principal de retorno de condensados es de 9,2 mm (*/4 pulg de diametro
nominal). En la figura 4.3 se muestra los accesorios que se deben colocar en la
pierna de drenaje, tal y como se coloron en pierna de drenaje 1 como se muestra

en la figura 4.2.

Figura 4.4. Arreglo de tuberia para pierna de drenaje 1.
Fuente: La autora.
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La pierna de drenaje 2 se encuentra a 53,15 m (174,39 pies), la cual se
encuentra entre linea 2 y la derivacion hacia linea 6, como se muestra en la figura
4.5.

4.9/-—__—

Figura 4.5. Ubicacion de pierna de drenaje 2.
Fuente: La autora.

Al ser una pierna de drenaje de una tuberia principal, su diametro es de
154,1 mm de diametro interno (6 pulg de diametro nominal), con una longitud
hasta la derivacién de 209,99 mm (9,06 pulg). El flujo méasico generado desde la
pierna de drenaje 1 hasta la pierna de drenaje 2 es de 4,97 kg/h (10,97 Ib/h). En
la figura 4.3 se muestra la pierna de drenaje 2, con sus respectivos accesorios: 2

vavulas de bola, un filtro y una trampa de flotador de ¥ pulg.
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Figura 4.6. Arreglo de tuberias erias de pierna de drenaje 2.
Fuente: La autora.

La pierna 3 se encuentra entre la alimentacion de vapor de la etiquetadora y
la alimentacion de vapor al C.1.P. linea 6. Esta tuberia de vapor es de un diametro
interno de 102,3 mm (4 pulg). La pierna 4 es la que drena el condensado de la

linea de vapor que alimenta la etiquetadora como se muestra en la figura 4.7.

| Etiouetadora L6 |

| Pasteurizador L6

|

]

Figura 4.7. Ubicacién de pierna de drenaje 3.
Fuente: La autora.
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4.2.1 Retorno de condensados de Sala C.I.P. principal

Entre los cambios propuestos, para el intercambiador 1, se conecto la salida
del condensado correctamente segun indican los planos del equipo en el anexo
5, el cual segun su manual de operacion (Alfa Laval, 2010) se da por el orificio
S3.

Para el nuevo disefio se determiné que a la salida del condensado en cada
intercambiador se calor se conectaria una valvula de bola, seguido de un filtro
gue antecede la trampa de vapor y finalmente otra valvula de bola que permite o
evita el paso del flujo en caso de mantenimiento, o bien el mal funcionamiento de

esta, como se muestra en la figura 4.8.

Tuberias de 1 pulg Reduccion de 1

pulgal pulg

Figura 4.8. Tuberia de retorno de condensado de intercambiadores de Sala C.I.P. principal.
Fuente: La autora.

El flujo masico del condensado obtenido en cada intercambiador de calor fue
de 995,94 kg/h (2 195,02 Ib/h) més la cantidad de condensado producido en la
linea de vapor no retirado, 40,84 kg/h (90,03 Ib/h), el total del condensado
obtenido de cada intercambiador de calor es de 1036,48 kg/h (2 285,05 Ib/h).
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Las trampas de vapor deben disefarse con un factor de seguridad de 2,
cuando la alimentacién de vapor es no modulada, como es el caso de esta planta,
lo cual significa que la trampa debe de estar disefiada para el doble del flujo de
disefio. Las trampas de vapor del tipo flotador o termostatico son las
recomendadas para instalar a la salida de los intercambiadores de calor. (Spirax
Sarco, 2004).

La seleccion de las trampas de vapor se realizdé basado en la ficha técnica
de trampas de vapor de Colton industries, como muestra en la figura 4.9, que

enumera la presion diferencial por trampa seleccionada.

CAPACITIES (Gross) — Lbs. condensate per hour
L4 L2 ] 1]

L) FTX-015 385 430 | 670 | 905 | 1075 | 1450 1650
1 FTX-015 385 | 480 | 670 | W05 | 1075 | 1450 1650
1-174 FTX-015 | 630 808 | 1028 | 1302 | 1880 | 2780 3005
1-112 FTC-015 | 1155 | 1785 | 2520 | 3465 | 5250 | 6930 7980
2 FTC-015 | 2415 | 2940 | 3780 | 4883 | T245 | 9450 | 11445

Pressure Differential (PSIG

i FTX-030 | 293 7 513 683 800 | 1050 1235 1425 1540 1650
1 FTX-030 | 293 7 513 [ 683 | S0 | 1050 1235 1425 1540 1650
1-1/4 FTX-030 | 384 525 725 856 | 1260 | 1575 1764 1880 2350 2700
1-172 FTC 030 | 1050 | 1385 | 1785 | 2415 | 3570 | 4830 5175 6300 69350 7350
2 FTC-D30 | 1365 | 1890 | 2625 | 3570 | 5460 | 7140 8190 9030 9765 10500

-
I
[ [ [ a

3 FTX-07T5 | 240 W0 [ 420 | 505 630 | 725 B20 805 880 1020 1180 1345 1645
1 FTX-075 | 240 N0 | 420 | 505 | 63 | TS B20 805 880 1020 1180 1345 1645
1-114 FTC 075 | 535 T | 870 [ 1300 | 1910 | 2660 3050 3400 3750 4000 4390 4750 5420
1-112 FTC 075 | 535 TH) | 570 | 1300 | 1910 | 2660 3050 3400 3750 4000 4390 4750 5420
2 FTCAO7TS | 893 | 1155 | 1575 | 2100 | 3225 | 4358 4987 5460 5175 6080 6720 T140 5085

314 FTX-125 | 225 285 350 | 385 455 500 535 600 650 T20 50 1010 1275 1508 1640
1 FTX-125 | 225 285 | 350 | 385 | 455 | 500 535 600 650 0 50 1010 1275 1505 1640
1-114 FTC-125 | 380 510 | 675 &80 | 1310 | 1700 2065 2315 2550 o 3035 3225 3790 4200 4480
1-112 FTC-125 | 380 510 | 675 | B840 | 1310 | 1700 2065 2315 2550 o 3035 3225 3790 4200 4480
2 FTC-125 | 578 709 | 924 | 1286 | 2048 | 2730 3150 413 3675 3990 4410 4850 5778 G405 6930

Note On Capacity: Trap capacities are based on continuous discharge at steam temperature. Significantly greater capacities are realized when condensate
temperature is below saturated steam temperature. Appropriate safety factors should be applied to the ratings

Figura 4.9. Trampas de vapor modelos FTXy FTC, de Colton industries.
Fuente: Colton industries, 2016.

Tomando en cuenta el factor de seguridad de 2, se seleccion6 una trampa
de tamafio de 1 % pulg, modelo FTC-015. Dado que la tuberia de salida del
intercambiador de calor es de 26,6 mm (diametro nominal de 1 pulg), se debe
colocar una reduccién a la entrada y salida de la trampa, para alimentar ésta, y
su adecuada descarga a la tuberia que va hacia el tranque de retorno de

condensados.
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El total del condensado recolectado en la Sala C.I.P. principal es de 2 071,05
kg/h (4 570,11 Ib/h), en donde ambas tuberias se conectan por medio de una Te,
de manera tal que solo sea necesario utilizar una tuberia hasta los puntos de
interconexion con el retorno de las lavadoras 2 y 4 para seguidamente descargar

en el tanque de retorno de condensados.

Para este caso el tanque de mezclado no fue necesario, debido a que como
ambos intercambiadores son iguales; la temperatura requerida de vapor a la
entrada de ambos es de 160 °C (320 °F); lo cual implica que se debe colocar un
reductor de presion a la entrada de cada equipo, para hacer llegar el vapor hasta
el estado de vapor saturado a 617,81 kPa (89,67 Ib/pulg?). Como las pérdidas
son practicamente las mismas debido a que se colocaron los mismos accesorios,
las presiones a la entrada de la Te son equivalentes, por lo que no existiria
problema de bloqueo de la valvula al final del intercambiador que trasegase el

fluido con la menor presion.

Como se observa en la tabla 4.21, la presion absoluta hasta la Te es de
579,09 kPa (84,05 Ib/pulg?) para el intercambiador 1.

Presiones Cantidad ‘ Unitario (Ib/pulg?) ‘ Total (Ib/pulg?) | Total (kPa)
Pinicial 89,67 617,81
AP trampa(1 1/2) 1,00 0,84 0,84 5,79
AP equipo 1,00 4,70 4,70 32,38
AP valvulas 2,00 0,02 0,03 0,22
AP filtro 1,00 0,004 0,004 0,03
AP tuberia recta 0,04 0,29
Presion hasta Te 84,05 579,09

Tabla 4.18. Caida de presion hasta Tee de interconexion, para el intercambiador 1.
Fuente: La autora.

La presion absoluta a la entrada de la Te de la tuberia del intercambiador 2
es de 575,30 kPa (83,50 Ib/pulg?) como se muestra en la tabla 4.22. Lo cual
demuestra que la diferencia de presiones entre las tuberias de salida de los

intercambiadores de calor es insignificante, por lo cual se permite se determina
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utilizar una Te para mezclar los fluidos y retornarlos en una sola tuberia desde

este punto.
Presiones Cantidad Unitario Total Total
(Ib/pulg?®) | (Ib/pulg?®) (kPa)
Pinicial 89,67 617,81
AP trampa 1,00 0,84 0,84 5,79
AP equipo 1,00 4,70 4,70 32,38
AP valvulas 2,00 0,02 0,03 0,22
AP filtro 1,00 0,57 0,57 3,92
AP tuberia recta 0,03 0,19
Presion hasta Te 83,50 575,30

Tabla 4.19. Caida de presion hasta Te de interconexién, para el intercambiador 2.
Fuente: La autora.

Las tuberias de salida de los intercambiadores de calor son de 26,6 mm
de didmetro interno (diametro nominal de 1 pulg), determinadas mediante la
ecuacion 2.8. Ambos fluidos provenientes de los intercambiadores de calor se
mezclan en la Te, y se dirige hasta una reduccion de 26,6 mm (dimetro nominal

1 pulg) a 40,9 mm (didametro nominal 1 ¥2). Ver figura 4.3.

Dado que la presion de descarga de la trampa de vapor para ambos
intercambiadores es tan alta, no se necesita colocar una bomba de retorno de

condesados.

4.2.2 Retorno de condensados de Linea 6
4221 C.IP.L6

A la salida del intercambiador GEA Ecoflex VT 40 CLD-C-16 (pasteurizador
L6) la tuberia de retorno de condensados fue dimensionada en 40,9 mm de

diametro interior (diametro nominal del ¥ pulg).

El condensado generado en el intercambiador de calor del C.I.P. de linea 6
es de 2 484,61 kg/h (5 477,62 Ib/h), el sistema de trampeo instalado después del

intercambiador se calor se disefid con un factor de seguridad de 2, por lo que se
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seleccionaron trampas de 2 pulg, modelo FTC-015 (ver figura 4.6). Es por ello
que se deben colocar reducciones de tuberia a la entrada y salida de la trampa.

Segun la ficha técnica del intercambiador de calor del C.I.P. L6, éste debe
ser alimentado con vapor a 130 °C (266 °F), por lo que al venir vapor
sobrecalentado de la caldera, y llegar hasta el punto de consumo a 674,86
kPagbs.) (97,88 Ib/pulg?@bs,)), se debe colocar un regulador de presién que haga
llegar al vapor a la presion de saturacion con la temperatura indicada; dicha
presion es de 271 kPagabs.,) (39,305 Ib/pulg?abs,)) que es con la que se alimentara

el intercambiador de calor.

A la salida del intercambiador de calor se colocaron, dos valvulas de bola de
1 pulg, un filtro y una trampa de vapor. La caida de presion hasta la Te, en donde
se unen los fluidos provenientes del C.I.P. L6 y del pasteurizador se describe

como sigue en la tabla 4.12.

Presiones Cantidad ‘ Unitario (Ib/pulg?) ‘ Total (Ib/pulg?) | Total (kPa)
Pinicial 39,31 270,81
AP trampa 1,00 2,76 2.76 18,99
AP equipo 1,00 4,70 4.70 32,38
AP valvulas 2,00 0,01 0.03 0,19
AP filtro 1,00 0,04 0.004 0,02
AP tuberia recta 0,26 1,80
Presion hasta Tanque 31,56 217,42

Tabla 4.20. Caida de presion hasta Te de interconexién, para el C.1.P. L6.
Fuente: La autora.

4.2.2.2 Pasteurizador L6

El condensado generado del pasteurizador de linea 6 es de 590,91 kg/h
(2300 Ib/h), con un didmetro de tuberia de 26,6 mm (diametro nominal de 1 pulg),
el cual descarga al tanque de condensado al igual que el condensado proveniente
del C.I.P. L6.

El pasteurizador de linea 6 debe ser alimentado con vapor a una presion

manométrica minima de 517,11 kPa (75 Ib/pulg?), es por ello que al venir vapor
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sobrecalentado de la caldera, y llegar hasta el punto de consumo a una presion
manomeétrica de 602 kPa (87,31 Ib/pulg®), se debe colocar un regulador de

presion que haga llegar al vapor a la presion de saturacion indicada.

La caida de presion desde que el condensado sale del intercambiador de
calor del pasteurizador hasta el tanque de mezclado en donde se combina con el
condensado proveniente del intercambiador de C.I.P. L6 es de 47,63 kPa (6,91
Ib/pulg?), por lo que la presién absoluta hasta dicho punto es de 557,17 kPa
(80,87 Ib/pulg?). Ver tabla 4.24.

Presiones Cantidad | Unitario ‘ Total (Ib/pulg?) | Total (kPa)
Pinicial 87,78 604,80
AP trampa (1 1/2) 1,00 1,78 1,78 6,89
AP equipo 1,00 4,70 4,70 6,89
AP valvulas 2,00 0,01 0,01 13,78
AP filtro 1,00 0,001 0,001 6,89
AP tuberia recta 0,42 2,92
Presidn hasta tanque 80,87 557,17

Tabla 4.21. Caida de presion hasta Te de interconexién, para el pasteurizador L6.
Fuente: La autora.

4.2.2.3 Tanque de mezclado linea 6

Para retornar el condensado de linea 6 en una sola tuberia, se colocé un
tanque de mezclado, el cual funciona como un tanque de revaporizaciéon
instantanea intermedio, como se muestra en la figura 4.10, debido a los fluidos
provenientes del C.I.P. L6 y el pasteurizador difieren en 339,75 kPa (49,31
Ib/pulg?), la cual es significativa.
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A tanque de retorno de condensados

Retorno del pasteurizador

Retorno C.|.P. L6

/

Figura 4.10. Retorno de condensado, linea 6.
Fuente: La autora.

El tanque de mezclado, se colocara de manera horizontal, como se muestra
en la figura 4.10, recolectando el condensado proveniente del C.I.P. L6 y el
pasteurizador. El diametro seleccionado es de 63,5 mm (2 % pulg) con un alivio
de 1 pulg, la presién manométrica del tanque es de 103,42 kPa (15 Ib/pulg?) como

se muestra en el histograma del Anexo A.25.

Para un tanque horizontal, la longitud del tanque debe ser 2 veces el
diametro, pero no menos de 609 mm (24 pulg), es por ello que la longitud del
tanque de mezclado en disefio es se determina como 609 mm (24 pulg). (Spirax
Sarco, 2004, pag. 44). Ver figura 4.11.
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Figure 52: Flash Vessel Configurations

Horlzontal Flash steam outlet Vertical Flash

Flash Vessel Flash Steam or vent pips Vessel
outlet or vent pipe

Cond?ntsate r r

inled
- Leng’[h I Diameter — - Diameter [ —
Length = 2 x diameter or . .
24" minimum + Condensate Height =3 x Diameter or
inlet 36" minimum
—_——
L 35% of
height
Condensate '
outlet * L
For proper installation of flash wessals, controls and traps refer to Condensate
Figuras II-76, 77, 78, 79, B0, 81, 82, 93 (starting on page 120) outlet

Figura 4.11. Retorno de condensado Linea 6.
Fuente: (Spirax Sarco, 2004, pag. 44)

Debido a que los fluidos que se mezclan en la camara de mezclado vienen a
una presion mayor que 103,42 kPa (15 Ib/pulg?) (ver tabla 4.25), que es la presion
de disefio del tanque, se genera una evaporacion instantanea de condensado, lo
gue se convierte en vapor a muy baja presion, (llamado vapor flash) y en muchas
ocasiones es reaprovechado para otra aplicacion, pero para efectos de este

proyecto, se desechara debido a que no se le tiene uso.

m % vapor m m Total Myapor flash | TOtal Myapor fiash
Datos m (Ib/h
(Ib/h) | («g/h) | flash | (1b/h) | (ke/h) (Ib/h) (ke/h)
CIPL6 5478 2490 0,22 11,93 5,42
83,25 37,84
Past. L6 1300 590,91 5,49 71,31 32,42

Tabla 4.22. Generacion de vapor flash en tanque de mezclado en retorno de condensado Linea 6.
Fuente: (Spirax Sarco, 2004, pag. 44)

Para el analisis de la cAmara de mezclado se tomaron como suposiciones
qgue las energias cinéticas y potencial, ademas de las pérdidas por calor, son
insignificantes. El principio de conservacion de la masa dicta que para un flujo
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estacionario, la masa a la entrada del sistema es igual a la masa a la salida del
sistema. (Yunus, 2009)

15 [b/pulg*m

A J

a
\_/

Figura 4.12. Entradas y salidas de lujos de tanque de retorno intermedio.
Fuente: La autora.

En la figura 4.12 se detonan dos puntos como entradas, que para efectos de
este disefio son los condensados provenientes para el C.I.P. L6 (el punto 1) y el
condensado del pasteurizador de linea 6 (punto 2). Las flechas en rojo, denotan
los flujos saliendo del tanque, el vapor flash generado (punto 3), y el condensado

hacia la linea de retorno (punto 4).

Por el principio de conservacion de la masa, el flujo méasico a la entrada de
la camara de mezclado, es el mismo flujo masico que sale de ésta, como se

describe en la ecuacién [4.2]. (Yunus, 2009)

Z Mentrada = Z Msalida [4-2]

La ley de la conservacién de la energia indica que, la energia a la entrada de
un sistema debe ser la misma que a la salida de ésta, esta ley se describe con la
ecuacion [4.3]. (Yunus, 2009)

Z Eentrada = Z Esatida [43]

Combinado las ecuaciones [4.2] Y [4.3] se obtiene que:

102



Thlhl + mzhz = m3h3+(7.'n1 + mz - Tfl3)h4 [44]

En la tabla 4.26 se resume las propiedades del condensado y vapor flash.

Presion Presion Flujo Flujo
Temperatura | Temperatura ‘. ‘.

Punto °C) °F) abs. abs. masico | masico

(Ib/pulg?) | (KPa) (Ib/h) | (kg/h)

CIP L6 (1) 130,00 260,00 31,56 216,47 | 5478,00 | 2490

Past L6 (2) 160,00 320,00 68,09 467,07 | 1300,00 | 590,91

Vapor flash (3) 118,33 245,00 27,78 190,57 83,25 37,84

Salida a 121.27 250,30 29 200 |6772,58 | 3078
retorno (4)

Tabla 4.23. Propiedades de los fluidos a la entrada y salida del tanque de mezclado.
Fuente: La autora.

Debido a que el condensado de la linea proveniente de la sala C.I.P. principal
llegaria a la unién con el condensado proveniente de linea 6 a una presion
absoluta de 533,24 kPa (77,34 Ib/pulg?), mientras que el fluido de linea 6 llegaria
a una presion absoluta de 217,60 kPa (31,56 Ib/pulg?), sin haber colocado una
bomba. Al ser una diferencia significativa de presiones, el condensado de linea 6
no se mezclaria con el fluido de sala C.I.P. principal, sino que solo pasaria este

ultimo, resultando en el no retorno del condensado de linea 6.

La cabeza de fluido necesaria para equilibrar ambas presiones, ademas de
vencer las pérdidas por tuberia recta, accesorios y la diferencia de altura es de
456,20 kPa (66 Ib/pulg?), pero para levantar esta presion, se debe tener minimo
172,37 (25 Ib/pulg?) manométrico, como se muestra en la tabla, y la presion
disponible es de 129,37 kPa (17,19 Ib/pulg?) manométrica, ademas de que no se
cuenta con bombas tan robustas, por lo que se debe retornar el condensado en
una tuberia independiente hacia el tanque de retorno de condensado. Ver tabla
4.27.

103



Presiones Cantidad | Unitario (Ib/pulg?) ‘ Total (Ib/pulg?) | Total (kPa)
P1man (linea 6) 17,19 118,41
P2man (CIP principal) 77,38
Az 6,19 | 6,19 31,69
AP tuberia recta 1,30 8,97
AP viélvulas 3,00 0,02 0,06 0,44
AP codos (90°) 11,00 0,004 0,04 0,29
AP codos (45°) 2,00 0,001 0,002 0,01
AP Tee 2,00 0,003 0,005 0,04
TDHiotal 67,80 467,15

Tabla 4.24. Presion a equilibrar para inyectar fluido de CIP L6 con CIP principal.

Fuente: La autora.

Tomando en cuenta las pérdidas hasta el tanque de retorno de condensados,
la presiéon resultante hasta este punto es de 45,45 kPa (6,60 Ib/pulg?)
manomeétrico, por lo que el fluido retorna sin problemas al tanque de retorno de
condensados sin necesidad de bomba. La tuberia de retorno de condensados es
de 1 % pulg. Ver tabla 4.28.

Presiones Cantidad ‘ Unitario (Ib/pulg2) ‘ Total (Ib/pulg2) | Total (kPa)
P1man 17,19 118,41
Az | 6,19 | 6,19 31,69
AP tuberia recta 4,28 29,50
AP vélvulas 3,00 0,02 0,06 0,44
AP codos (90°) 11,00 0,004 0,04 0,29
AP codos (45°) 2,00 0,001 0,002 0,01
AP Te 2,00 0,003 0,005 0,04
AP Total 6,60 45,45

Tabla 4.25. Presion hasta tanque de retorno de condensados.
Fuente: La autora.

4.2.3 Retorno Lavadora linea 2

La lavadora 2 tiene dos intercambiadores de calor, que se encargan de
calentar el agua de dos tanques de sumergimiento por medio del vapor. Un

arreglo de tuberias interno recolecta el condensado de ambos intercambiadores
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y lo transporta hasta fuera de la carcasa de la lavadora en la parte inferior de

ésta.

El condensado obtenido de cada intercambiador es de 1 417,88 (3125,88
Ib/h), por lo que el total del condensado recolectado de los intercambiadores de
calor de la lavadora de linea 2 es de 2 835,75 kg/h (6 251,76 Ib/h).

Utilizando un factor de seguridad de 2 se seleccion6 una trampa de 2 pulg,
modelo FTC-015, que es la que esta mas cerca de cumplir completamente con

el factor de seguridad utilizado. Ver figura 4.6.

Debido a que la diferencia entre la presion en la Te del condensado del CIP
principal y el condensado de la lavadora 2 solo difiere en 30,26 kPa (4,39
Ib/pulg?), se pueden retornar ambos fluidos con minimos efectos sobre las

eficiencias de los equipos.

En la tabla 4. 29 se detalla la caida de presion del condensado desde la

lavadora 2 hasta la Te que une el fluido con el condensado del C.1.P. principal.

Presiones Cantidad ‘ Unitario (Ib/pulg?) ‘ Total (Ib/pulg?) | Total (kPa)
Pinicial,abs. 89,67 617,81
AP trampa (2 pulg) 1,00 3,74 3,74 25,76
AP equipo 1,00 4,70 4,70 32,38
AP valvulas 2,00 0,02 0,04 0,25
AP filtro 1,00 0,000 0,000 0,00
AP tuberia recta 0,12 0,82
Presion hasta Te (abs.) 81,07 558,60

Tabla 4.26. Presion hasta Tee que une condensado de lavadora 2 con C.I.P. principal.
Fuente: La autora.

Siguiendo las ecuaciones [4.2] a [4.4] de conservacion de la masa y la
energia, el condensado a la salida de la Te esta a una presién absoluta de 545,31
kPa (79,09 Ib/pulg?), y una temperatura de saturacion a la presién mencionada
anteriormente de 155,12 °F (311,22 °F). El flujo mésico total es de 4 918 kg/h (10
821,76 Ib/h), por lo que después de la Te es necesario colocar una reduccion de

diametro interno de 40,9 mm (Diametro nominal de 1 % pulg.) a un didmetro
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interno de 52,5 mm (Didmetro nominal de 2 pulg.) que es el nuevo diametro de

la tuberia.
4.2.4 Retorno Lavadoralinea 4

La presion hasta el punto de interseccion en la Te es de 550,49 kPa (79,90

Ib/pulg?), en donde se presenta una caida depresion de 65,83 kPa (9,55 Ib/pulg?).

Presiones Cantidad ‘ Unitario (Ib/pulg?) ‘ Total (Ib/pulg?) | Total (kPa)
Pinicial,abs. 89,67 617,81
AP trampa (1 1/4 pulg) 1,00 4,84 4,84 33,38
AP equipo 1,00 4,70 4,70 32,38
AP valvulas 2,00 0,01 0,02 0,14
AP filtro 1,00 0,00003 0,00003 0,0002
AP tuberia recta 0,20 1,41
Presion hasta Tee (abs.) 79,90 550,49

Tabla 4.27. Presion hasta Te que une condensado de lavadora 2 con C.I.P. principal.
Fuente: La autora.

Debido a que la diferencia de presion entre ambos puntos es poca, se utiliza
nuevamente como camara de mezclado la Te. La presién absoluta a la salida de
la Te es de 556.54 kPa (80,72 Ib/pulg?), y una temperatura de 155,92 °C (312,65
°F).

4.2.5 Tanque de retorno de condensados

El tanque de retorno de condensados que alimenta la caldera, tiene dos
entradas de condensado. La entrada 1, como se observa en la figura 4.9, es la
que recoge el condensado de los equipos de linea 6: El C.I.LP. de linea 6, el
pasteurizador, la etiquetadora y la pierna de drenaje 3. Mientras que la entrada
2, recoge el condensado que proviene de la sala C.I.P. principal, lavadora 2 y

lavadora 4, mas las piernas de drenaje 1y 2. Ver figura 4.13.
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Presion atmosférica
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Figura 4.13. Entradas y salidas de flujos de tanque de retorno de condensado final.
Fuente: La autora.

La cantidad de condensado que es trasegado hasta le entrada 1 es de
4 961,05 kg/h (10 914,31 Ib/h). La tabla 4. Desglosa la cantidad de condensado
recolectado en cada punto. De la sala CIP principal, en conjunto con el
condensado de los intercambiadores de la lavadora 4 y la lavadora 2 es de
4898,92 kg/h (10 777,62 Ib/h). El condensado recolectado de las piernas de
drenaje 1y 2 son respectivamente de 32,31 kg/h (71,08 Ib/h) y 29,82 kg/h (65,61
Ib/h).

Entrada 1 Cantidad de Cantidad de
condensado (Ib/h) | Condensado (kg/h)
C.I.P.+ Lav 4 +Lav 2 10777,62 4 898,92
Pierna 1l 71,08 32,31
Pierna 2 65,61 29,82
Total 10914,31 4 961,05

Tabla 4.28. Condensado trasegado en entrada 1 hasta tanque de retorno de condensado.
Fuente: La autora.

En la entrada de condensado 2 se trasiega un total de condensado de
3 133,31 kg/h (6 893,29 Ib/h), se recolecta el condesado proveniente de las

piernas de drenaje 3, 4 (que es la que recolecta el condensado de la etiquetadora)
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con valores respectivos de 23,05 kg/h (50,71 Ib/h) y 31,82 kg/h (70 Ib/h) y el
condensado del tanque de retorno de condensados medio de L6 con un total de
condensado de 3 078,44 kg/h (6 772,58 Ib/h), el cual recolecta el condensado del
C.1.P. L6 y del pasteurizador. (Ver tabla 4.32).

Entrada 2 Cantidad de condensado Cantidad de Condensado
(b/h) (kg/h)

Pierna 3 50,71 23,05

Pierna 4 70 31,82

Tanque L6 6 772,58 3078,44

Total 6 893,29 3133,31

Tabla 4.29. Condensado trasegado en entrada 2 hasta tanque de retorno de condensado.

Fuente: La autora.

Al igual que con el tanque de mezclado de linea 6, al entrar condensado a
una presion mayor a la que se encuentra en tanque de retorno de condensado,
se genera el vapor de flash, el cual contiene muy poca energia. La cantidad de
vapor flash generado es de 587,07 kg/h (1291,56 Ib/h), lo cual significa que se
reevapora un 2,11 % del condensado de la entrada 2 y un 10,50 % del

condensado de la entrada 1. Ver tabla 4.33.

m % vapor m Myapor flash Myapor flash
Entrada m (Ib/h m (Ib/h
Wo/h) | grm) | fash | ™/ | grm) | absh) | (ke/h)
Entrada 2 6 893,29 3133,31 2,11 145,76 66,25
1 291,56 587,07
Entrada 1 10914,31 | 4 961,05 10,50 1 145,80 | 520,82

Tabla 4.30. Cantidad de condensado generado en el tanque de retorno de condensado.
Fuente: La autora.

La presion a la que llega el condesado de la entrada (2) es de 146,64 kPa
(21,38 Ib/pulg?), la temperatura de saturaciéon a dicha presiéon es de 108,84 °C,
mientras que el condensado de la entrada (1) llega a una presion de 518,70 kPa
(75,61 Ib/pulg?), cuya temperatura de saturacion a dicha presion es de 153,11 °C
(307,59 °F). Dado que el tanque de revaporizacion instantanea se encuentra a

presion atmosférica, se idealiza que la presion del vapor flash se genera a presiéon
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atmosférica, con una temperatura de 99,97 °C (194 °F), como se muestra en la
tabla 4.34.

El total de condensado generado es de 7507,29 kg/h (16 516,04 Ib/h). La
mezcla a la que se genera la salida del retorno de condensado es de presion
atmosférica, cuya temperatura de saturacion del agua es de 100 °C (212 °F), pero
como el tanque de retorno de condensados no se encuentra aislado, y debido a
la caida de presion subita a la que se somete el fluido que se encuentra ahora a

presion atmosférica, se consideré ademas una caida de temperatura de 10 °C.

., .. Flujo Flujo
Punto Temperatura | Temperatura Presion Presion misico misico
°C °F Ib/pulg? kPa
Entrada (2) 108,84 227,92 2138 146,64 | 6893,29 | 313331
Entrada (1) 153,11 307,59 75,61 518,70 | 10914,31 | 4 961,05
Vapor flash 99,97 211,95 1437 9858 | 129156 | 587,07
(3)
Entrada 90,00 194,00 1437 9858 | 16516,04 | 7507,29
caldera (4)

Tabla 4.31. Cantidad de condensado generado en el tanque de retorno de condensado.
Fuente: La autora.

La caldera necesita de 9 409,09 kg/h (20 700 Ib/h) de agua para operar, de
forma que como el total del condensado retornado es de 7 507,29 kg/h (16 516,04
Ib/h), se debe de agregar 1 901,80 kg/h (4 183,96 Ib/h) a la temperatura ambiente
del agua que es de 20 °C (68 °F). Es por ello que el agua de alimentacion de la

caldera tiene una temperatura de 75,86 °C (168,54 °F), a presion atmosférica.

El diametro recomendado para el tanque de retorno de condensado es de
304,8 mm (12 pulg). Este tanque no se consider6é en los materiales cotizados
debido a que el tanque existente se encuentra a presion atmosférica, por lo cual
se considero solo la modificacion de éste. Ver histograma en anexo A.25 para

seleccion de tanque.
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5 Analisis Econdmico

En este capitulo se desarrolla un analisis econémico de los cambios
propuestos en el capitulo 4, con el objetivo de evaluar la viabilidad del redisefio

propuesto y los beneficios que aportaria a la planta.

En el caso del redisefio para la tuberia de vapor, se realizé un andlisis
directo del costo de los materiales e implementacién del proyecto, no obstante,
para este caso, no se realiz6 un andlisis detallado de los beneficios econémicos,
ya que estos cambios conllevan mejoras en términos operacionales mas que

monetarios.

Durante este analisis, se incluye un estudio de la Tasa Basica Pasiva, asi
como del costo por concepto de consumo de combustible, ambos pardmetros
esenciales para el andlisis econdmico de la implementacion de la tuberia de

retorno de condensados.

Para determinar la viabilidad de la implementacion de la nueva tuberia de
retorno de condensados, se realiz6 un andlisis econdmico para una vida util de
10 afios. Dicho andlisis consistid en evaluar el proyecto mediante un flujo de
efectivo incremental y compararlo con una Tasa Minima Atractiva de Retorno
fijada previamente con base en un analisis de parametros econémicos de 10 afios
atras y proyectados al afio 2026, determinando asi la opcién mas rentable desde

el punto de vista econémico.

5.1 Definicién de parametros de evaluacion.

5.1.1 Costo del combustible (Gasdleo) en Costa Rica.

La vida util del proyecto se estima en 10 afios, por lo que se estudio la
tendencia del precio del combustible utilizado por las calderas (gasoleo) por los
pasados 10 afios y se busco aproximar el comportamiento del mismo para los

siguientes 10 afos. Para ello se elaboro la grafica 5.1 mostrada a continuacion
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tomando en cuenta los datos desde el afio 2006 hasta el presente. Los datos
fueron obtenidos directamente de la pagina de RECOPE el dia 14 de junio del
2016.

Costo del combustible (Gasdleo) 2006-2016
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Figura 5.1. Costo del gasdleo en Costa Rica en los afios 200
Fuente: La autora.

Como se observa en la figura 5.1, el costo del gas6leo no presenta una
tendencia constante a lo largo de los ultimos 10 afios, por lo cual, no es posible
predecir el comportamiento o tendencia que seguira en los préximos afios que
deben ser considerados para el estudio econémico. Es esto que se procede a
utilizar el costo promedio del gaséleo en los 10 afios pasados como el costo en
los proximos 10 afios de vida util del proyecto, con el fin de aproximarse de la
manera mas adecuada posible al escenario real. Este valor promedio es de 343

colones por litro de gaséleo.
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5.1.2 Costo del tratamiento del agua.

Como se ha mencionado previamente en este documento, el agua de
alimentacion de la caldera es previamente tratada para evitar la llamada dureza
proveniente del calcio, entre otros elementos, que provocan incrustaciones y
desgastes en los tubos de la caldera, que a corto plazo provocarian la inutilidad
de ésta.

Este tratamiento posee un costo que se va a suponer para este analisis
econdémico como constante de 0,001 USD por litro (Metrogas, s.f.). Es por ello,
que la recuperacion de condesados se vuelve alin mas valiosa que Unicamente
por la energia que es retornada debido a la temperatura del agua. Entre mayor
sea el flujo de agua retornado, menor sera la cantidad de agua tratada que debe
suministrar para la operacion de la caldera y por tanto se reducen los costos por
concepto de tratamiento. En la seccion, 5.3.2.2, se detalla tanto la cantidad de
agua retornada con el nuevo sistema de condensados, como el beneficio

econdmico final que aportard a la planta de produccion.

5.1.3 Tasa minima atractiva de retorno.

En general, un proyecto e inversioén en ingenieria se evalla con base a
proyectar una tasa de retorno razonable a través del tiempo, lo cual es
determinado durante el proceso de determinacion de la factibilidad de dicho
proyecto. Esta tasa es conocida como de tasa minima atractiva de retorno y debe
ser superior a las tasas que ofrecen los bancos u otra inversion segura

considerada de bajo riesgo. (Blank, L. y Tarquin, A., 2006, p. 29).

En el caso del presente proyecto, para definir esta tasa se tomé en cuenta
el promedio de las tasas de interés que ofrecen los bancos en Costa Rica en sus
certificados de ahorro a plazo. Para el calculo de dicho promedio se consideraron
4 bancos entre publicos y privados y se utilizé la tasa de interés de ahorro a plazo,

otorgada a 5 afios, como se muestra en la tabla 5.1 mostrada a continuacion.
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Banco Tasa de interés
Banco Nacional de Costa Rica 7,55 %
Banco de Costa Rica 7,50 %
Scotiabank 7,80 %
Banco Popular y Desarrollo Comunal 7,09 %
Promedio 7,49 %

Tabla 5.1. Tasas de interés promedio segun diferentes bancos
(Fuente: La autora).

Asimismo, dado que las tasas de interés antes mostradas se ven
influenciadas por el comportamiento de la Tasa Basica Pasiva del pais, debe
también ser considerada su proyeccion durante la vida util del proyecto. La figura

5.2 muestra el comportamiento de ésta desde el afio 2006 al 2016.

Comportamiento Tasa Basica Pasiva 2006-2016
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Figura 5.2. Comportamiento tasa basica pasiva.
Fuente: La autora. Elaborada a partir de datos obtenidos de la pagina del Banco Central de Costa Rica,
recuperados en el mes de junio del 2016.

La funcion de la tasa basica pasiva no muestra un comportamiento estable
o predecible, por lo cual una recta de mejor ajuste no aplica en este caso. Por lo

cual nuevamente, con el fin de simplificar los célculos y de utilizar un valor que
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dificilmente seré superado, de manera que se coloque el analisis del lado seguro,
se selecciond el valor pico, el cual es de 13,88 %.

Finalmente, para determinar la TMAR que debe cumplir un proyecto de
este tipo para ser factible, debe seleccionarse el porcentaje de ganancia deseado
debido al riesgo que implica la ejecucién del mismo. Un valor aceptable ronda el
10 %. Es decir, una empresa debe buscar alrededor de un 10 % de ganancia
sobre lo que puede esperar, si coloca la misma cantidad de dinero de la inversion

en certificados de depdsito en un banco.

Finalmente, considerando los factores anteriores se fij6 una TMAR de
23,88 %; al sumar el 10 % de sobre ganancia mas el 13.88 % debido a la tasa
basica pasiva y los porcentajes de interés de los certificados a plazo. Es decir,
gue para que la implementacion del proyecto, debe obtenerse una tasa interna

de rendimiento (TIR) superior al 23,88 %.

5.2 Costos del proyecto

Durante el desarrollo del proyecto, se plantearon cambios y mejoras tanto en
el sistema de distribucién de vapor como en el sistema de retorno de condesados.
En esta seccion de detalla el costo que implica la implementacion de dichas
mejoras, considerado los costos de los materiales, mano de obra, costos

indirectos e imprevistos.

La tabla 5.2 mostrada a continuacion presenta el costo detallado por
material y el costo total para ambos proyectos (Sistema de distribucién de vapor
y sistema de retorno de condensados). El costo total de materiales para el
sistema de distribucién de vapor es de 12 483 052 colones y para el sistema de
retorno de condesados es de 2 355 033 colones, lo cual suma un total por costo
de materiales de 14 838 085.
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Sistema de distribucién de vapor

Elemento Cantidad Precio unitario (€) Precio total (€)
Tubo Hierro negro S/Costura (3/4 pulg) 5,8 m 5 8 767 43 835
Tubo Hierro negro S/Costura (1 1/2 pulg) 5,8 m 89 13 463 1198 207
Codo hierro negro 900 (1 1/2 pulg) 29 881 25549
Vélvula de bola (1 1/2 pulg) 4 15 000 60 000
Tee hierro negro (1 1/2 pulg) 6 1096 6 576
Tubo Hierro negro S/Costura (2 pulg) 5,8 m 56 15874 888 944
Valvula de compuerta 13% Cromo (2 pulg) 13 93 622 1217 086
Tubo Hierro negro S/Costura (2 1/2 pulg) 5,8 m 52 32749 1702948
Codo hierro negro 900 (2 1/2 pulg) 32 2314 74 048
Valvula de bola, Bronce (2 1/2 pulg) 2 56 134 112 268
Vélvula de compuerta 13% Cromo (2 1/2 pulg) 2 130 000 260 000
Tee hierro negro (2 1/2 pulg) 1 3514 3514
Tubo Hierro negro S/Costura (3 pulg) 5,8 m 47 32 665 1535 255
Codo hierro negro 90° (3 pulg) 1 3000 3000
Tubo Hierro negro S/Costura (4 pulg) 5,8 m 9 60 030 540 270
Codo hierro negro 900 (4 pulg) 5 5000 25 000
Valvula de compuerta, Bronce (4 pulg) 1 200 000 200 000
Tubo Hierro negro S/Costura (5 pulg) 5,8 m 8 130 000 1 040 000

Tubo Hierro negro S/Costura (6 pulg) 5,8 m 44 111 687 4914 228

Valvula compuerta, AF 13% cromo (6 pulg) 2 393735 787 470
Codo hierro negro 90° (6 pulg) 9 4 315 38 835
Codo hierro negro 45° (6 pulg) 2 4315 8 630
Reduccion de 3 a 2pulg 2 1500 3000
Reduccion de 6 a 3 pulg 1 10 000 10 000
Reduccion de 4 a 3 pulg 1 5 000 5 000
Reduccion de 3 a1 1/2 pulg 1 2500 2500

Costo total materiales () 12 483 052

Sistema de retorno de condensados

Tubo Hierro negro S/Costura (1/2 pulg) 5.8 m 3 3673 11 019
Trampa flotador libre (1/2 pulg) 4 41 499 165 996
Vélvula de bola (1/2 pulg) 8 5930 47 440
Filtro strainer Bronce (1/2 pulg) 4 6 335 25 340
Codo hierro negro 90° (1/2 pulg) 10 199 1990

Tubo Hierro negro S/Costura (1 pulg) 5.8 m 6 11 522 69 132
Vélvula de bola (1 pulg) 8 13540 108 320
Filtro strainer Bronce (1 pulg) 4 8 270 33080
Trampa flotador libre (1 pulg) 4 73 565 294 260
Trampa flotador libre (1 1/4pulg) 1 105 350 105 350
Codo hierro negro 90° (1 pulg) 9 1321 11 889
Tubo Hierro negro S/Costura (1 1/2 pulg) 5.8 m 61 13 463 821243
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Codo hierro negro 90° (1 1/2 pulg) 14 881 12 334
Codo hierro negro 45° (1 1/2 pulg) 2 881 1762
Vélvula de bola (1 1/2 pulg) 2 15 000 30 000
Filtro strainer Bronce (1 1/2 pulg) 2 28 948 57 896
Trampa flotador libre (1 1/2 pulg) 3 52 692 158 076
Tee hierro negro (1 1/2 pulg) 2 1096 2192
Tubo Hierro negro S/Costura (2 pulg) 5.8 m 18 15874 285732
Codo hierro negro 90° (2 pulg) 14 1321 18 494
Codo hierro negro 45° (2 pulg) 2 1321 2642
Valvula de bola, Bronce (2 pulg) 44 594 89 188
Tee hierro negro (2 pulg) 1658 1658
Costo total materiales (€) 2 355033

Tabla 5.2. Costo de materiales redisefio de sistema de vapor y sistema de retorno de condensados
Fuente: La autora.

Sumados a los costos de los materiales, existen costos por concepto de
mano de obra y de administracion del proyecto. Para el calculo de dichos costos
se utilizo el salario base para un trabajador calificado y de un ingeniero para la
parte administrativa, segun los establece el Ministerio de Trabajo y Seguridad

Social de Costa Rica.

Se estimaron 15 dias efectivos de trabajo para la implementacion de este
proyecto. La instalacion de los nuevos tramos de tuberias de vapor se debe
realizar mientras el sistema actual sigue en funcionamiento, para no interferir con
la produccion, de igual manera para las tuberias del sistema de retorno de
condensados. Una vez instalados y en funcionamientos los nuevos tramos de
tuberias, las tuberias obsoletas deben removerse, por lo cual sera requerida la
utilizacién de consumibles como el acetileno y discos de corte, sumados a la

mano de obra, entre otros gastos.

Asimismo, se consideran los gastos indirectos que afectan un proyecto,
como lo son el transporte de materiales tanto de materia prima como la
recoleccion del material de desecho, el uso de graas, etc. Y finalmente, se le
agrego un 10 % del valor del proyecto al costo por imprevistos. (Porcentaje
elevado para cubrir cualquier gasto no contemplado durante el estudio).
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Sistema de Sistema de retorno de
Rubro N )
distribucion de vapor condensados

Costo total de materiales 12 483 052 2 355033

Costo total de mano de obra 2 375 000 2 375000
(Colones)

Costos indirectos (Colones) 500 000 500 000

Costos imprevistos 1431 805 523 003

Costo total (Colones) 16 789 857 5753 036

Tabla 5.3. Tabla resumen costos.
Fuente: La autora
Totalizando los costos, se obtiene que realizar las mejoras en la red de
vapor tanto por la distribucién del vapor, como por la reutilizacion de la energia

remanente es los condesados es de 22 542 893 colones.

5.3 Beneficios del proyecto

En la presente seccion, se detallan los beneficios en términos econémicos,
gue otorgaran los cambios tanto en el sistema de vapor como en el sistema de

retorno de condesados.

5.3.1 Beneficios de mejorias en el sistema de distribucién del vapor.

El sistema actual de distribucién de vapor no presenta la mejor o mas
eficiente distribucion hacia los diferentes puntos de uso alrededor de la planta.
Es por ello que en el capitulo 4, dedicado al redisefio, se indican detalladamente
los cambios que pueden realizar para aproximar el sistema a una alta eficiencia.
Dicha disminucién de la eficiencia es debida tanto a tuberias mas extensas de lo
requerido (mayor cantidad de accesorios de los requeridos) como a un diametro
no adecuado para trasegar la actual cantidad de vapor, que causan caidas de

vapor innecesarias o que pueden ser evitadas.

Como se determind en la seccién 5.2, la implementacién de los cambios

en esta tuberia tiene un costo de 16 789 857 colones, donde dichos cambios
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traeran beneficios principalmente operativos, ya que las caidas de presidon seran
menores y la presion serd mas estable en todo el sistema de vapor, con lo cual,
se lograra alimentar cada uno de los puntos de uso con la presion y el caudal

correcto del vapor para su operacion éptima.

5.3.2 Beneficios en lamejoradel sistemaderetorno de condesados.

La mejora del sistema de retorno de condensados proveera beneficios
debido a dos aspectos principales, primero, la disminucion de la cantidad de
combustible debido a la reutilizacién de la energia contenida en el condesado y
segundo, debido a la utilizacién de menor agua tratada, la cual tiene un elevado
costo. En las siguientes secciones se presentan detalladamente los beneficios

mencionados.

5.3.2.1 Beneficio por recuperacion del calor del condensado
retornado.
Los condesados retornados a la caldera poseen gran cantidad de energia
que al aprovecharla se traduce una reduccién del combustible utilizado por ésta.
Actualmente, la temperatura del agua de alimentacién a la caldera es de
35 °C. Al tener que agregar al agua de alimentacion de la caldera, agua de
reposicion, la temperatura del condensado se ve afectada. La temperatura
normal del agua es de aproximadamente 20 °C, y la temperatura del condensado
retornado es de 100 °C.
Con el redisefio del sistema de retorno de condensados, la temperatura
de alimentacion a la caldera es de 75 °C, durante el calentamiento inicial, y de 66
°C durante operacion normal, de manera tal que la energia invertida en convertir
agua a 75 °C 6 66 °C a vapor seco es menor gue la necesaria para realizarlo con
agua a 35 °C.
La ecuacion [5.1] describe el ahorro de dinero tomando en cuenta el

aumento de entalpia del agua con el redisefio, que significa el ahorro de
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combustible que tendria que ser quemado por la caldera, en busca de aumentar
la energia del agua de 35 °C hasta la temperatura los 66 °C ¢ 75 °C.

Ahorro anual .psto compustipie = Me X t x (he — hg)/ (C x Ex10°) [5.1]
En donde:

m.. Flujo de condensado (kg/h)

t: Horas anuales de operacion (h)
C: Costo total de agua ($/1)

E: Eficiencia de la caldera

En la tabla 5.4 se detallan los datos para determinar el ahorro anual de

combustible:
Ahorro anual en consumo de combustible | Calentamiento | Operacion
inicial normal
Eficiencia de la caldera (%) 82%
Cantidad de condensado (kg/h) 7476 6172
Horas anuales de operacion (h) 864 2602
Costo del combustible ($/MMBTU) 16
hc (Btu/kg) @ 55 °C / 35 °C 45 28,7
ha (Btu/kg) @ 75 °C / 66 °C 61,4 54,1
Ahorro de combustible (Miles de $) 10,3 49,5
Ahorro de combustible (Millones de 5,6 27
colones)
Total Ahorro de combustible (Millones de 32,6
colones)

Tabla 5.4. Ahorro anual de combustible.
Fuente: La autora

Es decir, con el redisefio propuesto, es posible lograr una disminucién de
costos por concepto de ahorro de combustible de 32,6 millones de colones

anuales.
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5.3.2.2 Beneficio por reduccion en el costo del tratamiento del

agua.

Como se mencionod previamente, el tratamiento del agua tiene un costo
importante en la operacion de la caldera, por lo que la recuperacion de una
fraccion del agua y su reutilizacion, reduce considerablemente este costo
operacional. En el capitulo 4 se determind que con el nuevo sistema de
condensados, pueden recuperarse 7 476 kg/h (en el calentamiento inicial) y

6 172 kg/h (en operacion normal), mediante el cual puede calcularse el ahorro

anual debido al costo del agua de la ecuacién 5.2.

Ahorro anual osto agua =

En donde:

m,.. Cantidad de condensado (Kg/h)

p: Densidad del consensado (I/h)
t: Horas anuales de operacion (h)
C: Costo total de agua ($/1)

En la tabla 5.5 se resumen los datos que describen el monto por ahorro

en tratamiento de agua.

mexpx tx C

colones)

Ahorro en costo de agua Calentamiento | Operacion
inicial normal

Densidad del condensado (kg/1) 1 1
Cantidad de condensado (kg/h) 7476 6172
Horas anuales de operacion (h) 864 2602
Costo del agua ($/1) 0.001 0.001
Costo del agua (colones/litro) 0.545 0.545
Ahorro en costo de agua (Miles de $) 6,5 16
Ahorro en costo de agua (Millones de 3,5 8,8

Tabla 5.5. Ahorro por reutilizacion del agua tratada.

Fuente: La autora
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Aplicando la ecuacion 5.2 y los datos de la tabla 5.5, se determing, que el
ahorro anual esperado por concepto del tratamiento del agua alcanza los 12,3
millones de colones, el cual es un costo considerable. En la seccion 5.4, se
analiza la factibilidad de este proyecto al considerar el costo contra el beneficio

que posee.

5.4 Balancey factibilidad
En esta seccidn de detalla un analisis de factibilidad del proyecto a partir
de un flujo de efectivo y el TIR generado a partir de él, al compararlo con la tasa

minima atractiva de retorno requerida, determinada en la seccién 5.1.3.

Inicialmente, se determind el flujo de efectivo el cual considera la inversiéon
inicial, el ahorro anual durante el periodo de vida util del proyecto y ademas se
considerd un 10 % del valor del rescate al final de dicha vida util. Es por ello que
las variaciones en el flujo de dinero se muestran principalmente en los afios 1y

10. La tabla 5.6 mostrada a continuacién muestra el detalle del flujo de efectivo.

>
=13
o

Flujo de efectivo

-25327 893
17 740 541,31
17 740 541,31
17 740 541,31
17 740 541,31
17 740 541,31
17 740 541,31
17 740 541,31
17 740 541,31
17 740 541,31

10 20273 330,61

Tabla 5. 6. Indicadores para inversion.
Fuente: La autora.

Ol NP W|IN|RL|O

Seguidamente, a partir del flujo de efectivo, se determind el

correspondiente valor de la Tasa Interna de Retorno (TIR), la cual se define como
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“la tasa pagada sobre el saldo no pagado del dinero obtenido en préstamo, o la
tasa ganada sobre el saldo no recuperado de una inversién, de forma que el pago
o entrada final, iguala el saldo exactamente a cero con el interés considerado”
(Blank, L. y Tarquin, A., 2006, pag. 250). El valor obtenido para el TIR se muestra
en la tabla 5.7 mostrada a continuacion.

Mejoras en lared de vapor

TIR 69,73 %
TMAR 21%
Periodo de pago 17 meses

Tabla 5.7. Indicadores para inversion.
Fuente: La autora.

Los resultados demuestran que se sobrepasa en gran medida la TMAR
previamente definida de 21 %, ya que el TIR obtenido es de 69,73 %, con lo cual

se justifica claramente la inversion e implementacién de proyecto.

Por ultimo, es sumamente importante destacar el hecho de que el tiempo
de recuperacion de la inversién para este proyecto es de solo 17 meses. Esto
quiere decir, que en 17 meses de operacion del sistema de vapor con los cambios
propuestos en este documento, la inversion sera totalmente devuelta a la
compaifia.
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6 Conclusiones y recomendaciones

6.1 Recomendaciones

Como parte de las recomendaciones que se pueden dar para el
mejoramiento de la eficiencia del sistema de alimentacion de vapor y el sistema
de retorno de condensados actual, en caso de que no se quieran realizar del todo
las mejoras mencionadas a lo largo de este documento, se dan las

recomendaciones extras citadas a continuacion.

Como se describi6 en el capitulo del analisis econémico la importancia de la
temperatura del agua de alimentacion a la hora de proveer la caldera con ella, es
fundamental para el ahorro de energia, debido a que el cambio de entalpia que

tiene que proveer la caldera es menor si el agua ya tiene una mayor temperatura.

Con ello se logra ahorrar tanto energia como combustible, es por ello que se
recomienda calentar el agua de reposicion del tanque de alimentacion
inyectandole vapor directamente, o bien colocando un serpentin a través del
tanque, por medio de una derivacion de la tuberia que va hacia el cabezal de

distribucion.

Para lograr un mayor retorno de condensados, se pueden colocar bombas
trampas o de retorno de condensados en los puntos en donde la contrapresién
(en caso de que no se realice el redisefio) es mayor que la presion del
condensado a la salida de la trampa de vapor. Es importante un adecuado

dimensionamiento de las bombas para que levanten la presion necesaria.

Los principales puntos en el disefio actual en donde la contrapresion, para el
disefio actual, es mayor que la presion del condensado a la salida de la trampa
de vapor, es en la Sala C.I.P. principal, en el pasteurizador y el C.1.P. de linea 6.

Es por ello que, en la sala C.1.P. principal, se recomienda colocar un tanque
de recoleccién de condensado, ademas de la bomba para levantar la cabeza de
agua necesaria para vencer la altura, como se muestra en la figura 6.1. Esto para

evitar problemas en la succion de la bomba.
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Figura 6.1. Recomendaciones para aumentar el retorno de condensados en sala C.I.P. principal.
Fuente: La autora.

La bomba debe ser 2 x 2, lo cual significa que su tuberia se succién y su
tuberia de descarga deben de ser ambas de 52,5 mm (Didmetro nominal de 2
pulg), y la bomba debe tener la capacidad de trasegar 2313,32 (5 100 Ib/h) y
levantar una presion de 15 psi.

Dado que las bombas trampas o bombas de retorno de condensados son
costosas, una recomendacion para mejorar la recoleccion del condensado, es
gue se coloque un tanque para mezclar los condensados a diferentes presiones
provenientes del C.I.P. L6 y del pasteurizador (como se hizo en el redisefio), de
manera que todo el fluido sea dirigido mediante la tuberia de succién hasta la

bomba.

Debido a que en la red actual, todo el condensado se retorna en una sola
tuberia, en donde el condensado que proviene de linea 6 se cruza con el
condensado del C.I.P. principal, se debe colocar una bomba bastante robusta (en
linea 6), asegurandose de no tener problemas de contrapresion al combinar los
fluidos; o bien, independizar las tuberias como se realizdé en el redisefio. Ver

figura 6.2.
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Condensado del C.I.P.L6

S

A linea de retorno

Figura 6.2. Recomendaciones para aumentar el retorno de condensados en linea 6.
Fuente: La autora.

La seleccion y correcto dimensionamiento de las trampas de vapor es uno
de los puntos mas importantes debido a que una inadecuada seleccién, o mal
funcionamiento de estas, puede hacer que la presion del condensado caiga
radicalmente, causando con ello la necesidad de bombas de retorno de
condensado, o bien pérdidas de vapor en los equipos.

Entre los indicadores mas importantes del buen funcionamiento de las
trampas de vapor se tiene, primeramente, si la trampa esta descargando gran
cantidad de vapor vivo. Es normal que en la descarga de la trampa se genere
vapor flash, el cual se da por la caida de presion subita, pero el vapor generado

debe contener poca energia.

Como segundo paradmetro, como se muestra en la figura 6.3, el sonido de
una trampa fugando, es caracteristicamente més ruidoso, similar al de una fuga

de aire comprimido con un silbido. (TLV, s.f.)
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Trampa Operando Correctamente
Ilustracion I l.-. ! "

Poco volumen de Wapor flash y condensado Gran volumen de condensado vy

Aspecto condensado en la descargados vapor flash descargades
descarga continuamente continuamente
Sonido Casi sin sonido Sonide como silbido Silbido mas fuerte

Trampa Fugando

Ilustracion = \\a-': |T|\
Descarga de vapor vivo a alta Descarga de vapor sCarga continua de
Aspecto velocidad (transparents) junte  vivo a alta velocidad | vapor vivo a alta velocidad
con condensado (transparents) (transparents)

Similar a una fuga de
aire comprimido con Silbido mas fuerts
ligero silbido

Similar a una fuga de aire
comprimido

Sonido

Figura 6.3. Inspeccion de trampas de vapor
Fuente: La autora.

6.2 Conclusiones

El problema de caida de presion, y generacion de condensado en la tuberia
principal, se incrementa cuando se colocan accesorios innecesarios,
ademas de ramificaciones taponeadas; pero la mala seleccion de diametro
de tuberia es el mayor incidente en las altas pérdidas de presién en el
disefio actual.

Existe carencia de trampas de vapor a lo largo de la tuberia principal, lo que
esta causando que no se esté drenando el condensado de la red principal
de vapor.

La mala seleccién de trampas, su mal dimensionamiento (se recomendd

dimensionar con un factor de seguridad de 2 para el fluido que descarga) y
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la falta de mantenimiento, han provocado el deterioro de éstas, lo que
conlleva a el mal drenaje del condensado de los puntos de consumo.

Uno de ellos es en sala C.1.P. principal, en donde todo el condensado, del
intercambiador 2, que es el Unico que tiene retorno, se esta desechando
porque con el disefio inicial ni siquiera logra vencer la diferencia de altura
de 7 m. Igualmente el retorno de linea 6, también se ve afectado por la mala
seleccion de accesorios.

Al disefiar una tuberia de retorno de condensados se debe ser muy
cuidadoso cuando se desea retornar todo el condensado en una sola
tuberia, sobre todo si los equipos tienen diferentes parametros de
funcionamiento.

En el disefio actual, el punto en donde se unen los fluidos provenientes del
pasteurizador y del C.I.P. L6, debido a la mala seleccion de trampas, la
caida en el intercambiador C.I.P. L6 provoca que no se logre retornar la
cantidad de condensado deseada, debido a que se debe vencer
primeramente la diferencia de altura de 3 m.

La presién en la Te en donde se unen estos fluidos debe ser parecida, para
gue se puedan retornar ambos flujos. En caso contrario, en que la presion
de alguno sea mucho mayor que la otra, se provoca que el fluido de menor
presion no pueda ser trasegado por la tuberia de retorno de condensado, lo
que bloqueara la valvula de salida del intercambiador de calor, y a su vez
disminuye la eficiencia del equipo.

Para el redisefio se determiné retornar los fluidos de linea 6 por separado
del condensado de C.I.P. principal, debido a la gran diferencia de presiones.
Otra solucion era colocar una bomba de retorno de condensados, para
elevar la presion hasta la misma en que se encontraria el fluido de la sala
C.I.P. principal, pero esta solucion encarecia los costos, debido a que debia
ser una bomba muy robusta que debia levantar 453,32 kPa (66 Ib/pulg?).
Es importante el uso de medidores de presion o manometros a la entrada

de cada punto de consumo, de manera que se pueda monitorear la presion
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a la que esté siendo alimentado cada equipo, y asi determinar si la presion
esta cayendo drasticamente en algun punto de la red de vapor no visible. Al
igual que en la red de vapor, en la red de retorno de condensados también
se debe monitorear la presion con que el condesado es descargado de las
trampas, asi se puede determinar si hay algun fallo en la trampa o si esta
esta provocando pérdidas excesivas, que impliguen remplazar la trampa, o
bien colocar una bomba de retorno de condensados.

Para mezclar fluidos con grandes diferencias de presiones se recomienda
colocar un tanque de mezclado, el cual se debe disefiar con un adecuado
volumen y alivio, esto lo que lo convierte como en un tanque de retorno
intermedio.

El total del condensado que se retorna al tanque, significa el 79,79% del
total del condesando que se produce en la planta, contra el 21,79% que se
estaba retornando con el disefio actual, lo que significa un incremento de
un 54,05% en la recoleccion del condensado. Gracias al redisefio eficiencia
de la planta se incrementd a un 54,05%, a un 78%.

La factibilidad de este proyecto es bastante alta debido a que la tasa interna
de retorno (TIR) obtenido es de 69,73 %, mientras que el TMAR 21%, con
lo que se justifica la inversion de este proyecto respecto de invertir el dinero
en el banco.

El plazo de recuperacion de la inversion es de 17 meses. Después de este
tiempo se empezarian a percibir el ahorro de combustible y tratamiento de

agua.
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Anexos

Anexo A.l. Datos técnicos del intercambiador de calor de C.I.P. de linea 6

Marca: Alfa Laval.
Modelo: M10-MFG.

Alimentacion Seccién Punto Temp Tasa de Caida de
(°F)  flujo (Ib/h)  presién (Ib/in?)
Vapor Entrada S1 266 5332 4,72
Salida S2 266
Agua Entrada S3 68 52770 2,28

Salida S4 162,5

Anexo A.2. Vista frontal del intercambiador de calor de C.I.P. de linea 6

FRAME PLATE
FIXED)

18.507

‘f%
__?-4
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Anexo A.3. Datos técnicos del pasteurizador de linea 6

Marca: GEA Ecoflex.
Modelo VT40.
Serie No. 185/10617.

Capacidad Presion de trabajo Temperatura de trabajo
(L) (bar) (°C)
62,4 10 120

Anexo A.4. Datos técnicos del intercambiador de calor de C.I.P.de linealy
linea 2

Marca: Alfa Laval.
Modelo: M6-MFG.

Alimentacién Secciéon Punto Temp. (°F) Caudal (m%h) Caida de presién (m de H

Entrada S1 160
Vapor 391,9 0,625
Salida S2 159,6
Entrada S3 69
Agua 24,5 4,275
Salida S4 85
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Anexo A.5. Vista frontal del intercambiador de calor de C.I.P. de sala

principal.
FRAME PLATE
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Anexo A.6. Datos técnicos del intercambiador de calor de lavadora de linea
2

Marca: Sanmartin
Modelo: MS.32.313.B3 1+650 — 100.

Calentamiento inicial: 3,5 horas.

Consumo de vapor con calentamiento

inicial (kg/h)

1,1456

Consumo de vapor
operacion (kg/h)

1,075
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Consumo de agua
(kg/h)

23,04



Anexo A.7. Datos técnicos del intercambiador de calor de lavadora de linea

4

Marca: KHS

Modelo: OMEGA LAVANA DL 12/420 27/125

Serie No: 740.

Calentamiento inicial: 4 horas.

Consumo de vapor con calentamiento
inicial (kg/h)

1145,6

Consumo de vapor
operacion (kg/h)

1075

Consumo de agua

(kg/h)

23040

Anexo A.8. Célculo de caidas de presion desde la caldera hasta la lavadora

delalinea 4.1.

Tramo Tramo A-B1
Diametro nominal (pulg) 4

Diametro (mm) 97,20
Longitud tuberia (pies) 251,38
Longitud tuberia (m) 76,62
ACCESORIOS Cantidad Caida (pies)
Salida de tanque 2 10
Codos 90° 9 10,5
Codos 45° 2 5,25
Te ramal 1 20
Te lineal 0 7
Valvula de mariposa 0 15
Valvula check 0 45
Valvula de compuerta 2 4,5
Entrada de tanque 1 20
Longitud equivalente 405,38

(pies)

AP (Ib/pulg?) 23,95

Longitud equivalente
total (pies)

AP (Ib/pulg?)

AP (kPa)

Cantidad

o

OFr O OO0 Fr OoON
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B-B.R1
2
49,20
25,95
7,91
Caida (pies)
4,5
5,25
2,625
11
3,5
8
22
2,25
9
38,70

0,55
474,15

24.52
169.08

B.R1-lavadora 4.1

Cantidad

o

P O O Or F»r O Oo

2
49,20
6,56
2,00
Caida (pies)
4,5
5,25
2,625
11
3,5
8
22
2,25
9
30,06
0,02



Anexo A.9. Célculo de caidas de presion desde la caldera hasta la lavadora

de lalinea 4.2.

Tramo

Diametro nominal (pulg)

Diametro (mm)
Longitud tuberia (pies)
Longitud tuberia (m)
ACCESORIOS

Salida de tanque
Codos 90°

Codos 45°

Te ramal

Te lineal

Valvula de mariposa
Valvula check

Valvula de compuerta

Entrada de tanque

Longitud equivalente
(pies)

AP (Ib/pulg?)
Longitud equivalente
total (pies)

AP (Ib/pulg?)

AP (kPa)

Tramo A-B1
4
97,20
251,38
76,62
Cantidad Caida
(pies)
10
10,5
5,25
20
7
15
45
4,5

20

P N OO ORFRr NON

405,38

23.95

B-B.R1 B.R1-B.R2
2 2
49,20 49,20
25,95 8,14
7,91 2,48
Cantidad Caida Cantidad Caida
(pies) (pies)
0 4,5 0 4,5
2 5,25 0 5,25
0 2,625 0 2,625
0 11 1 11
1 3,5 0 3,5
0 8 0 8
0 22 0 22
1 2,25 0 2,25
0 9 0 9
38,70 19,14
0,55 0,01
473,44
24.52
169,06

B.R2-Lavadora 4.2

2
49,20
1,21
0,37
Cantidad
0
0
0
0
0
0
0
0
1
10,21
0,01

Caida
(pies)
4,5
5,25
2,625
11
3,5
8
22
2,25

Anexo A.10. Calculo de caidas de presion desde la caldera hasta la lavadora

de lalinea 4.3.

Tramo

Diametro nominal (pulg)

Diametro (mm)
Longitud tuberia (pies)
Longitud tuberia (m)
ACCESORIOS

Salida de tanque

Codos 90°

Codos 45°

Tee ramal

Tee lineal

Valvula de mariposa
Valvula check

Vilvula de compuerta

Entrada de tanque
Longitud equivalente
(pies)

AP (Ib/pulg?)
Longitud equivalente
total (pies)

AP (Ib/pulg?)

AP (kPa)

Tramo A-B1
q
97,20

251,38
76,62
Cantidad = Caida
(pies)
10

N

10,5
5,25
20
7
15
45
45
20
405,38

R NO O O +»r NV

23.95

B-B.R1 B.R1-B.R2
2 2
49,20 49,20
25,95 8,14
7,91 2,48
Cantidad = Caida Cantidad Caida
(pies) (pies)
0 4,5 0 4,5
2 5,25 0 5,25
0 2,625 0 2,625
0 11 1 11
1 3,5 1 3,5
0 8 0 8
0 22 0 22
1 2,25 0 2,25
0 9 0 9
38,70 22,64
0,55 0,01
428,02
24,63
169,79
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B.R2-B.R3

2
49,20
0,46
0,14

Cantidad

O OO0 o0 o oo o

11,46

0,07

Caida
(pies)
4,5

5,25
2,625
11
3,5
8
22
2,25

B.R3-lavadora 4.3

Canti

L P, OO P, OON O

2
49,20

42,42
12,93
dad

67,67

0,04

Caida
(pies)
4,5

5,25
2,625
11
3,5
8
22
2,25



Anexo A.11. Calculo de caidas de presion desde la caldera hasta la lavadora

de lalinea 4.4.

Tramo Tramo A-B1 B-B.R1 B.R1-B.R2 B.R2-B.R3

Didmetro nominal (pulg) 4 2 2

Diametro (mm) 97,20 49,20 49,20
Longitud tuberia (pies) 251,38 25,95 8,14
Longitud tuberia (m) 76,62 7,91 2,48

2

49,20

0,46
0,14

ACCESORIOS Cantidad | Caida Cantidad Caida @ Cantidad Caida Cantidad

(pies) (pies) (pies)
10 4,5 4,5
10,5 5,25 5,25
5,25 2,625 2,625
20 11 11
7 3,5 3,5
15 8 8
45 22 22
45 2,25 2,25

Entrada de tanque 20 9 9
Longitud equivalente 405,38 38,70 15,14

(pies)

AP (Ib/pulg2) 23,95 0,55 0,01

Longitud equivalente 15,82
total (pies)

AP (Ib/pulg2) 24,74
AP (kPa) 170,53

Salida de tanque
Codos 90°

Codos 45°

Te ramal

Te lineal

Valvula de mariposa
Valvula check

Valvula de compuerta

R NO O ORKr NON
O P OO Rr O OoONO
O O O O NO OO Oo
O OO0 O r o oo o

3,96

0,07

(pies)
4,5
5,25
2,625
11
3,5
8
22
2,25

9

B.R3-B.R4

2

49,20
42,42
12,93
Caida Cantidad

O OO OoONOOoOOoOOo

2

B.R4-lavadora 4.4

49,20

5,38
1,64

Caida Cantidad

(pies)
4,5
5,25
2,625
11
3,5
8
22
2,25

9

49,42

0,13

R OFr O OO0 O o

Caida
(pies)
4,5
5,25
2,625
11
3,5
8
22
2,25

9

41,63

0,03

Anexo A.12. Célculo de caidas de presidon desde la caldera hasta la lavadora

de lalinea 4.5.

Tramo A-B1 B-B.R1 B.R1-B.R2
Diametro nominal (pulg) 4 2 2
Diametro (pulg) 3,83 1,94 1,94
Longitud tuberia (pies) 251,38 25,95 8,14

B.R2-B.R3

2
1,94
0,46

ACCESORIOS Cantidad | Caida Cantidad Caida @ Cantidad Caida Cantidad Caida

(pies) (pies) (pies)
10 4,5 4,5
10,5 5,25 5,25
5,25 2,625 2,625
20 11 11
7 3,5 3,5
15 8 8
45 22 22
Valvula de compuerta 45 2,25 2,25
Entrada de tanque 20 9 9

Longitud equivalente 405,38 38,70 15,14
(pies)
AP (Ib/pulg2) 23,95 0,55 0,01

Salida de tanque
Codos 90°

Codos 45°

Te ramal

Te lineal

Valvula de mariposa
Valvula check

RN OOORKRrNON
Orr OO0 Fr OONOo
O O OO NOOOOo

Longitud equivalente 16,04
total (pies)

AP (Ib/pulg2) 24,97
AP (kPa) 172,15
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R O, O Ul OONO

(pies)
45
5,25
2,625
11
3,5
8
22
2,25
9

72,96

0,29

B.R3-B.R4

2
1,94
42,42

Cantidad = Caida

O 0O o0OOo0Okr L, oOoOo

(pies)
4,5
5,25
2,625
11
3,5
8
22
2,25

B.R4-lavadora 4.5

2
1,94
4,17

Cantidad = Caida

R P, OOOO0OONO

(pies)
4,5
5,25
2,625
11
3,5
8
22
2,25
9

25,92

0,02



Anexo A.13. Calculo de caidas de presion desde la caldera hasta la lavadora

de lalinea 4, punto T1S.

Tramo

Diametro nominal (pulg)
Diametro (mm)
Longitud tuberia (pies)
Longitud tuberia (m)
ACCESORIOS

Salida de tanque

Codos 90°

Codos 45°

Te ramal

Te lineal

Valvula de mariposa
Valvula check

Valvula de compuerta
Entrada de tanque
Longitud equivalente (pies)

AP (lb/pulg?)

Longitud equivalente total
(pies)

AP (Ib/pulg?)

AP (kPa)

Tramo A-B1

4
97,20
251,38
76,62
Cantidad = Caida
(pies)
10
10,5
5,25
20
7
15
45
4,5
20
405,38

P NO OFr ON ON

23,95

B1-X
4
97,20
12,95
3,95
Cantidad = Caida
(pies)
10
10,5
5,25
20
7
15
45
4,5
20

O OO0 oo o oo

12,95

0,65

Cantidad

O OO0 oo o oo

X-X.R1

2
49,20
11,71
3,57
Caida
(pies)
4,5
5,25
2,625
11
3,5
8
22
2,25

23,53

0,76
488,19

25,61
176,58

X.R1-X.R2

Cantidad

O OO0 OO0+ o NOo

2
49,20
2,03
0,62
Caida
(pies)
4,5
5,25
2,625
11
3,5
8
22
2,25

23,16

0,12

X.R2-T1S

Cantidad

P P, O OO0 OO0 NO

11/2
38,10
5,41
1,65
Caida
(pies)
3,5
4,5
2,25
8
3
6
17
1,75

23,16

0,13

Anexo A.14. Célculo de caidas de presidon desde la caldera hasta la lavadora

de lalinea 4, punto T2S.

Tramo Tramo A-B1 B1-X
Diametro nominal (pulg) 4 4
Diametro (mm) 97,20 97,20
Longitud tuberia (pies) 251,38 12,95
Longitud tuberia (m) 76,62 3,95
ACCESORIOS Cantidad Caida Cantidad
(pies)
Salida de tanque 1 10 0
Codos 90° 9 10,5 0
Codos 45° 2 5,25 0
Te ramal 1 20 1
Te lineal 0 7 0
Valvula de mariposa 0 15 0
Valvula check 0 45 0
Valvula de compuerta 1 4,5 0
Entrada de tanque 0 20 0
Longitud equivalente 370,88 12,95
(pies)
AP (Ib/pulg2) 23,95 0,65

Longitud equivalente
total (pies)

AP (Ib/pulg2)

AP (kPa)

X-X.R1
2
49,20
11,71
3,57
Caida = Cantidad
(pies)
10 0
10,5 0
5,25 0
20 1
7 0
15 0
45 0
4,5 0
20 0
11,71
0,38
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X.R1-X.R2
2
49,20
2,03
0,62
Caida Cantidad Caida
(pies) (pies)
4,5 0 4,5
5,25 2 5,25
2,625 0 2,625
11 0 11
3,5 1 3,5
8 0 8
22 0 22
2,25 0 2,25
9 0 9
12,53
0,07
441,82
25,24
174,05

X.R2-X.R5

2

49,20

3,90
1,19

Cantidad

O OO oo oo kro

9,15

0,01

Caida
(pies)
4,5
5,25
2,625
11
3,5
8
22
2,25

X.R5-T2S
11/2
38,10

6,99
2,13

Cantidad | Caida
(pies)
3,5
4,5
2,25
8
3
6
17
1,75

R B, O OO0 OO0 O

33,74

0,19



Anexo A.15. Calculo de caidas de presion desde la caldera hasta la lavadora

de lalinea 4, punto T1lI.

Tramo

Diametro nominal (pulg)
Diametro (mm)
Longitud tuberia (pies)
Longitud tuberia (m)
ACCESORIOS

Salida de tanque
Codos 90°

Codos 45°

Te ramal

Te lineal

Valvula de mariposa
Valvula check
Valvula de compuerta
Entrada de tanque
Longitud equivalente
(pies)

AP (Ib/pulg2)
Longitud equivalente
total (pies)

AP (Ib/pulg2)

AP (kPa)

Tramo A-B1

Cantidad

OrRr O OO0 R N Ok

a4
97,20
251,38
76,62
Caida
(pies)
10
10,5
5,25
20
7
15
45
4,5
20
370,88

23,95

Cantidad

OO0 oo o oo

B1-X
4

97,20

12,95
3,95
Caida
(pies)
10
10,5
5,25
20
7
15
45
4,5
20
12,95

0,65

Anexo A.16. Célculo de caidas de presidon desde la caldera hasta la lavadora

de lalinea 4, punto T2I.

Tramo Tramo A-B1
Diametro nominal (pulg) 4
Diametro (pulg) 97,20
Longitud tuberia (pies) 251,38
Longitud tuberia (m) 76,62
ACCESORIOS Cantidad = Caida
(pies)
Salida de tanque 1 10
Codos 90° 9 10,5
Codos 45° 2 5,25
Te ramal 1 20
Te lineal 0 7
Valvula de mariposa 0 15
Valvula check 0 45
Valvula de compuerta 1 4,5
Entrada de tanque 0 20
Longitud equivalente 370,88
(pies)
AP (Ib/pulg2) 13,80

Longitud equivalente
total (pies)

AP (Ib/pulg2)

AP (kPa)

B1-X
2
49,20
12,95
3,95
Cantidad

O OO0 oo kr o oo

12,95

18,89

Caida
(pies)
4,5
5,25
2,625
11
3,5
8
22
2,25

X-X.R1

2
49,20
11,71
3,57
Cantidad

O OO0 or OO0 oo

11,71

0,36

140

X-X.R1 X.R1-X.R3 X.R3-T1l
2 2 2
49,20 49,20 49,20
11,71 12,93 4,40
3,57 3,94 1,34
Cantidad Caida Cantidad Caida Cantidad Caida (pies)
(pies) (pies)
0 4,5 0 4,5 0 4,5
0 5,25 1 5,25 1 5,25
0 2,625 0 2,625 0 2,625
0 11 1 11 0 11
1 3,5 0 3,5 0 3,5
0 8 0 8 0 8
0 22 0 22 0 22
0 2,25 0 2,25 0 2,25
0 9 0 9 1 9
11,71 18,18 18,65
0,38 0,02 0,02
432,37
25,03
172,55
X.R1-X.R3 X.R3-X.R4 X.R4-T2|
2 2 2
49,20 49,20 49,20
12,93 9,18 0,15
3,94 2,80 0,05
Caida Cantidad Caida Cantidad Caida Cantidad Caida
(pies) (pies) (pies) (pies)
4,5 0 4,5 0 4,5 0 4,5
5,25 1 5,25 1 5,25 3 5,25
2,625 0 2,625 0 2,625 0 2,625
11 1 11 1 11 0 11
3,5 0 3,5 0 3,5 0 3,5
8 0 8 0 8 0 8
22 0 22 0 22 0 22
2,25 0 2,25 0 2,25 0 2,25
9 0 9 0 9 1 9
18,18 14,43 24,90
0,02 0,07 0,03
453,05
25,1
173,12



Anexo A.17. Calculo de caidas de presion desde la caldera hasta la lavadora

de lalinea 4, punto AA.

Tramo Tramo A-B1 B1-X
Didmetro nominal (pulg) 4 2
Diametro (mm) 97,20 49,20
Longitud tuberia (pies) 251,38 12,95
Longitud tuberia (m) 76,62 3,95
ACCESORIOS Cantidad | Caida = Cantidad
(pies)
Salida de tanque 1 10 0
Codos 90° 9 10,5 0
Codos 45° 2 5,25 0
Te ramal 1 20 1
Te lineal 0 7 0
Valvula de mariposa 0 15 0
Valvula check 0 45 0
Valvula de compuerta 1 4,5 0
Entrada de tanque 0 20 0
Longitud equivalente 370,88 12,95
(pies)
AP (Ib/pulg2) 23,95 0,65

Longitud equivalente
total (pies)

AP (Ib/pulg2)

AP (kPa)

Caida
(pies)
4,5
5,25
2,625
11
3,5
8
22
2,25

X-X.R1 X.R1-X.R3
2 2
49,20 49,20
11,71 12,93
3,57 3,94
Cantidad = Caida Cantidad Caida
(pies) (pies)
0 4,5 0 4,5
0 5,25 1 5,25
0 2,625 0 2,625
0 11 1 11
1 3,5 0 3,5
0 8 0 8
0 22 0 22
0 2,25 0 2,25
0 9 0 9
11,71 18,18
0,38 0,02
455,31
25,23
173,95

Cantidad

X.R3-X.R4
2
49,20
9,18
2,80
Caida
(pies)
4,5
5,25
2,625
11
3,5
8
22
2,25

OO OO0 OoOr Or o

14,43

0,08

Cantidad

X.R4-AA
11/2
38,10
2,15
0,66
Caida
(pies)
3,5
4,5
2,25
8
3
6
17
1,75

R O O O0OO0oOOoOOoO MO

27,15

0,15

Anexo A.18. Célculo de caidas de presidon desde la caldera hasta la lavadora

de lalinea 2, punto: lavadora 2.1.

Tramo Tramo A-B2
Diametro nominal (pulg) 4
Diametro (mm) 97,20
Longitud tuberia (pies) 251,38
Longitud tuberia (m) 76,62
ACCESORIOS Cantidad Caida
(pies)
Salida de tanque 2 10
Codos 90° 9 10,5
Codos 45° 2 5,25
Te ramal 0 20
Te lineal 1 7
Valvula de mariposa 0 15
Valvula check 0 45
Valvula de compuerta 2 4,5
Entrada de tanque 1 20
Longitud equivalente (pies) 405,38
AP (Ib/pulg?) 23,95

Longitud equivalente total (pies)

AP (Ib/pulg?)
AP (kPa)

B1-X Tramo X-C2
4 4

97,20 97,20

12,95 119,69

12,95 36,48

Cantidad Caida Cantidad Caida
(pies) (pies)

0 10 2 10
0 10,5 0 10,5
0 5,25 0 5,25
0 20 1 20
1 7 0 7
0 15 0 15
0 45 0 45
0 4,5 0 4,5
0 20 0 20

12,95 139,69

0,65 7,74
928,33
34,33
236,69
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Canti

O N PR O B B O u o

C1-C.R1
3
73,70
107,53
40,37
dad = Caida
(pies)
8
7,5
3,75
16
5
12
35
3,5
15

208,03
0,69

C.R1-Lavadora 2.1

Cantidad

R B RP OO »r ONO

2
49,20
107,53
14,08
Caida
(pies)
5
5,25
2,63
11
3,5
8
22
2,25

162,28
1,30



Anexo A.19. Calculo de caidas de presion desde la caldera hasta la lavadora

Tramo

Didmetro nominal
(pulg)

Diametro (mm)
Longitud tuberia
(pies)

Longitud tuberia (m)

ACCESORIOS

Salida de tanque
Codos 90°

Codos 45°

Te ramal

Te lineal

Valvula de mariposa
Valvula check
Valvula de compuerta
Entrada de tanque
Longitud equivalente
(pies)

AP (Ib/pulg?)
Longitud equivalente
total (pies)

AP (Ib/pulg?)

AP (kPa)

de lalinea 2, punto: lavadora 2.2.

Tramo A-B2 B1-X Tramo X-C2 C1-C.R1 C.R1-C.R2
4 4 4 3 3
97,20 97,20 97,20 73,70 73,70
251,38 12,95 119,69 40,37 0,64
76,62 3,95 36,48 12,30 0,20
Canti Caida Cantid = Caida (pies) = Cantidad Caida Cantidad Caida Cantidad Caida
dad (pies) ad (pies) (pies) (pies)
2 10 0 10 0 10 0 7,5 0 8
9 10,5 0 10,5 0 10,5 5 7,5 5 8
2 5,25 0 5,25 0 5,25 0 3,75 0 4
0 20 1 20 1 20 0 16 1 16
1 7 0 7 0 7 3 5 2 5
0 15 0 15 0 15 0 12 0 12
0 45 0 45 0 45 1 35 1 35
2 4,5 0 4,5 0 4,5 1 3,5 1 4
1 20 0 20 0 20 0 15 0 15
385,38 3,95 119,69 131,37 102,64
23,95 0,2 6,63 0,44 0,09
810,47
19,79
136,45

C.R2-lLavadora 2.2

2
49,20
12,69
3,87
Cantidad Caida
(pies)
0 5
2 5
0 3
1 11
0 4
0 8
1 22
1 2
1 9
67,44
0,74

Anexo A.20. Calculo de caidas de presién desde la caldera hasta el

intercambiador 1 C.I.P. princi
Tramo Tramo A-
Diametro nominal (pulg) q
Diametro (mm) 97,20
Longitud tuberia (pies) 251,38
Longitud tuberia (m) 76,62
ACCESORIOS Cantidad
Salida de tanque 2
Codos 90° 9
Codos 45° 2
Te ramal 0
Te lineal 1
Vilvula de mariposa 0
Valvula check 0
Vilvula de compuerta 2
Entrada de tanque 1
Longitud equivalente (pies) 405,38
AP (Ib/pulg?) 23,95

Longitud equivalente total (pies)
AP (Ib/pulg?)
AP (KPa)

pal.

B2

Caida
(pies)
10,0
10,5
5,3
20,0
7,0
15,0
45,0
4,5
20,0

B1-X
4
97,20
12,95
12,95
Cantidad = Caida
(pies)
10
10,5
5,25
20
7
15
45
4,5
20
12,95
0,65

O O OO0 okr ooo
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Tramo X-C2

Cantidad

O O OO0k, ooNOo

4
97,20
119,69
36,48

140,69
7,80
836,48
41,10
283,39

Caida
(pies)

10
11
5
20
7
15
45
5
20

Tramo C2-D1

Cantidad

O O oo r oo s~Oo

4
97,20
98,54
30,03
Caida
(pies)
10
11
5
20
7
15
45
5
20

147,54

6,94

Tramo D1-Int. 1

2
49,20
40,42
12,32

Cantidad

RN DNOORKFR OO

129,92
1,77

Caida
(pies)
5
5
3
11
4
8
22
2
9



Anexo A.21. Calculo de caidas de

intercambiador 2 C.I.P. principal.

Tramo

Didametro nominal (pulg)
Diametro (mm)
Longitud tuberia (pies)
Longitud tuberia (m)
ACCESORIOS

Salida de tanque
Codos 90°

Codos 45°

Te ramal

Te lineal

Valvula de mariposa
Valvula check

Valvula de compuerta
Entrada de tanque

Longitud equivalente (pies)
AP (Ib/pulg?)
Longitud equivalente total (pies)

AP (Ib/pulg?)
AP (kPa)

Tramo A-B2

4
97,20
251,38
76,62

Cantidad

R NOORFRr ONON

405,38
23,95

Caida
(pies)

10
11
5
20
7
15
45
5
20

B1-X
a
97,20
12,95
12,95

Cantidad

O OO oo r o oo

12,95
0,65

Caida
(pies)
10
10,5
5,25
20
7
15
45
4,5
20

presion desde la caldera hasta el

Tramo X-C2 Tramo C2-D2 Tramo D2-F1 Tramo F1-Int 2
4 4 4 2
97,20 97,20 97,20 49,20
119,69 98,54 4,92 46,44
36,48 30,03 1,50 14,16
Cantidad = Caida Cantidad Caida Cantidad Caida Cantidad Caida
(pies) (pies) (pies) (pies)
0 10 0 10 0 10 0 5
2 11 4 11 0 11 5 5
0 5 0 5 0 5 0 3
0 20 1 20 1 20 1 11
1 7 0 7 0 7 0 4
0 15 0 15 0 15 0 8
0 45 0 45 0 45 2 22
0 5 0 5 0 5 2
0 20 0 20 0 20 1
140,69 160,54 24,92 141,19
7,80 7,55 1,07 1,94
885,68
42,96
296,19
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Tramo

Diametro
nom. (pulg)
Didametro
(mm)
Longitud
tuberia (pies)
Longitud
tuberia (m)
ACCESORIOS

Salida de
tanque
Codos 90°
Codos 45°
Te ramal

Te lineal
Valvula de
mariposa
Valvula check
Valvula de
compuerta
Entrada de
tanque
Longitud
equivalente
(pies)

AP (Ib/pulg?)
Longitud
equivalente
total (pies)
AP (Ib/pulg?)
AP (kPa)

Anexo A.22. Célculo de caidas de presion desde la caldera hasta el

Pasteurizador L6.

Tramo A-B2 B1-X Tramo X-C2 Tramo C2-D2 Tramo D2-F2 Tramo F2-G1 Tramo G1-Past L6
4 4 4 4 4 3 21/2
97,20 97,20 97,20 97,20 97,20 73,70 59,00
251,38 12,95 119,69 98,54 4,92 55,48 126,59
76,62 12,95 36,48 30,03 1,50 16,91 38,58
Cantidad Caida Cantidad Caida Cantidad Caida Cantid Caida = Cantidad Caida Cantidad Caida Cantidad Caida
(pies) (pies) (pies) ad (pies) (pies) (pies) (pies)
2 10,0 0 10 0 10,0 0 10,0 0 10,0 0 7,5 0 6,0
9 10,5 0 10,5 2 10,5 4 10,5 0 10,5 0 7,5 15 6,0
2 5,3 0 5,25 0 53 0 5,3 0 5,3 0 5,3 2 5,3
0 20,0 1 20 0 20,0 1 20,0 0 20,0 1 20,0 1 20,0
1 7,0 0 7 1 7,0 0 7,0 1 7,0 0 7,0 2 7,0
0 15,0 0 15 0 15,0 0 15,0 0 15,0 0 15,0 0 15,0
0 45,0 0 45 0 45,0 0 45,0 0 45,0 0 45,0 0 45,0
2 4,5 0 4,5 0 4,5 0 4,5 0 4,5 0 4,5 2 4,5
1 20,0 0 20 0 20,0 0 20,0 0 20,0 0 20,0 1 20,0
405,38 12,95 140,69 160,54 11,92 75,48 270,09
23,95 0,65 7,80 7,55 0,51 0,29 0,55
1077,06
41,30
284,75
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Tramo

Diametro nom.

(pulg)
Diametro (mm)

Longitud tuberia
(pies)

Longitud tuberia
(m)
ACCESORIOS

Salida de tanque

Codos 90°

Codos 45°

Te ramal

Te lineal

Valvula de
mariposa
Valvula check
Valvula de
compuerta
Entrada de
tanque

Longitud
equivalente (pies)
AP (Ib/pulg?)
Longitud
equivalente total
(pies)

AP (Ib/pulg?)

AP (kPa)

Anexo A.23. Calculo de caidas de presion desde la caldera hasta el Etiquetadora L6.

Tramo A-B2

4

97,20

251,38

76,62

Cantidad

O P, ON O N

o

405,38

23,95

Caida
(pies)
10,0
10,5
5,25
20
7
15

45
4,5

20

B1-X

4

97,20

12,95

3,95

Cantidad

o O Fr»r OO0 O

3,95

0,65

Caida
(pies)
10
10,5
5,25
20
7

15

45
4,5

20

Tramo X-C2

4

97,20

119,69

36,48

Cantidad

O B, O ON O

o o

140,69

7,80

Caida
(pies)
10
10,5
5,25
20
7

15

45
4,5

20

Tramo C2-D2

4

97,20

46,44

14,16

Cantidad

o O rr O~ O

o o

108,44

7,55

Caida
(pies)
10
10,5
5,25
20
7

15

45
4,5

20

Tramo D2-F2

6

146,40

4,92

1,50

Cantidad

145

O »r O OO O

o

14,92

0,07

972,25

48,87

336,92

Caida
(pies)

18,0
15
7,5
30
10

23

65
6,5

36

Tramo F2-G2

6

146,40

55,48

16,91

Cantidad

o »r O OO O

o

65,48

0,26

Caida
(pies)
18,0
15
7,5
30
10

23

65
6,5

36

Tramo G2 -H

3

73,70

2,46

0,75

Cantidad

O O r OO O

o o

18,46

2,47

Caida
(pies)
7,5
7,5
3,75
16
5

12

35
3,5

15

Tramo H -I1

3

73,70

5,83
1,78

Caida
(pies)
7,5
7,5
3,75
16
5
12

Cantidad

O O r»r OO O

o

35
3,5

o

0 15

21,83

3,01

Tramo I1-Etiq L6

1,5
38,10
115,58
35,23
Cantidad Caida
(pies)
0 3,5
10 4,5
2 2,25
1 8
2 3
0 6
0 17
4 1,75
1 7
193,08
3,12



Tramo

Diametro
nom. (pulg)
Diametro
(mm)
Longitud
tuberia (pies)
Longitud
tuberia (m)
ACCESORIOS

Salida de
tanque
Codos 90°
Codos 45°

Te ramal

Te lineal
Valvula de
mariposa
Valvula check
Valvula de
compuerta
Entrada de
tanque
Longitud
equivalente
(pies)

AP (Ib/pulg?)
Longitud
equivalente
total (pies)
AP (Ib/pulg?)

AP (kPa)

Anexo A.24.

Tramo A-B2

a
97,20
251,38
76,62

Cantidad Caida
(pies)

2 10

10,5
5,25
20
7
15

o r O N

o

45
2 4,5

1 20

405,38

23,95

Célculo de caidas de presiéon desde la caldera hasta el C.I.P L6.

B1-X

a
97,20
12,95

3,95

Cantidad Caida
(pies)

0 10

10,5
5,25
20
7
15

O O OO

o

45
0 4,5

0 20

3,95

0,65

Tramo X-C2

4

97,20

119,69

36,48

Cantidad

O R O ON

o

140,69

7,80

Caida
(pies)
10

11
5

20
7
15

45
5

20

Tramo C2-D2

4

97,20

98,54

30,03

Cantidad

O O O b

o

160,54

7,55

Caida
(pies)
10

11
5

20
7
15

45
5

20

Tramo D2-F2 Tramo F2-G2
6 6
146,40 146,40
4,92 55,48
1,50 16,91
Cantidad Caida = Cantidad Caida
(pies) (pies)
0 29,0 0 29,0
0 15 0 15
0 7,5 0 7,5
0 30 0 30
1 10 1 10
0 8 0 8
0 75 0 75
0 6,5 0 6,5
0 36 0 36
14,92 65,48
0,07 0,26
1155,74
45,24
311,95
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Tramo G2-H

3

73,70

2,46

0,75

Cantidad

o O+ OO

o

18,46

2,47

Caida
(pies)
7,5

7,5
3,75

16
5

38
3,5

15

Tramo H-12

3
73,70
5,83
1,78

Cantidad Caida
(pies)

0 7,5

7,5
3,75
16
5
8

O » O OO

o

38
0 3,5

0 15

10,83

1,49

Tramo 12-C.I.P. L6

3
73,70
217,93
66,42

Cantidad Caida
(pies)

0 7,5

10 7,5
3,75
16
5
8

O NO N

o

38
4 3,5

1 15

339,43

1,01



Anexo A.25. Determinacién de diametro y alivio de tanque de revaporiacion
intermedio. Fuente: (Spirax Sarco, 2004, pag. 43).
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