@@5‘@8(?

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA
DE MEXICO

FACULTAD DE QUIMICA .

APROVECHAMIENTO ENERGETICO DE
CORRIENTES DE BAJO NIVEL, EN UNIDADES
DE REFRIGERACION POR ABSORCION,
ANALIZANDO TECNICA Y ECONOMICAMENTE

I LA FACTIBILIDAD DEL SISTEMA

TESIS

QUE PARA OBTENER EL GRADO DE
MAESTRIA EN INGENIERIA QUIMICA
(INGENIERIA DE PROYECTOS)

PRESENTA:
JUAN PABLO|RODRIGUEZ ALVAREZ

——

sesun@iipuecm 1 EXICO, D.F. TRSIS CON | 2002
FALLA DE ORIGEN -




e e

Universidad Nacional - J ~  Biblioteca Central
Auténoma de México -

Direccion General de Bibliotecas de la UNAM
Swmie 1 Bpg L IR

UNAM - Direccion General de Bibliotecas
Tesis Digitales
Restricciones de uso

DERECHOS RESERVADQOS ©
PROHIBIDA SU REPRODUCCION TOTAL O PARCIAL

Todo el material contenido en esta tesis esta protegido por la Ley Federal
del Derecho de Autor (LFDA) de los Estados Unidos Mexicanos (México).

El uso de imagenes, fragmentos de videos, y demas material que sea
objeto de proteccion de los derechos de autor, serd exclusivamente para
fines educativos e informativos y debera citar la fuente donde la obtuvo
mencionando el autor o autores. Cualquier uso distinto como el lucro,
reproduccion, edicion o modificacion, sera perseguido y sancionado por el
respectivo titular de los Derechos de Autor.



UN /M )¢ COORDINACION DEL PROGRAMA DE POSGRADO EN INGENIERIA
POSGRADO

BIOL. FRANCISCO J. INCERA UGALDE

Jefe de la unidad de Administracion del Posgrado
Presente

Me es grato informarle que el alumno Juan Pablo Rodriguez Alvarez presentara
., préximamente su tesis para obtener el grado de Maestro en ingenieria Quimica
' (Ingenieria de Proyectos), Clave 468, ante el siguiente jurado:

Presidente: Dr. Julio Ricardo Landgrave Romero (UNAM)
Primer Vocal: M. en C. Alejandro Anaya Durand (UNAM)
Secretario: Dr Helio Humberto Garcia del Rio (UNAM)
Primer Suplente; M. en C. Alfonse Duran Preciado (UNAM)
Segundo Suplente: Men A Fernando Baez Ramos (UNAM)

Sin otro particular de momento, aprovecho ta ocasion para enviarle un cordial saludo

Atentamente
“POR Ml RAZA HABLARA EL ESPIRITU”
Cd. Universitaria, D F, a 30 de abril de 2002

ccp Dr Ricardo Aceves Garcia~ Presidente del SACC de Ingenieria de Sistemas

c.c.p Dr. Julio Landgrave Romero - Representante de la Faculiad de Gubmica en ol SACC de Ingenieria de Sistemas
c.c.p Integrantes det Jurado

G.6.p Departamento de Control Escolar de la Facultad de Guimica

6. p. Interesado

‘a

Sede: Divisiéon de Estudios de Posgrado, Facultad de Ingenieria. Primer Piso.
Cd  Universitaria. México DF CP 04310 Tel /Fax: 5550-9383

TESIS CON
FALLA DE ORIGEN




Dedicatoria

Dedico este trabajo a mis padres por darme su amor, apoyo y confianza durante
toda nu vida, por seguir siempre conmigo.

Pablo Rodriguez Avila
Amanda Alvarez Rico

A mis hermanos por todos los momentos que hemos compartido.

Violeta

Nancy Elizabeth (1)
Sergio Antonio
Nancy Abigail

A mis abuelitos, por estar siempre pendientes de mi.

Abuelita Loten
Abuclita Estefana
Abuelito Cruz

En la vida siempre nos encontramos ¢on personas que nos ayudan y apoyan y
dan consejos desinteresadamente, que forman parte importante de nuestras
vidas, mis tios

% Nacho # Chano  ® Angel
¢ Fina * Amelia 8 Rosa

A mis primos, Agustin, Angel v Satl, por apoyo y por los buenos momentos
que hemos pasado.



Agradecimientos.

Al CONACYT, por ia beca que me otorgo, para la realizacién de mis estudios
de maestria

Al Ing Marco Antonio Rivera C. por su amistad, consejos y apoyo recibidos a
1o largo de mis estudios.

A todos los profesores que han estado presentes a lo largo de toda mi vida
académica, por comparlir conmigo sus conocirnientos

A todos mis amigos sin excepcidn



APROVECHAMIENTO ENERGETICO DE CORRIENTES DE BAJO NIVEL EN
UNIDADES DE REFRIGERACION POR ABSORCION, ANALIZANDO TECNICA Y
ECONOMICAMENTE LA FACTIBILIDAD DEL SISTEMA.

CONTENIDO

1.- INTRODUCCION.,

5
1.1 - Justificacion. e e e e a1 e D)
P2 HIPOESIS. . oo e e+ i e e e 2D
[.3 - Metodologia. 6
1.4 - Antecedentes. 7

2.- IDENTIFICACION DE PUNTOS CON DISPONIBILIDAD ENERGETICA.  .....8
2.1 - Descripcion del PIOCESO. o o oo e o i s B

2. 1 1=POMMEIZACION. .o o o i s ot 1 e e O
2.12- Destilacion y filtracién. .. . .o e e 10
213« HIUAMIR. oo i i i e s i e e 1O
2.1 4= COnVEISION. ..o oo oo e s e e 13
2 1.5 ReCUPEIACION. . v v oo o oo i i e i s 13

2 2 - Equipos potenciales para aprovechamiento de calor. ... ... .........19

2 3 - Cuantificacién de energia por 1CUPLIAL  ..ove o oo oo e s s 20

3.- CALCULOS DE BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA. 26
3.1-RecopilaciOn de datos. oo v o e e i 20

3.1.1- Area de poHMerizaCion. . . ......oovve v oo i e e 1 26
3,1.2- Area de recuperacion.

3 2- Cantidad de calor a remover en proceso.

3.3- Flujo de agua fiia del sistema de refrigeracion. . ... oooiii .. 36

3.4- Flujo de vapor de suministro al sistema de refiigeiacion.
3.5- Capacidad del SIStema. . . ... .or et s s ¢ 038
3 6- Comprobacion del ciclo de refrigeracion. ... o e 39



APROVECHAMIENTO ENERGETICO DE CORRIENTES DE BAJO NIVEL EN
UNIDADES DE REFRIGERACION POR ABSORCION, ANALIZANDO TECNICA Y
ECONOMICAMENTE LA FACTIBILIDAD DEL SISTEMA.

CONTENIDO

4.- DISENO DEL SISTEMA DE REFRIGERACION POR ABSORCION.  coveeverees 41
4 1- Generalidades. . .. . o o i s o s s e ]
42-Evaporador. . .. .. e e e s 0 B
4 3- Absorbedor. .. e i e &7
4 4-Generador .. e e e e B8
4 5- Condensador. e e .48
4.6+ ACCESOTIO. . .. i i e e e e D0
47 CAICULOS o e e e e e e i o e w1 3T

4.7 1- Célculos del ciclo de absoreidn ... .. . . s v v 5T
4.7 2- Criteritos de GISefio. . o v e e e e 12
4.7 3- Dimensionamiento de! condensador. ... . . .. ... .75
4 7 4- Dimensionamiento del generador. ... ... . i 0 T9
4.7.5- Dimensionamiento del gvaporador. ... ... ..o o 84
4 7.6- Dimensionamiento del absorbedor. . ... .. i . 88
4.7 7- Célculo del espesor. ..o v s T

48-Hojas de datos. . ..o i i e s a0 99

5.- COMPARACION DE LOS CALCULOS OBTENIDOS, CON SISTEMAS
SIMILARES EXISTENTES. 104

6.~ ESTUDIO ECONOMICO. 112
6 1~ EStimacion de COSI0S. o o o oo oo oo e ot o e a1 12

6.1.1- Cotizacién directa de proveedor. ... ... i 114

6 1.2~ Método de Hirsch-Glazier ... 115
6.1.3- Método de Rudd-Watson. W17

6.2.- Costos de OperaciOn. ... o e e e o B9
6 3.- Determinactén de indices economicos (IIRyPRI). ... .o v 120

6.4 - Analisis econémico comparativo con el sistema de compresion ... . ..121



APROVECHAMIENTO ENERGETICO DE CORRIENTES DE BAJO NIVEL EN
UNIDADES DE REFRIGERACION POR ABSORCION, ANALIZANDO TECNICA Y
ECONOMICAMENTE LA FACTIBILIDAD DEL SISTEMA.

CONTENIDO

7.~ EVALUACION DEL CASO DE ESTUDIO.

7.1.- Resultados y su discusién.
7.2 - Conclusiones y recomendaciones.

124

e 124
127

*BIBLIOGRAFIA. .

TESIS CON

FALLA DE ORIgN |,

129



Capitulo 1

INTRODUCCION

I 1.~ Justificacion: El incremento en los costos energéticos en el ambito
mundial ha originado que se tomen acciones principalmente técnico - practicas,
para balancear los costos de produccién en la industria quimica y optimizar los
consumos energéticos.

De los diagnésticos realizados a 300 industrias centroamericanas se detecto una
cantidad muy grande de oportunidades de ahorro y conservacién de la energia.
Dentro de estas oportunidades, se identificaron con un alto potencial de ahorro
y uso eficiente en las dreas de vapor, aistamiento, intercambiadores de calor,
combustidn, refrigeracion, correccion del factor de potencia, de iluminacion y
motores eléctricos, todo esto nos impulsa a buscar nuevas fuentes de energia
para el futuro o administrar mejor con la que se cuenta P!

El objeto de este trabajo es aprovechar excedentes energéticos de una planta de
fibra acrilica, ubicada en el Boulevard Industrial Petrocel, en Altamira Tamps.

1.2 - La hipétesis central de este proyecto es que es técnica y economicamente
rentable sustitvir un sistema de refrigeraciéon por compresién mecanica, por un
sistema de absorcién con bromuro de litio, utilizando recursos excedentes,
disponibles en el proceso de elaboracién de fibra acrilica de la planta del caso
de estudio en cuestién.



1.3.~ El estudio se realizé de acuerdo a la siguiente metodologia:

1) Desarrollo de la Ingenieria conceptual y bésica, para un sistema de
refrigeracién por absorcion con bromuro de litio.

*Disefio del sistema de absorcion..

*Dimensionamiento de componentes principales.

ity  Comparacién de célculos obtenidos con sistemas similares para
comprobar los resultades a los cuales se llegaron

i) Estimacién de los costos que resulten de a implementacion del
sistema propuesto.

*Inversién.
*Adquisicion

*Instalaciones
*Modificaciones

*Qperacion

iv)  Andélisis econémico comparativo con el sistema de compresion,
para analizar la rentabilidad de implementar el sistema propuesto.



1.4.- Antecedentes.- El aumento del consumo mundial de energia ha conducido
a la busqueda de sistemas que permitan un rendimiento méximo. En proceso de
fibra acrilica de la planta en cuestién, existen puntos donde la energia calorifica
no es aprovechada al maximo (principalmente vapor excedente), por lo que se
propone utilizar dicha energia como fuente de suministro para enfriar agua,
necesaria para ¢l drea de polimerizacion y recuperacién de la planta
mencionada.

Actualmente en la planta de fibra acrilica del caso de estudio en cuestién, se
utiliza como medio de enfriamiento un sistema de refrigeracion por compresion
mecanjca, este sistema consume una carga eléetrica muy pesada, al emplear un
compresor como fuente de energia para hacer pasar calor de un lugar a otro
Por lo que al usar vapor de desecho para hacer funcionar Ja unidad de
refiigeracion por absorcién, da como resultado un sistema muy barato en su
adquisicion y funcionamiento. Lo que representa una ventaja sobre los sistemas
de compresion.

La refrigeracion se define como la técnica empleada para la extraccion de calor
de un cuerpo a otro y disminuir su temperatura, es decir que la refrigeracion es
cualquier proceso que mantenga a un sistema a una temperatura inferior a la de
sus alrededores, de lo anterior se tiene que un sistema de refrigeracién por
absorcion se basa en el principio de que todo cuerpo absorbe calor de cuanto lo
rodea al pasar de un estado fisico a otro, al utilizar la capacidad de una
sustancia (el absorbente) para aspirar volimenes relativamente grandes de
vapor de otra sustancia, por lo comin un liquido (el refrigerante), el absorbente
tiene la capacidad de absorber grandes cantidades de vapor cuando esta frio y
liberarlas cuando esta caliente. Como no se requiere de una fuente de calor de
alto nivel, el ciclo de absorcion encuentra una utilidad especial donde se puede
disponer de vapor de baja presién o calor de desperdicio de algin proceso



Capitulo 2

- IDENTIFICACION DE PUNTOS CON DISPONIBILIDAD ENERGETICA.

2.1 - Descripcién del proceso

En la empresa "Acme S.A. de C.V." se fabrica fibra actilica, cuyos usos finales
tienen una gran impottancia en el mercado ya que se emplean en la fabricacién
ropa, alfombias, cobijas, hilados, telas para filtrar, etc.

La planta produce tres tipos de fibra que son:

*Filamento continuo o cable
*Fibra corta
*Mecha

La fibra corta y la mecha tienen filamentos uniformes de longitud similar a los
del algoddn, utilizdndose en procesos de hilatura tipo algodonera. La
produccién se canaliza a los mercados de exportacién en un 60% y el 40%
restante se consume nacionalmente.

El proceso de fabricacién de la fibra acrilica en esta planta, comienza con el
almacenamiento de materias primas, la cual se localiza en la parte sur de la
planta y consta de nueve tanques.

Las materias primas a partir de las cuales se obtiene la fibra acrilica son:

Fase Descripcién No. de tanques  Nomenclatura
Liquido  Acrilonitrilo 3 ACN
Liguido  Acrilato de metilo i MA
Liquido  Alilsulfonato de sodio 1 SAS
Liquido  Dimetil formamida 2 DMF
Liquido Mezcla 2 Mezcla

TESIS CON
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El "ACN" es el componente fundamental de la fibra acrilica, cuyo nombre
técnico es precisamente acrilonitrilo. E1 "MA” sirve para darle a la fibra
acrilica suavidad y flexibilidad, debido a que la fibra acrilica es muy a menudo
teftida es necesario agregarie "SAS", para que pueda retener el color que se le
dé. La "DMEF" no es materia prima, sin embargo es factor fundamental para el
desarrollo de las operaciones de polimerizacién y al final se elimina del
producto.

Las fases del proceso son:

*Polimerizacion.
*Destilacion y Filtracion
*Hilatura

*Conversion.
*Recuperacion.

A continuacion se dard una breve descripcién de cada una de las etapas del
proceso.

2.1.1~ Polimerizacion

El ACN, el MA, la DMF y ¢l SAS deben ser mezclados entre ellos en las
proporciones correctas para poder dar un polimero de alta calidad, esto se
realiza en el tanque de preparacién de mezcla. Cuando se tiene la certeza de
que la composicion de la mezcla es la correcta, esta se transfiere al tanque de
almacenamiento de mezcla, la polimerizacién se efectia en tres lineas de
produccion cada una formada por tres reactores en serie (Ver fig- 1).

A la mezcla formada se le agrega el catalizador, para posteriormente
bombearse al sistema de reaccidon, el comtrol automatico de presion y
temperatura del sistema de reaccion de esta rea, nos asegura una buena calidad
del polimero y por lo tanto de Ia fibra actilica. ™



2.1.2- Destilacion y Filtracion.

El producto que s¢ obtiene del ultimo reactor est4 formado por polimero y
mondémero que no ha reaccionado disueltos en "DME", para poder hilar el
polimero es necesario eliminar todos los mondmeros presentes. Esto se hace
mediante una destilacion.

Ya eliminados los mondmeros por destilacion, se agrega un poco de agua al
polimero, para obtener una fibra mas compacta y brillante llamada “pasta o
dope”. También se agregan otros aditivos, dependiendo estos del tipo de fibra
que solicite el cliente. Ei siguiente paso es la filtracién, que tiene la funcién de
eliminar todas las impurezas sélidas presentes en la pasta formada, esto se lleva
a cabo en un filtro prensa. !

2.1.3 - Hilatura,
En esta 4rea se desarrolian las siguientes operaciones en tres lineas:

*Extruccion de la pasta en la tina de coégulo, formando ¢l cable.

*Separacion de la "DME" del cable en las tinas de coagulo, preestiro y
lavado.

*Formacién de pacas de cable y fibra corta

Los equipos principales en este departamento se dividen en dos grandes
secciones:

Zona htimeda: Tina o bafto de coagulo.
Tina de preestiro.
Tina de lavado.
Tina de estirado
Tina de primer enzimaje.

Zona seca; Secadora
Rizadoras.
Plegadoras.
Prensas de pacas.
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El proceso de hilatura se inicia en la tina o batio de codgulo (ver fig- 2) donde la
pasta se extruye por medio de las hileras (donde se regula el diametro del
filamento) y al contacto con el agua se coagula, es decir solidifica formandose
el cable (seis por linea), el cual se empieza a elongar a través de rodillos por
diferencia de velocidades; mayor velocidad a Ia salida que en la entrada

De la tina de preestiro él cable continlia su elongacion en la tina de lavado que
consta de tres niveles para sumentar su tiempo de residencia y el contacto con
el agua, para una completa eliminacion de la "DMF". De la tina de lavado él
cable continfa su viaje a la tina de “estiro” donde termina su elongacion

Durante ¢l trayecto del cable por las tinas de coagulo, preestiro, lavado y
“estirg”, se va removiendo la DMF paulatinamente debido a la elongacion,
parte de la cual se diluye en la corriente de agua que circula por las tinas de la
seccion himeda y parte se elimina por evaporacién, debido a la temperatura de
las tinas

Estos vapores de DMF se succionan y se canalizan por ductos hacia dos vias:

© La primer via de vapores provenientes de las tinas de coagulo y preestiro y
que contiene la mayor concentracién de DMF, se envia a la columna de
destilacion C-1680, ubicada en ¢} drea de recuperacién..

© La segunda via de vapores de menor concentracion de DMF se envia a la
atmosfera a través de los ventiladores extractores del techo del 4rea de
hilatura.

De 1a tina de estiro el cable continia su trayecto por la zona himeda hacia la
tina de primer enzimaje, donde pasa por un bafio de lubricante orgénico que
tiene como funcién darle suavidad al cable y protegerlo antes de su entrada a
secador, Los enzimajes son preparados en una seccién especial donde se
almacenan, se preparan y se dosifican con flujos y concentraciones establecidas
segun el producto especifico a procesar.

3



Después de la tina de primer enzimaje el cable hace su arribo al secador donde
se controla la humedad y el encogimiento de la fibra por medio de un gradiente
de temperatwra y velocidad regulados automaticamente. La estructura del
secador consta de 24 compartimentos donde estan instalados grandes tambores
y ventiladores. El secado del cable se obtiene a través de aire caliente cuya
temmperatura se controla por el flujo de vapor proveniente de radiadores
internos. El aire caliente del secador se expulsa a la atmésfera por un ducto

A la salida del secador el cable se sumerge en la tina del segundo enzimaje para
eliminar la electricidad estética de la friccién, darle suavidad y prepararlo para
su entrada a las maquinas rizadoras.

El siguiente paso es el rizado, donde se¢ pasa cada cable por una maquina
rizadora que efectua un prensado con ¢l flujo de vapor dirigido al cable, todo
esto bajo condiciones controladas segin especificaciones tecnolégicas.

Después del rizado el cable se seca a través de una corriente de aire el cual se
expulsa a través de un ducto a la atmésfera, a la salida de las rizadoras el cable
esta en condiciones para convertirse en fibra corta o continuar su viaje para
convertirse en paca de cable.

La fibra corta se obtiene haciendo pasar el cable por la maquina cortadora
donde se regula el corte desde 2.5 a 10 cm, sin embargo, el tamafio clésico es
de 3.8 y/o 6 cm, la fibra corta s¢ transporta neuméticamente por un ducto hasta
la prensa donde se forman pacas de 400 kg.

El cable de rizadoras puede seguir la otra via hasta plegadoras donde és
plegado y prensado, adoptando Ia forma rectangular de una paca antes de pasar
a la prensa de cable, en las prensas de cable s¢ embala y se forman pacas de
400 kg protegidas con rafia y sujetadas con fleje metélico para su manejo en el
embarque a los mercados nacional y extranjero. !
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2.1.4.- Conversion.

Una vez que el cable se encuentra en forma de paca se envia al almacén de
producto terminado Dado que existen varias especificaciones de produccion
una parte de esta se envia al drea de conversién (Ve fig-3) para maquilar y darle
un mayor valor agregado al producto resultante, este producto es la mecha.

El proceso de conversién consiste en romper controladamente el cable en las
maquinas "Tetamex" mediante estirado por diferencia de velocidades entre los
rodillos de entrada y salida Una parte de la fibra proveniente de las méquinas
"Tetamex" pasa directamente a la siguiente fase del proceso en las maquinas
infegradoras y otra parte s¢ envia al proceso de termofijado, donde mediante
vapor la fibra se retrae lo cual impide su encogimiento en los procesos textiles
finales a los que sea sometida la fibra para la fabricacién de telas

Después del proceso de termofijado 1a fibra fijada se combina con fibra retréctil
en las maquinas "Cognetex", donde se desgarra y se peina convirtiéndose en
mecha, que es ofra presentacion de los productos de esta planta.

2.1.5.- Recuperacién.

Uno de los mayores contribuyentes a la economia del proceso es el area de
recuperacion de "DMFE" en donde se devuelven las condiciones originales a
este solvente para reciclarl6 al proceso.

Béasicamente el 4rea de recuperacién, la componen las secciones de
concentracién y agotamiento:

De la columna de concentracién se pasa a la evaporacion para asegurar que
solo entre fase gaseosa en la columna de agotamiento Las bombas de vacio
mantienen bajo ¢l punto de ebullicién tanto en concentracién como destilacion
de fondos, en donde se separan el 4cido férmico producto de la degradacién de
DMEF, asi mismo se mantiene un grado de acidez que evite la ruptura
espontdnea de la molécula de DMF

13



Ligada al proceso esta la seccion del bafio de coagulo, en hilatura, donde se
ajustan concentraciones y temperaturas que requiere el proceso; también se
recuperan los vapores de DMF, provenientes de las maquinas de preestiro en
zona himeda.

La seccion de cascame consiste en un sistema de disolucion, almacenamiento,
filtracién y dosificacion de fibra de desecho para tratar de reducir a cero el
desperdicio de insumos.

Se completa la fase econémica de recuperacién con la seccion de coleccion de
condensados  provenientes de servicios auxiliares, polimerizacién,
recuperacién, hilatura y conversién. !

14
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Fig. — 4. Diagrama de flujo de operaciones.

Diagrama del proceso de fibra acrilica.
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Eliminacién de electricidad estética
2do enzimaje Preparacion y proteccion para el rizado
; —p] »  Obtencion de fibra
R:z?ora [" Cortadora cotta,
Plegadora | Preparacion para el embalaje de cable

Prensado

Almacén de producto

. Conversion ]
terminado

Preparacidn para el transporte, maquilacion para mecha 18



2.2 —~Equipos potenciales para aprovechamiento de calor.

En cada érea existe cuando menos un punto donde de alguna manera se
desperdicia o se desaprovecha energia Aunque solo se analizaran los equipos
en donde se pueda reutilizar ia energia para el fin propuesto en este proyecto,
optimizando este recurso.

En el 4rea de recuperacion se encuentra un equipo (Ver fig- 5). En ¢l se observé
una cotriente de bajo nivel energético desaprovechada, este equipo es el
evaporador V — 1655, ¢l cual vaporiza la solucién proveniente de la columna
C - 16535, por medio de los reboilers El producto en forma de vapor entra al
separador de gota, mientras que los fondos son enviados al destilador de 4cido
formico. La energia a recuperar proviene del vapor sobrecalentado utilizado
para calentar Ia calandria del evaporador, aprovechando el vapor de desecho
que se genera

Y
I ——p Separador
de gota
De columna
C-1655 P v .1655
vapor ........._._>
sobrecalentado
vapor
saturado

" a columna
¥ C-1656

Fig - 5. Evaporador, V - 1655.
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El 4rea de polimerizacion es otra area de donde se puede reutilizar energia, en
este caso son los reactores primarios de polimerizacion (ver fig- 6), a estos
tanques de reaccién se alimenta la mezcla, asi como el catalizador al primer
reactor, al mismo tiempo que entra la mezcla fresca al reactor sale por el fondo
producto parcialmente polimerizado que es enviado al segundo reactor, de
igual manera pasa al tercer reactor, donde se obtiene el polimero final, que es
enviado a destilacion. Este tipo de proceso quimico se Hama polimerizaciois
continua en presencia de solvente.

De igual manera que en el 4rea de recuperaci6n, la energia a recuperar proviene
det vapor sobrecalentado utilizado para calentar el primer reactor de cada una
de las lineas de polimerizacién, necesario para lograr las condiciones de
operacion de cada reactor, esto requiere de vapor sobrecalentado a 30U °F, asi
como un tiempo de residencia de aproximadamente 15 minutos. !

TN
vapor __ _ﬁﬂ—
materia pasta -
orima—>JRA -4 “-.Q_I_ah#

~—

vgor‘ de desecho

Fig - 6 Reactor primario de polimerizacion
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2.3 - Cuantificacion de energia por recuperar

Como se menciond en el punto 2 2, el evaporador V — 1655 v el reactor primario
de polimerizacién R — A#, s¢ identificaron como equipos donde se desaprovecha
energia calorifica, concretamente es vapor saturado, este es el recurso a
cuantificar, para conocer el grado de reutilizaciéon

Con los datos obtenidos de proceso se puede cuantificar ia cantidad de vapor «
reutilizarse

Analizando ¢1 evaporador, V ~ 1635.

Datos de proceso

Wa (Ib/hn)= 38,524 (" B
CpA (BTU/(ib°F)= 0.78 L Separador
Temp. entrada %F= 140 de gota
Ws (1b/hr)= 13,154 A
A azrep (BTU/b)Y= 932 de C-1655 o o
W, (Ib/hs)= 25,369 vse -——»l { i
Temp. operacion °F = 270 ¥ 4

o’
Vapor Sobrecalentado : —» @ columna
Temp. salida °F = 267 c C-1656
Temp entrada °F= 300
Presion (lb/in") = 40 Fig.- 5. Evaporador, V — 1655

A az00r (BTU/Ib)= 1,186.8
Cp (BTU/(bF)= 055

Vsc: Vapor sobrecalentado
Vs: Vapor saturado.
A: Calor latente
Cp: Calor especifico
W: Flujo
Balance de calor general

WsCpsATs + Wshs + WrCpa(Ta - Topn) = Wphp
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Calor de Evaporacién:

Qevap = Wgls
Qevap (BTUNb) = 12,257,270

Carga Térmica: AT °F)=Ts - Topn =30
Base de calculo del coeficiente total de disefio Up (BTU/(hr fi* °F): 700

De la Fig.- 7, a una carga térmica de 30 °F y una tempetatuta de evaporacion de
270 °F, el porcentaje del coeficiente base es: 75%

Coeficiente real: Ud*75% = 525
Célculo de la superficie:

EV &

BT s AT

A(R)=1778

Balance de calor general
WsCpsATs + Wshs + WaCpa(Ta - Topn) = WpeAp

Ws*0.55(300 - 287) + Ws*1186.8 + 38523.6%0.78(140 - 270)= 13154.4*931.8
Flujo de vapor a recuperar’

Ws (Ib/hr)=13,414.30

Ws (tw/br)y=6 0
60 to/hs, es fa cantidad de vapor a reutilizar en et evaporador V — 16335, ubicado
en ¢l 4rea de recuperacién Este vapor es insuficiente para ¢l fin propuesto en
este proyecto, por o que es necesario proceder 2 calcular ¢} reactor del 4rea de

polimerizacion
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Reactor primatio de polimerizacion R-A#

Datos de proceso

—
Flujo A (Ib/hr)= 225,984 A

p de mezcla (Ib/gal):  7.04

0 residencia(min): 15 do 1-1302 ——» 5
Volumen (gal): 7,500 vs —

AHryez (BTU/b): 310
Temp. operaciéon °F= 270

VS
vapor : :
Temp. salida °F= 267 k'[J .
Temp. entrada °F= 300 -.Qt@
Presién (b/in’) = 40
A 2 300°F (B'.[ql.}'/'ﬂ'))= 1,187
Cp (BTU/(Ib °F) = 0.55

Fig - 6 Reactor, R —~ A#
Vs: Vapor saturado,
p: Densidad
Or: Tiempo residencia
AHr: Calor de reaccién

Balance de calor general
M*Ahr
Qr.an (BTU/Mr) = or

M: Masa (lb} = Volumen * densidad = 52,800
QR -A# (B1U/r) = 65,472,000
Flujo de vapor a recuperar:

WSCpSATS + Wsis = Qg a4
Ws*0.55(300 - 287) + Ws*1186 8 = 65,472,000
Ws (Ib/hr)y= 54,834

Ws (tn/hr)= 25.0
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Tabia de resultados

Atrea de recuperacién: Area de polimerizacion:
Evaporador V - 1653 Reactor RA - #
Flujo de vapor recuperado: Flujo de vapor recuperado:
Ws (Ib/hr )= 13414 ‘ Ws (Ib/hr)= 54834

Ws (tn/hr)= 6.1 Ws (tn/hr)= 25

'Az‘ea de Recuperacidn: 6

Area de Polimerizacién: 25

Vapor total a recuperar (tn/hr) = 310

La cantidad de vapor requerida, para la capacidad calenluda de los dos ciclos
de absorcion es del orden de 22 tn/hr de vapor, por lo que al contar con 31.0

mm/hr a reutilizar, se comprueba la funcionalidad de ambos sistemas de
absorcién, cabe mencionar que existen otros equipos donde también se

desaprovecha este 1ecurso, dichos equipos no fueron calculados debido a que

quedan fuera del alcance proyectado ¥
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Capitulo 3

CALCULQS DE BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA

3.1~ Recopilacién de datos.

3.1.1- Area de Polimerizacidén

La mezcla asi como el catalizador se introducen en forna continua al pitmer reactor,
al mismo tiempo que entra la mezcla fresca al rector sale por el fondo producto
parcialmente polimerizado que es enviddo al segundo reactor, de igual manera pasa al
tercer reactor, que es de donde sale ¢l polimero final. Para lograr las condiciones de
operacion cada reactor requiere de vapor sobrecalentado a 300 °F, ast como un
tiempo de residencia de aproximadamente 15 minutos. La polimerizacion se lleva a
cabo en tres lineas de produccién cada una formada por tres reactores en serie.

El producto que se obtiene del ultimo reactor esté formado por polituero y monéinero
que no ha reaccionado disueltos en "DME" comunmente llamado pasta o “dope”,
para poder hilar el polimero es necesario eliminar todos los mondmeros presentes.
Esto se hace mediante los destiladores “SMS”, la pasta entra por la paite de arriba de
los destiladores, los cuales tienen agitacion y son calentados con vapor, la pasta al ir
descendiendo por las paredes se separa de los mondmeros que no han reaccionado.

Ya eliminados los monémeros por destilacién, se¢ agrega un poco de agua al
polimero, para obtener una fibra mas compacta y brillante. También se agregan otros
aditivos, dependiendo estos del tipo de fibra que solicite el cliente. El siguiente paso
es la filtracién, que tiene la funcién de eliminar todas las impurezas sGhiday presentes
en é1 "dope o pasta”. Esto se lleva a cabo ¢n un filtro prensa ™
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Fig.- 8. Area de polimerizacion

vapor _ﬁ:
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= Filtracién
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3.1.2- Area de recuperacién

La dimetil formamida, mejor conocida como DMF, es el solvenie en este proceso de
polimerizacion, la cual es obtenida a partir de monéxido de carbono con dimetil
amina, siendo reversible a mas de 350 °C en su reaccién de formacion. La DMF es un
liquido incoloro, con un aroma muy particular y caracteristico.

L.a DMF es un solvente esencialmente neutral, que en ausencia de medios acidos,
alcalinos y algunos compuestos halogenados, es estable hasta su punto de ebullicion,
el cual es aproximadamente de 156 * 2 °C. La DMF se descompone a altas
temperaturas en acido formico y dimetil amina, haciendo esto su nula atilizacion,
hasta que sea procesado para su recuperacion.

La DMF al pasar durante los diferentes puntos del proceso va sufiferdo una cierta
descomposicion, dando la formacion de dimetil amina y 4cido férmico. La DMF
recuperada en bafio de codgulo, preestiro, lavado y estiro s¢ envia al drea de
recuperacién de DMF hacia la columna de concentracion C - 1654 (60% DMl ) y otra
parte se envia a la columna C - 1656, previo paso por el evaporador V - 1653, de aqui
la DMF recuperada es enviada el tanque de preparacion de mezcla T - 1601

Los fondos de Ia columna C -1654, son enviados a la columna C -1655 (30 % Divir,
donde se separa en:

*una mezcla de Acido formico, dimetilamina y DMF producto de la degraducion en el
proceso, esta corriente es enviada al evaporador V - 1655 para regenerar ¢l solvente

*DMEF arrastrada de la columna C-16354.

En el evaporador V ~1654 la solucién se vaporiza por medio de reboiless, el producto
en forma de vapor entra a un separador de gota y después a la columna C - 1656
(columna de agotamiento), donde el producto del domo tiene una alta concentracion
de solvente que es enviado a la red general, el producto del foudo contiene solucion
no regenerada, que en su mayoria es acido formico.
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Fig.- 9. Area de recuperacion
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3.2- Cantidad de calor a remover €n proceso.
3.2.1- Area de Polimerizacion.
Intercambiador IC - A, de la columna D - A Ver detalle en fig- 10

El primer punto a analizar, es el intercambiador IC - A, que se encuenira en el
area de polimerizacion, este equipo condensa el mondmero destilado en la
coumna D - A, el monomero destilado es enviado al tanque primario de
preparaciéon de mezcla T - 1301, para hacerlo reaccionar nuevamente. Es
importante mencionar que la planta cuenta con tres lineas de polimerizacién
idénticas, por lo que los calculos obtenidos en este punto serdn del mismo
orden para los intercambiadores de las ofras dos lineas de polimerizacion: [

IC-A=IC-B=IC-C
Descripcion de lineas:

Linea 1, monémero destilado en columna D - A, con un flujo de 104 gpm a
una temperatura de 65 °C.

Linea 3, reflujo

Linea 2, mondémero a tanque de mezcla primario T ~ 1301, con una temperatusa
de 50 °C

Linea 4, agua fria

Linea 5, agua fiia

Datos de Proceso
w=80 gpm =15333 kg/hr
CpAT =105,2 J/gr = 105,200 J/kg
CpAT =98,83 + 45,857%102*AT - 30,44%10*AT2 + 83,81*10°
AT?
Ti=65°C 1
Tf=50°C




Cantidad de calor a removeren IC-A

Q =wCpAT
Q = 15,333*105,200
Q=161*10"Yhr= 1,528,940 BTU/r

Como la planta cuenta con tres lineas de produccién idénticas, las cuales
trabajan bajo las mismas condiciones de proceso, estos célculos aplican para
las dos restantes, por lo que se tiene:

L1 =12 =13
Q (BTU/)
L1=152,8940
1.2=152,8940

L3=152.8940
Total =4,586,820 BTU/hr

Este es el total de calor a remover en el 4rea de polimerizacion, la cual cuenta
como se ha mencionado anteriormente con tres lineas de produccion. @



322- Area de Recuperacitn
Intercambiador IC - 1601, de Ia columna C - 1654. Ver detalle en fig- 11

Uno de los mayores contribuyentes a la economia del proceso es el drea de
recuperacién de "DME" en donde se devuelven las condiciones originales a
este solvente para reciclarlo al proceso.

El primer equipo a analizar en el area de recuperacion es ¢l intercambiador iC-
1601, el cual enfria dimetilformamida con alta alcalinidad, proveniente de la
columna de concentracién C - 1654, la DMF condensada es enviada al tanque
T - 1301, que es ¢l tanque primario de preparacién de mezcla en el area de
polimerizacién !

Descripeion de lineas:

Linea 6, DMF destilada en columna C - 1654, con alta alcalhndad v um flujo
de 76 gpm a una temperatura de 58 °C.

Linea 7, reflujo.

Linea 8, DMF a tanque de mezcla primario T - 1301, con una temperatma de
43°C

Linea 9, agua fiia

Linea 10, agua fria.

Datos de Proceso
w =76 gpm = 16,192 kg/hr
Ti=58°C
Tf=43°C
Cp = 28,7 J/(gr °C)

7‘—-—--——-..—.—...—.
Fig- 11 32



Cantidad de calor a remover en IC - 1601

Q =wCpAT
Q= 16,192%28,7%(58 - 43)*1,000
Q= 7*10° J/hr =6,635,071 BIU/br

Intercambiador IC - 1602, de 1a columna C - 1655 Ver detalle en fig- 12.

En este equipo se enfifa DMF proveniente de la columna C- 1655, queesla
ultima colurna de la seccién de concentracién del area de recuperacion, la
DMF enfiiada en este equipo es enviada a la red general, donde se alinacena en
¢l tanque T - 1656 (DMF deaminada) y de aqui se enviaa cualquier puntio dei
PIOCES0.

Descripcion de lineas:

Linea 11, DMF destilada en columna C - 1635, con alta acidez vy un flujo de
22 gpm a una temperatura de 62 °C.

Linea 12, reflujo.

Linea 13, DMF a Red general, con una temperatura de 47°C

Linea 14, agua fiia

Linea 15, agua fria.

Datos de proceso TESIS CON
w=22 gpm = 4,687 kg/hr FALLA DE ORIGEN

Ji=62°C

1€=47°C T
17

Cp =28,7 Jgr °C) T
18
j—-———r
———eee 6;02
.

g 4+ »> 9 33




Cantidad de calor a removet en IC - 1602

Q=wCpdAT
Q =4687%28,7%(62 - 47)*1000
Q=2,02%10° J/tu = 1912630,4 BTU/hr

Intercambiador IC - 1603, de la columna C - 1656, Ver detalie en fig.- 13

Este equipo condensa DMF de la columna C - 1656, que forma paite de la
seccidn de agotamiento, la DMF enfriada en esta seccion es enviada a la
preparacién de bafio de codgulo hacia al tanque T - 1601.

Descripcion de lineas:

Linea 16, DMF regenerada con alta acidez, destilada en columna C - 1656,
para incorporar e red general con un flyjo de 28 gpm a una temperatura de
58°C,

Linea 17, reflyjo.

Linea 18, DMF a tanque de preparacién de bafio de codgulo, T - 1601, con
una temperatura de 43 °C .

Linea 19, agua fria.

Linea 20, agua fiia.

Datos de proceso
w =28 gpm = 5,966 kg/ln
Ti=58°C
If=43°C
Cp=28,7 J(gr °C) 19

—p 20

13 <

34



Cantidad de calor aremover en IC - 1603

Q=wCpAT
Q =5,966%28,7%(58 - 43)*1,000
Q=2,6*10° J/hr = 2,464,455 BTU/br

Calor total a remover en ambas 4reas

Area de recupetacion Area de polimerizacion
Q (BTU/h) Q (BTU/r)

IC-1601 = 6,635,071 Lineal= 1IC-A  1,528940
IC-1602= 1912,6304 Linea2= JC-B 1,528,940
IC-1603 = 2,464,455 Linea3= [C-C 1,528,940

Total =11,012,156 4 Total = 4,586,820

Calor total a remover en ambas areas

Recuperacion : 11,012,156 4
Polimerizacién : 4,586,820
Quota =15,598,976.4 BTU/Mr

Quiseto = Qeota™FS = 21,838,567 BTU/hr

Esta es la cantidad total de calor a remover en el proceso, por el sistema de
refrigeracion Cabe mencionar que a la suma de calor total, se le aplicd un
factor de disefto como medida de seguridad, dicho factor es un 40% del calor
total (FS=1,4) ©
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3.3- Flujo de agua fria del sistema de refiigeracion

Para determinar la cantidad de agua fiia requerida para disipar la carga
térmica del proceso en las areas de polimerizacién y recuperacion, se debe
conocer la cantidad de calor a remover en ambas 4reas. 1!

Area de recuperacion Area de polimerizacion
Q (BTUM) Q (BIU/r)
IC- 1601 = 6,635,071 L1= 1,528,940
IC-1602= 1,912,630 L2= 1528940
IC-1603= 2,464,455 L3= 1,528,940
Total= 11,012,156 BIU/r Total= 4,586,820 BTU/r

Calor total a remover en ambas 4reas

Recuperacién: 11,012,156
Polimerizacién : 4,586,820
Qo = 15,598,976 BIU/hr
Quisetio == Qo™ FD = 21,838,567 BIU/r

Flujo de agua Fria

Conociendo el total de calor a remover del proceso, se determina el flujo de
agua fiia necesario para disipar dicho calor, mediante un sencillo balance de
energla

Q'Iotat = WdeAT
Despejando w:
Qdiscﬂo

Wagnafiia =" AT

Datos de proceso
Cp= 1BTUAIb °F)
Ti= 44°F

If= 56°F
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Flujo de agua fria requerido por las areas de polimerizacién y recuperacion.

21,838,567
W= T35 4
Waguafiia = 3,094 gpm

= 1,819,880.6 Ib/hr

3.4- Flyjo de vapor de suministro al sistema de refrigeracion.
Calor total a remover en ambas areas

Recuperacion: 11,012,156
Polimerizacién : 4,586,820
Quowt = 15,598,976 BTU/hr
Quisetio = Qoat*ED = 21,838,567 BIU/r

Si se utiliza vapor de baja a 12 Ib/in2 (man), para lograr el efecto de
refrigeracién que requiere el proceso, es necesario disponer del siguiente flujo
de vapor

Qtotai = anpor*l

= disefto
Wy apor — 7\.

Vapor a 12 Ib/in2 (man), A = 9497 BTU/Ib

W= 21,838,567
jaasl 949.7

Wiapor = 22,995 .2 Ib/hr

Wiaper = 10.4 tnfhr

Se requiere de 10.43 t/hr de vapor de baja a 12 Ib/in® (man) para logr?r el
efecto de refrigeracion necesario para remover la cantidad de calor solicitado
por el proceso. ¥l
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3.5- Capacidad dei sistema.
Calor total a remover en ambas dreas

Recuperacién : 11,012,156
Polimerizacion : 4,586,820
Qumt = 15,598,976 BIU/r
Qgiseio = Quut™FD = 21,838,567 BTUMr

La Capacidad de la unidad de refrigeraciéon*, se obtiene mediauic una simpie
conversion:

Conversidn: 12,000 BTU/Mr = 1 TR

IR: Toneladas de refrigeracién.

Qdiwﬂo
CUR* =
12,000 BTU
1 TR
21,838,567
CUR* =
12,000 BTU
1 IR
CUR=] 820 IR

1820 TR, es la capacidad del sistema de refrigeracién, como en el mercado no
existen unidades de absorcién tan grandes, se propone utilizar dos unidades de
refrigeracién de 908 TR, que es la capacidad comercial mas préxima ™
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3 6- Comprobacion del ciclo de refrigeracion.

Punto Resultados
32 Quoat = 21,838,567 BTU/hr
33 Wagu = 3,694 gpm
34 Flujo de vapor= 1043 tn/hr
3.5 C del S.=18201TR

Al determinarse que la capacidad del sistema de refrigeracion es de 1820 IR,

se propone utilizar 2 unidades de 908 TR, que es la capacidad comercial més

préxima.

Comprobacién punto 3 2.
Utilizando dos unidades de 908 TR
Toneladas totales = 1816 TR

I TR =12000 BTU/hr

1,816 TR * 12,000 1Y/,
1 TR
Qs = 21,792,000 BTU//hr

Qsist =

39



-

Comprobacion punto 3.3

Qsist = 21,792,000 BTU//hr

Qsist
Cpagua * AT

Wiist agua =

Wiist agua = 3647 gpm
Comprobacién punto 3.4,

Vapor a 12 Ib/in® (man)
A =949 7BIU/Mb

Qsisz

Wiistvapor = Py

Wsist_vapor = 104tn/hr

La cantidad de calor a remover en el proceso (punto 3.2) es practicamente la
misma que se obtuvo en la capacidad total del sistema, por lo que se
comprueba que el sistema propuesto cumple con o acordado en ¢l punto 3.2.

Lo mismo ocurre con los puntos 3.3 y 3.4, donde las diferencias son minimas,
comprobandose la operatibilidad del sistema a implementar,
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Capitule 4

DISENO DEL SISTEMA DE REFRIGERACION POR ABSORCION

4.1 - Generalidades

La seleccion del sistema de refrigeracién se basa principalmente en el rango
de temperaturas de operacién y comunmente en la disponibilidad de un fluido
refrigerante. Por ejemplo, en una planta de olefinas, el etilieno y propileno
puro s¢ encuentran disponibles; en tanto en une planta de produccion de gas
natural son el etano y propano con los que se cuenta. Si estos compuestos
pueden operar como refrigerantes dentro del rango deseado serdn
indudablemente los que se seleccionen.

En la industria los sistemas de refrigeracién més cominmente usados son los
sistemas de refrigeracion por compresién mecénica y los sistemas de
refrigeracidn por absorcion.

Los sistemas de compresion mecénica, se basan en el empleo de un compresor
como fuente de energia para hacer pasar calor de un lugar a otro. Los
enfriadores de liquido por absorcidn, como ¢l que se ve en la Fig- 14,
emplean calor como fuente de energia. ¥

Unidad de refrigeracion por absorciéon. Fig - 14.
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Existen diferencias notables entre estos dos tipos de sistemas de refrigeraciou,
como por ¢jemplo; en un sistema de absorcién, el aumento en la presion es
producida por medio de calor suministrado por el vapor circulante o algun otro
gas caliente a través de un serpentin o tuberia. El Generador - Absorbedor
hace el trabajo del compresor, en ¢l que el absorbedor reemplaza la carrera de
succién y el generador la carrera de compresion. El cabezal rociador del
generador corresponde a la valvula de expansion Por lo que toca al
evaporador y al condensador, son idénticos en un sistema de absorcion como
en un de compresion

También dentro de los sistemas de absorcidn existen varios tipos de ciclos de
refrigeracion. Uno de los primeros y todavia ampliamente usado, es el sistema
que s¢ vale del agua como absorbente y del amoniaco como refrigerante. Pero
existe otro sistema, como lo es el sistema de absotcion agua-vapor, en el que
el agua sirve como refrigerante y una solucién de sales de bromuro de litio,
como absorbente

La principal diferencia entre esto dos tipos de sistemas de refrigeracion por
absorcion radica en que, con ¢l bromuro de litio, ¢l agua es el refrigerante y el
bromuro de litio el material absorbente. En un sistema de amoniaco, el
amoniaco es el refrigerante v el agua es el absorbente. En lugar que sea vapor
el que deje el generador y vaya al condensador, se saca vapor de amoniaco del
liquido concentrado y agua por el circuito hacia al condensador. Ademas,
teniendo al agua como refrigerante, la refiigeracion es inducida al allo vacio
en el evaporador En las mdquinas de amoniaco, ¢l ciclo opera bajo una
presion positiva comparable con los sistemas de compresores mecéanicos. Pero
los componentes basicos son los mismos que en el ciclo de bromuro de litio.

Un sistema de absorcion utiliza la capacidad de una sustancia {el absotbente)
para aspirar volimenes relativamente grandes de vapor de otra sustancia por lo
comun un liquido (el refrigerante). El absorbente tiene la capacidad de
absorber grandes cantidades de vapor cuando esta frio y liberarias cuando esta
caliente.
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Como no se requiere una fuente de calor de alto nivel, el ciclo encuentra una
utilidad especial donde se puede disponer de vapor a baja presion o calor de
desperdicio de algiin proceso. Este principio esta encontrando cada vez mayor
aplicacién desde la introduccién del bromuro de litio como absorbente y ia
construccion de unidades de gran capacidad.

Operacitn.,
La operacién del sistema de absorcién depende de dos factores:

%  Un refrigerante (el agua) que hierve 0 evapora a una temperatura
inferior a la del liquido que se enfiia

&  Un absorbente (¢l bromuro de litio) que tiene una gran afinidad por el
refrigerante

Para el uso en el enfriador de absorcion, los cristales de bromuro de litio se
disuelven en el agua; la mezcla se conoce como solucién de bromuro de litio.
Esta solucién absorbente, sitve como vehiculo para absorber y transportar el
refrigerante de la parte del sistema en donde no se necesita a otra parte del
sistema donde el refrigerante pueda recuperarse para ser utilizado de nuevo.

El enfriador de liquido por absorcién como el mostrado ¢n la Fig.- 15, consta
de dos principales carcazas. La carcaza superior contiene €l generador y el
condensador y se mantiene con un vacio de aproximadamente un décimo de la
presion atmosférica. La carcaza inferior contiene el evaporador y el
absorbedor y se mantiene con un vacio de aproximadamente un céntimo de la
presion atmosférica

Componentes.

Todos los enfriadores por absorcién incluyen cuatro componenies basicos de
intercambio de calor:

* Evaporador

% Absorbedor o Absorsor
¥ Generador

* Condensador
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Componentes bdsicos Fig ~ 15

Ademds hay accesorios auxiliares que ayudan a los cuatro componentes
basicos a realizar sus funciones Tipicamente son;

Un intercambiador de calor

Dos bombas de fluido

Un sistema de purga.

Una bomba de vacio.

Un sistema de descristalizacién automéatica.
Una vélvula de control de solucién.

Una vélvula de vapor o agua caliente

Un eductor.

Un centro de control.
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Todo esto suena complicado hasta que se analiza cada paso a su vez.

A través de esta discusion, ciertas temperaturas y presiones se mencionan para
permitir un mejor entendimiento del trabajo hecho en cada parte del sistema
Estas condiciones del e¢jemplo son aproximadas y pueden variar para otras
temperaturas de salida de agua helada, temperaturas de agua de enfriamienio,
condiciones de vapor, etc, 4

4.2- Evaporador

El proposito del evaporador es enfriar un liquido para usario en el proceso de
refrigeracién o en un sistema de aire acondicionado. Consideremos una
aplicacion tipica (Ver fig - 16)

El agua fria que entra al evaporador a 56 °F y se enfria a 44 °F Para lograr
esto la carcaza inferior se mantiene a una presion de 6 mmHg. Bajo estas
condiciones el refrigerante (agua) se evapora a 39 °F, suministrando por tanto
suficiente diferencia de temperatura para enfriar el agua helada a 44 °F.

Ya que ¢l refrigerante puede evaporase mds ficilmente si se rompe en
pequefias gotas, se utiliza una bomba de circulacion del sistema El
refrigerante entra en la parte superior de la carcaza inferior, parte del mismo se
evapora cuando se pone en contacto con los tubos relativamienic mas calientes
y el liquido que no se evapora se recoge bajo los tubos del evaporador Una
bomba recircula el refrigerante através de un cabezal aspersor sobre los tubos
del evaporador. Este sistema hace uso méximo del refrigerante y mejora la
transferencia de calor manteniendo la superficie de los tubos hiimeda todo ¢l
tiempo. "4

45



70 mmHg
1,346 psia

Refrigerante

B Rofigerante BT Aqua Pria

Diagrama del Evaporador. Fig - 16.
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4 3 -Absorbedor o absorsor

El vapor refrigerante del evaporador pasa por los eliminadores, que separan
cualquier arrastre de refrigerante liquido El bromuro de litio puede absorber
mejor vapor de agua si s¢ incrementa su superficie; por lo que, se usa una
bomba para hacer recircular la solucién del fondo del absorbedor a un cabezal
de tubos en la parte superior de este (Ver fig- 17).

Diagrama del Absorsor. Fig.- 17
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El vapor de refrigerante es absorbido por la solucion de bromuro, a esta
mezcla se le llama solucién diluida, el calor que se genera en este proceso se
Hama calor de absorcién o de hidratacién y se elimina por el agua de
condensacion, que fluye a través de los tubos del absorbedor. &2

4.4 -Generador

La solucién diluida del fondo del absorbedor se bombea al generador
localizado en la carcaza superior, la solucién diluida fluye sobre el exterior de
{os tubos calientes del generador, el vapor o agua caliente en el generador sube
la temperatura de la solucién al punto de ebullicion y evapora una parte del
refrigerante. De nuevo hay dos sustancias, una solucidn concentrada de
bromuro de litio y vapor de refrigerante (Ver fig - 18).

El vapor de refrigerante pasa a la seccién de condensacion y la solucién
concentrada de bromuro de litio retorna al absorbedor para ser reusada '

4.5 -Condensador

El vapor de refrigerante liberado ¢n el generador pasa a través de
eliminadores, los cuales retiran cualquier solucion de bromuro de litio
arrastrada Una presion de 70 mmHg se mantiene en la carcaza superior y hace
que el refrigerante se condense a 112 °F, sobre los tubos del condensador (Ver
fig - 19). Se utiliza agua de condensacion la cual después de pasar por los
tubos del absorbedor fluye al interior de los tubos del condensador.

El refrigerante condensado fluye por gravedad y presion diferencial por un
orificio, al evaporador Este refrigerante mas el recirculado por la bomba de
refrigerante se distribuye sobre los tubos del evaporador para completar el
ciclo refrigerante. 13
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4.6 -Accesorios

El sistema de absorcion expuesto rendir4 alrededor de 300 BTU de efecto de
refrigeracion por 1630 BIU de entrada de calor en el generador Por lo tanto
el factor de rendimiento es de alrededor del 18 %, pero puede mejorarse
agregando ciertos accesorios auxiliares

Para hacer mas eficiente ¢l ciclo de absorcién, se afiaden varios accesorios; el
primero ¢s un intercambiador de calor en el tubo entre el absorbedor y ¢l
generador (Ver fig - 20).

El intercambiador de calor pone la solucién concentrada de bromuro de litio
caliente, que viene del generador en contacto con la solucidn diluida,
relativamente fria, que viene del absorsor.

La solucién diluida sale del absorsor a una temperatura de 102 °F y la solucion
concentrada de bromuro de litio estd a una temperatura de 241 °F cuando
viene del generador.

La introduccién del intercambiador de calor mejora la eficiencia del ciclo,
reduciendo la cantidad de vapor o agua caliente requerida en el generador

Un segundo accesorio es el eductor, el cual suministra 1a circulacién de la
solucién de bromuro de litio sobre los tubos del absorbedor (Ver fig.- 20),
Esto incrementa la eficiencia de absorcién de vapor de refrigerante. Una
porcién de la solucién diluida que sale de la bomba de solucién del fondo del
absorbedor, se dirige a través de un eductor, lo cual induce a que la solucién
concentrada se mezcle con la solucion diluida de la bomba Esta mezcla se
envia a los cabezales difusores sobre el haz de tubos del absorbedor, 1'%
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El tercer accesorio es el tubo de descristalizacion automético, el cual se disefia
para evitar la cristalizacién de Ia solucién de bromuro de litio. La
cristalizacion puede ocurrir cuando la solucion de bromuro de litio llega a ser
demasiado concentrada (Ver fig - 21).

En ocasiones el enfriador se detiene debido a una falla prolongada de
potencia; las temperaturas de! refrigerante y de la solucién de bromuro de
litio, eventualmente alcanzarian la temperatura ambiente, causando
posiblemente 1a cristalizacion de Ia solucidén concentrada en el generador, en
¢l intercambiador de calor y la tuberia de la conexién.

Cuando retorna la potencia, el calor del vapor o agua caliente, incrementard fa
temperatura de la solucién concentrada en el generador, haciendo que sé licie.
Sin embargo, la solucién concentrada en la tuberia v ¢l intercambiador de
calor, permanecer cristalizada y se requiere agregar calor de vapor o de agua
caliente para licuatlo.

La solucién lquida del generador regresara por la tuberia sobre el lado del
generador del intercambiador de calor hasta que se derrame al tubo de
descristalizacién automética para pasar después al absorbedor. La temperatura
de la solucién en el absorbedor se incrementara hasta cerca de 214 °F en vez
de 102 °F. La bomba de solucién entonces bombearé solucién concenirada a
214 °F a través del intercambiador de calor. Este calor adicional licuara la
solucién en el intercambiador de calor y la tuberia,

Cuando el flujo del generador al absorbedor vuelve a ser normal, el flujo a
través de la tuberia de descristalizacién automética, cesard y ¢l sistemna
regresara a su operacion normal,

En operacién normal la tuberia de descristalizacion automdtica esta disefiada
para que sea un sello entre las carcazas superior e inferior, para evitar la
igualdad de presiones.

Para mantener la tuberia de descristalizacion, lista para ser utilizada en
cualquier momento, una pequefia cantidad de solucion diluida fluye
constantemente a través de la misma.
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Un cuarto accesorio es ¢l sistema de purga, ¢l cual se disefia para remover no
condensables Los gases no condensables se recolectan en la cdmara de purga
enfriada por agua y son removidos por medio de una operacién peridédica de
un motor eléctrico tipo compresor como unidad de purga. La opetracion
manual de la unidad de purga asegura que el operador conozea la cantidad de
no condensables en el sistema Si la unidad fuera purgada automaticamente,
ésta podria tener una gran fuga que no sera detectada hasta que ocurriera un
dafto extenso.

La operacion del enfriador por absorcion se controla con un quinto accesorio,
una vélvula de control de vapor o agua caliente (Ver fig- 21) Esta valvula
modula para controlar el flujo a los tubos del generador. Esta activada por un
elemento sensor en la linea de agua enfriada que sale el evaporador. De este
modo la energia suministrada al generador ¢s solo la cantidad requerida para
mantener la temperatura del agua helada, en el sistema.

El sistema bésico incluye el evaporador, absorbedor, generados, condensador
y también ¢l intercambiador de calor, el eductor, la tuberia de
descristalizacion, la unidad de purga y la valvula de control, todos los cuales
son equipos estandar en la mayoria de las unidades Un accesorio adicional es
la valvula de control de la solucion (Ver fig.- 21). Se disefia para suministrar
el maximo en operacién econdmica con carga parcial.

Bajo condiciones normales, a plena carga, doce libras de solucién diluida de
bromuro de litio, van al generador por cada libra de refrigerante que hierve. A
25 % de la carga, sin una vélvula de solucién, todavia circulan doce libras de
solucidon diluida al generador, pero solo un cuarto de libra de refrigerante
hierve

La adicién de una valvula de solucién restringe el flujo de solucién diluida, ai
generador, de acuerdo con los requisitos de la carga reducida La vélvula de
solucion se acciona por un elemento sensor en la caja de la salida del
generador, el cual mantiene una temperatura constante de la solucién
concentrada, independientemente de la carga. La valvula de solucion mejora
grandemente la eficiencia del sistema con carga parcial '
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4.7~ Célculos

4.7.1- Calculos en absorcion.

Del punto 3 5, obtenemos la capacidad total del sistema de refrigeracion que es
de 1820 IR (Toneladas de refrigeracion), como en el mercado no existen
unidades tan grandes, se propone utilizar dos unidades de refrigeracion de 910
TR, cabe mencionar que la capacidad comercial méas préxima es de 908 TR, pero
para fines de comprobacion de calculo usaremos 910 TR,

El consumo de vapor usual en este tipo de ciclos es de 10 a 20 Ib/(hr tn),
aproximadamente. Los requisitos de flujo d¢ agua de enfriamiento son, casi
siempre, del orden de 3 0 a 3.5 gal/(min tn), ['”

Con los datos citados en tabla- 1, para un ciclo de operacién tipico, se hacen
varios célculos para determinar el rendimiento teético. En las figuras Fig- 23 y
Fig - 24 se ilustran los datos asociados con la densidad relativa y el calor
especifico para soluciones acuosas de bromuro de litio. Otros de los datos
necesarios en un problema comin supondrén lo siguiente:

Capacidad de refrigeracién requerida, en TR 910
Temperatura del agua fiia al entrar, °F 56
Temperatura del agua fiia al salir, °F ’ 44
Temperatura del agua del condensador al entrar, °F 85
Gasto del agua de enfriamiento, €n gpm 3,185
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Evaporador

La cantidad de agua que se debe evaporar para producir 910 TR de trabajo util
es:

w = Ib de agua evaporada

1,069 5 BTU/b = A, Calor latente de evaporacién del agua a una tempcratura de
refrigerante de 42 °F (Punto 1).

Temperatura de condensacién = 115 °F (Punto 4).
200 BTU/min=1 TR

LO69.5 *w=910*200 + (115~42)¥1*w
1,069 5w = 182,000 + 73w
w=182,000/996 5 = 182.64 Ib/min de agua a evaporar.

La cantidad de calor requerido para evaporar 182 64 1b/min de agua ¢s:
Qevap = WA = 182 64 * 1069.5 = 195333 5 BTU/min.
Peso de la solucion débil

Concentracion al 59.5 %.

Tempetratura 104 °F (Punto 2)

Densidad relativa=1.71.

Densidad del agua = 8.33 Ib/gal

Flujo de solucion del generador = 220 gpm (dato proporcionado por ¢l fabricante)

220*8.33*1.71 * 1.71 = 3,134 Ib/min

Peso del LiBr .
59.5% * 3,134 = 1,865 b/min

Del peso de la solucion fuerte, se deben separar 182.64 Ib/min de agua de la

solucion débik:
1865 — 182 .64 = 2,954 4 Ib/min.

La concentracién de la solucion fuerte es:

1,865 /2,951 4= 0,632 = 63 2% (64% segun Ia tabla)
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Absorbedor

1.- El calor que se debe suprimir en la solucién de enfriamiento recirculada es:

AT=120-104=16°F

temperatura promedio = 112 °F

Concentracion promedio = (59.5 + 63 3)/2 = 61.4%

Cp=0.24 BIU/(1b * °F)

Flujo de la solucion del absorbedor = 490 gpm (dato proporcionado por el fabricante)

Q1 =490 * 833 * 16 * 0.44 * 1.73 = 49,712 BTU/min

2 - El calor exotérmico de dilucion que se debe eliminar es:

Concentracién promedio del ciclo = 61.9%
Calor de dilucién = 202 BTU/Ib de agua
lb/min de agua absorbida = 182.64

Q, =182 64 * 202 = 36,764 BTU/min
3 - El calor de condensacion de 4182.64 Ib/min de vapor de agua a 42 °F que sé
debe eliminar es:

A =1,069.5 BTU/Ib a 42 °F

Q3 =182.64 * 1,069.5 = 195,333 5 BIU/min
4 - El calor que se debe suministrar para calentar 182.64 Ib/min de agua,
de 42 a 104 °F es:

AT = 104 — 42 = 62 °F
Cp = 0 44 BTU/(Ib * °F)

Q4= 18264 * 0.44 * 62 = 4,982 BTU/min
58



La eliminacién total de calor del absorbedor = Q1 + Qz + Q3 - Q4
Qabs =49,712 + 36,764 + 195,333.5 — 4,982 = 276,827 5 BTU/min

Diferencial de temperatura en el agua del absorbedor:

Qaps = 276,827 5 BT U/min

Densidad del agua = 8.33 gal/lb

Gasto del agua de enfriamiento = 3,185 gpm
Cp =1 BTUAIb °F)

76,8275
I = 276.82 - 10.5F
1*833*3185

IR =200 BTU/min

Tonelaje del absorbedor =276,827.5 / 200 = 1384 TR

Trabaio del absotbedor
Trabajo del evaporador

Razoén del absorbedor =

1.384
Razdn del absorbedor = ‘536'“-"‘ =152
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Generador

1 ~ El calor absorbido durante el precalentamiento de la solucién débil es:

Peso de ia solucion débil = 3,134 Ib/min.
AT =192 -167=25F

Concentracion = 59 5%

Cp=0.442 BTU/Ib * °F)

Q1 =3,134 %0442 * 25 = 34,631 BIU/min

2.- El calor absorbido para cambiar el punto de ebullicion de 192 a 215 °F es:

Concentracién promedio = 61.9%

Cp= 044 BTUAlb * °F)

Flujo promedio = (3,134+ 2,951.4) / 2 = 3,043 Ib/min
AT =192 -215=23°F

(02 = 3,043 * 0.44 * 23 = 30,795 BTU/min

3 .- El calor endotérmino de la solucién que se debe agtegar es:

Calor de dilucion = 202 BTU/Ib de agua
Ib/min de agua absorbida = 182 64

Q; = 182.64 * 202 = 36,764 BTU/min

4 - El calor absorbido para evaporar 182.64 Ib/min de agua a la temperatura de

condensacién de 115 °F es:
A=1L028 BTU/lba 115 °F

Q4 = 182 64 * 1028 = 187,754 BTU/min
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El calor total absorbido en el generador es = Qp + Qy + Q3+ Q4
Qgen =34,631 + 30,795 + 36,893 + 187,754 = 290,073 BT U/min

TR =200 BTU/min

Tonelaje del generador = 290,073 / 200 = 1,450.5 TR

Trabajo del generador

Razdn del generador =
azon del gencta Trabajo del evaporador

Razon del generador=  —=——— =16

Consumo de vapor:

Utilizando vapor a 12 Ib/in” (man).
A =949.7 BTU/Ib.
Qgen = 290,073 * 60 = 17,404,380 BTU/hr

Vapor necesario = 17,404,380 / 949 7 = 18,326 2 ib/hr

Vapor necesario = 8.3 toneladas de vapor.
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Velocidad del vapor

Trabajo util = 910 TR
A =9497 BIU/b.
Qpgen = 290,073 * 60 = 17,404,380 BT U/hr

Qgen

Trabajo util * A

Velocidad del vapor =

_17.404.380

= =
Soverey =20141/0w* TR)

Velocidad del vapor =

Eficiencia de la maquina o coeficiente de rendimiento

Salida de trabaio util

Eficienci ina = 100 %

iciencia de maquina Enuada do vapor X A
ficienci e 20 %100% =63%
Eficiencia de méquina= - 1450 o =063%
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Condensador

1.- El calor eliminado al condensar 182.64 Ib/hr de agua a la temperatura de
condensacién de 115 °F es:

A=1028 BTU/Mba 115 °F

Q= 1028 * 182.64 = 187,754 BTU/hr

2 - El calor eliminado al enfiiar 182.64 Ib/min de vapor sobrecalentado, de 215 a

115° es;

AT =215~ 115 = 100 °F
Cp = 0.425 BTU/(Ib * °F)

Q2 = 182 64 *0 425* 100 = 7,762 BTU/tw

La eliminacion total de calor en el condensador es = Qp + Q

Qcond =187,754 + 7762 = 195,516 BTU/min

IR =200 BTU/min

Tonelaje del generador = 195,516 /200 = 977.6 IR

Trabajo del condensador

Razoén del condensador =

Trabajo del evaporador
977.6
Razon del condensador = ;1_6_- =107
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Diferencial de temperatura en el agua del condensador:

Qcond = 195,516 BTU/min

Densidad del agua=8.33 gal/lb

Gasto del agua de enftiamiento = 3,185 gpm
Cp=1BTUAIb °F)

. 195,516 s
T o1%833%3185

Balance total de calor

Entrada de calor = Trabajo del evaporador + Trabajo del generador
Entrada de calor =910 + 1,450.5 = 2,360.5 IR

Salida de calor = Trabajo del absorbedor + Trabajo del condensado:
Entrada de calor = 1,384 + 977=2,36] TR

Tabla de Resultados

Gsta tabla se reportan los datos obtenidos de los calculos del disefio
termodindmico del ciclo de absorcién, como la cantidad de calor a liberar o
absorber, el flujo de lado de tubos y tado de coraza, asi como los diferenciales de
temperatura en ¢l agua de condensacion, de acuerdo al punto que se analice en el
ciclo, cabe mencionar que el flujo de agua de condepsacion, el AT del
evaporador, asi como la temperatuia de entrada del agua al absorbedor son
fijadas por reglas de disefio o condiciones de proceso. !*

Condensador Absorbedor generador Evaporador
Q@rumy 195,516 276,907 290,073 195,333.5
W tubos gpmy 3,185 3,185 18,326 Ib/hr 1,954
W coraza (pmy 22 490 220 22
AT°F . 15 105 0 (Cambio de Fase) 12
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DIAGRAMA DE EQUILIBRIO DEL SISTEMA DE ABSORCION

Se utiliza el diagrama de equilibrio bromuro de litio-agua ilustrado en la fig - 22,
para analizar el funcionamiento de la méaquina de absorcién. Este diagrama sirve
para determinar la concentracién de la solucién de la unidad para mantener ta
maéxima eficiencia de operacién posible.

La presién de vapor expresada en pulgadas de mercurio de presion absoluta se
representa graficamente en funcién del porcentaje de bromuro de litio por peso
en la solucion La temperatura de saturacion correspondiente para una presion de
vapor determinada se indica en el lado derecho del diagrama. Las curvas que van
de izquierda a derecha son las lineas de temperatura de 1a solucién. Las que se
extienden en sentido ascendente partiendo de 1a base del diagrama representan
las lineas de densidad relativa para determinar ia concentracién de la solucion
Cuando se miden la densidad relativa y la temperatura de la solucién salina, la
concentracién se determina representando graficamente estos dos puntos en el
diagrama.

L.a linea curva de la esquina inferior derecha se denomina linea de cristalizacion
¢ indica el punto en que la solucién empieza a cambiar de liquido a sélido. En
consecuencia, la linea de cristalizacién es la que establece los limites del ciclo. Si
la solucién sufre una sobreconcentracién o si estd presente un exceso de
elementos no condensables, el ciclo de absorcién se interrumpiré debido a la
solidificacién y la capacidad no se restaurard hasta que la unidad sé
desolidifique. Esto requicre por lo comun la aplicacion de calor al
intercambiador de calor y la bomba de solucién.

En el diagrtama de equilibrio aparece la representacién grafica del ciclo de
absorcion de una mdaquina usual. Los puntos 1 al 7 representan el ciclo de
absorcién completo y en la tabla - 1, se muestran valores de un punto especifico
de temperaturas, presion y concentracion de la solucion. ™
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Tabla- 1. Datos sobre el ciclo de una maquina
de absorcion que utiliza broruro de litio *

, —r Solucién de ,
Puto | ion F | dntlg b | D de | b

1 115 0..27 63.3 42

2 104 027 59.5 42

3 167 1.65 59.5 95

4 192 3.0 59.5 115

5 215 3.0 64.0 115

6 135 0.45 64.0 55

7 120 0.32 633 46

* Véase la fig - 22

A continuacion se explicara cada punto y las lineas que los unen:

Punto 1. La condicidn de la solucién fuerte o concentrada en el absorbedor
cuando comienza a absorber el refrigerante.

Punto 2. La condicién de Ia solucién débil cuando sale del absorbedor y entra at
intercambiador de calor. La linea 1-2 representa la pérdida de concentracién
causada por 1a absorcion de vapor de agua del evaporador.

Punto 3. La condicién de la solucion débil después de pasar por el
intercambiador de calor de la misma. La linea 2-3 representa la cantidad de calor
necesario para que comience a hervir la solucién débil.

Punto 4. La condicién de la solucioén débil al entrar al generador para calentarse.

La linea 3-4 representa la cantidad de calor necesario para que principie a hervir

Ia solucion débit.

Punto 5 La condicién de la solucion fuerte cuando sale del generador La linea

4.5 representa la cantidad de calor necesario para que el vapor de agua contenido
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en la solucion se desprenda por ebullicién.

Punto 6. La condicién de la solucién fuerte cuando sale del intercambiador de
calor. La linea 5-6 representa el flujo de la solucién desde el generador hasta el
intercambiador de calor, sin que ia concentracién sufra ningin cambio

Punto 7 La condicién de 1a solucién fuerte al entrar a las boquillas de rocio del
absorbedor, completando el ciclo de absorcién.

Control de la capacidad

El control de la capacidad de la méquina de absorcién de agua-bromuro de litio
para condiciones de carga parcial se determinan por cualesquiera de los tres
métodos siguientes:

1. El estrangulamiento del flujo de agua del condensador para conservar la
concentracién de la solucién justamente al nivel necesario para obtener la
capacidad la capacidad de refrigeracion a la temperatura del agua enfriada
prevista en ¢l disefio.

2. El estrangulamiento del flujo de la solucién en una valvula de desviacion de
fres pasos conectada a la tuberia, del intercambiador de calor al generador,
alterando asi la concentracién de la solucién que se encuentra en el
absorbedor.

3. Ei estrangulamiento del vapor que va al generador para alterar la
concentracion de la solucion.

El estrangulamiento de la corriente de vapor es el método de mayor de
aceptacion hoy en dia, aunque no es el més econémico desde el punto de vista
operacional. El flujo estrangulado de la solucion representa un consumo menor
de vapor, pero el costo de la valvula de control limita la conveniencia de este
método. El estrangulamiento de! agua de condensador para controlar la
capacidad tiene la desventaja de que se generan temperaturas de agua elevadas a
cargas muy ligeras, lo que acelera la concentracién de los depdsitos en los tubos
del condensador. i
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EFICIENCIA DE L A UNIDAD

La eficiencia de la maquina de absorcidn se expresa convenientemente utilizando
una razén de rendimiento:

R= Efecto util de refrigeracién en BIU/l
Entrada de calor en BTU/hr

Las rendiciones de rendimiento comprendidas entre 0.60 y 0.70 se consideran
normales. El consumo de vapor usual es de 1- a 20 1b/(hr *tn), aproximadamente

Los requisitos de flujo de agua de enfiiamiento son, casi siempre, del orden de
3.0a3 5 gal/(min * tn). !
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Fig - 23, Densidad relativa de soluciones acuosas de LiBr.
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4.7.2- Criterios de disefio.

Antes de comenzar a caleular las dimensiones de cada uno de los componentes
principales de la unidad de refrigeracién por absorcion, se debe tener en cuenta
los siguientes criterios de disefio.

Vapor como medio de calentamiento

Los coeficientes de transferencia de calor asociados con la condensacion de
vapor, son muy altos. Es costumbre adoptar un valor conservador para el
coeficiente de pelicula, puesto que €ste nunca es la pelicula controlante, en lugar
de obtenerlo por calculo. Por lo que para todos los servicios de calentamiento
que empleen vapor de agua, se usara un valor de 1500 BTU/(hr*f**°F) para la
condensacion de vapor sin considerar su localizacion Asi, hi = ho = hio = 1500

Caida de presion para vapor.

Cuando el vapor se emplea en dos pasos del lado de los tubos, la caida de
presién permitida debera ser muy pequeiia, menos de 1.0 ib/in®, particularmente
si el condensado regresa por gravedad a la caldera. La caida de presién,
incluyendo las pérdidas de entrada y de salida a través de un intercambiador,
deben calcularse tomando la mitad de la caida de presién para el vapor,
calculada en forma usual por la ecuacion 1, para las condiciones de entrada de

Vapor.

fGtan
5.22 x 10'°DsS¢t

Ecuacién para caida de presion, lado tubos

Donde:

Factor de friccion f
Masa velocidad (Ib/ (hr * fi2)) G
Longitud de tubo (ft) L
No. de pasos n
Dismetro (ft) Ds
Gravedad especifica S
Razén de viscosidad ¢t
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La ecuacién que aplica para caida de presion para vapor quedaré:

0.56GLn
5.22 x 10"°Dsét

Intercambiadores sin placas deflectoras.

No todos los intercambiadores tienen el 25% de deflectores segmentados.
Cuando se desea que el fluido pase a través de la coraza con una caida de
presion extremadamente pequefia, es posible apartarse del uso de los deflectores
segmentados y usar solamente placas de soporte, Estas son usualmente medios
circulos, placas a las que se les corta €l 50% y que proveen rigidez y previenen
que los tubos se flexionen Sucesivas placas de soporte se sobreponen al
diametro de la coraza, de manera que todo el haz pueda soportarse por dos
semicirculos que sostienen a una o dos hileras de tubos en comun.

Estos pueden espaciarse a2 mayor distancia que el diametro de la coraza, pero
cuando se emplean, se considera que el fluido de Ia coraza fluye a lo largo de los
gjes en lugar de a través de los tubos, Cuando el fluido de la coraza fluye a lo
largo de los tubos o los deflectores se cortan mdés del 25%, no se aplica la
“Curva de transferencia de calor para el lado de la coraza con haz de tubos con
deflectores segmentados ™.

El flujo entonces es andlogo al del dnulo en un intercambiador de doble tubo y
puede ser tratado de una maneta similar, usando didmetro equivalente, basado
en la distribucion del 4rea del flujo y el perimetro humedo total de la coraza. El
calculo de la caida de presion en el lado de la coraza, serd similar al det anuto. ™
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Los datos necesarios para iniciar el dimencionamiento, se obtienen de la tabla de
resultados obtenida en ¢l punto 4.7.1, y que a continuacién se describe:

Tabla de resultades
Condensador Absorbedor generador Evaporador
Q @rumn 195,516 276,907 290,073 195,333.5
W tubos (gpry 3,185 3,185 18,326 Ib/hr 1,954
W ©014za (ppmy 22 490 220 22
AT °F 75 105 0 (Cambio de Fase) 12

Con los datos descritos en la tabla de resultados y los criterios de disefio antes
mencionados se procede a dimensionar los componentes del ciclo de absorcion.
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Recipiente ! 4.7 3- Dimensionamiento del condensador

) . ~4
Superior Area de transferencia de calor I
Datos obtenidos de tabla de resultados

Lade tubos Lado coraza
Fluido frio= Agua Fluido caliente =  Refrigerante
Flujo (gpim)= 3185 Flujo {gpm) = 22
Flujo (Ib/hr)= 1591863 Flyjo (Ib/hr}= 10958 4
Temp. entrada “F= 95.5 Temp. cond °F= 115
Temp. Sal °F= 103

Q (BTU/min) = 195516
Q (BTU/hr) = 11730960

Fiuido caliente Fluido frio Diferencial
115 103 12
1t5 955 195
Caleulo de MLDT
S 12-19.5
MILDY () In{i2/195)

MLDPT (°F)= 1545
Temperatura promedio
Fluido caliente : Ta (°F) = 115
Fluido frio :  ta (°F) = 9925

De tabla - 1, se supone un coeficiente total de disefio Up:
Up (BIU/ (e * £° +F} : 400

Area de transferencia de calor :

2 Q
A)- UD * MLDT
A (%)= 1898 5
Utilizando tubos de:
Digmetro (in) = 3/4
Perimetro (ft)= 0.1963
Longitud () = 25
Pitch = Cuadrado, rotado
Espaciamiento(iny= !
Pasos en Coraza = 1 No Tubos: Nt = A
Pasos en Tubos = 1 Lt * Perimetro
Nt = 387
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Recipiente : 4.7.3- Dimensionamiento del condensador
Superior Area de transferencia de calor

De tabla - 2 se obtiene;
Didmetro interno de coraza :

DI (in)= 25
Nt real= 413

Correccitn def coeficiente totat de disefio Ul

A= Nt*Lt*Perimetro = 2026 8

Up=

Q
A*MLDT
Up= 3747
Recalculando para: Up = 374 7

Q
UD *MLDT

A ()=

A ()= 2026 8

A

Nt = -
Lt * Perimetro

Nt= 413

Se comprueba el caleulo de Up= Q
A*MLDT

Up BYU/(hr* 82 %F): 3747

Los calculos se comprusban por converger ¢n la mista drea de transferencia de calor
AJ comprobarse los resultados se procede al disefio por el fado de twbos
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Recipiente 4.7 3~ Dimensionamiento del condoipador
Superior Lado de Tubos

Fluido frio : Agua
Diamefro (in}= 075

BWG= 16
De tabla - 3 se obtiene:
Area de flujo por tube 8'1: 0302 n = No de pases
Nr*@ t
a ()= T44n
At (@) =087 ,
Velocidad de masa .
w
w=Flujo en tb / hr Gt (b (hr * i) = At

Gt (Ib/ (hr * B%) = 1837854 8

Velogidad: Gt
Vftfs)=
Przo=6251b/ 8 ) =350 * Puso
Vift/s)=82
Se determina el coeficiente de transferencia de calor
ta (°F) = 99.25 Ob=Digmooteo oxt (i}~ 075
V({#RAE)=82 D= Didmetroint(imy» .62

hi (BTU/ (hr & °F)= 1800
hio (BTU/ (he 2 %F)= hi*(ID /Ol ) = 1488

Caida de presion en tubos

G L%
- . Dy _
AP{ Ibfin")= 3 224107
Se determinalall a "ta”
ep= 075
Viscosidad 2 "ta”= ¢p¥242 =182
ID ()= 00517
ID*Gt Re = 52317
Re=
)
Se obtiene el factor dr friceidn:
f=factor de friccion F(RE / in)= 0 0002
Caida de presion en tubos

AP{ Ib/in®) = 6 26
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Recipiente :
Superior

unen -

4.7 2- Dimensionamienio del condensadut
Lado de Coraza

Fluido caliente : Refrigerante
D (in)= 25

LCoeficiente de transferenciz de calor
Para el caso de condensacién de

Coeficiente total limpio Ue:
o *
Uy (BIUKRr * f %F)= hio * ho

hio+ho

Factor de obstruceion Rd:
Rd Permitido = 0 001

Rd Czlenlado = 0 0013

AP{ lofin? ) e ==

Area de flujo{f®) = Arep de coraza - Area de tubos
Are de fujo(f’) = Pi*D?

Sin placas deflectoras

vapor;

ho (BTWY (br & “F)= 1500

U (BYUI(hr * 6 *Fy= 747

Come el Rd calculado excede al permitida se
pracede a calculai 12 calde de prosiun e i
de la coraza

Caida de presién en coraza

0.5 Gs™ Lt
522410 Dets

/4 = NepitOD’/ 4

Gravedad especifica :5 =
Ve=vol Esp (fi3/1b) = 23434

Caida de prestén en coraza
AP{Ibfin® )= 022

as({ft) = 214
Velocidad de masa :
A2
Gs (Ib/ (hr * 1)) = gs Gs (Ib/ (hr* £5) = 511650
Diametro equivalente:
- 4*a3 De (ft) = 01056
De () IFOD*Rt
Se determina fa fla*Ta"
cp= 00}
Viscosidad a " Ta"= ¢p*242 = 00242
Re= De * Gs = 22336
B
Se obtiene el factor dr friccion;
f =factor de fiiceidn £t/ in2)= 0 00025
1 § = 683E-05
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Recipiente :
Superior

47 4- Dimensionamiento del generador I
Aren de transferencia de calor

Utilizando tubos de:
Dismetro (in) =
Perimetro {ft)=
Longitud (ft)=
Pitch =
Espaciamiento(in) =
Pasos en Coraza =
Pasos en Tubos =

Datos obtenidos de tabls de resultados

Lado tubos Lado coraza
Fluido caliente = Vapor Fluidoe frio = Sol'n. Cone.
Flujo (Ib/hr)= 18326 Flyjo (gpm) -= 220
Temp cond °F= 240 Flujo (Ib/hr)= 188040
Temp entrada°F= 167
Temp. Sal *F= 215
Q (BTU/min) = 290073
Q(BTU/hr) = 17404380
Fluido caliente Fluide frio Diferencial
240 215 25
240 67 73
Caleulo de MLDT
25-73
T {9
MLDT {°F)= n (25 /76)

MLDT (°Fy= 45
Temperatura promedio

Fluido caliente 1 Ta {(°F) = 240
Flaide frio:  ta (°F) = 191

De tabla - 1. se supone un coeficients total de disefo Uy

Up (BIU/ (hr * 6% *F) : 150

Area de transferencia de calor :

Q
UD * MLDT

A ()=

A(fF)= 250903

Y,
01963

25

‘Triangular, rotado

15/[6
1 A

5 No Tubos: Nt = 1% Perimetro

79




Recipiente : 4.7 4- Dimensionantiento del generador >
Superior Area de transferencia de caler

-5

De tabla - 2 se obtiene:
Diametro interno de coraza :

PI (in}= 25
Nt real= 506

Correccién del coeficiente total de disefio Up:
A =Nt*Lt*Perimetro = 2483 2

Up= Q
v A*MLDT

Un* 156
Recalculando para: Uy, = 156

Q
UD * MLDT

A=

A(fF)=24832

S . SUE
s Lt * Peritnetro
Nt= 506

Se comprueba el caleulode Up=_ . Q
A*MLDT

Up (BTU/ (hr * 62 ®F): 156

Los céleulos se comprueban por converger en la misma drea de transferencia de calor
Al comprobarse los resultados se procede al disefio por ¢l lado de tubos
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Recipiente : 4 7 4- Dimensiomgiiiiinio dus guviawa
Superior Lado de Tubzs

Fluido caliente : Vapor
Diametro (in) =~ 075

Gt (I (hr * #2)) = a

w=Flujoenib/hr
Gt 16/ (br * ) = 34538 4

Se determina el coeficiente de transferencia do catsr
Para el caso de condensacién de vapor

hio (BT (hr #° 9F )= 1500
Caida de presién en tubss

Q505G T v
APf Ibfin? ) = —mmm e e
(Ibfin’) 522%10'0%ID*§
Se determinala Ll 3 "Ia"
' cp= 0014
Viscosidad a "Ta"= ¢p*242 =003

1D = Didmetro int (in) = 0 62
ID (ft)= 0 0517

L4 =i
Re= ID“Gt Re= 52671

Se obtiene el facter dr friceidn
{=factor de friccion F(& /iny= 000017
Gravedad espocifics: 0 0CCT3

Caida de presién ¢n tubss
AP(Ibfin® =192

BWG=16
De tabla - 3 se obtiene:
Area de flujopor tubu &3 0302 n = Nodepascs
Nera't at(p= 053
at (ﬁz) 144n
Velocidad de mazz:
w

TESIS CON
FALLA DE ORIGEN
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Recipiente : 4.7 4- Dimensionamiento del generador
Superior Lado de Coraza

Fluido fiio : Sol'n. Concentrada
D ()= 25
Sin placas deflectoras

Area de flujo(f) = Area de coraza - Area de tubos
Area de flujo(f’) = PiMD /4 « Ne*pi*OD?/4
as(i®)= 186
Velocidad demasa :
v W
w = Flujo en 1b / br Gs (W (br * ) = as
Gs (Ib/ (hr * ) = 1012897

Didmetro equivalente:
4*ag

De ()=~ 605
De (f) = 0.0747

cp= 031
Se determing la Jla "ta” 07502

De*Gs Re= 10091
M

R¢ =3
Se determina el factor de transferencia de calor:
JH=35

Obtener propiedades termodindmicas a "ta " (°F)= 191

Se obtiene conductividad térmica: K (BIU*ft/ (r*f2%°F) )= 039
Calor especifico: C (BIU/(b™E)) = 11

(C*ViscOsidad / K)P = 12838

JCoeficiente de transferencia de calor
ho / 0s (BYU/ (e £ °Fy= JH*(C*ViscOsidad / KY **K / De

ho/ 0s (BIU/ (br £ °F)= 234.46
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Recipiente : 4.7 4- Dimensionainieniv dei gemaadu !
Superior Lado de Cora=z

Temperatura dc pared -
tw {°F) = ta +hio/ (hio +hoj * (Ta - ta)

tw (°F)= 23338
cp= 023
Matw"=cp¥242 =036

Razén de viscosidad:
Os=(u a"1a"/p a"w®™ = 1043

Coeficiente corregido:

ho (BIU/ (hr ¥ %F)= 16088 * 0s = 24447

Coeficiente total limpio Uc:
UcBTUIGw* & *#F)= ___hio*he
hio -+ ho

Ug (BTU e * f* ¥F)= 210 21

Factor de obstruccién Rd:
Rd Permitido =0 Q01

Rd Caleulado = Ug - Up / {Ue*Up) ~ 00015

Como el Rd caleulade igusle ! pormeitids se
procede 2 calcular [a caida de presidn det
lado de la coraza.

Catda de presion en coraza
050Gs™Li*n

AP Ibfin® ) =
(16/in") 5 22%10%+De*s

Se obtiene ¢l factor de friccién:
factor de friceion: = R/ in®y= 0 00220

Caida de presién en corazn

AP(Ib/in® )= 0017

TESIS CON_
FALLA DE ORIGEN




Regipiente : 4.7 5- Dimensionamienty del evapuradot 1.4
Inferior Area de transferensiz de ealer
Datos obtenidos de tabla de resultados
Lado tubos Lado coraza
Fluido caliente= Agua friz Fluido frio = Refrigeriaic
Flujo {gpm)= 1954 Flujo (gpm} = 22
Elujo (Ib/hr)= 976680 Flyjo (Ib/hr)=  10955.3
Temp entrada F= 56 Temp cond °F= 42
Temp. Sal °F= 44
Q (BTWmin} = 195333 5
Q(BIUMr) = 11720010
Fluido caliente Fluido fric Diferencial
56 42 14
44 42 2
Calculo de MLDT
T 14-2
MLDT (Fy= n(14/2)
MLEDT (°F)= 617
Temperatura promedio
Fluide caliente . Ta (°F) = 50
Fluido frio: ta (°F} =~ 42
De tabla - 3, se supone un coeficicniz total de disclis Uy
Up (BTU/ (ir * £t #E} : 330
Area de transicicncia de ealoi
_ Q
A(®)=~{D M DT
A @)= 57591
Utilizando tubos de:
Diimeio (n) = 300 TESIS CON
Perimetro ()~ 01963
Longitud {ft)y= 25 FALL-A D E OBIGEN
Pitch = Triangular
Espaciamiento(in) = 15/16
Pasos en Coraza = 1 No. Tubos: Nt = A —
Pasos en Tubos = 2 Lt ¥ Perimcuv

Nt= 1174

84




Recipiente : 4.7 5- Dimensionamiento del evaporadu
Inferior Area de transferchiciz de calor

De tabla - 1 se obtiene:
Biametro interno de coraza :

DI (in}= 39
Nt real= 1330

Correccion del coeficiente total de disefo Up:
A=Nt*Lt*Perimetro = §527

f Q
Uy A*MLDT

Up= 2912
Recalculando para: Up = 291 2

Q
UD * MLDT

A=

A (B)= 6527

A

Nt =
Lt * Perimetro

Nt= 1330

Se comprueba el caleulo de Up= Q
A*MLDT

Up (BTU/ (hr * 1 *°5) . 201 2

Los caleulos se comprueban por comerger o0 Ia misme dron de mancforentia de caler

Al comprobarse los resuitados se procede al disefio por el lado de tu

e
LN

TESIS CON
FALLA DE ORIGEN
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Recipiente : 4.7 5~ Dimensionamiento d¢l evaporador

L3 ]

hi (BTU/ (hr f* “F)= 600
hio (BIU/ (e f2°F)= hi *(ID /OD) = 4960

Caida de presion en tubos
PGErLt*n
AP( Ibfin? ) == —te e
(16/in’") 522*10'%1D

Se determina la fla "ta”

AP( Ibfin® ) = 2 00

cp= 13
Viscosidad a "ta"= ¢p*242 =315
ID (ft) = 00517
ID* Gy Re = 11501
Re=
1}
Se obtiene ¢ factor de friccidn:
f=factor de friceion £(fF 7 in®)= 0 00022
Caida de presiéu en tubos

Inferior Lado de Tubos
Fluido frio : Agua
Diametro (in) = 0.75
BWG= 16
De tabla - 3 se obtiene:
Area de flujoportubo &1 0302 n = No de pasos
Nt*a't asd)= 139
2 =

an(t) 144n

Velocidad de masa:
* = 3
Gt (b (i * 82) = ‘;: Gt (Ib/ (hr * £))) = 700303 3
w = Flyjoen b/ hr
Velocidad;
Gt
V(ft/5)=
Prao=62 5 1b/ =00 * P
V{ftfs)= 3.1

Se determina el coeficiente de transferencia de calor

ta (°F) = 42 OD =Digmetro ext.(iny> 0.75

Vft/sy=31 ID = Didmetro int (in) = 0 62
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Recipiente : 4.7.5- Dirnensionamiento del evaporador

Inferior Lado de Coraza 4-4
Fluido caliente ; Refrigeranie
D (in)= 39 Sin placas deflectoras
Coeficiente de transferencia de calor
Para el ¢caso de condensacion de vapor;
ho (BTU/ (hr £ °F= 1500
Coeficiente total limpio Uc:
Ul (BTU/r* 1y h‘ro *ho U BIUMr * £ #Fy= 372 75
hio +ho
Factor de obstruccién Rd:
Rd Permitide = 0001 Como el Rd calculado iguala a} permitids se
Rd Caleutado = 0 001 procede a caleolar fa caida de presidn del
lado de 1a coraza
Caida de presién en coraza
) 0.5P*Gs**Li*n AP(lp/in® )=
AP{ b/ RN, O£ .=/ 2 S
= 2210+ Devs
Area de ﬂujo(i’t2 )= Areade coraza - Area de tubos
Area de flujo(ff) = PP ID?/ 4 - Ne*pi*OD? ' 4 as(i) = 422
Velocidad de masa .
. =
Gs (b’ (he * 1)) = \;s Gs (Ib/ (hr * £%)) = 259962
Didmetro equivalente:
4*as De (ft)= 0.06
De (ft} =
® TT*oDnt
Se determina la Lt a "ta"
cp= 0 009
Viscostdad a "ta" = ¢p*242 = 00218
De * Gs Re= 7707
Re=
il
Se obtiene:
factor de friccion: £== 000028
Gravedad especifica .S = 1 7 01E-06
V8 * Pwo
Vg= volumen especifico (ft3/1b) = 2281
Caida de presion en coraza

AP{ Ib/in y= 1 00
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Ubicacion: 4 7 6~ Dimengionamiento del absorbedor

MLDT (°F)= 1925
Temperatura promedio
Fluido caliente 1 Ta (*F} = 1095
Fluido frio :  ta (*F) = 9025
De tabla - 1 se supone un coeficiente totat de disefio Up:

Ug (BIU/ (ir * 06 #F) ; 150

Area de transferencia de calor

2 Q
A= UD *MLDT
A (D)= 57542
Vhilizando tubos de:

Dismetro (in) = 3/4
Perimetro (ft)= 01963
Longitud (ft)= 25
Pitch= Triangular
Espaciamiento(in)= 15/16
Pasos en Coraza = 1 No. Tubos; Nt = A
Pasos en Tubos = 2 Lt * Perimetro

Ni= 1173

Inferior Area de transferencia de calor -3
Datos obtenidos de tabla de resultados
Lado tubos L.ado coraza
Fhuido frié = Fluido frio Fluido caliente =  Sol'n diluida
Flujo (gpm)= 3185 Flujo {gpm) = 490
Flujo (Ib/hr)= 1591863 Flujo {Ib/hr)= 423680 5
Temp. entrada °F= 83 Temp. entrada °f= 115
Temp. Sal. °F= 95.5 Temp Sal “Fe 104
Q (BTU/min) = 276907
Q (BTU/Mr) = 16614420
Fluido caliente Fluido fiio Diferencial
115 955 195
104 85 19
Calculo de MLDT
’ 245-19
MLDT (°
LD CFy= In (24 5/ 19)

88




Ubicacién: 4.7.6- Dimensionamiento det absorbedor
Inferior Area de transferencia de calor

De tabla - 2 se obtiene:
Didmetro interno de coraza

DI (in)= 39
Nt real= 1330

Correceidn del coefliciente total de disefto Up:

A = Nt*Lt*Perimetro= 6527

- Q
Us A*MLDT

U|)= 1322

Recalculando para: Up= 1322

N Q
AR G5V ML DT

A (P 6527

A

Nt =
Lt * Perimetro

Nt= 1330

Se comprueba el calculo de Up= Q
A*MLDT

U, (BIU/ (hr* P %F): 1322

Los célculos se comprugban por converger en Ja misma drea de transfercncia de caler Al
comprobarse los resultados se procede al digefio por el Iado de tubos
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Recipiente : 4 7.6~ Dimensionamiento det absorbedor
Tnferior Lado de Tubos

3-3

Fluido frio : Agua
Diametro (in} = 0 75

BWG= 16
De tabla - 3 se obtiene:
Area de flujoportubo &t 0302 n = No de pasos
* =
ar (8 = Nr*a t ar()=139
144n
Velocidad de masa:
Gt (Ib/ (hr * ) = w
w=Flujoenlb/hr at
Gt (Ib/ (hr * f%)) = 1141404 5
Velocidad: V(ft/sy= Gt
Przo= 62516/ 3600 * Pizo

V{ft/s)= 5.1
Se determina el coeficiente de transferencia de calor

ta (°F) = 9025 OD =Difmeroext (= 075
V(ft/s)= 51 ID = Didmetro it (i) =~ 062

hi (BIU/ (hr f* °F)= 1200
hio (BIU/ (br f*°F)= hi *(ID /OD) = 992

Caida de presién en tubos
£ GE*Lt*n
AP( Ib/in® ) =
(1o/in") 522%10'%1D
Se determina Ia M a "ta"
cp= Q85
Viscosidad a "ta"= ¢cp*242 =206
1D (f) = 0 0517
m*Gt Re = 28669
Re=
u
Se obtiene el factor de friccion:
1 =factor de friccion F{R? 7 in?)= 0 0002
Caida de presion en tubos

AP(Ibfin )= 4.83
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Recipiente . 4.7 6- Dimensionamiento del absorbedor
Inferior Lado de Coraza

Fluido caliente : Refrigerante
1D (in)== 39
Sin placas deflectoras

Area de fhijo(ft) = Area de coraza - Area de tubos
Area de flujo(ft’) = Pi*ID?/ 4 ~ Nt*pi*OD?/4

as(f)= 422
Velocidad de masa ;
W
Gs (It/ (hr * %)) =
{Ib/ ( ), as
Gs (Ib/ (e * %)) =+ 100508 28
Diametro equivalente:
De () = 4*as
T TI*OD*Nt
De(R)= 006
Se determina Ja W a "Ta"
cp=07
Viscosidad a "Ta"= cp*242 = 16940
De * Gs Re = 3831

Re=
n

Se obtiene el Factor de transferencia de calor:
JH=18
Obtener propiedades termodindmicas a " Ta" (°F)
Se determina la conductividad térmica: K (BIUR/ (hr*f2*°F) )= 0368
Calor especifico: C (BIU/(Ib*F)) =09
(Cru/ K= 16
Coeficiente de transferencia de calor

ho/ 0s (BTU/ (br f* °F)= JH*(C*ViscOsidad / K)'**K / De
ho/ 0s (BTU/ (hr f2 °F)= 164 77
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Recipiente : 4 7 6~ Dimensionamiento del absorbedor
nferior Lado de Coraza

Temperatura de pared :
tw (°F) = ta+ hio/ (hio+ho) * (Ta - ta)

tw (°F)= 12601
de fig -14, se obtiene;

cp= 056
Viscosidad a "tw" = ¢p*242 =136

Razon de viscosidad:
Os=(pharta"/pa"tw"’™ = 1032

Coeficiente corregido:

ho (BTU/ (hr f* °F)= 16088 * 0s = 170 60
Coeficiente total limpio Uc;
Vo BTU/hr * i %F)= hio * ho
hio + ho

Ug (BIUALr * f2 *F)= 145 13

Factor de obstruccién R
Rd Permitido = 0 061
Rd Calculado = Uc - UD / (UcUD) = {001
Como el Rd calculado iguala al permitido se
procede a calcular la caida de presion del Jado
de la coraza
Caida de presion en coraza
0.58*Gs™*Li*n
AP( Ib/in® } = :
) = av 10+ Der0s*s
Se obtiene ¢l factor de friccién:
factor de friccién: f= £(8° / in®)= 0 00026
Caida de presién en coraza

AP( Ibfin” ) = 002
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Tabla -1 Coeficientes totales para disefio

Valores aproximados de los coeficientes totales para disefio. Los valores
incluyen un factor de obstruccién total de 0.003 vy caida de presién permisible de

5a101b/in2 en la corriente que controle

Enfriadores

Fluido caliente Fluido Frio
Agua Agua
Metanol Agua
Amoniaco Agua
Soluciones acuosas Agua
Soluciones org tigeras * Agua
Soluciones org medias * Agua
Soluciones org, pesadas Agua
Gases Agua
Agua Salmuera
Sustancias org ligeras Salmuera
1.
2,
3
4. Factor de obstruccion 0.001.
5.

Up Total

250 - 5004
250 - 5004
250 -500*
250 - 500 ¢
75 - 150
50125
5-75
2-50
100 - 200
40 - 100

Las sustancias organicas pesadas {iciic visiosisadcs iltayaics d¢ 1 ¢p.

Estas tasas estan influenciadas grandemente por Ia precién de operacién

Las sustancias organicas ligeras de fluidos con viscosidad menores de 0.5 ¢p.
Las sustancias organicas medias tienen viscosidades de 0.5a 1.0 ¢p.
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Tabla-1 Coeficientes totales para disefio (Continuacion)

Calentadores

Fluido caliente

Vapor de agua
Vapor de agua
Vapor de agua
Vapor de agua
Vapor de agua
Vapor de agua
Vapor de agua
Vapor de agua
Vapor de agua
Vapor de agua

Fluido Frio

Agua

Metanol

Amoniaco

Soluciones acuosas
Menos de 2 0 ¢p

Més de 2.0 cp
Soluciones org ligeras
Soluciones org medias
Soluciones org. pesadas

Gases

Up Total

200 -700*
200 - 700 *
200-700¢
250 - 500 *
200 - 700
100 - 500¢
50-1400
100 - 200
- 6460
5-50°
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Tabla -2 Disposicién de los espejos de tubos.

Arreglo en cuadrado Arreglo en triangular
Tubos de */;" DE Tubos de %" DE
Pinch cuadrado a 1" Pinch cuadiado a /"
Coraza, DI, in 1-P 2-P Coraza, D, in i-P 2-P
8 32 26 8 36 32
10 52 52 10 62 56
12 81 76 12 109 98
13, 97 90 13 Y, 127 114
154, 137 124 15 Y%, 170 160
17, 177 166 17, 239 224
19, 224 220 19 Y, 301 282
21Y, 277 270 21, 361 342
23 Y, 341 324 23 Y, 442 420
25 413 394 25 532 506
27 481 460 27 637 602
29 553 526 29 721 692
31 657 640 31 847 822
33 749 718 33 974 938
35 845 824 35 1102 1068
37 934 914 37 1240 1200
39 1049 1024 39 1377 1330

95



Tabla -3 Datos de tubos para condensadores e intercambiadores de calor

Tubo Espesor . Areadeflujo Superficie por ft lineal ft*
DE, in BWG de pared DL n por tubo, in*  Exterior Interior
i, 12 0.109  0.282 0.0625 0 1309 0.0748
14 0083 0334 00876 0.0874
16 0065 0370 0.1076 0 0969
18 0049 0402 0.127 0 1052
20 0035 0430 0.145 01125
s 10 0134 0482 0.182 0.1963 01263
It 0.120 0510 0204 0.1335
12 0.109  0.532 0.223 0.1393
13 0095  0.560 0.247 0 1466
14 0.083 0584 0268 01529
15 0072  0.606 0289 0.1587
16 0.065 0620 0302 0.1623
17 0058  0.634 0314 0166
18 0.049  0.652 0.334 ' 01707
1 8 0.165 0.67 02618 0.1754
9 0.148 0 704 0.1843
10 0.134 0.732 0.1916
11 0.120 0.76 | 0 1990
12 0.109 0782 0.2048
13 0.095 0810 02121
i4 0 083 0834 02183
i5 0. 072 0.856 02241
16 0065 0.870 02277
17 0.058 0.884 02314
18 0.049 0902 0.2361
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4.7.7- Calculo del espesor. ')

Descripeién 3
Recipiente No 1
Ubicacién: Superior
Componentes ; 2
Condensador
Generador

El disefio del recipiente se basa en el ASME Boiler & Presure Vessel Code
Seccién VI Division 1, 1998 Edition Addenda
with Advanced Pressure Vessel Version: 7,20

Informacidén General
Presién de vapor (psia). 1,346
Iemp de saturacién (°F): 115

Condensador: Generador:
TET (°F): 95.5 YEI (°F): 240
IST (°F), 103 18T (°F); 240
Flujo (gpm); 3185 Flujo (Ib/hr): 188040

Informacién de disefio del recipente

Presién de disefio{ Ib/in’); 150
Material: SA - 516 Gr 70 @1,5 DWP Temperatura de Disefio (°F): 400
Eficiencia de Juntas; 85%
Esfuerzo méximo permisible (Ib/in”); 17500

Longitud (ft): 25.7 Tension circuferencial (brin®y, 2986
Diametro Interno (ft): 45 Tensibn longitudinal (Ib/in): 1386
Arca (ft%):. 1590 Presién de vapor ( Ib/in®): 1346

Velumen estimado (R%); 408 74 Temperatura de saturacién (°F): 115

Corrosidn permisible (in) . 0.0
Area de transferencia (ft): 4740 65

Calculo del espesor
t-__ PR . Donde: t. Espesor {in}
SE - 0 6P P: Presion de disefio (Ib/hr)
S: Tension Superficial {Ib/inY)
150*27 R: radio (in)
17300%0,85 - 0,6%150 E: Eficiencia de Juntas

t= 0274

Espesor Nominal de Coraza Seleccionado
5
t="/ 16
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4.7.7- Céalculo del espesor. v

Descripeidn ¢
Recipiente No : 2
Ubigacidn; Superior
Componentes : 2
Evaporador
Absorbedor

£l diseflo del recipiente s¢ basa en ¢l ASME Boiler & Presure Vessel Code
Seccidn VIH Division 1, 1998 Edition Addenda
with Advanced Pressure Vessel, Version: 72,0

Informacién General
Presién de vapor (psia). 0117
Temp de saturacién (°F). 42

Evaporador Absorbedor
TET (°F): 56 : TEY (°F): 85
TSI {°F). 44 TST(°F). 955
Flujo {(gpm): 1954 Flujo (Ib/hr): 3185

Informacion de disefio del recipente

Presion de disefto( lb/in®y: 150

Material: A - 516 Gr 70 @1,5 DWP Temperatura de Disefio (°F):

Esfuerzo méximo permisible (Tbvin’):

Longitud (ft): 25.7 Tensién circuferencial (1b."i.nz):

Drametro Intemo (ft): 6.5 Tensién longitudinal (to: in®y:
Area (). 33.18 Presién de vapor { /i’y

Volumen estimado (1) 852 80 Temperatura de saturacion (°F)

Corrosidn permisible (in) 1 0.0
Area de transferencia (%) 13054

Caleulo del espesor
t= PR . Donde: t: Espesor (in}
SE - 06P P: Prestén de disefio (Ib/hr)
§: Tension Superficial (1b/in%)
= 150*39 R: radio (in) -
17500%0,85 - 0,6*150 E: Efictencia de Juntas
= 039

400
85%
17500
2986
1386
0.117
42

Espesor Nominal de Coraza Seleccionado

7
t= /15
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4 8- Hojas de datos.

Unidad de refrigeracion por absorcién mediante bromuro de litio, de simple
efecto.

Descripeion del equipo:

El disefio del evaporador, condensador, absorbedor y generador, son de tubo y
coraza. Construido de acero al carbén rolado, los espejos o terminales del
casco también son fabricados con acero al carbén. Cuenta con soportes
intermedios soidados, para sostener los tubos. Los tubos son de cobre,
expandidos en el soporte, para evitar vibracién y fugas.

El evaporador y el absorbedor, utilizan tubos de cobre lisos en el interior y
eletados en el exterior de 34” DI y 0.028” de pared. El evaporador cuenta con
doble pared, eliminando la necesidad de aislamiento.

Las boquillas de los aspersores del absorbedor, son de acero inoxidable y de
bronce en el evaporador. El evaporador y el absorbedor estan divididos por
una placa fina con bafies eliminadores que permiten inicamente el paso del
vapor de agua para que pase a al absorbedor.

El lado de alta presién, que incluye condensador y generador. El generador
tiene tubos de cobre niquet 90/10, aictados externamente de %” Di v 0.035” de
pared. El condensador esta armado con tubos de 1.0” DI, con espesor de
0.028” de cobre. El condensador y generador, estan separados por bafles que
evitan el paso de liquido dentro del condensador.

Las cajas de agua, estan fabricadas en fundicién de acero al carbén. Disefiadas
para el trabajo de presién de 150 psig. Los bafles se colocardn de acuerdo
segun como requiera el atreglo de los pasos determinados en la seleccién del
equipo. Las conexiones son de tipo compacto soidables. Todos los cascos
tienen boquillas, mirillas de nivel, etc, Para garantizar la operacién segura det
equipo.

Intercambiador de solucién: tanto el casco como los tubos del intercambiador
son de acero al carbén, con tubos expandidos. 2
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Bombas: cuenta con 2 bombas, una de solucién y otra de refrigerante,
selladas herméticamente, autolubricadas, montados y probadas en fabrica Los
motores no estan expuestos al agua ni al bromuro de litio. La solucién y
conexion de descarga cuentan con tuberia y valvulas de servicio que permiten
el mantenimiento rdpido Las bombas estin disefiadac para 55,000 hre de
operacion.

Vélvula de estabilizacién: cuenta con una vélvula solenocide que envia el
refrigerante, dentro del intercambiador de solucidn para combatir v prevenir 1a
cristalizacién.

Tiene un tubo “J”, que ayuda para evitar cristalizacion, conteniendo los
cristales que pudieran formarse cuando exista alto poreentaie de concentracién
de bromuro de litio, actuando como descristalizador.

Vaélvula de proteccién: cuenta con una vélvula solenoide que envia el bromuro
de litio dentro del circuito de refrigerante, que permite operar con
temperaturas de agua bajas 0 menor de 45°F

Solucién y refrigerante; la unidad est4 disefiada para trabajar con solucién de
bromuro de litio con ¢romato como inhibidor de corrosidén Que se suministra
con ¢l equipo en forma separada.

Sistema de purga: es de alta eficiencia, que 1emueve los gases no
condensables del absorbedor y son pasados por una camisa enfriada por agua,
que trabaja periddicamente controlada en forma ¢lectrénica como una bomba
de vacio.

Miriltas: la maquina viene integrada de fabrica con las mirillas necesaiias paia
nivel del refrigerante

Control de la capacidad: tiene una valvula de control de capacidad, que 1eguia
del 10% al 100%. La véalvula de vapor con bajo flujo de vapor, de fierro
fundido, para 125 psig, 250 psig y 300 psig Dependiendo del didmetro que se
requiera para ¢l flujo de seleccion.

Toda la informacion antes descrita se simplifica en las siguiente hojas de
datos, cabe mencionar que se incluyen hojas de datos para las capacidades de
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UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO ONT- B e
AREA 10
HOJA DE DATOS UNIDAD DE REFRIGERACION CLASE URA
REV 3
[ "FoR JPRA REVISO JPRA APROGO IPRA Rt om 1
T CLIENTE ONARL CLAVE TRATOT Mo, REQD, T REV A 6 F 7
k: LuQar ALTAMIRA, TAMPS DRIDAD ON POR BOR JPHA PRA SRA ERA
o | servicio ENFRIGMIENTO PARBRICANTE YORK APR JRA BRA BRA BRA
4 MORELO YIA-BT-£2-A8 RECIPIENTES : COND-QEN | EVAP-ASSOR FECHA b
: CONDICIONES DR QPERACION CROQUIS OE DIMENSIONES
?| [ FUENTE OF GALOR: VAFOR
5| | PRESION (g ] TEMPERATURACF) -
o | FLbo g 16400 CAPAGIDAD (TRY,
10! TIPG DE REFRIGERANTE , AGUA
f TIPG DE ABIORBENTE : BROMUROD OE UTIO
2 COEFICIENTE OE OPERACION COP' 60%
|2
1 CHAPCHINTES
15
18 CONCENSADOR | GENERADGR | EVAFORATOR
1w COMPCTATE ENTRADA SALDA
18, Fw:oo-] TUBGS | AGUMA GE GO VAFOR AL FRIA
1% | CCRAGA T RERIGEAAINE | LN CONG. | ALPRIQERANTE,
20 omg, Tl Do titos Y b 199 ]
21 Femp. Sal Datine % .4 1% 48
22 Brosiin pei ; (] 0,
2 Flule fubos gom w70 T 1ok EXCE I
25, Vol. Cobexs gal Y423 = a2
Vol Tobos gl 156 Fill E=1] ¢
26 Ternp, do corn °F ﬁ% _é_ 1
7 BATGS.OF LA B | I, s
] TIPS TARGUE CHCUURR, ooy coraa " We. D RECIFINTES: —
2% CARACIDAD (TR): 08 PRESIOR 08 DISERO (i) 150 TRCEEONOS
301 PESO (1) A3400 TEMP OF ISERO () 400 Intsccamblador
3t PESO EN OPN (b): 50100 TPer TOBOY CORAZA  MATERIAL  ACERG AL CARBON
22, DIAMETRO DE TWBOS () 172
33] | CORAZA SUPERIOR: COHDENGADOR » GENERADOR Fluido tubos ; Sol, Diluide Fluida comza © Sole. Conpantrde
ET} FRESION DE OPN (psig) : 1 346 TEMPERATURA DE OPN (*F): 113 Tompacaiunk ds snteade (°F); 104 Temparsiusa e enltsda (*F): 215
5 Tamparaturs de salide (F); 167 Temperatua oo salida (). 5
3 Presidn o vapor (A" 981 Presidn e vapar i’} 14
37) | CORAZAINFRRIOR EVAPORADOR + AUSORBEDOR
38 PRESKA GE OPH (paig) ' 0.117 TEMPERATURA BE ORN F); 42 [B5mbes
PO | MODELD | FUIDO | UNT/SAL szw
3 TAIAENGIONES (] A | B 1 C 1 B ] E | F 4 | CENTRIFUGA ! B11 FR | ABGORGHIE E T4 | EOWARDS | esrrm
o] | [ Ve cioquis  [203%] 72 | 12612251 6 1 14 ] CENTRIFUGA [ 5011 EP |REFR &4 COWARGS ( 23 RPR
1 CENTRIFUGA § VAL | WELSH ™ | 4725 R
2
a CATOS MECANEDS Vahrlins
4 WATCRIAL SR - 516 07 70 @i DWE PO SERVIGIO FLUIDD | AMETRO {in)
45! Elpesie recpiirle supdtior ()1 B8 Bapsor recplente superior )1 TS MARIPOSA CORTE VAPOR 9
2 E99, o) CHECK SEQUAIDAD | VARTGS T
a7 6028 ["SOLERCIDE 2501 =
48 6638 BOLENGIDE 350L _‘_ T
40 D0zE | SCLENGIDE S30L LI
50 C028 | GOBAR, C110 BOLA
-]
5
£ OBSERVACIONES: &L DISERO MERMETIOO DE LAS SOMBAS ELIMHA LA KECESIDAD DE SEPARADORES O SELLOS AUKILURES, ESTAY BOMBAS
64] | TIENEN CHUMACERAS DE CARBON GONICAS ¥ 3E LUBRICGAN CON EL MISMO LIGUIDO QUE BOMBEAN, ESTAN DISERADAS PARA OPERAR
550 | 55,000 re ENTRE CADA INGPECCION ESTAN MONTADAS DE FABRIGA ¥ HERMETICAMENTE SELLADAS.
8 TR * Tonwedse de Refripecacion,
&9
L
50
a0
L]
a2
101
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B2
UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO ConT: Ko
(ARER 0
HOJA DE DATOS UNIDAD DE REFRIGERACION CLASE URA
REV 2
POR JPRA REVISO PR ASROBO IPRA WoRA 1 (3 1
T CLIENTE UNAR CLAVE VRATHT No. REQD. 1 Y 6 1 7
2 LUgAR ALYAMIRA, TAMPS, UNICAD REFRIGERACION PCOR ABIORCION POR PRA FRA BT JPRA
E] SERVISIO ENFRIAMIENTO plsiho: NG, J. Pablo Rodeigusr Alwer APR A PRA JPRA PRA
4 | moomo RECIPIENTNS : CONDGEN { EVAP-ABSOR EECHA Qo
: CONDICIONES DE OPERACION if CROAUS OE DIMENSIONES
7| [ FaEnTe Ot GALoR VAPOR 1
I PRESION (g ¢ 28 TEMPERNTURA {F) : 240 | |
9 FRIO iby) 18328 CAPACIDAD (THR): 210 ’
© TIP( DE REFRIGERANTE 1 AGUA
i TIPO DE ABSORBENTE: BRCMURG DE LIVIO
2 CORFICIENTE DE OPERACION COP; 63%
2 COMPORENTES o ] -
) — J
18] CONSENEADDR | GaieHALOH | BVARORALCH, | ABSOHEEUOR
12 COMPONENTE ENTRADA SALICA, oM i
18] § 7‘)305__ AGUA DE SON VAPOR AGUAFRIA | AGLUA OB CON
18 I - Rz | AR RWRRANTE | SR OO, [ ROLANTE] SN IR
200 | Famo E% Or o FrE) F2 £ )
2sf | forp 2ok Driveoe 1@ X « %5 -
2 Broskin peA ; T340 THT o S o
2 Fitde tubos gom 83 18306 Rt W | oS
| Vo, Coraza gal T2 671
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Capitulo §

COMPARACION DE LOS CALCULOS OBTENIDOS,
CON SISTEMAS SIMILARES.

La capacidad total del sistema es de 1820 TR, como no existen unidades de
absorcién tan grandes, se propone ufilizar un sistema de absorcion de dos
unidades de 910 TR, pero como no s¢ cuenta con un capacidad comercial de
910 Toneladas de Refrigeracion®, se tiene come base de comparacioén las
siguientes unidades de refrigeracion:

Proveedor Modelo Capacidad
York International YIA - ST - 9E2 - 46 908 TR*
York International YIA - 8T - 10E3 - 46 960 TR*

Estas unidades son las inmediatas superior ¢ inferior en capacidad comercial.

Antes de comenzar el comparativo, se debe tener toda la informacidn, debido
a esto es necesario calcular los volimenes de tubos y coraza de cada uno de
los componentes principales:

Volumen del evaporador

Informacién obtenida de dimensionamiento de componentes:

No. de pasos: 2

No. de tubos: 1330

Area de flujo por tubo: a't (in®) =0.302
Longitud de tubos: Lt (ft) =25

Area total de tubos Volumen de tubos
Nt*a't V (i) =arlt
at @) = gen V () =3487
at (i) =1.39 V (gal) =26083
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Volumen del absorbedor.
Informacién obtenida de dimensionamiento de componentes

No. de pasos: 2

No. de tubos: 1330

Area de flujo por tubo: a't (in’) =0 302
Longitud de tubos: Lt (ft)=25

Area total de tubos Volumen de tubos
__ Nt*at V@) =atit
a () == V (#) =34.87
at (e =139 V (gal) =260 83
Volumen del copdensador.

Informacién obtenida de dimensionamiento de componentes:

No. de pasos: 1

No. de tubos: 413

Area de flujo por tubo: a't (in®) =0.302
Longitud de tubos: Lt (ft) =25

Area total de tubos Volumen de tubos
Nt*a't V () =ar*Lt

B = V (@) =2165
at(f) =087 V (gat) =162.0
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Volumen del generador.
Informacién obtenida de dimensionamiento de componentes

No. de pasos: 2

No. de tubos: 506

Area de flujo por tubo: 2t (in®) =0.302
Longitud de tubos: Lt (ff) =25

Area total de tubos Volumen de tubos
Nt*a't V@) =at'Lt
W) e V@) =1326
at(fty =087 V (gal) =99.23

Volumen del evaporador
Informacion obtenida de dimensionamiento de componentes:

Didmetro de 1a coraza (in): 39
Longitud de coraza Lt (ft)=25

Area total de coraza: at (ff%)

Area total de tubos Volumen de tubos
Pi*D? V@) =a*it

at (@) == V @) =2074
at(f¥) =830 V (gal) =1552
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Volumen del absotbedor
Informacién obtenida de dimensionamiento de componentes
Didmetro de la coraza (in): 39

Longitud de coraza Lt (f) =25
Area total de coraza: at (ft9)

Area total de tubos Volumen de tubos
pi*D? V () =attlt
et = @
4 V(@) =2074
at(fy =83 V (gal) =1552
Volumen del condensador.

Informacién obtenida de dimencionamiento de componentes:

Diametro de la coraza (in): 25
Longitud de coraza Lt (ft) =235

Area total de coraza; at (ft%)

Area total de tubos Volumen de tubos
SN Lo 2 V @) =arLt
) === V (@) =853
at(f) =3.41 V (gal) =638
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Volumen del generador.
Informacion obtenida de dimencionamiento de componentes

Didmetro de ia coraza (in): 27
Longitud de coraza Lt (ft) =25
Azea total de coraza: at (f)

Area total de tubos Volumen de tubos
Pi*D? V @) =at*Lt
at(fe) == V@) =99.4
at(f’) =4 V (gal) =744

Con toda la informacién recopilada se procede al comparativo componente
por componente, con las unidades comerciales mas proximas.
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Destripcion

Capacidad (TR)
Evaporador

Flujo (gpm)
Tubos

Volumen (gal)
Tubos

Coraza
inlet °F
outlet °F
Calor (BTU/hi)
Absorbedor

Flujo (gpm)
Tubos

Yolumen (gal)
Tubos

Coraza
inlet °F
outlet °F

Cator (BTU/M1)

Resultados
Obtenidos del
Disefio

910

1954

260
1552
56
44

11720010

3185

260
1552
85
95.5

16614420

Unidad A

Unidad B

York tnterpational York ititérdational

08

2180

211
1904
54
44

10895640

3270

306
1504
&5
95

16343460

960

2304

230
2122
54
44

11515392

3450

334
2122
85
95

17243100
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Descripcion

Capacidad (TR)
Condensador

Flujo (gpm)
Tubos

Volumen (gal)
Tubos

Coraza
inlet °F
outlet °F

Calor (BTU/r)
Generador

Flujo {gpm)

Tubos (Ib/hr)

Volumen (gal)
Tubos

Coraza
inlet *F
oullet °F

Calor (BTU/hy)

Resultados
Obtenidos del
Disefio

910

3185

162
656
95.5
103

11730960

18326

99
744
240
240

17404380

Unidad A

Unidad B

York International York Intemational

908

3270

156
71}

95
1014

10459814 4

16600

90
711
188.28
188.28

16354320

960

3450

171
791
95

101 4

11035584

17600

97
791
188.28
18828

17339520
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Resultados

Descripcion Di 08 York international York International
isefio
Capacidad (TR) 910 908 960
Solucién de LiBr
Peso (1b) 10958 4 10055 11050
Eficiencia
% 63 65 65
Flujo de agua fiia a proceso
Flujo (gpm} 1961 2 21879 23123

Analivando los datos tabulados, s¢ comprucba la veracidad dol discfio, al exisiir solo
pequeiias diferencias entre la unidad disefiada y las unidades de! proveedor
Analizando la informacién por componente se tiene;

Evaporador: El flujo do la unidad discitada ¢s wn poco menor al requerido cn las
unidades A v B, esto se debe a un mayor volumen de coraza, sin embargo se tiene el
mismo diferencial de temperatura y una disipacion de calor muy similar

Absorbedar: El disefio da como resﬁlmdorvalores de flujo y volamenes de tubos y
coraza menores a los tabulados por los proveedores, sin embargo se mantiene el
diferencial de tempceratura y una absorcidn de calor casi iguales.

Condensador: ¢s 16gico 1a obtencién de valorcs menorces en flujo v volumen de tubo
y coraza, debido un evaporador y absorbedos de dimensiones menores a los
reportados por ¢l proveedor, aunque existe un diferencial de temperatura un poco
mayor, esto ¢s debido a una temperatura de entrads al generador mayor que las
reportadas por el proveedor

Generador: Es ¢l componente mds similar, al tener casi las mismas
dimensiones que las unidades “A y B”, la diferencia radica en la temperatura
de entrada al generador por lado de tubos. De la informacidn anterior se concluye
que la unidad esta bien disefiada, que solamente sus dimensiones son un poco
menores a las unidades comerciales

11t



Capitulo 6

ESTUDIO ECONOMICO.

6.1~ Estimacién de costos.

Antes de proceder a la preparacién de un estimado, se recomienda analizar
previamente la informacién disponible y definir el grado de exactitud que se
1equiere en el estimado.

Informacién disponible

*Descripcidn del equipo:

Unidad de refrigeracién por absorcién para tiabajar con vapor saturado, de
efecto sencillo, tipo hermético, probado en campo. La unidad viene precargada
con nitrégeno para manteneila presurizada y detectar cualquier tipo de fuga que
se pudiera presentar en el transporte.

*Cotizacioén del equipo por proveedor:

El modelo seleccionado, es el YIA-ST9E2-46, con capacidad para 908 TR, para
operar a 460 Volts / 3 fases / 60 Hz; enfiiando 1816 gpm de agua desde 56 °F
hasta 44 °F, utilizando bromuro de litic como solucién y agua desmineratizada
como medio refrigerante. Para hacer el trabajo, requiere de 3270 gpm de agua de
torre ~

La unidad seleccionada es 1a YIA-ST9E2-46.
Tiene un precio de $225,208.00 USD mis IV.A @ Jun-2002
El precio incluye:

§ Carga inicial de bromuro de litio

§ La unidad vendra precargada con nitrégeno.

§ Precio neto libre a bordo én la planta de York, en Durango.
§ No incluye fletes y maniobras de instalacién.

§ Falia agregar ¢l seguro de flete y el 15% de IV A

§ No incluye arranque

§ Tiempo de entrega de 10 a 12 semanas.

*Hoja de datos (punto 4.8)
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Analizando la informacién disponible se puede optar por utilizar los métodos de
estimados de costos intermedios, los cuales tienen un grado de exactitud que
varia en + 30% y su elaboracién presupone un conocimiento précticamente
completo de las especificaciones principales del equipo.

En general, se puede establecer que las técnicas que se utilizan para elaborar
este tipo de estimado consisten bisicamente en Io siguiente; '}

1.- Obtencién de los costos estimados de los equipos principales o sea los
mostrados en la lista de equipo. Estos cosios se obtendrin mediante
cualquiera de los siguienies métodos:
a~ Datos publicados en la literatura (graficas, tablas, nomogramas, etc.)

debidamente  actualizados mediante los indices de costos
correspondientes.

b.- Datos existentes de capacidades diferentes ajustando los costos mediante
el mélodo exponencial y debidamente actualizados mediante los indices
de costos correspondientes.

¢.~ Obtencién de cotizaciones directas de proveedores de los equipos.

Evidentemente el método mas exacto es el “c” y el menos exacto ef “b”.

2.~ Utilizacién de factores que permitan determinar ¢l costo estimado del equipo
en funcion del costo de los equipos principales.

a.- Método de los factores de Lang.

b.- Método de Hirsch-Glazier.

¢.~ Método de Rudd-Watson.

d.~ Método de los modulos de Guirhrie
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Al conocer los diferentes métodos y requerimientos de los estimados de costos
preliminares se procede a determinar la inversidn iicial por cotizacion directa,
por ser el método mdés exacto, ademés de ser cotizado directamente por el
proveedor y al tener menos especulaciones que los otros métodos.

6.1.1- Inversién inicial, %17

Inversion fija

Equipo, USD @ May-2001

Obra civil e Instalaciones
Gnriia, Cimientos, Instalacién

Contingencias

Inversién Diferida
Flete
Pruebas y Arrangue
Seguros

Contingencias

Capiial de trabajo
Refacciones

Contingencias

Inversién fija
Tnversién diferida
Capital de trabajo

Inversién inicial

Total:

Costlo en miles USD
$815.815

$258,989

$517,978

$38,848

Cosio en miles USD
$17,676

$7,770

$5,180

$3,885
$842

Costo en niiles USD
$5,439

$5,180

$259

Cosio en miles USD
$815.815
$17,676
$5,439
$838,930 USD
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6.1 2 - Costos de operacién

Equipo: Unidad de refrigeracion por absorcién
Modelo: YIA -ST - 9E2 - 46

La unidad de refrigeracién para hacer el trabajo, requiere de 3270 gpm de agua
torre, para ¢l absorbedor y condensador, también requiere de dos bombas para
circulacion de refrigerante vy solucion absorbente, es imporiante considerar un
10% de perdidas por arrastre, fugas, etc, en el agua de alimentacién al
absorbedor. Es importante mencionar que se requiere por lo menos 10 tn/hr de
vapor, a una presion minima de 9 b/in®, cabe recalcar que este ultimo conceplo
no es incluido en los costos de operacion, debido a que el vapor a utilizar es
reciclado vy no genera un costo adicional Todo lo anterior se detalla en la tabla
siguiente:

Costo
Concepto Cantidad  Costo de insumo  Unitario $hr  Anual
Electricidad de . _
bombas 67 Kw/hx $0.5/Kw 335 268,000
Agua (torre) 743 m’/hr $4/m’ 2972 23,776,000
Agua(epuesio) 43 pime g2 s 186 1,488,000
Mantenimiento ' 84,600

Costo total de operacién anual (pesos): $25,616,600

Este costo tepresemta la cantidad anunal a gastar por concepto de operacién del
sistema de absorcion, cabe mencionar que el mantenimiento es preventivo, y
solo incluye la mano de obra v la asistencia téenica, cualquier refaccion debera
considerarse en el concepto de contingencias. ¥
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6.3 - Determinacion de indices econémicos (TIR y PRI). f2l

Tasa interna de retorno (TIR): Se define como la tasa de descuento capaz de
igualar la serie de ingresos futuros con €l desembolso original Dicho de otro
modo, es aguella tasa de descuento que da al proyecto un valor presente neto de
cero. Expresado en simbolo, la TIR vendria a ser “r” en el denominador de Ja
signiente ecuacion.

0=DI-F8; /(1 + T +FS/ (L + D)%+ ~oFSy/ (L +1)"

Donde:

r: TIR

DI= Desembolso inicial: 7,885,943 pesos @ May-2001. Cotizacién directa del
proveedor.

F$;=Utilidad anual: $2,254,000 pesos. (Representa los costos de operacién del

n = Periodos: 10 afios sistema de comoresion).

Tterando se obtiene una TIR de:
TIR=2567%

Periodo del retorno de Ia inversion (PRI): Es una medida de la rapidez con que
el proyecto reembolsard el desembolso original de capital Este periodo es ¢l
nimero de afios {0 meses o semanas) que la empresa tarda en recuperar el
desembolso original mediante eniradas de efeclivo, sin aciualizar, que produce
el proyecto y que puede expresarse de la siguienie manera.

PRI (afios) = Desembolso inicial
Utilidad anual

DI= Desembolso inicial: 7,885,943 pesos @ Dic-2001. Cotizacién directa del
proveedor,
Utilidad anual: $2,254,000 pesos, (Representa los costos de operacién def
sistema de compresion)

PRI (aftos) = 7,885,943 / 2,254,000
PRI (afios) =35

Por experiencia se puede decir que la tasa obienida es algo baja, asi como el
retorno de inversién no es a corto plazo, aungue hay que determinar estos

mismos indices para el sistema de compresion antes de lomar alguna decisidn 16



6.4.» Analisis econdmico comparativo con el sistema de compresion

Para tener bases de comparacidn es necesario seguir el mismo procedimiento
que se uso en ¢l sistema de absorcién, por lo que se determinaré el estimado de
inversion, costos de operacién e indices econdmico (TIR y PRI), para ¢l
sisterna de compresion

*Estimados de costos:

+ Inversion inicial
. .
% Costos de operacién.

*Indices econdémicos.

Antes de comenzar algin cilculo es importante conocer la informacitn
disponible que se tiene para el sisterna de compresién

*Descripcion del equipo:

Unidad de refrigeracién por compresién de efecto sencillo, tipo hermético,
probado en campo. La unidad viene precargada con nitrogeno para mantenerla
presurizada y detectar cualquier tipo de fuga que se pudiera presentar en el
transporte,

*Cotizacion del equipo:

El modelo seleccionado, es el YKGDFDH7-CXES, con capacxdad para910 TR,
para operar a 460 Volts / 3 fases / 60 Hz, enfriando 1820 gpm de agua desde 56
°F hasta 44 °F , utilizando un compresor para hacer pasar calor de un lugar a
otro, usando R- 134A como medio refiigerante. Para hacer el trabajo, requiere de
2730 gpm de agua de torte.

La unidad seleccionada es lIa YKGDFDH7-CXES.
Tiene un precio de $191,692.00 USD més LV. A @ Jun-2002

§ Precio neto libre a bordo en la plantz de York, en Monterrey, N.L.
§ No incluye fletes y maniobras de instalacion,

§ Falta agregar el seguro de fletey el 15% de 1 V.A

§ No incluye arranque

§ Tiempo de entrega de 10 a 12 semanas.
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Inversion inicial, Cotizacién directa del proveedor.
Equipo: Unidad de refrigeracion por compresién.
Modelo: YKGDFDH7 - CXES

Costo en miles USD
Inversién fija $694,405
Equipo, USD @ Dic-2001 $220,446
Obra civil e Instalaciones $440,892
Griia, cimientos, instalacion
Contingencias $33,067
Costo en miles USD
Inversién Diferida $15,045
Flete $6,613
Pruebas y Arranque $4,409
Seguros $3,307
Contingencias - $716
Costo en miles USD
Capital de trabajo $4,629
Refacciones $4,409
Contingencias $220
Inversi6n inicial
Costo en miles USD
Inversién fija $694,405
Inversioén diferida $15,045
Capital de trabajo $4,629

Total: $714,080 USD
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Costos de operacién
Sistema de compresion.

Equipo: Unidad de refrigeracién por compresion
Modelo: YKGDFDH7 - CXES

La unidad de refiigeracién para hacer ¢l trabajo, requiere de un compresor
centrifugo de simple etapa, el cual necesita para su funcionatniento una carga de
539 kwohr, ademds de 2730 gpm de agua torre, para el absorbedor y
condensador, también requiere de una bomba para circulacién de aceits, es
importante considerar un 10% de perdidas por arrastre, fugas, etc., en el agua de
alimentacion al absorbedor. Todo lo anterior se detalla en Ia tabla siguiente:

Costo
Concepto Cantidad  Costo deinsumo Unitario $hr Anual

Electricidad de ,

compresor 539 Kw/hr $0.5/Kw 270 2,160,000
Electricidad de .

borabas 60 Kw/ht $0 5/Kw 30 240,000
Agua (toree) 620 m*/hr $4/m’® 2480 19,840,000
Agua (make-wp) o 3, $2.5/m’ 155 1,240,000
Mantenimiento 178,600

Costo total de operacion anual (pesos): $23,658,600

Este costo representa la cantidad anual a gastar por concepto de operacion del
sistema de absorcién, cabe mencionar que el mantenimiento es preventivo, y
solo incluye la mano de obra y la asistencia técnica, ademas de una carga de
aceite, cualquier refaccién deberd considerarse en el concepto contingencias.
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Determinacién de indices econdmicos (TIR y PRI) para el sistema de
compresion.

Tasa interna de retorno (TIR): Expresado en sfmbolo, Ia TIR vendria a ser “r’en
el denominador de la siguiente ecuacién.

0=DI-F$, /(1 +TV +F$,/ (L + 1)+ e Fp / (1 + 1)
Donde: '

. TIR
Di= Desembolso inicial: $6,712,349 pesos @ Dic-2001. Cotizacién directa del
proveedor.
F$; =Utilidad anual: $4,212,000 pesos, (Representa los costos de operacion del
sistema de absorcién) :
n = Periodos: 10 afios

Iterando se obtiene una TIR de:
TIR = 62 .25%.

Periodo del retorno de la inversién (PRIY: Puede expresarse de la siguiente
manera

PRI (afios) = Desembolso inicial
Utilidad anual

DI= Desembolso inicial: $6,712,349 pesos @ Dic-2001. Cotizacién directa del
proveedor.
Utilidad anual: $4,212,000 pesos (Representa los costos de operacién del
sistema de absorcién).

PRI (afips) = 6,712,349/4,212,000
PRI (aftos) = 1,59

La TIR obtenida para ¢l sistema de compresién es mucho més alta que la
obtenida en sistema de absorcién, por lo que toca al periodo de recuperacion, la
inversién se recupera en la mitad de tiempo en el sistema de compresién ¥
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Con toda la informacion necesaria se procede 8 comparar los costos entre ambos
sistemas:
Tabla comparativa de estimados de inversion.

Método Absorcidn Compresion Diferencia
Abs ~ Comp
Cotizacién $7,885,943 $6,712,349 - $1,173,594

Es clato que el sistema de compresién, requiere de una inversion menor, esto se
debe a un costo de adquisicién de equipo mas bajo en comparacién con el de
absorcién, aim que el resultado no es favorable para el sistema de absorcién, este
resultado no es definitivo.

Tabla comparativa de costos de operacién.

Sistema Costo Costo Anual Diferencia
Concepto Absorcién Compresién  Unitario  Absorcién  Compresién  Abs - Comp
$/aflo $/afio

Electricidad debombas 67 Kw/hr 60 Kwhr  $0.5Kw $268,000  $240,000 $28,000

Electricidad de compresor 0 539Kwhr  $05/Kw $0 $2,160,000 <32 160,000
Agua (torre) M43mir 620mhr  $4mbr $23,776,000 $19,840,000  $3,936,000
Agua {make-up) 43 mPh 62mr  $25mMhr $1,488,000 $1,240,000  $248,000
Mantenimiento $84,600 $178,600 ~$94,000

Costo total de operacién anval: $25,616,600 $23,658,600 $1,958,000

De igual manera que en los estimados de inversién, el sistema de¢ compresién
resulta mas econdmico en su operacion, esto se debe en gran medida a un uso
mayor de agua de torre, gue es el insumo de més alto costo en la operacién de
ambos sisternas.
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Toda la informacién anterior, se visualiza mejor en forma grafica, debido a la
diferencia tan grande que existe entre las cifras del comparativo de costos de
operacién, se dividieron convenientemente los conceptos tabulados el
comparativo en las siguientes tres graficas

E Mantenimiento Electricidad de bombas

Absorcién

2.3,

20
Pesos
{mifjores) 1.5

Lo

Absorcion

05

0o

30,
25
20+

LR
(mtlones) |

Agua de torre ¢ Costototal de operacién

TESIS CON
FALLA DE ORIGEN




Tabla comparativa de indices econémicos,

Absorciéon
Concepto
Utilidad anual (pesos)  $2,254,000
TIR (%) 257
PRI (afios) 35

Sistema
Compresion

$4,212,000
623

16

Con las siguientes graficas se puede tener una mejor idea de la diferencia

existente entre estos indices

OO =W A a
QUMD ADO WL

B Utilidad anual (millones de pes

Analizando la informacién anterior, se puede concluir que el sistema de
compresién es el més econdmico, al tener mas bajo cosio de adquisicién y de
operacidn, al ser més rentable y tener un periodo de recuperacion de la inversién
muy corto. Toda Ia informacién antes mencionada se apalizard en ef capitulo 7.

TESK CON ]
FALLA DE ORIGEN
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Capitulo 7

EVALUACION DEL CASO DE ESTUDIO.

La evaluacién es el proceso mediante ¢l cual los afributos y resultados de un
proyecto se comparan y califica para obtener un juicio acerca de una situacién
que refiere ser encaminada al cumplimiento de ciertos fines. Debe entenderse
por juicio, el resultado de efectuar una comparacién racional asi como por
calificar, asignar cualidades 2 un ente o bien ordenar una serie de cosas
mediante un proceso preferencial

Al existir diversos criterios de decisién es necesario establecer guias para
definir cuél debe adoptarse en un proyecto especifico. La eleccién apropiada
depende de as circunstancias en que se tome la decisién y de las practicas que
siga la empresa. Las empresas tienen distintas normas de aceptacion, que es
necesario conocer, Quienes toman decisiones tienen también diferentes
normas en cuanto aguelio que se les pueda comunicar, la misma empresa
querra considerar més de una norma de aceptacién. Por supuesto se deba estar
preparado para aplicar cualquiera o todos ellos.

Como las circunstancias que rodean cada caso pueden variar mucho, es
preciso limitar ¢l estudio en términos generales que pueden ser adecuados a
los casos espectficos que se pueden presentas.

7.1~ Resultados y su discusién

De acuerdo a la aplicacién de 1a metodologia establecida para el presente
trabajo, se consideraron los siguientes aspectos para ser evaluados en este caso
de estudio, siendo estos:

* Aspecto técnico de proceso

*Aspecto de disefio de sistema.
* Aspecto econdmico - financiero.
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Aspecto técnico de proceso.

En este inciso se consideran las caracteristicas desde el punto de vista de
proceso en el &mbilo de ingenieria bésica.

*Se cuenta con la suficiente energia recuperada para la operacién del sistema
de absorcidn, al cuantificarse dicha energia en el punto 2.3 y comprobarse que
la energia disponible excede la requerida.

*Mediante un anglisis energético, se determino que el proceso requiere disipar
un calor equivalents a 1820 TR, dé¢ las dreas de polimerizacién y recuperacion,
para este fin se requiere de dos unidades de refrigeracion de 908 TR las cuales
tendran vapor de desecho como medio de calentamiento, para generar el
efecto de enfriamiento necesario para disipar e calor de ambas éreas.

*Se disefio termodindmicamente la unidad de refrigeracion por absorcién, por
el método descrito en ¢ ASHRAE Handbook, dando como resuitado un
disefio con pocas diferencias, respecto a disefios de unidades similares
obtenidos de fabricantes especializados, con este hecho se valida la
metodologia empleada en el disefio de esta unidad en el presente trabajo.

Aspecto de disefto de sistema.

*El disefio mecénico de la unidad de refrigeracién por absorcion se baso en el
célculo de coeficientes limpios y totales de disefio, comprobéndose el cdlculo
mediante la obtencion del factor de obstruccion. La informacion que resulto de
este disefio, se comparo con disefios de unidades similares obtenidos de
fabricantes especializados, observandose muy pocas diferencias en la
comparacién de ambos disefios, por lo que se validan los calculos elaborados
para este disefio.

*Se determino que el espesor adecuado para el recipiente superior es de 5 16Y
de 7 16 para el recipiente inferior, esta diferencia de espesores se debe
principalmente al cambio de didmetro entre los recipientes y a su diferencial
de presién
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*Las hojas de datos elaboradas, contienen lo que el autor del presente trabajo
considera més importante y representativo de esta unidad, al no encontrar en
la literatura y proveedores, algim formato oficial.

Aspectos econémico-financieros.

Criterio econdémico -financiero, Con este criterio se busca el mejor tiempo de
recuperacion de la inversidn, la mixima utilidad y el menor tiempo de
implantacién del proyecto,

Dentro de los aspectos econémicos -financieros, fueron seleccionados los
siguientes puntos para ser evaluados:

Presupuesto de inversion.
Costos de operacion.
TIR y PRI

*En los criterios seleccionados se puede observar que el primer aspecto refleja
la inversién requerida para adquirir e instalar el sistema a implementar, este
presupuesto esta integrado por el conjunto de erogaciones que €S necesario
realizar para conformar ia infraestructura fisica (maquinaria, terreno, edificios,
etc.) e intangible (impuestos que deben ser pagados por la compra o
importacién de maguinaria, transporte hasta el sitio del proyecto, seguros, etc )
que le permitira al proyecto transformar un conjunto de insumos en un
producto terminado.

*Como se puede ver en la tabla de inversién, es claro que el presupuesto a
invertir es menor en el sistema de compresion, esto se debe principalmente &
un costo de adquisicion menor en comparacién con el sistema de absorcién, lo
que implica una inversién inicial menor para ei sistema de compresién
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*Al contrario de lo que inicialmente se pensaba, Jos costos de operacién del
sistema de absorcién, superan a los costos generados de la operacién del
sistema de compresion, esto se debe a un mayor consumo de agua de torre por
parte de Ja unidad de absorcidn y este insumo es el de mayor costo por hora,
superando aiin el costo de kw/hr que consume el compresor.

*De igual forma que en los anteriores puntos, después de ser evaluados
mediante indices econémicos (TIR y PRI), el resultado favorece nuevamente
al sistema de compresién, al tener una tasa de interna de 63 2% y un periodo
de retorno de 1.6 afios, cifras que como se puede observar en la tabla de
indices, duplican favorablemente las obtenidas para ¢! sistema de absorcion.

7.2- Conclusiones y recomendaciones.

Despusés de analizar la informacién del punto anterior (7 1) se puede concluir
que la implantacién del sistema de refrigeracién por absorcién es técnicamente
factible, pero econémicaments inapropiada, debido principalmente a un alto
consumo de agua de enfriamiento en el absorbedor de dicho sistema, siendo
este insumo el de mayor costo por hora, ademés de que el sistema de
absorcién tiene un costo de inversién inicial un poco mayor que el sistema de
compresion, por 10 que no es econémicamente recomendable usar €} sistema
de absorcién en este caso en particular.

Debido a lo anterior se debe rechazar la hipétesis planteada en un principio, al
no poder cumplirse en su totalidad los objetivos pactados al inicio de este
trabajo, por lo ya antes mencionado En este caso en particular lo
recomendable es instalar un equipo de refrigeracién por compresién mecénica,
pata disipar el calor generado por el proceso en las 4reas de polimetizacion v
recuperacion,

El sistema de absorcién es recomendable en procesos donde el costo de agua
de enfriamiento resulte més econémico o donde el costo de energia eléctrica
sea més alio, por gjemplo al elaborar un anélisis de sensibilidad se puede
encontrar algim punto donde los costos mayor jerarquia (electricidad y agua
de enfriamiento) equilibren los costos totales de los dos sistemas.
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El examen de sensibilidad determina lo siguiente:

Por cada 10 centavos de vartacién en el costo de electricidad, los costos de
operacién aumentaron: $53,600 en el sistema de absorcion, mientras que en el
sistema de compresion aumento $479,200, las utilidades de ambos sistema se
vieron afectadas de una forma similar, al aumentar $431,200, en absorcién y
5,600 en compresién. Ahorg al variar por 10 centavos el costo del agua de
enfriamiento se obtuvo: una variacién de, $594400 en absorcién y de
$496,000 en compresién, mientras que la utilidad del sistema de compresion
se vio alectada negativamente, en el orden de $98,400, por cada 10 centavos
de agua de enfriamiento.

Como resultado de lo anterior se determino un punio de equilibrio, el cual se
encuentra en $0.95/kw v $3.0/m’, con estos costos encontramos un ligero
margen de utilidad de $644,000, del sistema de absorcién sobre el de
compresion, pero tenemos un periodo de relomo de la inversién y una tasa
interna de retorno de igual magnitud para ambos sistemas, por lo que la
implementacién de un sistema de reftigeracién por absorcitn, solo es posible
bajo estas condiciones econdémicas, debido a que anterionmente se habfa
demostrado un eficiente funcionamiento técnico, el tnico limitante para no
elegir este sistema, en este caso en particular es el factor econdmico, que
necesitaria de las condiciones antes mostradas para equilibrar dicho factor,
debido a esto se recomienda elegit al sistema de compresion, como medio de
enfriamiento.
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