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OBJETIVO DEL ANALISIS TERMOECONOMICO APLICADO A UN INGENIO AZUCARERO

= Aplicar el método termoeconémico en un {ngenio Azucarero de México para ubicar los puntos con
ahorro energético conforme a su operacion, ademas que pueda servir como herramienta en la
planeacion racional de inversion en recursos. Con la finalidad de tener mejores indices energélicos
en Ia produccion del azdcar.

INTRODUCCION DEL_ANALISIS TERMOECONOMICO APLICADO A UN INGENIO
AZUCARERO

En el presente trabajo se aplica el método de andlisis termoecondmico en un Ingenio Azucarero en
Meéxico.; con la finalidad de obtener e identificar los costos de los flujos en un proceso agroindustrial, para
proponer soluciones que tiendan a mejorar el uso de los recursos energéticos y lograr aumentar la
competitividad de la planta.

Se aplica la exergia para conocer cuanta energia se consume en el proceso de obtencidon de azulcar, con
la finalidad de obtener los costos de energia total, asi como las perdidas que se tienen el los diferentes
equipos que involucran el proceso. La exergia proporciona una medicidon mas precisa de las ineficiencias
reales en el sistema por medio de evaluar las irreversibilidades del sistema (Referencia 1).

Para la realizacion del analisis se utilizaron datos energéticos y caracteristicas técnicas de los equipos
proporcionados por las gerencias del ingenio Azucarero —Central de Motzorongo S.A. de C.V.-, estos
datos se consideran adecuados; pues se han comprobado como logicos al aplicar los conceptos teéricos
en termodinamica y operaciones unitarias.

Tambien se incluyen costos de recursos —materia prima- (como cafa por tonelada, petréleo, etc.), asi
como los costos para la operaciéon de los equipos, los cuales han sido proporcionados por el ingenio

azucarero. De modo que todos los costos generados por el proceso son recogidos en los productos en
cada etapa del proceso.

Tanto las caracteristicas técnicas, los datos energéticos en el Ingenio y los costos en las materias primas
Como equipos son necesarios para el analisis termoecondmico; quien combina, principios econdémicos y
de analisis de termodinamica (exergia). Con esto se investiga el compromiso éptimo entre la reduccién de
la suma del numero de recursos por sus costos asi como el aumento de capital para que resulte un valor
minimo en el costo del producto.

Con el presente trabajo se pretende motivar y mostrar a los departamentos de ingenieria en las industrias
con alto consumo de combustibles, a emplear los métodos de analisis mas racionales como el

termoeconomico, y contar con mejores bases, para tomar decisiones orientadas a lograr la productividad
en fas industrias.

El documento se ha estructurado de la siguiente manera para conseguir el objetivo general.

* Elcapitulo I, - Descripcion general de la industria azucarera- . Describe un panorama general de la
industria azucarera. Para mostrar el entorno de este tipo de empresas y observar su importancia
desde el punto de vista energético.




Para conocer las principales operaciones involucradas en el Ingenio Azucarero, se hace una breve
descripcion de cada etapa del proceso para obtener azucar, asi .como, algunos sub- productos y es
descrito en el capitulo Il -Proceso de Fabricacion del Azucar-

La descripcion de los fundamentos del anallsxs termoeconémlco asl como la formulacaén de las
ecuaciones adicionales para modelar las operaciones del Ingenlo Azucarero Y. obtener. los resultados
del comportamiento de cada flujo se mdlcan en:el: A lecedentes del . Analisis
Termoecondmico-.

Se indican las caracteristicas técnicas de los pnncupales eq po crados:en el proceso de
obtencién de azicar, asi como, los parametros termodlnémlcos de® a|gunos fluidos' de trabajo, los
cuales se sefialan en el capitulo IV — Descripcion de la’ Planta Seleccuonada- Estos son base para el
desarrollo del proximo capitulo. : " : :

Se aplica del método termoeconomico con la modelamén de los® equnpos representatwos con'la
finalidad de indicar los resultados generados en los ba|ances Lo anterlor se cuta en el capltu|o V-
Analisis Termoecondmico del Ingenio de Motzorongo-. : {

Las conclusiones del andlisis son escritas en el capitulo VI —Con}cl'u‘slcjhes

Referencia

1. T.J. Kotas, “The Exergy Method of Thermal Plant Analysus" Ed|t Butterworths UK 1995 (revised
and reprinted).
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CAPITULO L. Descripciéon General de la Industrla 6
Azucarera. :

Introduccion

Este capitulo tiene la finalidad de propormonar un panorama general de la industria_azucarera para que
comprender su entorno, asl como su impacto en el consumo energético con respecto al total empleado
(energético) en la industria mexicana.

1.1 Descripcién de la Industria Azucarera en el Mundo

El azdcar es un producto que se consume practicamente en todo el mundo. La cantidad de azucar que
consume una persona esta en funcién del habito de consumo, el poder adquisitivo, la disponibilidad del
producto y la region geografica donde se ubica. Es un satisfactor de bajo costo: que proporciona calorias
a menor precio que otros productos alimenticios comunes y es uno de los alimentos mas puros y tan
rapidamente digerido que se convierte en energia disponible en cuestion de minutos

Sustitutos del Aztcar

Durante muchos afios, el azucar ha sido el edulcorante por excelencia, practicamente sin ningtn
competidor; sin embargo, el desarrollo de los sustitutos del aztcar tomd impulso a partir de los aios
setenta, estimulados por épocas de altos precios del azucar en el mercado mundial y las campanas a
favor de un menor consumo calérico. En anos anteriores, los edulcorantes sustitutos del aztcar habian
sido productos quimicos organicos tan diferentes al azucar que apenas si surgio alguna posibilidad de
competencia significativa entre estos y el azucar (Referencia 1). No obstante, los avances tecnolédgicos
del mundo industrializado hicieron posible la produccion de un edulcorante natural: el jarabe de maiz rico
en fructuosa (JMRF).

Los edulcorantes se pueden clasificar en dos grandes grupos: a) Caloricos y b) No Caldricos (artificiales).
Dentro del primer grupo se tienen al azucar, la miel de abeja, JMRF; en el segundo grupo existe una
amplia variacion de edulcorantes, obtenidos de manera artificial como los productos; aspartame, la
sacarina, acesulfame-K, sucralosa, stevioside, alitame, etc. (Referencia 2).

Materias Primas del Azucar
Dos son las materias primas a partir de las cuales se obtiene de manera comercial el azticar, estas son:

« La cafla de azucar; se produce, en climas tropicales;
« Laremolacha; se produce, en climas templados.

Comportamiento de la Producciéon Mundial de Aztcar

La produccion presenta bajas y altas de un afo a otro, debido, entre otros factores a Ias cond1cnones
climatologicas que afectan al cultivo y a los cambios en las politicas azucareras mpuestas al interior de
los paises productores

Los principales paises productores de azUcar han conformado una industria que responde en primer
termino a sus intereses de politica interna (autosuficiencia, apoyo a productores, subsndlos etc.), asi en
menor medida, a las tendencias del mercado internacional y sus precios. : :

Entre los paises productores mas importantes podemos citar: La Union Europea, India, Brasil, China,
Estados Unidos, Ex Union Soviética, Australia, Cuba, México, Ta|land|a Paklstén Indonesia y Turquia
(Referencia 2). .

Produccion Mundial del Azacar y Precios
La produccidon de azticar mundial para 2001/02 se estima en 133;2 millones de toneladas, esto debido al

aumento de la produccion; en Brasil, mas de 1.85 millones de toneladas; Tailandia, mas de 1.13 millones
de toneladas: China, mas de 1.12 millones de toneladas; India, mas de 1.03 millones de toneladas.
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Ademas, la produccion (2001/2002) final para México es mas de 300,000 toneladas, asi como |3
estimada en, Cuba, y Guatemala mas de 400,000, y 280,000 toneladas, respectivamente. Se estiman
exportaciones mundiales para 2001/02 mas de 39.9 millones de toneladas. El prondstico mundial para
2002/03 esta en 138.3 millones de toneladas, 4% mayor del estimado 2001/02. Las exportaciones
mundiales para 2002/03 se pronostica en 42.3 millones de toneladas, un 6% mayor al estimado del
2001/02 (Referencia 3).

Rusia, Ucrania, y China parece reducir las importaciones para aumentar la produccion doméstica. EU,.se
moderara en el incremento de sus importaciones. El aumento de produccion mundial puede ser presion
suficiente para un descenso en los precios (Referencia 3).

1.2 Sintesis de la Industria Azucarera en México

Distribucién Regional de la Industria Azucarera

La industria azucarera en México tiene una relevancia especial por las implicaciones economicas y
sociales que se generan a partir de ella.

Los ingenios azucareros que trabajaron en la zafra 2001-2002 son de 59 ingenios localizados en 15
estados del pais. En la tabla 1.1 se enuncia la cantidad de ingenios por entidad federativa.

Tabla I.1 Ingenios en México -zafra 2001/2002- por Entidad Federativa
Entidad Federativa Numero de Ingenios
Veracruz 22
Jalisco 6
Oaxaca
Michoacan
San Luis Potosi
Sinaloa
Tabasco
Nayarit
Puebla
Chiapas
Morelos
Tamaulipas
Campeche
Quintana Roo
Colima
Total de Ingenios en México

GasanNnONNOOR LS

La mayor cantidad de ingenios azucareros estan localizados en el Estado de Veracruz y Jalisco, La
distribucion geografica de las zonas cafieras y sus ingenios azucareros al interior del pais, contribuyen a
la descentralizacion de la actividad productiva (Referencia 4),

El 3 de Septiembre del 2001 el gobierno de México expropidé 27 ingenios azucareros por problemas de

flujo en efectivo. Estos ingenios actualmente operan normalmente con la administracidn gubernamental
(Referencia 3). : -

Politica Azucarera de México

La politica para el aztcar en México tiene por resumen las caracteristicas siguientes:

1. Tarifa arancelaria de importacion fija en dolares por kilogramo, para los diferentes tipos de azucar.
2. Mercado interno libre.
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3. Precio de cafa en funcion del precio del azdcar.
4. El excedente se debe exportar.

El principal objetivo de la politica nacional es hacera Ia lndust a azucarera mexicana més rednuable por
lo cual se necesitan nuevas politicas en la industria-azucarera, 1a cual facilite créditos’'con la finalidad de
aliviar problemas con flujo de efectivo, financiaciéon para almacenar azucary mecamzar la produccuon de
azicar (Referencia 2. 3y 5).

Relaciones productivas de los ingenios azucareros en México

La relacién productiva de la industria azucarera en el entorno econdmico nacronal se relacnona con sus
proveedores los cuales proporcionan los insumos para su operacion, asi como la industria consumidora

de los productos y subproductos elaborados por el ingenio azucarero. Los prmc:pa(es proveedores y'
consumidores se citan en la tabla 1.2:

Tabla 1.2 Entorno Productivo de la Industria Azucarera

Proveedores Consumidores :
Petréleo Galletas
Lubricantes Chocolate
Bienes de Capital Quimica-Fermentacion
Envases Embotelladores
Cal y azufre Dulces
Refacciones: Mecanicas y Eléctricas Aminoacidos
Levaduras Quimica-Farmacéutica
Fertilizante Alimento para Ganado
Agroquimicos Alcohol y Bebidas

Posicion del Consumo Energético por la Industria Azucarera en el Sector lndustrlal de Mex:co.

El consumo de energia de la industria azucarera en el afo 2000 fue de 110.5 Peta Joules (PJ) que

equivale a un 9 % con respecto a los requerimientos totales de energla del sector industrial que fue de
1234.256 PJ (Referencia 6).

La industria azucarera, ocupa el cuarto lugar de consumo energético del sector industrial mexicano como
se muestra en |a tabla 1.3 (Referencia 6).

Tabla 1.3 Consumo de Energia del Sector Industrial en México 2000

Sector

r4
o

. Actividad Consumo PetaJouies Yo

[ Otras Ramas 298.9 24 2%

2 Siderurgia 260.5 21.1%

3 |Quimica 150.8 12.2%

4 Azucar 110.% 8.0%

5 Cemento 107.1 8 7%

3 Petroquimica 95.3 7 7%

INDUSTRIAL 7 Mineria 68.7 56%
3 Celulosa y Papel 40.5 33%

Y Vidrio 339 27%

10 |Cerveza y Malla 16.2 13%

11 Aguas envasadas 10.5 0 8%

12 [Fenilizantes 103 0 8%

12 |Automotriz 9.8 0.8%

13 [Construccion 7.7 06%

15 Hule 6.0 0.5%

16 |Aluminio 50 0 4%

17__|Tabaco 2.7 2%

“Total 1234256

1 Petatoule = 10" Joules
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Comportamiento Histérico del Consumo Energético en la Industria Azucarera

En la grafica 1.1 se muestra la va'riai:iéri,'delrconsumo energético total historico la Industria Azucarera para
los dultimos 10 afios (1991-2000) -.y se contrastan las cifras con la grafica 1.2 que representa la
produccion histérica de azucar, para el mismo periodo (—Referencia- 6).

Graf’ca I 1 Comportamiento Histérico del Consumo Energético
: : TTotal en la Industria Azucarera
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De 1991 a 1992 se observa una disminucion del consumo energético debido a una caida de la
produccion; de 1992 a 1993, al aumentar la produccion:se eleva el consumo energético; 1993 a 1994, se
observa una caida de produccién la cual se refleja en el consumo del combustible.

Grafica 1.2 Produccion Histérica de Azucar
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De 1994 a1998, st‘e‘aumehi'a“e'l consumo_energético en funcion de la produccion; de: 1998 a 1999, se
observa una caida de produccion que se relaciona con la baja de consumo energético; de 1999 a 2000,
se percibe una produccion similar con una baja ligera de consumo energético con respecto al 99.
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Lo anterior nos sirve de base para saber si la industria azucarera ha establecido programas de ahorro
energético, .con lo cual se ha establecido el indice de produccién con energia como se muestra en ia
grafica .3. En lo general se aprecia en la grafica 1.3 que desde 1991 hasta 2000 se aprecia un mejor
aprovechamiento energético en los ingenios, ya que por unidad energética se ha producido mas azucar.

Grafica 1.3 Indice Energético
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Comportamiento Histérico del Consumo Energético Desagregado por Tipo de Energético en la
Industria Azucarera

Los combustibles de mayor consumo en los ingenios azucareros son el bagazo y combustéleo, como se
observa en la grafica 1.4. El comportamiento en el consumo se ha indicado en la seccion anterior. Los
energéticos de menor uso en la industria azucarera, son; la electricidad, cuando los Ingenios no generan
su propia energia para satisfacer todas sus necesidades o estan en periodo de mantenimiento; Diesel,
cuando requieren limpiar o utilizar equipo de mantenimiento. Las necesidades de la electricidad y el
Diesel se presentan a continuacion Grafica 1.5 (Referencia 6).

Grafica 1.4 Consumo Histdrico de los Principales Energéticos
Utilizados en la Industria Azucarera
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H : . Gréﬂca l 5 Consumo Histérico de los Energéticos con Bajo Uso.
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Similar a los energéticos, los altos precios en el azucar han fomentado la investigacion, asi como el uso
de sustitutos. De acuerdo a las estimaciones del Departamento de Agricultura de los Estados Unidos, la

produccion mundial del azticar estd en aumento y los precios por sobre oferta pueden bajar, ademas la
demanda ha disminuido al tener los edulcorantes de otro tipo con mayor aceptaciéon en el mercado.

La produccién azucarera ha mejorado su productividad a través de disminuir el consumo energético como
se mostro en la grafica 1.3.

Los ahorros energéticos en la industria azucarera son trascendentales para disminuir costos de
produccién y aumentar la utilidad operativa, ya que la energia es uno de los principales insumos en el
proceso. Ademas estos resultados contribuyen a una utilizacion racional y eficiente de los recursos
energéticos.

Lo antes citado, conviene hacerlo con el uso de métodos especializados para el andlisis econdmico
como el termoecondmico, el cual nos permite conocer cuantitativamente los. costos de producto y asi
proponer medidas de ahorro y uso eficiente de la energia en la industria.
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. PROCESO DE FABRICACION DEL AZUCAR

El objetivo del presente capitulo es describir los procesos principales, que conforman una planta de
fabricacion de azucar.

La cafa de azucar se conoce cientificamente como Saccharum Officinarum, planta graminea “‘deila tribu=""

andropogoneas, originaria de las indias orientales, pero cultivada ampllamente en muchas reglones
tropicales y subtropicales y es usada para obtener azucar

Las principales etapas del proceso para la fabricacion del azucar se basa a partir de lener Ia caﬁa en el
ingenio por lo que las principales etapas del proceso de elaboracién de azucar se pueden sxntetlzar en:

1) Preparacion de la cana.

2) Extraccion del jugo (quarapo pesado).
3) Clarificacién

4) Evaporacion.

5) Cristalizacion.

6) Centrifugacion.

7) Refinacion.

8) Secado.

Bloques de las Operaciones de Fabricacion de Aziacar

e nnnnn

En el anexo VI del presente analisis se proporciona un diagrama de flujo del ingenio en estudio.

En este apartado se pretende explicar en bloques generales el proceso de la fabricaciéon del azucar,
ademas de comprender las diferentes etapas necesarias para lograr consegulr el producto final. Cada
bloque involucra una serie de procesos unitarios.

Descripcion del proceso:

Los productores de cafa entregan y venden su cosecha al ingenio. La recoleccion se efectia cuando las
cafas se vuelven violetas o doradas, dejan de crecer y sus hojas amarillean; entonces se cortan
manualmente con machetes lo mas bajo posible, pues la parte inferior de las mismas es la mas rica en
azucar. La recoleccion se realiza también con equipo mecanizado en algunos campos.

——+ Cosecha Cana
de Azucar
r —» Recolector mecanico
oy
Ve
) Te .
. - ..
) e b, S © /RN
L Transpbne
— Contenedor para Caﬂa
de Azucar
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1) Prep’aracrién dela caﬁa-

La cafa de azucar al entrar a fabrica es pesada, donde es anahzada prevnamente para determinar la
riqueza sucarica y contenido de materia slida que acompaﬁa ala cafia.

“Actualmente en algunos mgemos se ha lnstalado un proceso de Iumpueza de la’ caﬁa pues Ia creclente
mecanizacion en igs lareas de cosecha, hace que esta llegue a los molinos con un’ alto porcentaje de
tierra (mayor de 3%), piedras, ramas y hojas que dificultan la mollenda y extraccnbn s

Una vez semi limpip {a cafa de azdcar continua hacia el batey. donde es Ia zona de entrada para la caﬁa
de azucar al ingenio. La cafia es manipulada por medio:de: gruas o volteadoras mecénlcas que la
descargan en las bandas transportadoras para encarrilarle a la etapa de’ preparacuén donde es triturada
mediante unos Molinos en funcién del gruesop que se qutere desmenuza :

Volcador

»
v

v

Cuchillas

A 4

Alimentador

§ %" Desfibradora

PN

=t it

—> Conductores, .

> Descargador (Ipo hilo i

2) Extraccion del jugo (guarapo pesado);

Esta operacion se realiza mediante la compresion de la cafia desmenuzada (bagazo) por |as masas, que
van desde tres hasta seis etapas o mas de |os molinos. Aun cuando al bagazo se someta a presuones
considerables o repetidas, no cede jamas todo el jugo que contiene.
Para extraer la mayor cantidad de azdcCar contenida, debe recurrirse en reemplazar el jugo que ‘la
constituye por agua para imbibicion y maceracién. En esta fase se aplica agua sobre la cafia en mohenda
para facilitar |a extraccion de la sacarosa.

El azucar se extrae por el agua que, circulando en contracorriente a-través de'la cafa mollda se fuerza
una solubilizacidn para obtener un jugo llamado “guarapo pesado”. A la salida del moling la cafia molida“-
esta practicamente sin azlcar, ¥y se obtiene un subproducto conocido como bagazo.
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% —— Molinos

Guarapo pesado o
azucar cruda

Agua para maceracion e
imbibicion

Transportador de
bagazo

Ctratmg o eouss
nr O et 3 4 [C

TN I MADOH

Bomba para maceracion

Tanque para Guarapo
pesado o azucar cruda

3) Clarificacion;

El jugo de salida del moling (guarapo pesado) esta compuesto principalmente de agua, azicar y otros
compuestos. El procedimiento de clarificaciéon tiene como objetivo la separacion de la maxima cantidad
de los Compuestos no-azucarados que contiene el guarapo o jugo pesado extraido de los molinos.

El jugo © guarapo pesado tiene impurezas propias de la solubilizacion forzada del agua con la cafa de
azucar desmenuzada por lo que es Necesario eliminar materias no deseadas a fravés de la sulfitacion
(jugo sulfatado) y el alcalinizado del jugo para - fomentar el proceso de floculacion y sedimentacion del
material en suspension no requerido (cachaza).

Posteriormente mediante filtrado se separa el jugo clarificado del precipitado (cachaza), continuando a la
etapa de eyaporgcion.
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E e — > B la para Jugo

Guarapo pesado o
azucar cruda

:' 'y
'

# Calentador para Jugo

Jugo clarificado

Tanque de filtrado

» Filtro rotatorio

» Material decantado

Bomba de Jugo
" Clarificado

4) Evaporacidn;

Con el propdsito de concentrar el jugo clarificado (desde 84.5% de agua y 15.5 de materia seca hasta
aproximadamente 30% de agua y 70% de materia seca), se procede a la evaporacion del jugo a través
de un evaporador de multiple efecto. El jugo de salida de evaporacion recnbe el nombre de jugo
concentrado, meladura o jarabe.

5) Cristalizacion;

A la salida de la evaporacion, la meladura se dirige a equipos conocidos como Tachos son evaporadores
de simple efecto, los cuales tienen la funcién de concentrar y saturar la meladura, mediante una
evaporacion realizada al vacio, con objeto de trabajar a baja temperatura.

Es progresivamente concentrado hasta la obtencidén de una solucién sobresaturada y en ese momento se
hace la adicion de una pequefia cantidad de minusculos cristales de azucar (semilla). Estos cristales
sirven de base para la formacion del grano, de forma que gran parte del azicar en disolucidon pasa a
engrosar el tamano de dicho grano. El resultado es una masa sobresaturada.

6) Centrifugacion;

La masa sobresaturada obtenida de la cristalizacion es vertida al proceso de centrifugacion, |la cual por
medio de cilindros provistos de mallas metalicas perforadas que giran a alta velocudad es separada el
azucar cristalizada de la miel no cristalizada.
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Preevaporador
E i6n Evaporadores
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Miel

Tachos
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Azucar

. e R

Centrifugas

+ Bomba de Meladura

7) Refinacion;

La refinacion es un proceso que acentua la calidad del producto en cuanto a pureza,:textura,.color.y
contenido de humedad. Utiliza como materia prima el azucar estandar o morena, el cual se somete a un
proceso de clarificacion. Este proceso tiene varias etapas destacéndose el fundldo la" disolucién del
azticar estandar en agua de condensados y el tratamiento quimico. g

En esta ultima fase, el licor es sulfatado y alcalinizado para ser aireado, calentado y clanf‘cado El licor
luego es filtrado y decolorado nuevamente con absorbentes industriales (carbén actlvado) Por ultlmo la
meladura se somete a cristalizacién y centrifugacion.

8) Secado;

En este proceso el azucar solido se somete a un secado y triturado para cumpllr con normas comercnales
y de envasado.
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Il ANTECEDENTES DEL ANALISIS TERMOECONOMICO

La termoeconomia es un método de analisis de procesos que se auxilia de la termodinamica-y de
principios econdmicos para buscar minimizar costos y ahorrar energia en los procesos EI objetivo del
analisis termoeconomico es: :

A. Calcular por separado los costos del producto o productos generados en el sistema.
B. Comprender el proceso para formacion de costos en los flujos del snstema :

C. Optimizar variables especificas en un componente o unldad de proceso. '

D. Optimizar completamente al sistema de produccxén :

Las bases termodinamicas de las cuales se auxilia la termoecronomlav son:

« Balance de masa y energia.

« Balance de exergia.

« Balance de costos exergético.

Para finalmente llegar, apoyado por pkincipios econdmicos al balance termoeconomico.

Balance de masa y energia ; '

El principio de conservacnén de la materla garantlza que la’ masa es mdestruchble

Aceptando lo enunciado en la Iey de conservacnén de Ia masa en un snstema abxerto (volumen de control)
en estado estable ,la ecuacion establemda es:’ e MR

> "’m.r...h_‘z M g =0 il 1
El principio de conservacion de ia. energia: expresa que la energia no puede ser creada ni destruida.
Donde para cualquier clase de sistema ableno en estadc estable la ecuacion establecida es :

o

valda

= (¥

entria \ululu

) + (11.:1111: —H salida ) + (Cvulm - Cm/i«lu )rim‘lim + (P catra mlula) poteacial + (Q:nln
e e : (Ecuacuon 111.2)

Para obtener la eficiencia por pnmera Iey termodmémnca se calcula med:ante la ecuacién para un
sistema:

_ Energiu Utilizada

=" x100........ 113
*“Energia de Entrada

En funcion a la ecuacion 1.3, para calcular la eficiencia del uso de vapor en planta se calcula con:

(Vapor asocnado a Trabajo Mecanico + Calor asociado a proceso) .4
Entrada de Energia del Vapor

Balance de exergia (Referencia 2).: T

La exergia se le conoce como energia util que tiene un-flujo con relacnon a un ambiente estable de
referencia. El analisis exergético tiene varias ventajas sobre el método convencional de disefio y analisis

——
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de sistemas energélicos. En primer lugar, proporciona una medicion mas precisa de las ineficiencias
reales en el sistema y la verdadera localizacion de las mismas por medio de evaluar las ureversubnhdades
del sistema. Esto se logra para cualquier sistema sin importar la complejidad del mismo.

La exergia determina ademas la eficiencia real de sistemas abiertos; el balance de primera ley da valores
de eficiencia menos precisos, ademas soélo considera el nimero de unidades de energia transferida,
ignorando la calidad de energia involucrada. Ademas de. la energia, la exergia si se-destruye:las----
irreversibilidades de los procesos. VoA

Componentes de la exergia.

« El primer componente del cual la exergia se deriva desde la forma de energia diferente al equilibrio
(medio ambiente) son la exergia fisica; es igual a la maxima cantidad de trabajo disponible cuando el
flujo de una sustancia se lleva de su estado inicial al estado de equilibrio con el ambiente estable de
referencia "To" y "Po", por los procesos fisicos que involucran la interaccidon térmica y macanica con
el ambiente.

« El otro componente es la exergia quimica es igua! a la maxima cantidad de trabajo obtenible cuando
la sustancia bajo consideracion se trae desde el estado de referencia hasta el estado muerto por los
procesos involucrados de transferencia de calor e intercambio de sustancias con el medio ambiente.
El concepto de reversibilidad, que puede invertirse en todas direcciones de flujo e interacciones, da la
siguiente definicion de la exergia quimica (alternativa); es igual a la minima cantidad de trabajo
necesario para sintetizar, y para entregarse al estado del medio ambiente, la sustancia bajo
consideracion desde las sustancias ambientales por medio de procesos que involucran transferencia
de calor e intercambio de sustancias solamente con el medio ambiente.

El ambiente estable de referencia determina los niveles de temperatura, presion y potenciales quimicos
que han de tomarse como referencia para los calculos de energia utilizable. Cuando el sistema llega al
equilibro termodinamico con el ambiente, se dice que se encuentra en el estado muerto. En dicho estado,
la presion, la temperatura y los potenciales quimicos del sistema son iguales a los del ambiente
(Referencia 2).

La aplicacion de la exergia a un sistema, esta determinada por la necesidad de mejorar la eficiencia en el
uso de la energia. Estas mejoras pueden ser aceptables economicamente y ademas, deben producir
ganancias en la conservacion de la energia. Los sistemas existentes en operacion deben analizarse con
el método de exergia para evaluar areas en las que pueden hacerse mejoras efectivas en la eficiencia
energética, para ahorrar energia y reducir los costos globales de operacion del sistema (Referencia 1)

El balance exergético para un volumen de control se expresa de manera siguiénte:
i " ,‘ - - N
I Z(l - l" D+ Z m[(ll—h,,)—Z,(s—.\',,))—Zm((h-/1,,)—7:,(355',,))fBu...lllAS
=1 : mgresa sule : E
Nota: la entalpia es la energia contenida en un fluido a una presion y te‘mperré‘lura definida para hacer trabajo

El significado practico es:

+ Trabajo es exergia ya que es la energia util.
B, =W o, 5 a

« Transferencia de exergia asociada a la transferencna de calor que es la maxima convers:én a trabajo
util que se puede realizar en un ciclo de Carnot
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By = Z[l - T")L,....m 5b ,

- Transferencia neta de exergia asociada a los ﬂﬁjos’de ,maler'ia

TaBg,. EZ m((l -/ :

m,,.rl st

nu,nm * s sale T

Al conocer como se obtlene la exergla “por; ﬂu;o. procedemos ‘en apllcar las siguientes ecuaciones
necesarias para obtener el balance de exergla por equnpo o proceso en estado estable .

By =X B - 2 B‘a,id,..;...ll_l.ﬁ Slmbologia B: Exergla

En donde

B = X r;x(bJ+i( ZW o lILGa

ingresa [ vu\rrm

asi como

sale mlc Lo

Brusita = Z';{b)+ S .....llL6.b
La eficiencia exergéllca del proceso se calcula con la ecuacnén

n= E\(’l’é,lﬂ de Salld.l (100). a7
Exergia de Entrada

En funcién de-la ecuacxén 1. 10 para la eficiencia de exergia en el |ngen|o se usara:

(V.xpor asociado a Trabajo Mecénico + Exergia del flujo de Calor) 11 8

L
= Entrada de Exergia del Vapor

El Balance de Costo Exergético

El término “Costo exergélico” es propuesto por el Dr. Valero en su publicacion “Proceso de Formacién del
Costo Exergético”, Universidad de Zaragoza (Espafa), Espaiia 1980 y se refiere a la exergia necesaria
para lograr que un flujo cuente con su cantidad de energia Otil. .

La exergia necesaria para fabricar un producto funcional es siempre superior a la contenida en él,
légicamente dependera del proceso de fabricacion. Asi que se llamara “costo exergético”, de un producto
funcional a Ia cantidad real de exergia necesaria para obtener dicho producto.

Por tanto, para todo producto funcional se cumple que:
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Costo excrgético ) Exergia.....|11.9
Logicamente el objetivo de la optimizacion energética va encaminado en hacer minimo el coeficiente:

; fl')" e Coﬁl() c\crg,cuco ..... A0

El costo exergétlco es un conceplo relallvo. pero dela mayor 1mportancna pracuca ya que Ia exergla de un
sistema no puede ahorrarse pero si se podré rebajar su costo exergétlco :

Consideremos un slstema con su maxlmo nlvel de agregacuén que tenga una:salida: y varlas entradas
(Fig. 1i1.1). .

L e L Slmbologua LS a0 e
BF.1__3~ : ... BFientrada (exergla) S
: - BP: BP salida’ (exergla) -

Bd exerg|a perdlda

Se define costo exergétlco de la sallda "P"' como la exergla que ha sndo necesana para obtenerlo con el
proceso; considerado de la fi figura ill.1 la ecuacion siguiente. .

BP=XBF =BF=BP+5,. v nral

Como Bd>= 0, ha de verificarse siempre B*P>=BP, : :
El rendimiento exergético del sistema verifica el resultado que' nos. permlle defmr el rendlmlento
exergético como el cociente de la exergia del producto entre su costo exergétlco (Referencna 1)

c= B _BP _BP. . .- 12
s8F, " BF ol ¢

Se considera un sistema del tipo fig.lli.2, de varias entradas y una sallda. ‘pero todos flu;os simples. El
balance exergético se escribe inmediatamente:

Bd
" Simbologia:
BF;exergia entrada.
BP BP:.exergia salida.
: ' Bd;exergia perdida.
Fig.1.2. '
ZBF, B, = S 113

Ahora en un sistema donde se instalan los sistemas auxiliares como se muestran en la fig. 1.3,
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By, {

'BP'exé.rgia sa lida."
Bd exergla pe rdida. ’
B‘P costo exe rgetlco “P,

Para conocer el costo éxyergético del ﬂuj6 BP enel equibo' “h";Sie ulilizé ié"iécda_@;iéh .13

Z B, - Br= o....m 14"
L=l
Esto es una ecuacioén de “i” ecuaciones requeridas, donde “i" es Ia cantldad lotal de salidas Yy entradas
(flujos) al equipo o snstema de produccidon conforme los alcances del analisis.

Se necesitan “i-1" ecuaciones adicionales, para resolver el costo exergético de BP mediante:

Ecuaciones Adicionales de Costo Exergético (Referencia 4).

Cualquier sistema a su maximo nivel de agregacion solo presenta flujos entrantes o salientes que
atraviesan la frontera del sistema. Al reducir el estado de agregacion para un mismo sistema aparecen
flujos internos que conectan los distintos equipos que lo componen.

Los sistemas de produccion presentan uno o varios productos principales, subproductos y residuos.
También en muchos casos aparece recirculacion o reciclado del flujo, esto es flujos tienen un sentido
fisico unico el vapor que se transforma en condensado al calentar un fluido o los flujos cuya agrupacion
tiene sentido fisico (el fluido entrante, el vapor obtenido y el fluido concentrado en un evaporador), de tal
manera que es necesario desarrollar una definicion mas detallada de costo exergético

El balance de costo exergético ampliado puede ser aplicado a cualquier sistema en cualquier nivel de
agregacion, esto permite extender el sistema sin tener que modificar su estructura.

Las ecuaciones adicionales pueden ser acordadas, en funcién de los criterios economicos de la empresa
por aplicar el analisis termoeconomico, en este caso se hicieron las consideraciones a cnteno del autor
del presente trabajo.

Al extender el snstema en estudio a "n" elementos, equipos o subprocesos, el nimero de ecuaciones se
incrementa a "n” con lo que el numero de costos exergéticos calculables a partir del conocnmlenlo de las
exergias de entrada se incrementa también a "n".

Si “m" es el numero de flujos y “n” el nimero de elementos, las ecuaciones adxcnonales seran “m-n". Estas
se pueden obtener de las siguientes relaciones (Referencia 3):




CAPITULO Illl. Antecedentes del Analisis

; 24
Termoecondmico.

a) Entradas.- Se les asigna el costo exergético’igual a su exergia, ya que, en los limites del sistema
analizado no se ha consumido exergia alguna para producirlas.

En- este caso el cpctenle e g:oslos exergétlcos entre el flujo principal y

ecuculado deberé consnd e proporcuonal al cocnenle de sus‘exergias, de™

b) Ramificaciones interna:

b= = =u*...........;.||'| 16
e Bi. - Bf
También, para cada bifurcacion, ,
' R ‘BB
e =0, L7
Bi By

c) Ramnfcacuones externas - Si las salidas de un equipo son salidas del sistema, son posibles varios
casos; generacion de uno o varios subproductos, se comenta en el
apartado “d"; uno o varios productos principales ocasiona la produccion
de uno o varios residuos, para mayor explicacion vea el apartado “e”.

d) Subproductos Se les asigna el costo exergético que tendria su obtencién directa mediante el mejor
: proceso utilizable (de! menor costo exergético).

Wy =H*B=(1+ ")B (BP)B si y s0lo i ri 2 0 eeees .18

e) Residuos.- En principio se les asigna un costo exergético nulo. En ocasiones es necesario consumir
exergia para eliminar un residuo. En ese caso, frecuentemente se puede suponer el costo

exergético proporcional a la exergia dei residuo. Como el residuo es un flujo saliente del
sistema principal, se le asigna el un costo exergético negativo.

: —(ol'i=-y*B=—(l+ ")B-—-—( )B siysolosiwri #0..ccue.an. .19

Continuando con’ el problema, las entradas se “le asugna el mismo costo exergehco apllcado en los
anteriores equipos como productos del mlsmo

Ahora el balance de costo exergétlco es:

Z B*, ~B*, =0o.... 11120

Implica que aunque la exergia si se destruye con las lrreversmllldades del proceso el costo exergetlco se
conserva,

El Costo Exergético Unitario:

Se define el costo exergético unitario ** V *n

como la_exergia necesaria para producir la unidad de exerqia
en forma de salida “S". . ’ : :
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> % s BP+ B
ez BPT U BF poye B ZV
L Y TR T Sy 713 ,

La idea de costo exergético unitario es muy util en el anéhsns: le'r‘mo‘dinam‘ico de sistemas, ya que'mide la
exergia que se uliliza para producir cada flujo. Por ejemplo la integracion exergétuca de procesos ayuda a
sustituir entradas de equipos por otras de menor costo exergétlco umtarlo . s

Esta se obtiene al dividir el costo exergético entre 1a « exergla del mlsmo ﬂujo. ;
Balance termoeconémico®.

Para determinar el costo de un producto es preciso realizar un balance ‘econémico ‘del "proceso
involucrado para su obtencidén. Un proceso dado puede dar origen a varios productos dlstmlos en forma
de flujos de materia, asi como energia eléctrica o vapor. . ;

Uno de los objetivos del analisis termoeconémico es 1a determinacion de los costos (CP,) medlanle una
combinacion adecuada de los recursos de la termodinamica y de la economia. Asx se llega al
establecimiento de una contabilidad termoecondmica rigurosa.

El costo total de los productos ha de ser igual a la suma de los costos de las materias primas 'O recursos
consumidos, mas los costos de personal, estructura y capital. En la ecuacién 111.22 se muestra el flujo de
los costos, de modo que todos los costos generados por el proceso son recogidos en los productos. Si .
representamos el costo total por “ZFi* de 1a entrada o recurso genérico "i; el de la sahda o producto

genérico j por "ZPj" y costo de capital, fijos, elc. por “Zc", se verifica el siguiente balance:

XZpP, =Y ZF +2Z, ) 11.22

Podemos expresar 111.22 en funcién. de los costos unitarios medio del recurso “CFi" f asl como el costo
unitario medio del producto“CPj* ‘y de Ias cantldades “xFi” consumldas de cada recurso ademas las
producldas en cada producto xF’) :

zxp CP : 111.23

Nota: *El concepto si se refiere a un costo econémico; -
Cuando soélo hay un producto, la ecuacuﬁn .23 permlte determmar su costo umlano “CP;" :

C,,I=ZxF.CF.+7fgf T ma2a

24
xP,

Componentes del Costo termoeconomlco

La ecuacion 111.23 es la forma general en |a cual se calcula eI costo del producto sln embargo para el
analisis termoecondmico se divide en dos areas para estudlo el termoeconémlco como son. el costo
variable y el fijo:

1. El termoecondémico variable unlcamente col dera los: costos’

os recursos ) materlas primas
necesarias para obtener el producto Esto es de la ecuaci¢ : .

A, 23 se tiene aS|

2. El termoecondmico fijo considera tanto los costos en los recursos como los costos para los
equipos. En pocas palabras la ecuacion 111.23.
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LxP, CP = ¥ xF CF, +7,_....I|l.23

Otro objetivo del analisis termoeconémico es la ophmnzac:én de Ios coslos Donde las mejoras
termodinamicas del proceso, con la ayuda del analisis exergético, tienen 'la: finalidad ' de * reducir - el
consumo de recursos nri para una produccién np dada. Ahora bien, tales mejoras encarecen Yy comphcan
las instalaciones, aumentando Zc. El analisis termoeconoémico i
reduccion de la suma del niimero de recursos por sus coslos y e
valor minimo en el costo del producto.

Hasta el momento se ha visto que todo flujo transpona una exergla BTy liene un’costo exergéhco B'
ambos se expresan en unidades de potencia (kW).'A: cada flujo'se:le: puede asngnar tamblén un'costo

termoeconomico (I'1), que se define como el coslo econémlco de'su produccuc . expresado en umdades
monetarias por unidad de tiempo ($Isegundo)

Es facil establecer una relacion. entre el costo termoeconomlco (l'l) V' el osto termo conémlco umtano
(c*) o costo econdmico por unidad de exergia consumlda en la groduccuén del ﬂulo S T

M=c*B*.... 11125

El c* se expresa en unidades monetarias por unidad de exergia, para nuestro céso pe oS entre'Joules.

En una instalacion que utilice un recurso o combustible tnico, estas ideas llenen una S|gn|fcaclén muy

clara. El costo exergético unitario ** L *r_adimensional- mide el consumo umtano,de ‘combusllb|e (kJ de
exergia de combustible/kJ de exergia del flujo) y el c*; representa el costo unitario del combustible {$/kJ).
La expresion 111.25 determina el costo del combustible ($/segundo), requerido para la produccuén del ﬂU]O
considerado. En el presente trabajo se usara esto para ser aplicado al lngenlo Azucarero

Se considera inicialmente un sistema representado en la figura Iil.4, en el nlvel de agregamén maxnmo, )
con varias entradas y salidas. Un balance econémico elemental indica que el costo total de las entradas’

mas los costos fijos de amortizacion referidos a una unidad de tiempo, que representaremos por-Z:y
designaremos en lo sucesivo costo fijo:

Bd

Slmbolo ia:
BF.1 __%r——L__% B8P.1 g

- BFExergia de Ia entrada

BF.i —) , V : 8P BP; :Exergia de la sallda

- F “BP.j Bd:Exergia p‘erdldva.,
Fia. L4, S |
2nr +z= ZI‘IP RN 1121
o también i A
' iZk'nF.f"‘- ZnP,+z T 127

Ecuaciones adlclonales para el costo termoeconémlco

Cuando por el contrarlo. hay N>1 productos. el balance de la ecuacion Ill 23 es msut"cnente para

determinar sus costos unitarios y son precisas N-1 ecuaciones mas. Estas ecuaciones adicionales se
formulan conforme a los siguientes criterios:

vesllga ‘el compromlso épumorenlre la. -
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a) Entradas.- Para una entrada genérica “i":

N, =¢;BF =c¢ BF,

De acuerdo con IIl.21, como BFi*=BF, es Vr=1yc'=c.

b) Ramificaciones mternas Si un equipo tiene varias salidas conectadas a otros elementos de! sistema,
se les asigna el mismo costo termoeconémico unitario “¢c”. Como ill.17 se
le asigna e! mismo costo exergético unitario U “;por lo que sus costos
termodinamicos seran asimismo iguales:

nf = T =c=0*%C i 111.29
Bi Bj
TambiénA; para cada bifurcacién,
. I
M o0, L1130
Bi Bj :

c) Varios productos prmcnpales. se apllca Ill 29 6 lll 30.

d) Subproductos.- Se le asugna Ia mlnima exergla necesarta para su oblenctén dlrecta se Ie multiplica por
el costo umtarlo ciT del subproduclo que'se requenria para ello

e) Residuos.- Usualmente ﬂrl-—O Sl exnstlera algun
exergia, el valor econémlco del restduo es:’ :

Para la eliminacién del residuo::
3 T SO )/ 2 X

Donde ¢, * es el costo unitario de la exergia necesaria para obtener Ia o, requerida para’ la eliminacion del
residuo. -

Los costos dependeran de si un producto es principal o secundario (subproducto), si se produce para su -
consumo interno o para su venta, o si se debe valorar a precio de mercado, etc. Lo anterior en funcion -

con la estructura, circunstancias, objetivos y politica de costos particular a cada empresa que explote un
proceso productivo.

Al solucionar el sistema de ecuaciones originado para encontrar €l costo termoeconomlco en cada uno de...
sus componentes (variable y fijo) se aplica lo siguiente para el costo lermoeconomlco :

+ Costo termoeconomico variable requiere solucionar las ecuaciones tanto del equlpo como las
adicionales. Después el costo unitario (termoeconomico) se obtiene. al dividir el costo
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termoecondmico variable entre su valor de costo exergétlico para el mismo flujo. El costo
termoeconomico variable se obtiene al multiplicar el costo termoeconémico unitario variable con el
costo exergético unitario del mismo flujo. Para obtener el costo del flujo ($/seg.) se utiliza su costo
Termoeconomico variable ($/GJ) se multiplico por su costo exergético (kW) entre 1000 para obtener
($/seg.).

« Costo termoeconémico fijo requiere solucionar las ecuaciones del equipo y las adicionales. El costo
termoecondmico unitario se obtiene al dividir el costo termoecondmico fijo entre su valor de costo
exergético para el mismo flujo. E! costo termoeconomico fijo se obtiene al multiplicar el costo
termoecondmico unitario con el costo exergético unitario del mismo flujo ($/GJ). El costo del flujo
($/seg.) se uliliza su costo termoecondmico ($/GJ) multiplicandolo por su costo exergético (kW) entre
1000 para obtener ($/seg.)

Beneficios del analisis termoeconémico basado en la exergia

La termoeconomia es un procedimiento que combina la exergia con el analisis econémico. El proposito
de la termoeconomia es lograr la optimizacion, dentro de un sistema dado, es un balance de los costos
de capital y los gastos de exergia; los cuales nos proporcionan el minimo costo de un producto y
subproductos, en el sistema por analizar -la fabricacion- (Referencia 2).

Los resultados en energia no son tan confiables como la exergia, pues la exergia nos proporciona valores

en funcién de la calidad energeética, lo cual permite la estimacion econdmica de los flujos con respecto a

su capacidad de generar trabajo util.

£l analisis termoeconomico debe ser el paso final de la siguiente optimizacion:

1. Estudio termoecondmico del sistema para idear la mas efectiva estructura operativa, un
procedimiento conocido como sintesis del sistema.

2. Optimizacion termoecondmica de los parametros térmicos de los elementos del s:stema para
maximizar la eficiencia, para un costo de capital dado.

Tratamiento Matricial

Una de las herramientas para el analisis termoeconomico es el empleo de la ingenieria de sistemas para
solucionar el proceso por considerar.

Se requiere elaborar la matriz de incidencia, la cual es una representacion entrada / salida de los flujos en
los equipos involucrados en el proceso, el flujo saliente o entrante se asienta una sola vez.

A la matriz de incidencia le conoceremos como "A” es una matriz con “n” renglones, en cuanto “n” es el
numero de equipos y "‘m” columnas (representan cada una el flujo de materia, energia o exergia), de
tantos equipos como flujos, cuyos valores son +1 o -1 segin sean entrantes o salientes (referencia 4).

Balance de Costo Exergético en forma matricial

En el parrafo anterior se han establecido con generalidad las nociones de entrada y salida indispensables
para la definicion del rendimiento exergético o racional.

Equipo" A= [J, J ,l/w ]

Entradas Salidas
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El balance de exergia queda como:

AxB=DBd..cc. .34

BF,
. ABRy | e
En donde B =|... " |;csel vector de excrgias

BF,

De la ecuacnén 0. 34 y-de acuerdo a: las consnderacuones de las ecuaciones’ aducuonales. donde las
entradas tienen el mismo costo exergéuco a su,valor de exergla tenemos:

ZBI‘;—BP‘ =0....111.35

n=l;

Lo cua! obtenemos de manera hiatrigial qﬁe':,‘

CAXB =0 1136
Br; | ‘
C\'BF; | : .
Endonde B*=| i | esel vector de costos exergéticos.
BFy

El balance de costo exergético expresa un hecho muy simple: el costo exergétlco para la salida es igual
al costo exergético total de las entradas.

Las ecuaciones adicionales del costo exergético se colocan en una matriz adicional *o™, de dlmensuon
{m-n) x m, cuyas filas tendran todos sus elementos nulos, salvo los siguientes:

« Entradas: Valor 1 en la columna del flujo que corresponda.

Subproductos: Valor +1 en la columna de flujo que corresponda.
Residuos: Valor -1 en la columna del flujo correspondiente. :
Bifurcaciones o ramificaciones: Valor 1/Bi en la columna “i" y -1/8j en la 'j".

Se define ademas un vector columna w, de dimension (m-n), cuyos elementos tienen los. siguientes
valores.

- Entradas: BFi
+  Subproductos: w

sub
*+ Residuos: -wri
« Bifurcaciones: O

Al multiplicar la matriz o por el vector B* e igualar "®", resultaran evidentemente las m-n ecuaciones

adicionales que, junto con las n del balance de costo exergético. Permiten determinar los m costos
exergeéticos del sistema analizado.
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Definiendo:

adicionales “a se denomina matnz de coslos,
complemenlarlos.

Este sistema de ecuaciones modela el comportamlent
estudiando (Referencia 3 y 4). 5

,estrpc@pralr(gen_eral):del »s‘lystema que se esta

Balance termoeconomico utilizando la herramienta matricial

De la ecuacion .27 colocando la matriz de incidencia podémos obtener:

AXTT+Z=00iicieienireenndlI1.39

En donde la matriz fila A se defini6 como la matriz de incidencia y I1 es un vector columna, llamado
vector de costos termoecondmicos.

Esta formulacion se extiende facilmente a un sistema formado por “n” equipos conectados por “m" flujos.
Por lo cual el balance mantiene su forma pero ahora la matriz de incidencia A es rectangular con
dimension n x m. El vector de costos termoecondmicos 1 es un vector columna de dimensién n x 1,
llamado vector de costos fijos. Este balance proporciona “n” ecuaciones. Para determinar los “m" costos
termodinamicos se necesitan “m-n”" ecuaciones adicionales

Ecuaciones adicionales en la herramienta matricial

Las ecuaciones adicionales del costo termoecondmico se colocan en una matriz “adicional “a”, de
dimensidn (m-n) x m, cuyas filas tendran todos sus elementos nulos, salvo los siguientes:

. Entradas: Valor 1 en la columna del flujo que corresponda.
+  Subproductos: Valor +1 en la columna de fiujo que corresponda.
+ Residuos: Valor -1 en la columna del flujo correspondiente.

+  Bifurcaciones o ramificaciones: Valor 1/Bi en la columna “i"y -1/Bj en la *j

Se define ademas un vector columna %, de dimension (m-n), cuyos elementos tlenen los siguientes
valores.
+ Entradas: c, * BFi

«  Subproductos: ¢, *

sube
* Residuos: - ¢, " wri
«  Bifurcaciones: 0

Al multiplicar la matriz “o.* por el vector B* e igualar “x", resultaran evidentemente las m-n ecuaciones
adicionales que, junto con las n del balance de costo exergético. Permiten determinar los m costos
exergéticos del sistema analizado.
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Como se definid en el costo unitario exergétlco la expresion matricial representa las “m-n" ecuaciones
adicionales necesarias para determinar los “m" costos termoeconémicos. Si combmamos Ias expresiones
111.39 y I.40: .

e e A T Z = 02539
axN-x= 0....m4o'

Y podemos escrlblr 1a ecuaclén matnclal para obtener el costo termoeconémlco vanable'

En el termoecondmico fijo se incluye tanto los costos fijos “Z" ci;md los variables “y” (Referencia 3 y 4).
Costo Termoeconémico Variable : Y

Se obtiene la matriz inversa de manera similar al costo exergético-y se multiplica con la columna de
costos variables dando por resultado el costo termoecondmico . variable. Después el costo unitario
(termoecondmico) se obtiene al dividir el costo termoeconém:co wvariable entre su valor de costo
exergético para el mismo flujo. . :

El costo termoecondmico variable se obtiene al multiplicar el costo termoeconémico unitario variable con
el costo exergético unitario del mismo flujo. Para obtener ‘el costo del flujo ($/seg.) se utiliza su costo
Termoeconomico variable ($/GJ) se multiplicd por su exergia (kW) entre 1000 para obtener ($/seg.).

Costo Termoecondémico Fijo

La matriz usada para calcular el analisis termoecondmico ‘variable: se utiliza para‘ obtener’ el costo
termoeconomico fijo afiadiendo al vector columna tanto el coslo de en(rada del recurso como el costo del
equipo.

Se obtiene la matriz inversa de manera similar al costo exergélico y se multiplica con la columna de
costos (variables y fijos), dando por resultado el costo termoecondmico fijo. El costo termoeconémico
unitario se obtiene al dividir el costo termoecondmico fijo entre su valor de costo exergético para el mismo
flujo.

El costo termoeconomico fijo se obtiene al multiplicar el costo termoecondmico unitario fijo con el costo
exergetico unitario del mismo flujo. Para obtener el costo del flujo ($/seg.) se utiliza su costo
Termoeconomico fijo ($/GJ) se multiplicoé por su exergia (kW) entre 1000 para obtener ($/seg.).

El uso matricial es el aplicado en el presente trabajo, con base a los datos tomados durante la estancia
realizada en las instalaciones de Ingenio Azucarero Motzorongo S.A. de C.V.

Se ha mostrado la teoria y el método con la cual se parte para desarrollar el presente trabajo de tesis: en
el cual se determina con el costo exergético unitario, la cantidad de recursos necesarios para lograr una.
unidad de producto, asi como su costo econdmico en cada etapa del proceso. .

Lo anterior es necesario para calcular y evaluar los costos por flujo para aplicar anadlisis 6ptimos de los
proyectos de inversion destinados al ahorro de energia con la finalidad de hacer mas productiva la planta
por la disminucién de costos en combustibles.

T
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IV DESCRIPCION DE LA PLANTA SELECCIONADA

Introduccion N
El ingenio de Motzorongo, se ubica en el municipio de Tezonapa, Ver. esta industria actualmente tiene

una capacidad de 7,500 toneladas de cafia al dia para una produccion de-aztcar de 750 toneladas 'de "~

azucar cada dia.

El ingenio se abastece con cafia procedente en un 74% de ejidatarios y 26% pequefios propietarios, de
las siguientes divisiones: Batey, La Sierra, localizadas en el Estado de Veracruz'y las divisiones de
Acatlan y Tetela en el Estado de Oaxaca. Con un total de 15,889 has. en cultivo, de. Ias cuales se tlenen
para cosecha aproximada 12,491 has. y la diferencia en reposicion y semllleros :

Al final del trabajo se adjunta el diagrama de flujo de la planta en donde los equupos. entradas y salldas
de materia que se utilizaron en el analisis, estan referenciados con lo descrlto en esle capxtulo ) :

El capitulo tiene como finalidad describir las necesidades tanto térmicas como eléctncas de Ios equ:pos y
sus caracteristicas en planta, para lo cual hay simbologia en los dlSpOSIlIVOS a Ios cuales se recom:enda
revisar con el plano. . :

Los datos se operacion fueron proporcionados por personal a nivel gerencial del mgenlo azucarero ‘como
son la Gerencia del Area Mecanica, la Gerencia de! Area Eléctrica, etc. Algunos otros han SldO estlmados
o medidos puntualmente, como se menciond en la introduccion. ;

A continuacion se dara una descripcion del grupo de maquinas que integran la Operacibn de'la 'planta.
Cabe aclarar que muchas operaciones unitarias descritas se han concentrado -en-un;solo-equipo.: El -
meétodo de exergia permite considerar un sistema con su maximo nivel de agregaclén que tenga una.o
varias salidas y entradas, conforme a los descrito en el capitulo Ill. :

DATOS DE LOS EQUIPOS CONSIDERADOS PARA EL ANALISIS

Equipo de Servicios en el Ingenio de Motzorongo

@ Equipo de Servicio —Caldera* (GV)-

Son 5 calderas las que actualmente operan en bateria a una presion ‘de 1241- 1418 65 KPa, todas con
temperatura de 211°/220° C. Las calderas utilizan como combustible combustoleo y bagazo. Estas
calderas se concentraron en un solo equipo, cuyas caracteristicas y capacidades son las siguientes:

La caldera tienen como caracteristicas de operacidén en la generacién de vapor conforme a lo indicado en
las Caracteristicas del Vapor Sobrecalentado:

IV.1 Caracteristicas del Vapor Sobrecalentado - Generacion-

Equipo *_1 Flujo de Vapor (kg/s) | Presién Man. Salida (kPa) | Temperatura Salida (°C)
__ _Caldera| 117.24 ] 1418.55 250
Nota * Para la reahzacion del modelo se consideran los siguientes sistemas como unidades referenciadas entre paréntesis a lado del equipo a la

denominacion en el dragrama. Aquellos equipos sin paréntesis no se han considerado en el maodelo por tanto no estan en el diagrama de flujo

El diagrama unifilar del analisis de la caldera y el sistema de vapor en resumen se exhibe a continuacion:




.
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Circuito del Vapor Sobrecalentado en el Ingenio Azucarero “Motzorongo”.
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@ Equipo de Servicio -Ventilacién por Tiro Forzado en la Caldera (Z)-
Cada caldera tiene ventilador centrifugo de tiro forzado accionados por motor eléctrlco la cual se ha
concentrado en un solo equipo, con las siguientes caracteristicas mostradas en la tabla IV 3. :

= Equipo de Servicio -Ventilacion por Tiro Inducido en la Caldera (E-U)-
El ventilador de tiro inducido accionado por turbina de vapor proporciona servicio a. la caldera 7y 9
ventiladores accionados eléctricamente dan servicio a las calderas 6 y 8. :

Tanto el equipo eléctrico como mecanico se han concentrado en un solo equipo donde Ias caracterlstlcas
de los flujos energéticos se muestran en latabla IV.2 y IV.3.

® Equipo de Servicio -Bomba de Alimentacion de Agua para las calderas (F)-- ' S :
Se tiene dos bombas para alimentacion de agua a calderas accuonadosi p apor que fueron
concentradas en un solo equipo, con las siguientes caracteristicas operauvas cutadas ‘enla tabla IV:2,

= Equipo de Servicio -Transportador de Bagazo (TB). :
Varios transportadores electricos que conducen el bagazo a las calderas estos se han concentraron en
uno solo transportador resultando, los datos de la tabla IV.3. : ;

® Equipo de Servicio -Generador Eléctrico (X)-. ; : :
Este departamento se tiene una turbina accionada por vapor con Ias snguuemes caracterisucas de la tabla
IV.2. Se generan 6 mW de potencia eléctrica. :

@ Equipo de Servicio -Bomba de Inyeccion del Agua para Enfrlamlento (A)- . )
En el sistema también se posee dos turbinas a contrapresion, los cuales se ‘han concentrado en un
equipo para fines de célculo, con las siguientes caracteristicas mos,tradas‘ en la tabla IV.2.

@ Equipo de Servicio -Bomba de Rechazo del'‘Agua para Laguna derEnfriarVnientb (8)-.




CAPITULO IV, Descripcion de la Planta 36
Seleccionada.

En el equipo posee una turbina a contrapresién. Ademas se tienen 5 bombas eléctricas, ambos equipos
se han concentrado en uno solo, para la bomba de rechazo del agua para la Iaguna de enfrlamlento con
las siguientes caracteristicas de los flujos energéticos de la labla IV 2 y v.3 :

® Equipo de Servicios -Bombeo de Condensados Ongxnados en Calentadores Ev poradores y Tachos
(K1, K2, K3, K4 y K5)
Estos se caracterizan por ser. eléctricos y sus caracteristlcas energélicas's

esentan’ en la tabla V. 3. o

® Equipo de Servicio (Desaereador).
Caracteristicas (érmxcas del vapor usado para calentamxento de |
tabla IV.2.

‘condensados las cuales se citan en la

= Equipo de Servncxo -Calentador de Petroleo (D)-
El fluido utilizado es vapor estrangulado con las caracteristlca

® Equipo de Servicio -Bomba de Petrdleo (T)-.
Estos equipos se ha integrado en uno solo, que. nos proporcion

- las’ siguientes ca"ract‘eri,sticas ‘(tabla
1vV.3). S

@ - Equipo de Servicio -Bomba de Condensados de ultimos dos Efectos de Evaporadores (L)-
Se han agrupado en uno solo con las sugulentes ca cteri

Preparacion de la Cana

@ Equipo de transporte

Un 6.75% de! acarreo de la cafia se hace por ferrocarnl y €1 93.25% se transporta en camiones propiedad
de productores y fleteros, entregando {a caifia en el batey del Ingenio, y en el cargadero de Tetela, para lo
cual se utilizan 60 gondolas de ferrocarril y tres maquinas diesel.

B Manejo de cafna

La cafa que se recibe de gondolas y camiones, se pesa en 6 basculas, 4 instaladas en el batey de!
Ingenio y 2 en el cargadero de Tetela, una bascuia instalada en el batey del Ingenio es de 100 tons., la
cual también sirve para pesar bagazo, miel y combustible; en el batey del Ingenio se cuenta con 2
basculas de 20 tons. y una de 15 tons.; en el cargadero de Tetela hay 2 basculas de 20 tons. y una de
150 tons. para pesar furgones con azicar a granel. Para efectos de estudio en este punto solo se
considerd la entrada de cafia.

@ Batey (J).

La alimentacién de cafia al tandem se efectta por 5 conductores; tres accionados por una turbina de
vapor y 2 por motor eléctrico. Tanto los equipos accionados por turbina de vapor como los eléctricos se
han concentrado. En la tabla IV.2 y IV.3 se muestran las caracteristicas de los flujos energéticos de la
unidad.

Tabla IV.2 Caracteristicas del Vapor Sobrecalentado -Consumo-

Equipo ;ztdeigcdlae Flujo de ;;e:'g: Temperatura M:r:eg:l?da Temperatura
Trabajo kW Vapor kgls | o o i kpa | ENtrada °c “Pa Salida °C
Turboequipo B

Batey 4171.2 29.73 1418.55 250 101.33 140
Molino 4369.8 26.49 1418.55 250 101.33 126
veniladorde | 671.94 4.78 1418.55 250 101.33 140
Bomba de 1418.55

Alimentacion 223.71 1.4135 250 101.33 130

Continuacion de la tabla en la proxima pagina




CAPITULO IV. Descripcion de la Planta

Seleccionada. 37
Tabla IV.2 Caracteristicas del Vapor Sobrecalentado -Consumo-
Potencia . Presion Presion
Equipo Media de V:"gf :"/ Man. De Tg::",’:;:'é‘éa Man. Salida Tes";ﬁf,;aﬁgra
Trabajo kW. PorXgls | gntrada kPa kPa
Turboequipo
de Agua para
las Calderas
Generador
Eléctrico 6000 37.49 1418.55 250 101.33 130
Bomba de
Inyeccion del
Agua para 1491.4 10.63 1418.55 250 101.33 140
Enfriamiento
Bomba de
Rechazo del
Agua para 500 3.56 1418.55 250 101.33 140
Laguna de
Enfriamiento
Dispositivos ]

Bomba
reciprocante 112.83 0.37 60 225.9 1 100.18
“Gr
Deaereador No Aplica 10.42 101.33 140 No Aplica No Aplica
Calentador No Aplica 0.98 101.33 225.90 No Aplica | No Aplica

de Petrdleo

Nota: En el anexo | se presenta el calculo del flujo de vapor necesario para operar el turboequipo.

Tabla IV.3 Consumo Eléctrico de los Dispositivos en el Ingenio

Equipo Potencia Eléctrica kW
Batey 50.34
Molino 77.37
Mezcladora de Cal con el 5.60
Jugo Pesado ¥
Ventitador de Tiro
Forzado 130.50
Ventilador por Tiro
Inducido 139.82
_Transportador de Bagazo 78.30
Bomba de Rechazo del
Agua para Laguna de 473.71
Enfriamiento
Bomba de Petroleo 39.15
Bombeo de Condensados
de los dos ultimos efectos 5.60

de_Evaporacion_

Consumo Eléctrico de los Equipos para Bombeo de Condensados Originados en Calentadores,
Evaporadores y Tachos

) K1 9.32
K2 9.32
K3 7.46
K4 5.59
K5 2.80

Continuacion de la tabla en la proxima pagina
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Tabla 1IV.3 Consumo Eléctrico de los Dispositivos en el Ingenio

Equipo | Potencia Eléctrica kW
Bombas para Jugo de Cana
P1 93.21
P2 93.22
P3 93.22
P4 27.97
Centrifugas de la Masa “A", “B”" y “C"
CF-A 177.85
CF-B 119.31
CF-C 93.22
Bombas de Miel
C-A | 37.29
C-B | 37.29

Extraccion del Jugo

@ Molino (MS)

Los molinos constan de un tandem compuesto de 6 molinos con sus respectivas turbinas de vapor a
contrapresion para cada una de sus etapas de la molienda (prensado), son impulsados en forma
individual por una turbina Murray. a 5,000 r.p.m.. Para manejo de jugo de maceracion hay 4 bombas
marca “"Agsa” de 1514 litros por minuto (l.p.m.), con motores de 1, 750 r .p.m. para manejo de guarapo
mezclado a filtros DSM se tienen 3 bombas Versatil inatascables de 2,300 l.p.m. motor de 1,160 r.p.m.
para sistema de bombeo de guarapo mezclado se tienen 2 bombas “Agsa” de 6,813 l.p.m. motor de 1,750
r.p.m.

En la tabla IV.2 y V.3 se muestran las caracteristicas de los flujos energéticos del molino.

Bombas del jugo de cafa

@ El equipo de Bombeo de! Jugo de Caia Mezclado-Meladura (P1 hasta P4 B :
Son equipos con accionamiento eléctrico, los cuales transportan . el guarapo esado (jugo de cana con
impurezas), pasando por los equipos limpiadores de  jugo (clanf‘cadores) los  calentadores. y
evaporadores para tranportar la meladura (jugo de caia concentrada) al: tacho “TA1-5"'(evaporador
simple), y se describen en la tabla IV.3: - :

Clarificacion y Calentamiento

@ Equipo de Clarificacion (R -alcalizado-)
En el tanque de alcalizado se tiene una serie de motores para un mezclado forzado dichos motores se
han unido en un solo equipo como se muestra en la tabla IV.3.

= Sistema de Calentamiento del Jugo Clarificado (CP y CS)

Para el calentamiento del jugo alcalizado y sulfatado se cuenta con 5 calentadores cilindricos
horizontales, Smith, con superficie para transferencia de calor de 184 metros cuadrados c/u. y 5
calentadores secundarios, Chinchilla Varona, con superficie para transferencia de calor de 100 metros
cuadrados c/u. Un clarificador tipo “Dorr 444, Atlas”, con capacidad de 550,000 Its.

Tanto los equipos de los calentadores primarios como secundarios se concentraron en un equnpo para
modelar el analisis termoecondémico, por cada etapa en la tabla IV.4 se muestran las caracteristicas de
operacion.
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Tabla IV.4 Caracteristicas de Operacion del Calentador

Cantidad de
Fluido Consumo Jugo Presion Man. Temperatura
kg/s Concentrado De Entrada de Entrada
Producido Kpa °c
kgl/s
- L Primario (CP)
Vapor vegetal
extraido del
primer 5.517 80.0336 59.28 115
evaporador
1 Secundario (CS
Vapor de : : ; -
Proceso - - : 5.045 80.336 . ©106.87 .- 7140

Evaporacién

@ Sistema de Evaporacuén del Jugo de Cana Clarificado (CE1; CE2, CE3 y CE4)

Ei pre-evaporador del tercer cuadruple puede trabajar en combinacién con los cuadruples prlmero y
segundo para formar un cuarto cuadruple efecto, dependiendo de las necesidades de operacion de la
fabrica. Los 3 cuadruples efectos con las siguientes superficies de transferencia: el primero de 2,178
metros cuadrados, el segundo de 2,093 metros cuadrados y el tercero de 4,647 metros cuadrados.

A continuacion se escriben los parametros térmicos proporcionados por el ingenio azucarero en la
evaporacion para el jugo de cafia clarificado, las cuales ser presentan en la Tabla IV.5. g .

Tabla IV.5 Caracteristicas del Vapor en el Evaporador

. VCant:dad de ; o Fp -
Fluido Consumo : ~Jugo::v -Presion Man Temperatura 'N r‘t‘a's :
kgls Concentrado “de Entrada 7O
- Producido :
Vapor de B Para el primer
Proceso 20.10 evaporador
(CE1)
Vapor vegetal Para zl
del orimer 14.05 e\i:gg?adoor
Evaporador (CE2)
Vagor vegetal Para el tercer
de! segundo 14.96 evaporador
evaporador (CE3)
Vacor vegetal Para el cuarto
de tercer 13.60 evaporador
eveoorador (CE4)

Nota: En el anexo | se presenta el célculo del consumo de vapor necesarlo para operar los Evaporadores.

Vagor vegetal se le llama a la evaporacuon producida por el jugo de cafa durante el proceso de
corzentracion.
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Cristalizacion y centrifugacion

@ Tachos (TA1-5, TA6-8 y TA 9-10 -Evaporador Simple-).

Son un total de 9 Tachos de fabricacion nacional distribuidos en el ingenio de la siguiente manera; para

obtener masa “"A" son 4 Tachos, tres Tachos, de 54 metros cubicos de capacidad con 371 metros

cuadrados de superficie para transferencia de calor; 1 Tachos, de 24.5 metros cubicos con 160 -metros-
cuadrados de superficie para transferencia de calor (estos Tachos se han concentrado en un solo equipo

para fines de modelado).

Para masa "B": 2 Tachos, de 54.46 metros clibicos de capacidad con 371 metros cuadrados de superfcue

para transferenc:a de calor (también estos equipos se han agrupado en uno solo).

Para masa "C"; 2 Tachos con capacidad de 33 metros cubicos con 200 metros cuadrados de superfcne, )
para transferencia de calor (también estos equipos se han agrupado en - uno ‘solo).  Para:flexibilidad
operativa se tiene un Tacho con 45 metros cubicos de capacudad 276 metros cuadrados e superf'cne
para transferencia de calor. . S

Las caracteristicas energéticas del vapor para el equipo para cnstahzacu‘)n de Ia mel dur

iel, se
muestran en la tabla IV.6. "'

Tabla IV.6 Caracterlstlcas del Vapor en los Evaporadores Slmples

(Tachos)
S Cantidad de e e
Tipo de Consumo Jugo Presién Man. - Temperatura
Fluido kgls Concentrado de Entrada - - de Entrada
Producido kPa IR o1
kg/s -
Tacho1-5 (TA1-5) .
Vapor de ‘
Proceso 5.478
Vapor vegetal 12.25
del Tacho1-5 5.265 , S
Tacho9-10 (TA9:1
Vapor de " ;
Proceso 0.042
Vapor vegetal
del Tacho9-10 0.02 e
Tacho6-8 (TA6-8
Vapor de R
Proceso 0.127 T
Vapor vegetal 272
del Tacho6-8 0.133 Y

= Equipo para Centrifugacion de la Masa de A (CF-A) B (CF-B) y C (CF-C)
Estos son accionados eléctricamente y constan de varias centrifugas que se han unldo de acuerdo aI tipo
de masa que centrifugan y se ha unido en un solo equipo obteniendo los S|gu1enles datos de consumo
como se muestra en la Tabla IV.3. S

® Equipo Auxiliar para Bombeo para Miel de “A™ (C-A), “B" (C-B) y final (G) : :
Es eléctrico y se muestra en la tabla IV.3 menos el correspondiente a la miel final que es una bomba
accionada por vapor con las caracteristicas mostradas en la tabla IV.2,
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Estos son datos obtenidos del ingenio azucarero, se consideran adecuados porque son caracteristicas
conforme lo menciona el personal operativo del Ingenio Azucarero y otros obtemdos apllcando los
conocimientos tedricos existentes en termodinamica y operaciones unitarias. :

Los datos se han validado conforme al rango de operacion del proceso; por personal del Ingenio con el
autor de la tesis.. Los costos fueron tabulados por el ingénio azucarero conforme a su contabilidad.

Sin embargo, los parametros termodmémlcos son estimaciones, que requneren ser conrrmados con
equipo de medicion en campo como medidores de flujo masico, analizadores para gases de combustion,
medidores de temperatura a distancia, efc., para que los resultados numérlcos 'del anélx5|s dlsmmuyan su
incertidumbre. ; ;

Se explicd en la introduccion, que dichos datos se recolectaron para apllcar el método para el anéllsls
termoecondmico en aplicacion préctlca {Ingenio Azucarero). . ;
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Introduccion

En principio se define el modelo considerado con los equipos y los flujos involucrados  (con sus
parametros termodinamicos). El analisis es aplicacion del método matricial detallado en el capitulo Il

Los equipos considerados en ‘el modelo se listan en {a'tabla’ V.1 cabe ‘menc onar que para este fin del
modelo se considero: It

= Concentrar las calderas en un solo componente
e Agrupar la unidades de generador eléctrico (lurbma de vapor con generador)
e Reunir el equipo de tiro inducido. : : :

= Juntar en una sola unidad el médulo de tiro forzado

Los equipos se han agrupado para ser ahalizados como un solo cdmpbnente conforme a la operacién de
cada uno hasta conformar las etapas del lngenlo Azucarero y. asi ubxcar Ios puntos con ahorro energetlco
conforme a su operacion

En el capitulo se presenta la aplicacién de! andlisis termoeconém:co reahzado en: eI Ingemo Central -
Motzorongo donde se presenta un equipo ejemplo, donde el mismo método apllcado a éste se uullzo para
analizar el Ingenio Azucarero en su conjunto. ;

BALANCE SISTEMICO DEL INGENIO AZUCARERO

Considerando lo anterior estos equipos estan representados en el diagrama de flujo presentado en el
anexo VI. El modelo para el analisis termoecondmico en el ingenio azucarero consta de 52 equipos.

Tabla V.1 Equipos Analizados en el Ingenio de Motzorongo

Consecutivo Equipo (Simbolo en el Plano) Consecutivo Equipo (Simbolo en el Plano)

1 Batey (J) 27 Tacho 1-5 (TA1-5)
2 Molino {MS) 28 Centrifuga-A (CF-A)
3 Transportador de Cana (TB) 29 Bomba C-A (C-A)

4 Calentador de Petrdleo (D) 30 Condensador 09-10 (09-10)
5 Bomba de Petroleo (M 31 Tacho 9-10 (TA9-10)
6 Ventilador Tiro Forzado (2) 32 Centrifuga-B (CF-B)
7 Caldera (GV) 33 AC-B (AC-B)
8 Ventilador Tiro Inducido (E-U) 34 Bomba C-B (C-B)
9 Valvula V1 (V1) 35 Condensador O6-8 (086-8)
10 Valvula V2 (V2) 36 Tacho 6-8 (TAB-8)
11 Generador Eléctrico (X) 37 Centrifuga-C (CF-C)
12 Bomba de Inyeccion (A) 38 AC-C (AC-C)
13 Bomba P1 (P1) 39 Bomba G (G)
14 Torre de Sulfitacion (M) 40 Bomba de Rechazo (B)
15 Tanque de alcalizado (R} 41 Bomba L (L)
16 Bomba P2 (P2) 42 Bomba K1 (K1)
17 Calentador Primario (CP) 43 Bomba K2 (K2)
18 Calentador Secundario (CS) 44 Bomba K3 (K3)
19 Bomba P3 (P3) 45 Bomba K4 (K4)
20 Cuadruple evaporador 1 (CE1) 46 Bomba K5 (KS)
21 Cuadruple evaporador 2 (CE2) 47 Valvula V3 (V3)
22 Cuadruple evaporador 3 (CE3) 48 Valvula v4 (v4)
23 Cuadruple evaporador 4 (CE4) 49 Deaereador (Y)
24 Bomba P4 (P4) 50 Bomba de Alimentacién (F)
25 Condensador (N) 51 Tuberia de Alta ()]
26 Condensador O1-5 (01-5) 52 Tuberia de Media (S)
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El sistema por analizar tiene 52 equipos y7138' ﬂujos de masa los ciales se describen en la tabla V.2.
Flujos con sus Propiedades Termodinamlcas. /

Para el modelo se consuderaron 138 flujOS Ias propledades termodmémlcas de el|os se presenlan enla
tabla V:2: = - .

Los datos se obluvieron a través de soltcnarlo a las Gerencias Técmcas del lngemo para elaborar la tesns(
{conforme al modelo considerado), para lo cual se recomienda observar el plano contenido al final de la
tesis. Esto con la finalidad de entender la ubicacion del flujo y la caracteristica del mismo en el proceso

Los parametros termodinamicos del jugo de cafa fueron obtenidos del diagrama de Mollier Entalpi’a y
Entropia de la referencia 1. Algunas palabras empleadas en la tabla siguiente se han incluido en el
glosario de términos del Anexo V para su comprension.

TABLA V.2 Datos del Ingenio Central Motzorongo, S.A. de C.V.

Flujo Caracteristicas Flujo Presion | Temperatura Energia Exergia
kg/s kPa °Cc kW. kW,
0 Ambiente 0.00 101.94 25.00 0.00 0.00
f 1 "~ \‘apor de salida en la caldera GV 117.24 1529.05 250.00 342613.70 98839.75
:I 2 L\J‘-aEpor de alimentacion a Vent. de Tiro Inducido 4.78 1529 05 250.00 13979 35 4032 87
13 \Vapor directo de alimentacion a V1 0.98 1529.05 250.00 2875.06 829 42
[ 4 \‘apor de alimentacion a Batey 29.73 1529.05 250.00 8688522 25065 29
5 \Vapor de alimentacién a molinos 26.49 1529.05 250.00 77427.04 22336 73
'8 Vapor de alimentacién a planta eléctrica 37.49 1529.08 250.00 109545.69 31602.56
7 \ apor de alimentacién a V2 1.55 1529.05 25000 4526.34 1305 78
) \ apor de alimentacién a V3 0.37 1529.05 250.00 1087.41 31370
9 \'apor de alimentacién a V4 0.23 1529.05 250.00 676.47 18512
10 \ apor directo a Bomba para alimentacidn 1.41 1529 05 250.00 4130.74 1191 67
1" . apor de alimenlaciéon a Bomba de rechazo 3.56 1529 05 250.00 10414 .96 3004 58
12 \ apor de alimentacion a Bomba de inyeccion 10 63 1529 05 25000 3106544 8961 99
13 .'apor de escape en Bomba para inyeccién 10 63 209.44 140 00 29201.20 6420 15
.14  apor de escape en Bomba para rechazo 3.56 209 44 140 00 9789 95 2152 41
'S "apor de escape a Vent_de Tiro Inducido U-E 4.78 20944 140.00 1314044 2888 05
. @por de escape en Bomba para alunentacion 141 | 22426 13000 3851 11
.« apor de relleno (V4)a la linea de escape 0.23 120844 22590 676.47
. apor de escape en planta eléctrica 37 49 24677 130.00 102045.70 | - 0
s apor de escape en molinos 26.49 222 44 126.00 71964 79 15998 09
.20 . apor de escape en batey 29.73 208 44 140.00 8167122 17956 16
21 . apor de escape a calentador secundarno 5.05 209.44 140.00 13862 93 3047 89
22 .« apor de escape a deaereador 10 42 209 44 140.00 28611.97 6290 60
...23 __ apor de escape a Evaporador 1 2010 209.44 140.00 5520794 12137 97
__» apor de escape a Tacho 6-8 0.14 209 44 140.00 384 .58 ....8455
. apor de escape a Tacho 9-10 004 209 44 140.00 115.37 2537
- apor de escape a8 Tacho 1-5 548 209 44 14000 15047 .94 3308 43
;f;:lor estrangulado {(V3) a bomba para nuel 037 16110 22590 1087 41
. apor estrangulado (V2) a secador 1185 20944 22590 | 452634 | 102894 |
‘Sagazo total del molino al transportador 16 17 102 Q0 3350 279764 70 22301533
19 : f;or a la atmosfera de 1a bomba para miel 0137 102.00 10018 974 58 177 92
31 " ""Tavezal de escape a la atmosfera 73.13 102.00 10019 199145.58 36584 83
_32 . apor del evaporador 1 al 2 14.05 161.10 115.26 3793230 7804 91
33 . apor del evaporador 1 a calentador primario 552 161.10 115.26 14889.96 306374 |
33 . apor del evaporador 2 al 3 14.96 11276 105.89 4019028 7580 98
35 \ apor del evaporador 3 al 4 13.60 64 .41 92.03 36246.67 5782 06
36 » apor del evaporador 4 al condensador 14.40 16.08 67.46 37790.39 3233 00
37 . apor de Tacho 6-8 al condensador O6-8 0.13 16.08 72.25 345.03 26 34
38 . apor de Tacho 9-10 al condensador 09-10 0.02 16.06 71.63 52.30 401 i
39 . apor de Tacho 1-5 al condensador O1-5 527 16.08 71.66 13699.53 1051 00

Continuacion de la tabla en la proxima pagina
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TABLA V.2 Datos del ingenio Central Motzorongo, S.A. de C.V.
Flujo Caracteristicas Flujo Presion | Temperatura Energia Exergia
kgls kPa °C kW. kW.
40 Guarapo pesado del molino a la bomba 81.67 101.93 27.50 8655.87 328
4y | Guarapo pesado de bomba a Torre de 81.67 101.93 2780 873977 416
sulfitacion
42 Guarapo sulfatado a tanque de alcalizado 81.67 101 93 40.40 12426.53 124.43
43 Jugo clarnificado a bomba 80.03 16110 38.50 1218297 9192
a4 ;‘r‘i?“"a‘r’l';’""cad" de bomba a calentador 80.03 161.10 39.00 12266.87 9901
45 Juygo clanficado de calentador primario a 80.03 161.10 79.50 24809.39 241156
secundarno
46 ;J’z?‘?bilar|flcado de calentador secundario a 80.03 161.10 114.20 35026.42 3498 98
47 | Jugo clanficado de bomba a evaporador 1 80.03 161.10 115.00 35961.45 3547 97
48 | Jugo clanficado de evaporador 1a 2 60.46 161.10 115.26 26673.73 2639.00
.48 | Jugo clanficado de evaporador 2 a 3 45 50 1276 105.89 17712.55 1559.75
50 Jugo clanficado de evaporador3 a 4 31.90 64 41 _ 92.03 9881 41 705 43
S1 Meladura de evaporador 4 a bomba 17.51 16.08 67.46 3297 44 99 64
52 Meladura de bomba a TA1-5 17.51 16 08 68.00 3322.61 122 20
53 Masa de "A". de TA1-5 a centrifuga 12.25 101 94 71.66 1461.03 67 .51
54 Miel de "A”. de cenlrifuga a bomba de miel 5.02 101.94 64.00 493.93 18.13
55 Miel de "A”, de bomba a TAS-10 5.02 101.94 70.00 527.49 2510
56 Azucar de CF-A para secadora 7.23 101.94 64.00 559.63 2054
57 |Bagazo de transpontador a Planta 5.82 10194 33.50 100719.89 | 80268.97
desmeduladora
58 Aqua para maceracion e imbibicidn 22.14 102.00 80.00 7416 48 424 22
59 Masa de "B". de TA9-10 a centrifuga 5.00 101 94 71.63 557.08 28.03
60 Miel de "B”. de centrifuga a bomba para miel 285 101.94 64 00 280.38 22 06
61 Miel de "B". de bomba a TA6-8 285 101 94 75.00 313.94 29 64
62 Azucar de CF-B en almacen "AC-8" 215 101.94 64.00 166.55 611
63 Masa de “C". de TA6-8 a centrifuga 272 101.94 72.25 251.80 1335
64 | Azicar de CF-C en almacén "AC-C” 1.03 101 94 64.00 79.99 294
65 Miel final, de centrifuga a bomba 1.69 101.94 64.00 148.10 544
66 Miel final, de bomba a tanque 169 102.00 80.00 200.30 11.33
67 xssg{eis"a”gu'a"" (V1) a calentador de 0.98 209 44 225.90 287506 653 56
Agua del desaereador a bomba de
68 alimentacion 127.98 209.44 115.19 61862.18 6181 20
68 | Agua de reposicion 67 19 209 44 25.88 7298.26 260 73
__70_ | Condensado del evaporador 2 a la bomba K2 14 .05 161.10 112.92 6656 26 646 61
_n Condensado de bomba K2 a desaereador 14.05 20944 114.40 6664 64 64118
72 _ | Condensado del evaporador 1 a la bomba K1 20.10 209 44 _ 13382 11307.02 1358 05
73 Condensado de bomba K1 a desaereador 20.10 209 44 12163 1131541 1352 07
74 Egncensado de calentador primario a bomba 552 161.10 10166 2347.44 196 39
75" | Condensado de bomba K4 a desaereador 5.52 20944 102.00 2352 48 192 71
Condgensado de calentador secundario a
bomba K5 505 209 44 129 54 2745 89 317 60
Condensado de bomba K5 a desaereador 505 209 44 12163 2748 41 316 38
Agua de allmentacion de bomba a caldera GV 12798 _ | 115.00 61940 48 6194 66
ho9-10 a bomba K3 | 0.04 12291 2168 236
Conadens acho6-8 a bomba K3 014 123 06 72 34 7 88
| Condensado de tacho1-5 a bomba K3 5.48 L 122.92 2827 20 307 56
__j Condensado de bomba K3 a desaereador 5.66 121.70 2927 92 313 27
‘Purga de caldera GV 1074 250.00 11663 22 2770 84
Agua de laguna de enfriamiento a bomba de
inyeccion 975.85 37 47 153034 39 1154 92
A ; -
85 Ngua de bomba para inyeccidon a condensador 711.04 102.00 17.80 112593.20 887 08
A -
86 ogsl.Jg de bomba para inyeccion a condensador 6.23 102 00 17 80 986 06 780
) “TAguad :
a7 O%l-J?O e bomba para inyeccion a condensador 1.01 102.00 37.80 160 36 172
88 Agua de bomba para inyeccion a condensador 257.57 102.00 37.80 40786 35 282 58

Continuacion de la tabla en la préoxima pagina
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TABLA V.2 Datos del Ingenio Central Motzorongo, S.A. de C.V.

Flujo Caracteristicas Flujo Presion Temperatura Energia Exergia
kg/s kPa °c kW. kW,
O1-5 Y SN S 1 —
89 Condensado de 09-10 a bomba B 1.03 10194 4915 212 66 1.17
90 | Condensado de 06-8 a bomba B 6.36 101.94 | 4999 1331.09 27.43
91 Condensado de O1-5 a bomba B 262.84 10194 | 49 51 54485 .88 1093 10
92 Condensado de N a bomba B 72544 101.94 49.51 150383.59 301841
g3 | Condensado bomba B a laguna para 995,67 101.94 4966 20701456 [ 419102
enfriamiento _
Sdlidos obtenidos del tanque decantador 1.63 39.00 248.59 2.02
Petroleo al calentador 5.08 2500 28017428 | 21180115
Petroleo del calentador a bomba T~ 508 9950 28082938 | 21190575
Pelrdleo de bomba T a caldera GV 5.08 _1g200 | | 28086461 211907 07
Aire a equipo Z 6528 | 10194 | 2500 394564 | 48634
Aire de equipo Z a caldera GV 6528 102 00 36 93 406309 51180
Humo de GV 572 TT10200 | 12648 35587 132517
Humo de GV a equipo U-E 74.99 10200 |~ 12648 4667.47 17380.40
Humo de equipo U-E a chimenea 7499 | 10350 127 00 5028 20 17551.38
Bagazo del transportador a caldera GV 10.35 102 00 33.50 17911527 142746.36
Entrada de cana a batey 62.95 102 00 25.00 278254.44 223015.26
Entrada de cana desde batey a molino 62.95 102.00 26 66 279764 .70 223015.26
Condensado de evaporador 3 a bomba L 14.96 11276 10242 6419.84 542.44
Condensado de evaporador 4 a bomba L 13.60 64 41 85.89 489092 314 26
Condensado de bomba L a tanque "usos 28.56 102 00 9230 11315.80 845.55
tecnologicos N
Semilla "B" a TA1-5 8 10E-03 16.70 64 00 0.63 2.30E-02
Semilla "C” a TA9-10 3.00E-04 1607 | 6400 0.02 8 53E-04
Vappr de! calentador para petrdleo a la 098 102 00 100 18 2219 96 398 39
atmosfera
Semilla "B” para existencias 2.14 102 00 64 00 165.92 6.09
Semilla "C" para existencias 1.03 102.00 64.00 79.96 2.94
Energia Electnca a bomba P3 93.22 93.22
Energia Eléctrica a bomba P4 27.97 27.97
Energia Electnca a centnfugadora CF-A 177.85 177 85
2 bomba de miel C-A ] 37.29 37.29
| a centnfugadora CF-B : R 119 31 11931
Energia Electrica a bomba de miel C-B . 37.29 3729
Energia Electrica a centnfugadora CF-C 1 9322 93 22
Energia Electrica a bomba K1 o N 932 932
Energia Electiica a bomba K2 - . 9.32 9.32
| Energia Electrnica a bomba K3 o 7.46 7.46
Energia Electnca a bomba K4 B 1 5.59 559
Energia Eleéctrica a bomba K5 2.80 2.80
Energia Electrica a tranportador TB 78.30 78.30
| Energia Eiectrica_a Batey 50.34 50.34
[Energia Electrica a Molino . 7737 77.37
Energia Electrica a Bomba de petrdleo I 3915 39.15
srgia Electnica a ventlador Z ’* o 13050 | 13050
rgia Electrica a ventitador U-E 13982 13982
rgia Etectrica a bomba P1 9321 93 21
_ ] Energia Eléctrica a bomba P2 1 8322 93 22
.| Energia Electrica a Tanque de Alcalizado - 5.59 559
| Energia Electrica por el turbogenerador 6000.00 6000.00
Energia Eléctrica a bomba B 473.71 473.71
_ Energia Electrica a bomba L 5.60 5.60
138 | Calor al tanque de Sulfitacion 3686.76 207.58

De la tabla V.2 es necesario comentar lo siguiente:

= Se analizo el consumo de petroleo proporcionado por Central Motzorongo contra el gasto de petroleo
presentado en la referencia 3, estos no cuadran por que si utilizamos el consumo de la referencia 3 el
rendimiento de uso de vapor aumenta en mas del 90%, lo cual no es congruente, donde
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probablemente en la referencia solo se contabilice el petréleo comprado por el Ingenio 'y no tomen a
cuenta el petroleo proporcionado por la compaifia desmeduladora en pago al consumo de bagazo
proporcionado por el Ingenio Azucarero.

= El dato de consumo de cafa en el Ingenio Central Motzorongo se tomo del’ presenlado en la
referencia 3 (Cana bruta molida total de 1998), el rendimiento promedio de bagazo en caﬁa empleado
es 0.257 (dato proporcionado en el Ingenio Central Motzorongo).

« La masa producida para la miel fina! fué calculada tedricamente en el anexo | (Tacho .TA6-8), en ese
momento no se tenian los datos de produccion anual (1998), y como dato de! Ingenio la centrifuga de
“C" separa en promedio el 62% en mie! final. £l valor para el flujo de miel final calculado no
concuerda con la referencia 3 (afio 1998) en mas del 25%.

= En los anexos | al IV se presentan justificaciones en el calculo de flujos masicos de vapor, aire,
humos, etc. de los principales flujos aqui presentados.

Entrada y Salida de Flujos para cada uno de los Equipos Analizados.

En la tabla V.3 se describen los flujos de salida y entrada por equipo con la finalidad de generar la matriz
de incidencia.

TABLA V.3 Entrada y Salida de Flujos en los Equipos

Equipo | Simb Flujo Equipo | Simb Flujo
No. Entrada Salida No. Entrada Salida
1 J 4,104, 127 20,105 27 TA15 26, 52, 109 39, 53, 81
2 MS | 5,58, 105, 128 19, 29, 40 28 CF-A 53,116 54, 56
3 T8 29, 126 57,103 29 CA 54,117 55
4 D 67.95 96, 111 30 ©9-10 38, 87 89
5 T 96. 129 97 31 |TA9-10| 25,55, 110 38,59, 79
6 z 98. 130 99 32 CF-B 59,118 60, 62
7 Gv | 78,97.99,103 | 1,83.100, 101 33 AC-B 62 109, 112
8 €0 2,101, 131 15, 102 34 cB 60, 119 61
9 Vi 3 67 35 06-8 37.86 90
10 v2 7 28 36 TAGE 24, 61 37,63, 80
11 X 6 18, 135 37 CF-C 63, 120 64, 65
12 A 12, 84 13.85.86.87. 1 38 | acc 64 110,113
13 P1 40, 132 41 39 G 27.65 30, 66
11, 89, 90, 91,
B 14 M 41,138 42 40 B 92’ 136 14,93
15 R 42,134 43,94 41 L 106. 107, 137 108
16 P2 43,133 44 42 K1 72,121 73
17 cp 33.44 45,74 43 K2 70,122 71
18 cs | 21,45 46,76 44 K3 | 79.80.81, 123 82
19 P3| 46,114 47 45 Ka 74, 124 75
20 | cev | 23,47 32,33,48, 72 46 K5 76,125 77
21 CE2 | 32,48 34,49, 70 47 v3 8 27 !
22 CE3 34, 49 35, 50, 106 48 V4 9 17 !
22,69, 71,73,
23 CE4 35, 50 36, 51, 107 49 Y 75 77. 82 68
24 P4 51,115 52 50 F 10, 68 16,78
2,3,4,5,6,7, 8,
25 N 36, 85 92 51 ] 1 9 16,11, 12
13,14,15,16, | 21, 22, 23, 24,
26 | o 39,88 91 52 s 17.18, 19, 20 25, 26, 31
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Para el costo termoecondmico se requieren hacer consideraciones como se indica en el capitulo Il
“Definicion del Analisis Termoecondmico”, para lo cual tienen 52 equipos con 138 flujos (incognitas) por fo
que se requieren 86 consideraciones para calcular la solucidén y obtener el valor tanto del costo exergétlco
como termoecondmico -variable vy fijo-.

Se presenta un ejemplo con un equipo de los considerados en todo el analisis, en el cual'se reahza la
aplicacion del analisis termoecondmico.

Ejemplo de Cuadruple Evaporador 1

Se selecciond el equipo llamado cuadruple evaporador 1; por las operaciones involucradas, asl como por
ser uno de los equipos con mayor cantidad de flujos entrantes y salientes.

Lo primero es observar en la tabla V.1 el simbolo que describe al cuadruple evaporador 1 en el plano. se
encuentra en el consecutivo 20 con simbolo “CE1" en plano (al final del documento). A continuacién se
muestra un grafico de los flujos de salida y entrada.

33
23

—— ] 4’32

CEI . l———p @ salida

72

a7 k | | » 48 ; -
Para fines de calculo solo se consideran {as entradas y salidas al equipo. En’ Ia tabla V 3'—-Entrada y
Salida de Flujos en los Equipos- o el plano se pueden observar la identificacion n‘um,é‘[lcaﬂde los recursos
—entradas-, asi como los productos, residuos o subproductos —salidas- por cada operacion unitaria. La

identificacion numérica de los flujos para; las entradas, 23, 47; las salidas, 32, 33, 48y 72 (ver diagrama
del anexo VI). .

A continuacion se presentan los parametros termodinamicos de los flujos correspondlentes al evaporador
1 obtenidos de la tabla V.2.

Tabla V.4 Datos de los Flujos Correspondientes al Cuadruple Evaporador 1.

Flujo Caracteristicas Fiujo Presion Temperatura Entalpia Exergia
kgls kPa °C KW. KW.

0 Ambrente 101.94 25.00
23 |Vapor de escape a Evaporador 1 20.10 209.44 140.00 55207.94 12137.97
32 |Vvapor del evaporador 1 al 2 14.05 161.10 115.26 37932.30 7804.91
33 |Vapor del evaporador 1 a calentador primario 5.52 161.10 115.26 14889.96 3063.74
47 |Jugo clarificado de bomba a evaporador 1 80.03 161.10 115.00 35961.45 3547.97
48 |Jugo clanficado de evaporador 1 a 2 60.46 161.10 115.26 26673.73 2639.00
72 _|Condensado del evaporador 1 a la bomba K1 20.10 209.44 133.82 11307.02 1358.05

En estos datos indican flujos masicos, presiones, temperatura, etc. para desarrollar el método de célculo
y determinar el costo termoecondmico por flujo.

Balance de Masa -Cuadruple Evaporador 1.

Los parametros térmicos conforme a los flujos de interés (Ias entradas, 23, 47; las salidas, 32, 33, 48, 72-
Tabla V.3-) son necesarios para elaborar un balance de conservacion de energética (primera ley de la
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termodinamica), para la cual se hace un balance de maler:a en transno (Columna "Gasto kg/s —Tabla
V.2-) conforme a la ecuacion lll.1, esto es: S

- . - -

ma+n

Balance de Energia Cuédruple Evapo ador

Al apllcar Ia ecuacuén .2 (capitulo lil),’'no se tiene energia cinética, potencnal calor de entrada ni trabajo
del sistema la ecuacnén queda de’la siguiente ' manera(las ' entradas 23, 47 las salldas 32, 33,48,72. -
Tabla V.2-y :

in anshivnte del cuddruple evaporador t = (I_I X :

En la tabla V.2 estan los datos de energia [

cu es se susmuyen conforme al flujo en la
ecuacion anterior resultando: NI SR

© =55207.94 +35961.45- 37932 30

Nota: kWt es para diferenciar que la umdad corre: on e a energia

6673. 73-1 1307. 02 [kwt]

rmlca :
para lo cual nos da como resultado de calo

Q\ll’il/ll = 366 37 [kWt] ‘

Este valor se verifica en la columna de “Calor Q (kWt)" asi como “Trabajo Consurmdo (kW)" de la tabla
V.17, para el cuadruple evaporador uno. :

Balance de Exergia para el Ejemplo
Para el balance de exergia se utiliza la ecuacuén lll 6, la cual es aplxcada en el cuédruple evaporador 1.

Continuando con el cuadruple evaporador 1(las’ entradas 23,47; Ias salidas, 32, 33,48,.72. —Tabla V 2-)
de la columna “Exergia kW" obtenemos los datos:por calcular, también —en ciertos equipos-,. no hay
suministro u extraccion eléctrica por_tanto se asngna el valor de cero (Verlfcar Tabla V. 17 —columna .
“trabajo consumido”-). ; : R

B peranta =(E a3 + E-ﬁ )’( Ejs +Ej +Ey +Eqp) [kW] '
Sustituyendo: '

B pyis = (12137.97 +3547.97 ) - ( 7804.91 + 3063.74 + 2639.00 + 1358.05) = 820.23 (kW)

Costo Exergético Unitario
Una vez conocida la pérdida exergética del cuadruple evaporador 1 se calcula su costo exergético
unitario. Esto es la exergia necesaria para producir la unidad de exergia en forma de salida.

Conforme a la ecuacion 111.37 del Capitulo Ili se realiza la matriz de incidencia para calcular el costo
exergélico unitario de la siguiente manera {(Referencia Tabla V.3);

Tabla V.5 Matriz de Incidencia para el Cuadruple Evaporador 1 (CE1
Ecuaciones A(Flujos) 0
23 | 32 ] 33 | 47 I 48 I 72
1 1.00 | -1.00 | -1.00 | 1.00 | -1.00 1 -1.00 0
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Ecuaciones Adicionales.

Conocemos los flujos del cuédruple evaporador 1. Es un equipo (una ecuacion)- con seis mcognltas
(fiujos), por lo cual son necesarias 5 ecuaciones adicionales (6 mcégmtas menos 1 ecuac:én 5
ecuaciones adicionales). Conforme a lo citado en el capitulo lll""j TR e

Entradas

Conforme a la ecuacion {II.15, en la tabla V.21 se venﬁca en Ias entradas con5|deradas en’caso de no
estar el flujo en cuestion; es por tener en el proceso operacx nes vunculada y e: ha calculado como
producto de otro equipo. -

Los costos exergéticos calculados en .otro: equ:po para;los’ .flulos del evaporador 1 son; los cuales de
acuerdo a la tabla V.26 ~columna “Costo (kW) Exergéhco -son' IR

By = 50247 78.
By= 9888.87.

B}, =14096.39

Ahora tenemos tres ecuaciones adxc:onales ala planteada orlglnalmente tenlendo un tolal de cuatro por
lo cual restan 2 ecuaciones.;” -

Ramificaciones o Bifurcaciones.
Para las 2 ecuaciones restantes se conksi’de‘rél a -écuacién |||.17- (la tabla Vv.22):

1. Por ser flujos liquidos del cuadruple 1se conS|der6 de mlsmo costo unitario - “33" “48" —
: B B
33 T4 0 :
Bu B,,,,

2. Por ser vapor proceso y eI condensado generado se establece tamblen mismo costo unitario a — “23"
y “72" -, teniendo,

B3 _ By
By Bn

=0

Subproductos o Residuos.

El cuadruple evaporador 1 no tiene subproductos o residuos se puede verificar los flujos para saber si
alguno de ellos es considerado residuo (tabla V.23 y V.26).

Con las ecuaciones adicionales se forma la matriz adicional a y el vector w de la ecuacion 111.37.

Tabla V.6 Matriz Adicional para el Cuadruple Evaporador 1 (CE1) -
Ecuaciones Matriz “a”
23 32 33 47 48 72 w
2 0.00 0.00 3.26E-04 0.00 -3 79E-04 0.00 0.00
3 0.00 0.00 1.00 0.00 0.00 0.00 9888.87
4 0.00 0.00 0.00 1.00 0.00 0.00 14096.39
5 1.00 0.00 0.00 000 0.00 0.00 50247.78
6 8.24E-5 0.00 0.00 0.00 0.00 -7.36E-4 0.00

Obtencion del costo exergético con las ecuaciones adicionales.
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Las ecuaciones obtenidas se colocan en una matriz de incidencia manera similar a lo mostrada en la
ecuacion 111.36 del capitulo Ill de la presente tesis. Antes se plantea la construccion de la matriz de la
siguiente manera.

Tabla V.7 Matriz del Costo Exergético para el Cuadruple Evaporador 1 (CE1)
Ecuaciones A (Flujos)
23 32 33 47 48 72 w

1 1.00 -1.00 -1.00 1.00 -1.00 -1 00 000

2 0.00 0.00 3.26E-04 000 -3 79E-04 0.00 000
3 0.00 0.00 1.00 0.00 0.00 0.00 9868 .87

4 0.00 0.00 0.00 - 1.00 0.00 000 1409639

S 1.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 50247.78

6 8.24E-5 0.00 0.00 0.00 0.00 -7.36E4 0.00

Por lo tanto la matriz A (Ecuacion 111.38) del equipo "CE1" y el vector columna quedarian de la siguiente
forma:

I -1 -1 I - -1 0

0 0 326E—04 0 -3.79c-4 0 0

0 0 1 0 0 0 - | 9888.87

0 0 0 i 0 0 X B=14006.39

1 0 0 0 0 0 50247.78
8.24E -5 0 0 0 0 ~7.36E -4 0

A continuacidn se presenta el resultado del costo tanto exergético como exergético unitario para el
cuadruple evaporador |, los valores se pueden comprobar con la tabla V.26, la cual se presenta mas
adelante.

Tabla V.8 Resultados obtenidos de la Matriz del Costo Exergético

Flujo Costo
Exergético (kW) Exergético Unitario
23 50247.78 4.14
32 40315.44 5.17
33 9888.87 3.23
s 47 14096.39 3.97
48 8517.91 3.23
72 5621.95 4.14

Su interpretacion indica que para obtener el flujo 33, se requiric 3.23 unidades exergéticas de recursos
(esto es la exergia vapor del evaporador y del jugo de entrada).

Analisis Termoeconomico del Cuadruple Evaporador 1

Previo al analisis termoeconémico se requieren conocer los costos de los recursos —entradas de materias
primas- en el proceso (Tabla V.24). Aparte los costos en los equipos (Tabla V.25) con la finalidad de
obtener el costo por flujo. Los costos se proporcionaron por el personal del ingenio:

Analisis termoeconémico variable del cuadruple evaporador uno

La matriz de incidencia utilizada para calcular el costo exergético se utiliza para obtener el costo
termoeconémico con la variante de colocar costos de los recursos conforme a la ecuacion 111.41.
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Tabla V.9 Matriz del Costo Exergético para el Cuadruple Evaporador 1 (CE1)
Ecuaciones o
23 ] 32 | 33 ] 47 | 48 T 72
1 1.00 1 21.00 [~ -100 | 100 | -100 | -1 00 )

Ecuaciones Adicionales para el analisis termoeconémico variable

Son similares del costo exergético, con la diferencia de considerar ahora los costos de los recursos, como
se observd en el capitulo 1l (Ecuaciones 111.28 a 111.33), por tanto se establecieron de la siguiente manera;

Entradas (Tabla V.26):
Conforme a la ecuacion 111.28, en [a tabla V.21 se verifica en las entradas considefadés en caso de no

estar. el flujo en cuestion; es por tener en el proceso operaciones vinculadas.y se ha calculado como
producto de otro equipo. Por tanto estos valores se presentan en la Tabla V. 26 )

My =-1.9245
I1,, =—2.5032
I, =-3.5750

Nota: EI' valor es negatlvo por el método, el cual indica que asi se debe lngresar Ios datos (ecuamén
11.41). . : )

Rammcaclones o bifurcaciones:

En cuanto a las ecuaciones para las ramificaciones o b|furcaC|ones son sumllares al costo exergetlco se
consideraron con el mismo costo termoeconémlco vanable»(Tabla V 22 —ecuacnén Ill 30 ) los snguuenles
flujos (como se indico en el capitulo lIl): :

Mo M , asicomola otra Céuacio'nj‘n,'?:‘ Tl _
By 8, : L B;s By
Subproductos o Residuos

En este ejemplo no se tienen, por los productos y sub prddﬁctos génerados son materia prima o recurso a
otros equipos (Tabla 23).

Una vez terminadas las consideraciones adicionales, estas son similares al costo exergético donde el
unico cambio es el vector estructura de costo variable se colocan en la matriz adicional (Ecuacion 111.41):

Tabla V.10 Matriz Adicional para el Cuadruple Evaporador 1
(CE1 - Costo Termoecondmico Variable -)
Ecuaciones Matriz "a”
23 32 33 a7 48 72 X
2 0.00 0.00 3.26E-04 0.00 -3.79E-04 0.00 0.00 |
3 0.00 0.00 1.00 0.00 0.00 0.00 -2.5032
4 0.00 0.00 0.00 1.00 0.00 0.00 .3.5750
5 1.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 -1.9245 |
6 8.24E-5 0.00 0.00 0.00 0.00 -7.36E-4 0.00 |
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Obtencién del Costo Termoeconémico Variable con las ecuaciones adicionales.

Se unen la matriz principal con la adicional siguiente manera:

Tabla V.11 Matriz para el Cuadruple Evaporador 1 (CE1 - Costo Termoeconémico
Variable -)
Ecuaciones Flujos (Matriz A/a) o
23 32 33 a7 48 72 -X
1 1.00 -1.00 -1.00 1.00 -1.00 -1.00 0.00
3 0.00 0.00 3.26E-04 0.00 -0.00037893 0.00 0.00
3 0.00 0.00 1.00 0.00 0.00 0.00 -2.5032
4 0.00 0.00 0.00 1.00 0.00 0.00 -3 5750
5 1.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 -1.9245
6 8.24E-5 0.00 0.00 0.00 0.00 -7.36E-4 0.00
1 -1 -1 1 -1 -1 0
0 0 326c—-4 0 -3.79c¢-4 0 0
¢ 0 1 0 0 0 x =" 2.5032
0 0 (o] ! 0 (¢} -3.5750
! 0 (o] ] 0 0 -1.9245
S24E-5 0 [¢] 0 0 -736E -4 0

Se presenta la tabla V.12 que es un resumen de los resuitados obtenidos para el evaporador 1, se aclara
que los resultados al solucionar la matriz son negativos (Conforme a la ecuacion I11.41), sin embargo
como el titulo es “costos” se ha retirado el signo negaivo de los resultados.

El costo termoeconémico variable inicamente considera los costos en los recursos o materias primas
necesarias para obtener el producto.

Tabla V.12 Resultados obtenidos de la Matriz del Costo Termoecondmico Variable

Exergia Costo por Solucion Matricial Unilg:)izt;ane Costo Tf,:?g;f:ndmico

(kW)
Flujo HAM Exergético Exergético Variable Vasrliggle ($IGJ) ($/seg)
{kw) "B" Unitario ($/seg) *C” "((3=C/B)" “I1=G*F" “IPA”
23 12137.97 50247.78 4.14 1.9245 0.04 0.16 1.92
32 7804.91 40315.44 5.17 0.6248 0.02 0.08 0.62
33 3063.74 9888.87 3.23 2.5032 0.25 0.82 2.50
47 3547.97 14096.39 3.97 3.5750 0.25 1.01 3.58
.48 2639.00 8517.91 3.23 2.1562 0.25 0.82 2.16
72 1358.05 5621.95 4.14 0.2153 0.04 0.16 0.22

El resultado del costo termoecondmico variable del evaporador 1 se verifica en 1a tabla V.26.

Analisis termoeconomico fijo del cuadruple evaporador uno

La matriz de incidencia utilizada para calcular el costo exergético, se utiliza para obtener el costo
termoeconémico fijo con los costos fijos del equipo, asi como los recursos conforme a la ecuacion 111.42.

Tabla V.13 Matriz del Costo Exergético para el Cuadruple Evaporador 1 (CE1)
Ecuaciones A
23 | 32 I 33| a7 T a8 T 72 Z
k] 1.00 | -1.00 | -1.00 | 1.00 | -1.00 T -1.00 0.0158
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Ecuaciones Adicionales para el analisis termoeconémico fijo

Son similares a las ecuaciones adicionales del costo exergético para el ejemplo, con la diferencia de -
considerar ahora los costos de los recursos y del equipo, por tanto se Ie asngna valores de Ia tabla V 26
como se observd en el capitulo li; e e =i

Entradas (Tabla V.26):

Conforme a la ecuacién 111.28, en la tabla V.21 se verifica, ‘en las entradas consnderadas en caso de no
estar el flujo en cuestion; es por tener en el proceso. operactones vinculadas'y se ha calculado como
producto de otro equipo. Por tanto estos valores se presentan en la. Tabla V 26 : i .

Nota: El valor es negatlvo por el(métod “el cual l’mdlca que asi se debe mgresar los datos (ecuacnén
.42). g

Ramificaciones o bifurcaclone

Son similares al costo exergétuco se consnderaron con el mismo costo termoeconémlco fijo (Tabla V.22 -
ecuacion 111.30-) los siguientes flujos: i : : :
n:} _nu n4k’=0'

=0, asi como la otra ecuacién ¥ —
BZ} 872

33 B
Donde B la exergia del flujo.

Subproductos o Residuos

En este ejemplo no se tienen (Tabla 23).

Una vez terminadas las consideraciones adicionales con los costos de equipo y del recurso se tiene el
vector estructura de costo fijo se colocan en la matriz adicional (Ecuacion (11.42):

Tabla V.14 Matriz Adicional para el Cuadruple Evaporador 1
{(CE1 - Costo Termoeconoémico Fijo -)
Ecuaciones Matriz “a”
23 32 33 a7 a8 72 X
2 000 0.00 3.26E-04 000 - -3.79E-04 0.00 0.00
3 000 0.00 1.00 0.00 0.00 0.00 .3 8940
4 000 0 00 0.00 1.00 0.00 0.00 -5.5945
5 100 0.00 0.00 000 000 0.00 -2.1096
6 8 24E-5 0.00 0.00 000 0.00 [ -7 36E-4 000

Obtencion del Costo Termoecondmico Fijo con las ecuaciones adicionales.

La ecuacion principal y adicional se unen en una matriz.

Tabla V.15 Matriz para el Cuadruple Evaporador 1 (CE1 - Costo Termoeconémico Fijo -)
Ecuaciones Flujos {Matriz A/a) Zz
23 32 33 47 48 72 -X
1 1.00 -1.00 -1.00 1.00 -1.00 -1.00 0.0603474
2 0.00 0.00 3 26E-04 0.00 -3.79-04 0.00 0.00

Continuacién de la tabla en la proxima pagina
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Tabla V.15 Matriz para el Cuadruple Evaporador 1 (CE1 - Costo Termoeconémico Fuo <)
Ecuaciones Flujos (Matriz Ala} ]
23 32 33 47 48 72 -_2( o
3 0.00 0.00 1.00 0.00 6.00 0.00 -3.8940
4 0.00 0.00 0.00 1.00 0.00 0.00 -5.5945
5 1.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 -2.1096
6 B.24E-5 0.00 0.00 0.00 0.00 -7.36E-4 0.00
| -1 -1 | =1 -1 0.0604
0 0 326¢c-4 0 -3.79¢-4 0 0
0 0 1 0 0 0 r -3.8940
X =
0 0 0 1 0 0 -5.5945
1 0 0 0 0 0 -2.1096
S24E-5 0 0 0 (4} -7.36E -4 0

Se aclara que los resultados al solucionar la matriz son negativos (conforme ecuacion 111.42), sin embargo
como el titulo es “costos” se ha retirado el signo negaivo de los resultados.

El costo termoeconomico fijo considera tanto los costos en los recursos como los costos para los equipos.

Tabla V.16 Resuitados obtenidos de la Matriz del Costo Termoeconémico Fijo

Exergia Costo por Solucion Matricial Unilg:’lz‘;ane Costo Termoecondmico Fijo
(kW)
Flujo A" Exergético Exergético Fijo :,'gf,) ($/GJ) (S/seg)
(kW) “B" Unitario ($/seg) “D* -'r(4=DIB" “1=G°F" “1AT
23 12137.97 50247.78 4.14 2.1096 0.04 0.17 2.1
32 7804.91 40315.44 5.17 0.2802 0.01 0.04 0.28
33 3063.74 9888.87 3.23 3.8940 0.39 1.27 3.89
47 3547.97 14096.39 3.97 5.56945 0.40 1.58 5.59
48 i 2639.00 8517.91 3.23 3.3541 0.39 1.27 3.35
72 | 1358.05 5621.95 4.14 0.2360 0.40 0.17 0.24

El resultado del costo termoeconémico fijo del evaporador 1 se comprueba en la tabla V.26.

Hasta aqui se ha mostrado el método para obtener el costo termoeconomico (los costos por flujo) tanto
variable como fijo en el evaporador 1.,

A continuacion el método mostrado se aplica al diagrama de flujo (anexo Vi), presentando los resultados
de primera ley termodinamica, exergla perd;da ecuacnones adlclonales con5|deradas y Ios costos
termoeconomicos. . . T o :

acuerdo a los resultados del anéllsts i

Resultados

[} Balance de Energla :
Los resultados son presentados en la tabla V.17 para cada equipo conforme a la ecuacion 111.2.
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Ingenio de Motzorongo.

Los campos -Calor “Q"- y -Trabajo théhmidb- “de la tabla V.17; se refieren al; Calor "Q", que se pierde
en el medio ambiente y Trabajo Consumido, es la electricidad usada por el equipo.

El resuitado de la operacion de cada equipo se aprecia en |a siguiente tabla:

TABLA V.17 Resultado Operativo por Equipo

Simbologia Equipo Primera Ley
Calor “Q" (kWt) Trabajo Consumido
(kW)
GV Caldera 166683.19 0.00
CE3 Cuadruple Evaporador 3 5354.91 0.00
J Batey 3754.08 50.34
MS Molinos 4300.22 0.00
X Generador eléctrico 1499.89 -6000.00
R Tanque de alcalizado y decantacion 0.56 5.59
CF-A Centrifuga para azucar estandar 585.42 177.85
TA1-5 Tacho de primera 383.43 0.00
CF-B Centrifuga de azucar "B" 229.45 119.31
CE1 Cuadruple Evaporador 1 366.37 0.00
CF-C Centrifuga de azucar "C” 116.92 93.22
G Bomba de miel final 60.64 0.00
CE4 Cuadruple Evaporador 4 149.32 0.00
Y Tanque desaereador 56.91 0.00
CE2 Cuadruple Evaporador 2 46.94 0.00
TA6-8 Tacho de tercera 29.36 0.00
TA9-10 Tacho de segunda 11.83 0.00
T8 (bagzo.) |Transportador de bagazo 7.83 78.30
A Bomba de inyeccién 1342.26 0.00
CP Calentador de primario 0.00 0.00
Y4 Ventilador de Tiro Forzado {(Caldera) 13.05 130.50
P1 Bomba de guarapo pesado 9.32 93.21
K1 Bomba de condensados primer cuadruple 0.93 9.32
K3 Bomba de condensados de Tachos 0.75 7.46
KS Bomba de condensado del calentador secundario 0.28 2.80
K4 Bomba de condensado del calentador primario 0.56 559
F Bomba de alimentaciéon de agua a calderas 201.34 0.00
Vi Valvula taminadora a calentador de petroleo 0.00 0.00
S Tuberia de Proceso 0.00 0.00
AC-B Seccionador de semilla de "B" 0.00 0.00
AC-C Secclonador de semilla de "C" 0.00 0.00
[o1:] Calentador secundario 0.00 0.00
P3 Bomba de jugo clarificado (caliente) 9.32 93.22
.. Pa Bomba de meladura 2.80 __27.97
C-A :Bomba para miel de "A” 373 37.29
C-B ___:Bomba para mel de "B" o 3.73 37.29
06-8  :Condensador de! vapor del tacho6-8 0.00 0.00
Q9-10 ‘Condensador del vapor del tacho9-10 0.00 0.00
01-5 !Condensador del vapor del tacho 1-5 0.00 0.00
v2 iValvula laminadora al secador de azicar 0.00 0.00
v4 ;Valvula laminadora a vapor de proceso 0.00 0.00
P2 Bomba de jugo clarificado 9.32 93.22
K2 Bomba de condensados segundo cuadruple 0.93 9.32
L Bomba de condensados de tercer y cuarto cuadruple 0.56 5.60
E-U Ventilador de Tiro Inducido (Caldera) 617.99 139.82
i Tuberia de Alta Presiéon 0.00 0.00
T Bomba de Petrdleo 3.91 39.15

Continuacion de la tabla en la proxima pagina
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TABLA V.17 Resultado Operativo por Equipo

Simbologia Equipo Primera Ley
Calor “Q” (kWt) Trabajo Consumido
(kW)
B Bomba de rechazo 497.37 473.71
D Calentador de Petrdleo 0.00 0.00
V3 Valvula laminadora a la bomba de miel final 0.00 0.00
N Condensador del vapor del cuarto cuadruple 0.00 0.00
M Torre para sulfatacion -3686.76 0.00
Total 182,668.76 -4,269.92

KWI1, kiloWalts termicos

La tabla V.17 refleja los resultados operativos por equipo utilizando el analisis de la conservacion de la

energia.

@ Eficiencia del uso de vapor en planta conforme al balance de energia

Tabla V.18 Eficiencia del Uso de Vapor en Planta

SIMBOLOGIA EQUIPO TRABAJO MECANICO CALOR ASOCIADO AL PROCESO
kwit kWt
Ce1 Cuadruple Evaporador 1 55207.94
CE2 Cuddruple Evaporador 2 37932.30
CE3 Cuadruple Evaporador 3 40190.28
CE4 Cuadruple Evaporador 4 36246.67
Y Tanque desaereador 28611.97
TA1-5 Tacho 1-5 15047.94
cP Calentador primario 14889.96
cs Calentador secundario 13862.93
v2 Vapor de valvula #2 para Secadora 4526.34
D Calentador de Petréleo 2875.06
TA6-8 Tacho 6-8 348.58
TAg-10 Tacho 9-10 115.37
Turbina de Vapor para Generador
X eléctrico 7500.00
MS Turbina de Vapor para Molinos 5462.25
J Turbina de Vapor para Batey 5214.00
Turbina de Vapor para Bomba de
A inyeccion 1864.24
Turbina de Vapor para Ventilador de
E-U Tiro Inducido (Caldera) 839.92
Turbina de Vapor para Bomba de
B rechazo 625.00
Turbina de Vapor para Bomba de miel
G final 112.83
Turbina de Vapor para Bomba de
F alimentacion de agua a calderas 279.64
SUBTOTAL 21,897.88 249,855.34
TOTAL 271,753.22

Continuacion de la tabla en la préoxima pagina
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Tabla V.18 Eficiencia del Uso de Vapor en Planta
SIMBOLOGIA - EQUIPO

TRABAJO MECANICO CALCR ASOCIADO AL PROCESO
wi =

ENTRADA DE ENERGIA

T Caldera

TOTAL

EFICIENCIA TERMICA

759.08 %

La eficiencia térmica del uso de vapor en planta en el lngenlo Azucarero es 59 08

ley termodinamica.

tilizando la primera

LLos equipos con mayor uso de calor asociado al proceso 'cc")hforme ala priméra le'yde lermodihémica
son; los cuadruples evaporadores, 169577.19 kWt :los calentadores, 31627‘95 kWt' y: los :tachos

(evaporadores simples) 15511.89 kWit.

E! vapor asociado al trabajo mecanico (utilizado en las turbinas) es 21,897.88 kWt.

BALANCE SISTEMICO DE EXERGIA DEL INGENIO AZUCARERO.

Los equipos con mayor perdida exergética

Los resultados del balance de exergia se presentan a continuacién:

Tabla V.19 Resultados de la Energia Util Perdida

Impacto Simbologia Equipo Exergia Perdida
“Bp” (kW1) %"
1 GV Caldera 241043.73 83.70
2 S [Tuberia de Proceso 8169.04 2.84
3 J Batey 7159.47 2.49
4 MS Molinos 6836.88 2.37
5 Y anque desaereador 3185.73 1.11
6 CE4 Cuadruple Evaporador 4 2834 .68 0.98
7 A Bomba de inyeccion 2509.59 0.87
8 X [Generador eléctrico 2388.06 0.83
9 CE3 ICuadruple EvaporadorfsA T ““M-_Ah—‘m’{o_.‘é?‘ 77*07:5_“&
10 TA1-5 acho de primera 2004 .57 0.70
" cs ICalentador secundario 1642.87 ' 0.57
12 B Bomba de rechazo | 127799 | o0.44
13 E-U Ventilador ae Tiro Inducido (Caldera) ] 1112.65 0.39
14 N iICondensador del vapor del cuarto cuadruple 1107.67 0.38
15 CEA1 ICuadruple Evaporador 1 820.23 028
16 CE2 ICuadruple Evaporador 2 656.57 0.23
17 cP [Calentador de primario 554.81 0.19
18 F Bomba de alimentacion de agua a calderas 320.13 0.11 -
19 V2 alvula laminadora al secador de azucar 276.85 0.10
20 01-5 )‘Condensador del vapor del tacho 1-5 246.48 0.09

Continuacién de la tabla en la préxima pagina
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Tabla V.19 Resultados de la Energia Util Perdida

Impacto Simbologia Equipo Exergia Perdida
“Bp" (kWt) %"
21 CF-A [Ceéntrifuga para azucar estandar 206.70 0.07
22 v1 Valvula laminadora a calentador de petroleo 175.85 0.06
23 D alentador de Petroleo 150.58 0.05
24 CF-B ICentrifuga de azucar "B" 119.17 0.04
25 G Bomba de miel final 118.02 0.04
26 z Ventitador de Tiro Forzado (Caldera) 105.04 0.04
27 CF-C C__ ifuga de azucar "C" 98.19 0.03
28 P1 [Bomba de guarapo pesado 9234 | 003
29 M Horre para sulfatacion 87.31 0.03
30 P2 Bomba de jugo clarificado 86.13 0.03
31 TB (bagazo.) Traﬁnﬁé;;ér;z;dor de bagazo 78.30 0.03
32 TA6-8 [Tacho de tercera 66.62 0.02
33 P3 Bomba de jugo ctarificado (caliente) 44.23 0.02
34 v4 Valvula (aminadora a vapor de proceso 41.38 0.01
35 T Bomba de Petroleo 37.83 0.01
36 R [Tanque de alcalizado y decantacidon 36.08 0.01
37 C-A Bomba para mielde "A” | 3032 | 001
38 c-B Bomba para miel de “B" 29.70 0.01
39 L Bomba de condensados de tercer y cuarto 16.74 0.01
40 TA9-10 Tszho de segunda 16.06 0.01
41 K1 Bomba de condensados primer cuadruple 15.31 0.01
42 K2 Bomba de condensados segundo cuadruple 14.75 0.01
43 K3 Bomba de condensados de Tachos 11.98 OAOCT_
44 V3 Va—lcaa laminadora a la bomba de mie! final 11.86 0.00
45 Ka gsrr:zli)raiode condensado del calentador 9.27 0.00
a6 06-8 «Condensador del vapor del tacho6-8 6.71 0.00
47 P4 Bomba de meladura i 5.40 0.60
a8 Ks SB:;\JL:)z:r?Ocondensado del calentador 4.02 0.00
a9 09-10 ICondensador del vapor del tacho9-10 3.55 0.00
50 1 Tuberia de Alta Presion 0.05 0.00
L AC-B §(£cionador de semilla de "B" 0.00 0.00
52 AC-C Seccionador de semilla de "C" 0.00 0.00
Total 287,978.30

KW, kilo\Watts termicos

La perdida total exergética en el ingenio azucarero es de 287,978.30 kW, donde las mayores
irreversibildades en el proceso -exergia perdida-, se identifican en;

= Lacaldera. con 241,043.73 kWt que representan el 83.70 % de la exergia perdida total;

* Latuberia de proceso (vapor saturado a proceso), con 8,169.04 kWt con un impacto del 2.84% de la
exergia perdida total;
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= El batey, liene una exergia perdida de 7,159.47 kWt representando el 2,49% de la exergia total
perdida y asi sucesivamente se observan en la tabla V.19, etc. ’

Eficiencia exergética del uso de vapor en planta

El resultado de eficiencia exergética se presenta a continuacion sobre la base de la ecuacion 111.10

Tabla V.20 Eficiencia Exergética del Uso de Vapor en Planta

SIMBOLOGIA EQUIPO TRABAJka:ECANICO EXERGIA DEL E‘Il.vl;lJO DE CALOR
L CE1 Cuadruple Evaporador 1 12137.97 _
Y Tanque desaereador 6290.60
CE2 Cuadruple Evaporador 2 7804.91
CE3 Cuadruple Evaporador 3 o 7580.98
CE4 Cuadruple Evaporador 4 5782.06
TA1-5 Tacho de primera 3308.43
CP Calentador primario 3063.74
CSs Calenlador secundario 3047.89
Vapor de vatvula #2 para
V2 Secadora 1028.94
D Calentador de Petroleo 653.58
TASG-8 Tacho de tercera 84.55
TAS-10 Tacho de segunda 25.37
Turbina de Vapor para Generador
x eléctrico (Capacidad nominal 80%) 7500.00
MS Turbina de Vapor para Molinos 5462.25
J Turbina de Vapor para Batey 5214.00
Turbina de Vapor para Bomba de
A inyeccion 1864.24
Turbina de Vapor para Ventilador
E-U de Tiro Inducido Caldera 9 838.92
Turbina de Vapor para Bomba de
B rechazo 525.00
Turbina de Vapor para Bomba de
G mrel final 112.83
Turbina de Vapor para Bomba de
F alimentacion de agua a calderas 279.64
SUBTOTAL 21,896.88 50,809.02
TOTAL ... 72,705.90
ENTRADA DE EXERGIA ) -
GV Caldera | 1354,643.43
TOTAL 354,643.43
EFICIENCIA EXERGETICA - 20.5 %

La eficiencia exergética del uso de vapor en planta es 20.5%.
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Los kequipos'con mayor uso de calor asociado al proceso utilizando la exergia son, los cuadruples
evaporadores, 33305.92 kWt; los calentadores, 6765.21 kWt y los tachos con 3418.35 kWt.

ANALISIS S SISTEMICO TERMOECONOMICO VARIABLE Y FIJO DEL INGENIO
AZUCARERO :

EcuaycnonesAdlciohales para el Caiculo de Costo Exergético y Termoeconomico
Entradas.

Los flujos considerados entradas son;

Tabla V.21 Entradas (Ecuaciones Adicionales)

No de Ecuacion | Para Costo No de Ecuacién Para Costo ]
| Exergético Termoeconomico Exergético Termoecon6mico

53 L Bl =B M, =c, B, 69 Blp=B, | ML, =c¢mnBh,

54 bR, =B, M, =c,B., 70 By=Bn | M= emBh,

55 - B, =B, I,, =c., B, 7 Bl =By | My = ¢laBras

56 Bj. =B, I, =ci B, 72 Bl =B 11,0 =l Ba

57 By =By, 1oy = CopBig 73 B =Bi | M = Bl

58 By =B IT,0: = Clos Brs 74 By =By | Tl =Bl
59 Brow =B | Tl = o Bron 75 Blw =B | My = Bl

60 B, =B, I = o Bl 76 Bl =B | My = B

61 B, =B, I, =B\, 7 LB, =B, | T, =B,
& Blo =B | I =chBs 78 L B =B [T =eluBl
e Bl =B | i =choBie 79 L Bl =B M =cluBl
64 Bl,=B. |11, =c.B, 80 Blw =B |1 =Bl
8B =By | = 81 LB =B, | =Bl
66 B, = B”‘, M, = ¢ B 82 Bl =B |1y = ¢l Bl

67 B, =B, T, = ¢ o B 83 By, =B, |, =cleB

68 B, Bm M =i Bl 84 DBl =By | T = cru Bl

Los cuales son 32 ecuaciones adicionales para las entradas, estas se usaron para construir la matriz
ampliada del balance sistémico en el Ingenio Azucarero.

Ramificaciones o Bifurcaciones.

Los flujos considerados ramificaciones o bifurcaciones son;
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Tabla V.22 Ramificaciones o Bifurcaciones (Ecuaciones Adicionales) )
No de Para Costo No de Para Costo j
Ecuacion Exergético Termoeconémico Ecuacién Exergético Termoeconomico
: M 1, N N I, I,
85 B, _B:p MMy 112 By _Bu_y e M=o
B, B, B, B, B,, By, B,; By,
86 Bz—B-‘z() nz_”1=0 113 B"‘—Bmz() ||,\z__”7u=0
B: B" Bz B‘ B a2 B?<| B.\J B’n
87 B, By =0 n, __”15 0 114 By By -0 Hyy _”.n(:()
B, By B, By B, By B, B«
. 1 B . . E
o8 BBl _, | ML_1L s BL i _, | e T _y
BJ b‘.: BJ 134 Bn 1374 B}.\ BN
8o B B _, 24 _ gs -0 116 Bl Bl _g | Mo M _ g
B, B-‘ 4 s Bu Bmu B.N Blm.
90 B} B =0 I;-‘ - glo =0 117 B:s _ Bl.m =0 Iy - I, =0
B, B, 4 20 By B B,, B,
91 B, B, -0 ry 1, -0 118 By By -0 My _ e _
B, B, B B, B, B B,y By,
o2 BY Bl _, Es _ r;,., -0 116 Bi _ B _go | Mo 1w _
B, By, s 19 B,, B B, By
03 B, 5 —0 ll(,_l’l7_0 120 B, B -0 My Ty, -0
B, 5 B, B, By B By Bu
o B, _Bi _, go l;m 0 121 Bl B _y | Mau_Ts g
B, By o 18 B,, B, By By
o5 B, B -0 n, TII, =0 122 Bl Bl “o I, M, -0
B, B B, B Bye By, By B,
96 B, Bj, -0 gx l;m -0 123 B;s B B, -0 I, _ Iy, =0
. By B, % 10 B,, 8, B B,
T : B : :
o7 [ B _BL_, g.u _ l;n -0 124 Bl Bu_g | M _Th _y
B L B By, 1o '" B, B B, By,
a8 - By _ B::. =0 [I;"’ M, 0 125 B;u _ B;l -0 rl.w _ Iy, =0
B By, 10 Bie By, B By, B;,
B;, B, n M. . : ¥
99 n_ P _g B“ B'— =0 126 By, By -0 I, _ I, =0
B, B, n 12 B, B, By, 84
100 B _Bu g g” 0 =0 127 By _ B, =0 Nas Mo _g
B, By, " By, By, B B,y B,

Continuacién de la tabla en la proxima pagina
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Tabla V.22 Ramificaciones o Bifurcaciones (Ecuaciones Adicionales)
No de Para Costo No de : Para Costo
Ecuacion " Exergético Termoeconémico | Ecuacién |~ Exergético | Termoeconémico
o " B, N By, “0 I, 1, =0 128 B, _ Bros -0 Mg, Tl -0
B By B, B, B, B, B, B,
102 Bl By _, | Mo Ty 129 Bu _ B _gf Mw_Te_y,
B,, B, B, By B, B, B, B,
103 B, B —0 My My 130 B, B -0 Mo _Ma_y
B B B, B B, 8. Bu By
104 Bis B -0 s _Mas _y 131 Bl _ Bo _ 0 M, Tl _ o
B, By By By B, B B, B
105 Bl B, o | e _Tu_g 132 By Bl _g | Mo _Thu_y
B, B., B\, By, B, B, B, B,
106 Bix (B | M Mg 133 Bu _Ba g | e _The g
B, B, By By B,, B B,, By
107 B;, _ /J’;,, -0 IT,, _ My, =0 134 B;._‘ _ /3;,' 0 ”,(5 _ I, -0
B, 4, By By B, By By, By,
108 B.zx _ B;: =0 M, _ 1) P =0 135 B;,‘ _ B;, -0 Iy, _ I, =0
B B, B, B sz, B, By, By,
109 B.za _ Bp:o =0 n!-l _ nxo =0 136 B-.w _ Bl.ou -0 'y, — AT =0
B, By, B.,, B B,, By, By B
110 B.:s B;., =0 nl‘ — M =0 137 Bl.un _ B;()l -0 n“’” — n“" =0
B B, By By B B, Bioo B
111 B;(v _I))\'l :O rll(:_nxl =0
B 26 [g\ i }3 26 Ijxl

Los cuales son 53 ecuaciones adicionales de bifurcacion o ramificaciones necesarias para construir la
matriz ampliada en el analisis sistémico del Ingenio Azucarero.

Subproductos o Residuos
Los flujos considerados residuos y considerados para el balance sistémico son;

Tabla V.23 Subproductos o Residuos (Ecuaciones Adicionales)

Para Costo

No de Ecuacion ] ve P
{ Exergético [ Termoeconémico

Residuos

138 j B;, =0 _L Mt =0

Estas ecuaciones adicionales se consideraron para obtener los resultados mostrados en la Tabla V.26
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OBTENCION DE LOS COSTOS EXERGETICOS Y TERMOECONOMICOS

Se ha realizado una matriz de incidencia de todos los equipos anadiendo la ecuacnones adlcuonales para
obtener los costos exergéticos de cada producto asi como sus costos unltarlos ex getlcos umtanos '
Estos se presentan en la tabla V.26, la cual esta mas adelante. ;

Calculo de los resultados para los costos termoeconomlcos (Variables y chds)

Una vez definidos los costos varlab!es (recursos) y_fijos (equipos) se procede a incluir los datos para
realizar el calculo de dichos costos, adelante se presenlan los costos aplicados para el anéllsus al Ingemo
Azucarero en cuestion.

Datos de costos del analisis Termoecondmico

v Costos de los recursos (materias primas):

Son reales pues fueron proporcionados por el ingenio azucarero, los costos de los recursos se presentan
en la Tabla V.24, cabe aclarar que el ingenio solo trabajé 216 dias de 1997 a 1998 (Referencia 3), donde
el costo de los recursos para dichos dias lo consideran anual. Estos se han colocado en la matriz
ampliada igualando los costos a las entradas de materias primas de! balance sistémico del ingenio
azucarero. Estos datos son necesarios para el balance termoecondmico variable.

Tabla V.24 Costos Unitarios de los Recursos

Consumo de! $/(Unidad de T P
Flujo Concepto Equipo Anual Mensual Segundo
27 [vapor estrangulado (V3) a bomba para miel final N/A 777.60 129.60 0.0001
28 Vapor estrangulado (V2) a secador N/A 777.60 129.60 0.0001
30 {Vvapor ala atmoésfera de la bomba para miel final N/A 0.00 0.00 0.0000
58 Agua para maceracion e imbib:cidon NIA 108,864.00 18,144.00 0.0070
66 Costo por Mel final, de bomba a tanque N/A 9,331.20 1.555.20 0 0006
67 Vapor estrangulado (V1) a calentador de petroleo N/A 777.60 129.60 0.0001
69 Agua de reposicion N/A 108,864.00, 18,144.00 0 0070
84 |Agua de laguna de enfnamiento a bomba de inyeccion N/A 108.864.00 18,144.00 0.0070
95 [Costo del Petrolea N/A 202,176.00 33,696.00 00130
100 fHumo de GV N/A 0.00 0.00{ 00000
101 |Costo para eiminar humo de caldera N/A 70,669.86 11,77831 0.0045
104 [Cafa ce azucar N/A 358,318,080.00} 59,719.680.00| 23.0400
109 {Semula "B a TA1-5 N/A 6.220.80 1.036.80 0.0004
110 [Semiia "C” a TA9-10 N/A 3,110.40 518.40 0 0002
112 |Semdla "B” para existencias N/IA 6.220.80 1.036.80 0.0004
113 [Sem.ua "C" para existencias N/A 3,110.40 518.40 0 0002
114 {Energia Eléctnca a bomba P3 93.22 471,145 90 78,524 32 00303
115 |Enmerc:a Electnca a bomba P4 27.97 141346 30 2355772 0 0091
116 |Ene-q-a Electnica a centnfugadora CF-A 177.85 896,925.04 149,820 84 00578
117 |Enerc-a Electrica a bomba de miet C-A 37.29 188,453 30 31,408 88 00121
118 [Energ a Elecinca a centnfugadora CF-B 119.31 603.040 .46 100,506.74 00388
119 JEnerg.a Eléctnica a bomba de miet C-8 37.29 188,453.30 31.40888 o011
120 |Enerc.a Electnca a centnfugadora CF-C 93.22 471,145 90 78,524.32 00303
12Y |Energ:a Eléctrica a bomba K1 9.32 47,107 01 7.851.17 0 0030
122 |Energ-a Elecinca a bomba K2 9.32 47,107.01 7.851.17 0 0030
123 |Energ-a Eléctnca a bomba K3 7.46 37.680 66 6.28178 00024
124 |Erne'c.a Elécinca a bomba K4 5.59 28.266.73 471112 00018
125 |Enercia Eléctrnica a bomba K5 2.80 14,134 63 2,355.77 0 0009
126 |Enerc a Elecinca a tranportador T8 78.30 395,751 94 65,958 66 00254
*27 {Ere-c a Eléctnico a Batey 50.34 254,413 22 42,402 20 00164
128 [Energ a Electinca a Molino 77.37 391,040 .48 65,173 41 00251
129 |Energ a Elécinca a Bomba de petréleo 38.15 197.874.71 32,979.12 00127
130 (Energ a Eléctrica a ventilador 2 130.50 659,589.09 109,931 52 00424
131 |Energra Elécinca a ventilador U-E 139.82 706,698.63 117,783.10 00454
132 [Enercia Eléctrica a bomba P1 93.21 47113326 78.522.21 00303
133 |Energ:a Eléctnca a bomba P2 93.22 471,145.90 78,524.32f (.0303
134 |Energ:2 Eléctnca a Tanque de Alcalizado 5.59 28,268.00 4,711.33 00018
136 |Enercia Eléctrica a bomba B 473.71 2,394,319.82 399,053.30| 0.1540
137 |Energ:a Elécinca a Bomba L. 5.60 28,279.37 4,713.23 0.0018
138 [Calor ai tanque de Sulfitaciéon 120.27 612,399.00 102.066.50 0.0394
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v Costos de los Equipos: : L
El ingenio azucarero lo ha proporcionado los costos de los equipos y se presentan en la Tabla y.25.

Estos se han colocado en la matriz de incidencia igualando los costos con.su correspondiente equipo del
balance sistémico del‘ingenio azucarero: Estos:datos junto con los costos de-recursos- son necesarios
para el calculo del analisis : termoeconomico fijo. A continuacion se presentan-.en la tabla V.26, los
resultados obtenidos de los calculos para obtener el costo termoecondmico por fiujo.

Tabla V.25 Costos Anuales Fijos en Equipos
Equlpos dol Ingenio Motzorongo

Simbologia Equipo $/Anual $iseg
J . Batey 14,325,272.00 0.4606000
F. Bomba de alimenlacion de agua a calderas 401,209.35 0.0128990
K4 Bomba de condensado del calentador pnmarno 66,600.91 0.0021412
KS Bomba de condensado del calentador secundana 66,600.91 0.0021412
K3 Bomba de condensados de Tachos 7764112 0.0024962
L Bomba de condensados de lercer y cuarto cuadruple 66,600.91 0.0021412
K1 Bomba de condensados pnimer cuadruple 77.641.12 0.0024962
K2 Bomba de condensados segundo cuadruple 77,641.12 0.0024962
P1 Bomba de guarapo pesado 88,681.47 0.0028511
A Bomba de inyeccidn 822,870.34 0.0264555
P2 Bomba de jugo clanficado 73,130 84 0.0023512
P3 Bomba de jugo clarificado {caliente) 73.131.00 0.0023512
P4 Bomba de meladura 77.641.12 0.0024962
G Bomba de miel final 81,600.91 00026235
T Bomba de Petroleo 81,600 91 0.0026235
B Bomba de rechazo 444,059.97 00142766
C-A Bomba para miel de “A* 81.60091 0.0026235
c-B Bomba para meel de "B 81,600.91 0.0026235
Gv Caidera 24.735,544 18 0 7952528
D Calentador de Petréleo 40,800 44 0.0013117
cpP Calentador de pnmano 980,523 23 0.0315240
cs Calentador secundarno 980,523 23 00315240
CF-B Centrifuga de azucar "B" 2.900.069.97 0.0932378
CF-C Centrifuga de azucar “C~ 1.680,038 88 0.0540136
CF-A Ceéntnfuga para azucar estandar 3.376,077.82 01085416
N Condensador del vapor del cuarto cuadruple 84,001 96 0.0027007
0O1-5 Condensador del vapor del tacho 1-5 125.403.15 0 0040317
06-8 Condensador del vapor del tacho6-8 81,241 88 00026119
03-10 Condensador del vapor del tacho9-10 59.161.15 0.0019020
CE1 Cuadruple Evaporador 1 1.877.046 60| 0.0603474
CE2 Cuadruple Evaporador 2 1,433.034.99 0.0460724
CE3 Cuadruple Evaporador 3 1,433,034.99 0.0460724
CE4 Cuadruple Evaporador 4 1,433.034.99 0.0460724
X Generador elecinco 3.561.077 82 01144894
MS Molinos 29.275.606 42 09412168
AC-B Seccionador de semilla de “B* 47.600 9 0.0015304
AC-C Seccionador de semilia de "C” 47,600 91 00015304
TA1-5 Tacho de pnmera 1.889.538 88 0 0607491
TA9-10 Tacho de segunda 1.084.823 23 00348773
TAG-8 Tacho de tercera 859,715 51 0 0276400
R Tanque de alcalizado y decantacion 1.542.,038 88 0.0495769
Y Tanque desaereador 65,401 18 0.0021027
M Torre para sulfitacion 108,797 .91 0.0034979
TB (bagzo) Transponador de bagazo 476,007 84 00153038
! Tuberia de Alta Presion 306.007 84 0.0098382
S Tuberia de Proceso 582.015.51 0.0187119
v Valvula laminadora a calentador de petrdleo 15.900.22 0.0005112
v3 Valvula laminadora a la bomba de miel final 15,900 22 0.0005112
va Valvula laminadora a vapor de proceso 36.600.91 00011767
v2 Valvula laminadora al secador de azdacar 15,900.22 0.0005112
P4 Ventilador de Tiro Forzado Caldera 5 222,604 68 0.0071568
E-U Ventilador de Tiro inducido Caldera 1.214.031.05 0.0390313
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Tabla V.26 Resultados de Costos Exergéticos y Termoeconomicos del Ingenio Central Motzorongo
Exergia Costo
Costo por Solucidn Matricial Costo Unitatio parte Costo Termoecanémice
Flujo Caractenisticas
Exergético [T¢,qrgetico | variable Fijo | Varisble [Fijo (3/GJ]| Variable |Fijo (3/GJ)] Variable |Fijo (3/seg |
Unitario {$!seg} $/GJ) {51GJ) (Siseg)
(kW) "A” (kw} "8~ “FzBIA” {$iseg.}"C” “0” “GeCiB™ { “H=D/B" | “1=G°F" | “J=H'F~ TI'AT “J AT
0 |Ambente
1 [Vapor ce sanca en 1a caicera GV 98839 75 [409168 85 418 156714 | 171786 004 004 018 017 1567 17.18
2 |vaparde ahmentacion a Vent de Tiro Inducido U-E 403287 {16694 .93 414 06394 0.7009 004 004 0.16 0.17 0.64 070
3 |vapor arecto de ahmeniacion a V! 829 42 3433 56 414 01315 01442 004 0.04 616 017 6.13 0.14
4 |vapor ce anmentacion a Batey 25065 29 |103763 29 414 39742 43564 004 004 016 0.17 197 436
5 Ivapor ce ahmentacion a molnos 22336.73 192467 79 414 35416 38822 004 001 016 07 354 s
6 [Vapor de almertacidn a planta eiecinca 31602 56 (13082572 414 50107 54926 004 004 016 017 501 549
7 |vaporde aimentacion 3 V2 130578 {5405 57 414 02070 02269 004 0.04 0.16 0.17 (3] 023
8 {vaporde amentaciona V3 137 1298 64 414 00497 00545 004 004 016 017 |497E.02 005
9 |vapor de anmeniacion a V4 195 12 807 92 414 0.0309 00438 004 005 016 022 0.03 004
10 {vapor ¢irecto a Bomba para aimentacion 119167 493317 4.14 0.1889 02071t 004 004 016 017 019 0.21
11 [Vapor de ahmentacign a Bomba ce rechazo 3004 58 |12438 14 414 04764 0.5222 004 0.04 0186 DRE 0.48 052
12 |Vvapar ce anmertacion a Bomba de inyecaisn 896193 |37100.12 414 1.4210 1.5576 004 008 016 0.17 142 1.56
13 {Vapor ce escape en Bombda para inyeccion 642015 [26577.61 414 1.0179 1.1158 004 004 016 017 102 1.12
14 |vapor de escape en Bomba para rechazo 2152 41 891037 414 0.3413 03741 004 004 0.16 017 0.34 037
15 |Vapor ce escape a Vent ge Tiro inducido U-E 2889 05 [11959.84 4.14 0.4581 05021 004 004 016 017 0.46 050
16 |Vapor de escape en Bomba para aimentacian 858 07 3552 19 414 0.1361 0.1491 004 004 016 017 014 015
17 |Vapor de relleno (V41 a (a linea ce escape 15374 807 92 526 00309 0 0449 004 006 020 029 003 002
18 |Vapor de escape en pianfa eigctnca 23214 50 196103 SO 414 36807 40347 004 004 016 017 368 403
19 [Vapor ce escape en mol.nos 15998 09 |66227 60 414 25366 27804 004 004 016 0137 254 278
20 |vapor ce escape en batey 17956 16 [74333 47 414 28470 31208 004 004 016 017 285 3
2t {Vapor ae escape a calertador secuncane 3047 89 4858 19 159 12288 18944 025 ¢3¢ 040 062 123 189
22 |vapor ¢e escape a ceaereacor 6290 60 [26041 33 414 08974 10333 002 004 016 017 100 109
23 Jvapor ce escape a Evaporador 1 12137 97 15024778 414 19245 2 1086 004 00 016 o 192 2
24 |vapor de escape a Tacho 6:8 84 85 350 02 414 00138 00147 004 004 06 017 1 34E.02) t 27E.02
25 [Vapor ce escape a Tacho 910 2517 105 01 414 00040 00044 004 004 016 017 000 ooe
26 |vapor de escape a Tacho 1.5 3306 43 13695 96 41 05246 05750 004 004 016 017 052 058
27 |vapor estrangulado (V3)a bomba para m.ei tinat 301 84 1298 64 130 00397 00550 004 004 016 018 005 006
28 |vaper estrangulado (V2) a secador 1028 94 |5305 57 525 02070 02275 004 004 020 022 021 t23
29 |Bagazo total ¢el motna al transportador 223015 334279233 9¢ 125 240771 | 251148 009 009 0 01t 2408 2511
30 [vapor a'a aimosfera ce 1a Domba para m.el tna 177 92 765 49 430 00293 00324 000 000 0230 g Qo 000 000
1 [Catezal e escape ot atmostenn 36584 83 193172 21 528 6 3549 64494 003 003 017 018 6235 6§35
32 |vapor ger evaporadar 1 a2 7804 91 40315 44 517 06248 02802 0402 g0t 008 004 062 028
33 |vapor cel evaporacor 1 a calentador prmarna 3063 74 [9888 87 323 25032 30940 025 0139 082 127 250 lag
34 Jvapor cei evaporador 2 3t 3 758098 ]30458 93 534 14548 16748 002 004 018 022 145 167
35 [vapor el evaporacor 3 at 4 578206 [40321 52 697 2 0487 26869 005 007 035 046 205 269
36 |vapor cel eaporacor 4 31 concensador 3239 00 40085 30 1238 24324 J 3569 006 008 075 104 243 336
37 |vapor de Tacno 6-8 al concensador 06-8 26 34 519 38 19.72 00641 01780 012 034 243 676 0.06 018
38 [vapor ce Tacho 9-10 al candensador 09-10 401 401 100 00000 00000 0ot oo 00t 001 |243E-05]| 243E-05
39 |vapor ce Tacho -5 al congensacor 01-§ 1051 00 12579 21 AR 14 05167 06446 004 005 049 061 052 064
40 |G pesado de! molno 2 la bomba 3.28 328 100 § 42€-05 | 5 42€.05 |1 65E-02 1 65E-02] 1 65€-02 |1 65E-02|S 42E-05| 5 32E-05
41 |Guarapo pesaco ge bomba a Torre de sulbtacion 4.16 96.50 232 00303 00332 031 034 730 799 ool 003
42 |G tatado a tanque de 124.43 304 08 244 0.0697 0.0761 023 025 056 06 007 0.08
43 |Jugo clanhcade a bombda 91.92 303.03 3.30 0.0700 0.1247 023 041 076 136 007 012
44 ugo clarficada de bomba a calentador prmano 99.01 396 24 4.00 0.1003 0.1574 025 040 101 158 010 016
45 |Jugo clarticade e calentacor pnmano a secundano 241156 965123 4.00 2440 38333 025 040 10 159 244 kR-X)
46 |Jugo clanticaco de calentador secuncano a bomba 3498.98 |14003.18 400 3.5447 55618 025 040 101 159 354 556
47 [dugo clard.caco de homda a evaparacor I 3547 97 14096 39 197 35750 55945 025 040 T 158 358 559
48 {Juge crartcado de evaporador 1 a 2639 00 {8517 91 123 2 1562 33541 025 039 082 127 216 335
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R Tahla V 26 Rusullatua de Cuslos { xergélicon y Tormoocandmices dei ingenlo Confral Moleoronge” ~ 7777 7777
Exergie CTosta
Flujo Caracteristicas Costo por Solucion Matricial Costo Unitario parte Costo Termoeconomica
Erergético Exergético Variable Fljo Varlable [Fijo (3/GJ)| Variable [Fijo ($/GJ)| Variable [Fijo ($/seg )
Unitario (3509} {$1G) (8/G6J) ($/seg |
{kW) A~ (kW) "B~ “FaBIA" {$/seg.)"C" “0- “GsC/B" | "H2DIB" | "I=G’F" | "JsH'F~ “I'A” il
49 [Juge clanhcado de evaporadur 23 3 1559 75 15034 42 123 12744 19824 025 0139 082 127 127 198
50 |Jugo ctarihicado de evaporador 3a 4 70543 2276 91 32 05764 | 08966 025 0139 082 127 058 090
St |Meladuta de evaporador 4 3 bomha 99 64 32161 323 00814 01266 025 039 082 127 008 0%
52 |Meladura ge bomda a TALS 122 20 349 57 286 00905 01382 026 040 073 113 009 013
53 |Masa de A" ge TA1.5 a centrituga 67 51 19313 286 00500 00764 026 040 074 113 005 008
54 [Meelde A" e centrifuga 3 bombda de mie 18 13 17394 859 00505 01138 029 065 279 628 00s on
55 |Mwe)de AT de bomba a TAT 10 2510 21123 842 00627 01285 030 061 250 512 008 013
56 |Azucar de CF A para secadora 20 54 197 04 959 00573 01289 029 065 219 628 0.06 [ Rk
§7 [Bagazo ce transportacor a Planta desmeculatara 80268 97 (100531 67 125 86751 90542 009 009 o on 8.68 9.05
58 [Agua para maceracion e imoibicion 424.22 424 22 1.00 00070 00070 |1.65E-.02|165E-02] 1.65E-02 {1 65E.02|7.00E-03) 7 00E-03
59 |Masade "B*. ce TA9.10 3 centrifuga 28 03 302 46 10.79 00665 [ 01676 022 0.55 237 5.98 007 0.17
60 |Mefce "B ce centnfuga 3 Bomba para miel 22 06 330.24 1497 00824 | 02346 0.25 0.7¢ 374 10.64 0.08 0.23
61 [Mwelde "B". ce bomba a TAG-8 29 64 367 52 12.40 00945 02493 026 0.68 319 8.41 009 025
62 [Azucar ce CF .8 en aimacen "AC-B" 611 91583 14.97 00228 | 00650 025 on 374 10.64 0.02 0.07
€3 |Masace “C* de TA6-8 a centrluga 1335 165 54 12.40 00426 01123 0.26 0.68 319 841 004 0.1
64 |Azucar ¢e CF-C en aimacen "AC.C* 2.94 90.74 3091 00256 0 0689 028 076 870 23.48 0.03 007
€5 |M:el final de centnfuga a bomba 544 168 01 09 00473 012717 028 076 870 2348 005 013
66 [M.el final ge bombda a tanque ER k] 70116 6187 00677 01529 010 022 598 1349 0.07 015
67 [Vapor estrangutado (V1) a calentador e petroleo 653 56 3433 56 525 01315 01447 004 004 020 022 013 014
68 |Agua del gesaereador a bomba de almentac:on 618120 [37754 21 611 16217 18069 0.04 005 0.26 0N 1.62 189
69 |Agua ce regos«cion 260.73 26073 100 00070 0.0070 003 003 0.03 0.03 (X L]
70 {Condensaco cel evaparacor 2 a)a bomba K2 646.61 333999 517 00518 00232 002 001 008 004 005 0.02
71 |Condensado ce bomba K2 a desae‘eacor 641.18 3149 31 522 0 0548 00287 002 o0 009 004 005 003
72 |Conaensado cel evaporador t alabomba Rt 1358 05 562195 414 02153 02360 004 004 016 017 022 02
73 |Concensado ce bombda K1 a cesaereacor 135207 563127 416 02184 02416 004 004 016 018 022 024
74 {Condensado ce catentador Dnmano a boma K4 166 39 633 68 323 01605 | 02436 025 0139 082 127 016 025
75 |Conaensaco ce bomna K4 a cesaereaco’ 19271 639 48 332 01623 02536 025 040 083 132 016 625
76 |Concensado ce calentador secuncaro a bOMBa K 317 60 506 24 159 01281 01974 025 039 040 062 013 020
77 |Condensado de somta K5 a desaereacar 31638 509 04 161 01291 02005 025 039 041 063 013 020
78 |Agua de a:mentac.on ¢e HOMDA a calcera GV 6194 66 |3913518 632 16746 19578 004 005 027 032 167 156
79 [Condensada de tackod 10 a borba Al 236 976 414 0 0004 0 0004 004 004 016 017 ao00 000
BU [Condensago de tachub § 4 bomba k3 788 3263 414 00012 00014 004 004 016 017 000 000
81 |Concensaco ce tacho?-5 a bomaa K3 307.56 1273 21 414 00488 00535 004 004 018 017 005 005
82 [Concensaco ce bomba K3  Cesaereador 31327 132305 422 00528 00602 004 00s 01?7 019 005 006
83 [Purga ce caicera GV 277084 (000 000 00000 00000 000 000 000 000 o000 000
84 [Agua ce laguna ce er'nam.ento a bomba ce myeccon 1154 92 [1154 92 100 00070 00070 001 001 00 om ol om
85 [Agua de bomba para myeccion a concesadar K 887 08 887 08 100 00054 00054 oo 00 00 001 oo 00
86 |Agua oe bomba para inyeccion a concensacar 06-8 780 7 80 100 00000 00000 00 001 001 001 000 000
87 |Agua de Homda para inyeccion a corcersador 0913 372 372 160 00000 0 0000 0ot 001 0ot 001 000 600
88 |Agua ce bomba para inyeccon a concensador 045 288 58 10778 83 3735 0 4046 04698 004 004 140 163 040 047
89 |Concensado ¢e 09-10 avomna B 117 774 661 00000 | 00019 [ 025 002 167 000 000
90 {Concensado de 06-8 2 >omb3 B 27 43 527 18 1922 00642 01806 012 03 233 659 006 018
91 [Concensado ce O1-5 a somba B 1093 10 123358 05 2137 09213 11184 004 005 084 102 092 t12
92 |Condensaco de N atomba B 301841 (4097238 1357 24317 33649 006 008 0B 11 244 33
93 |Condensado bomba B a laguna para entramiento 418102 |68866 81 16 43 anal 49823 005 007 089 119 in 498
94 |Sohdas odtendos celtangue cecantader 202 6 64 330 00015 00027 000 000 000 000 o000 000
95 |Petroieo al catentacor 211801 15 |211801 15 100 00130 00130 {6 14E.D5|6 14E-05[6 14E-05[6 14E-05] 0.01 00t
96 [Pettdieo del calentador a bomba *T* 211905 75 {213141.69 10t 00643 | 00708 |3 02E-04 3 32E-04]3 04E-04 [I34E-04] 006 007

e s et

|
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Tabla V.26 Resultados de Costos Exergéticos y Termoecondmicos del Ingenio Central Motzorongo
Exergia Costo X v
Flujo| Caracteristicas Costo por Solucién Matricial Costo Unitario parte Costo Termoecondmico
Exergetico Exergético Variable Fijo Variabie [Fijo ($/GJ} Variable [Fijo ($/GJ)] Variable [Fijo {$/seq)
Unitario {$1seg) | (8169) 18164} (S/seg)
(kW) "A" | {kw)"B" “F=BIA~  |($/seg)C"| D" *G=C/B” | "H=0/B" | “I=G'F* | “JsH'F" | "IPA* “SA
97 [Pelblen de bumba T a caldera GV 211907 07 |213180 84 101 00771 00861 |3 62E-04|4 04E-04{3 64E-04 [4.06E-04] 0.08 0.09
98 jAsre a equipo 2 486.34 486 34 1.00 0.0000 0.0000 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 000
99 faire de equipo Z a caldera GV 511.80 616.84 1.21 0.0424 0.0496 007 0.08 0.08 0.10 |4.24E-02} 4 96E-02
100 [Humo de GV 132517 |1597.14 121 0.1098 0.1283 007 0.08 0.08 0.10 0.1 0.13
101 [Humo de GV a equipo U-E 1738040 (20947 42 1.21 1.4403 16833 007 0.08 0.08 0.10 144 1.68
102 IHumo de equipo U-E a chimenea 17551.38 25622 33 147 1.6671 1.9666 0.06 0.08 0.09 0.1 1.67 197
103 |Bagazo del transporiador a caldera GV 142746 36 (178780 54 1.25 154274 | 161015 0.09 0.08 0.1% 0.1 1543 16.10
104 |Entrada de cafa a batey 223015.26 {223015.26 1.00 23.0400 | 23.0400 0.10 0.10 0.10 0.10 23.04 23.04
105 {Entrada de cafa desde batey a malino 223015.26 [252495.42 113 23.0400 | 23.0400 | 0.09 0.09 0.10 0.10 23.04 23.04
106 [Condensado de evaporador 3 a bomba L 542.44 2694.92 5.34 0.1041 0.1198 0.04 0.04 019 0.22 0.10 0.12
107 {Condensado de evaporador 4 a bomba L 31426 2191.52 6.97 0.1114 0.1460 0.05 0.07 035 046 0.11 0.15
108 {Condensado de bomba L a tanque “usos tecnologreos” 845.55 5092.04 6.02 02173 | 02698 0.04 0.05 0.26 0.32 0.22 027
109 |Semita *B~ a TA$-5 0.02 0.02 1.00 0.0004 0.0004 17.38 17.38 17.38 17.38 |4.00E-04) 4.00E-04
110 |Semiia "C” a TAS-10 8 53E-04 [B.53E-04 1.00 0.0002 00002 | 23457 | 23457 | 23457 | 234.57 |2.00E-04| 2 00E-04
111 |vapor dei calentador para petrdteo a la atmostera 398.39 2093.02 5.25 0.0802 0.0882 004 004 020 0.22 0.08 009
112 |Semila "B* para exstencias 6.09 31.51 15.04 0.0224 0.0662 025 072 369 10.87 002 007
113 |Semitia "C" para exstencias 294 90.74 30.92 0.0254 00703 0.28 077 B6a 2394 0.03 007
114 [Energia Elécinca a bomba P3 93 22 186.43 2.00 3 03E-02 | 303E-02 | 1 63E-01]1 63E-01[3 25E-01|3.25E-01/3.03E-02| 3 03E-02
115 {Energia Etectnca a bomba P4 27.97 297 1.00 9.09E-03 | 9 09E-03 |3 25E-01{3.25€-01{3 25£-01{3 25€E-0119 09E-03| 9 09E-03
116 |Energia Etectnca a centnfugadora CF-A 177.85 17785 1.00 5.78E-02 | 5 78E-02 |3.25€.01]3 25€-01] 3 25€-01 |3 25E-01|5.78E-02{ 5 78E-02
117 [Energia Etecinca a bomba de miel C-A 37.29 37.29 1.00 1.21E-02 | 1.21€-02 | 3 25E-01)3 25E-01{ 3 25E-01 {3 25E-01 [ 1.21E-02| 1.21E-02
118 [Energia Eléctnca a centnfugadora CF-8 11991 11931 1.00 3 88E-02 | 3 88E-02 | 3 25E-01[3 25E-01| 3 25E-01 |3 25E-013 BBE-02| 3 8BE-02
119 1Energia Elecinca a bomba de miel C-B 3729 37.29 1.00 1.21€-02 | 1 21€-02 {3 25E-01[3 25E-01{ 3 25E-01 3 25E-01]1 21E-02} 1 21E.02
120 {Energ:a Eléctnca a ceninfugadora CF-C 93 22 93 22 1.00 3.03E-02 | 303E-02 (3 25€-01|3.25E-01] 3 25E-01{3 25E-01{3.03E-02| 3.03E-02
121 [Energaa Electnca a bomba Kt 932 932 100 3.03E-03 | 303E-03 [325E-01{3 25E-01] 3.25€-01]3 25E-01[3.03E-03| 3 03E-03
122 |Energra Etecinca a bomba K2 9 32 9.32 1.00 3.03E-03 | 3 036-03 {3 25€-013.256-01[ 3 25€-01 |3 25E-01}3.03E-03] 3 03E-03
123 [Energia Etectrica a bomba K3 7.46 746 1.00 2.42E-03 | 242E-03 |3 25E-01({3 25E-01] 3 25E-01 |3 25E-01(2.42E-03| 2 42E-03
124 |Energia Eléctnca a bomba K4 559 5.59 1.00 1.82€-03 | 1 82E-03 |3 25€-01]3 25E-01 3 25E-01 |3 25€-01]1.82E-03] 1 82E-03
125 [Energia Eféctnca a bomba KS 2.80 280 1.00 G.09E-04 | 9 09E-04 |3 25E-01(3 25E-01] 3 25€-01 |3 25E-01|9.09E-04 | 9 09E-04
126 [Energia Electnica a tranportador T8 78.30 78.30 1.00 2.54E-02 | 2 54€-02 | 3.25€-01]3.25E-01) 3.25E-01 | 3.25E-01 2.54E-02 | 2.54E-02
127 |Energia Elecinca a Batey 50.34 50.34 1.00 1.64E-02 [ 1.64E-02 |3 25E-01 |3 25€-01| 3 25E-01 | 3.25E-01] 1.64E-02| 1 64E-02
128 {Energia Elécinca a Motino 77.37 7137 1.00 2.51E-02 | 2.51E-02 | 3.25E-01]3.25E-01] 3.25E-01 | 3.25E-01| 2.51E-02] 2 51E-02
129 {Energia Etectnca a Bomba de pelrdleo 39.15 39.15 1.00 1.27€-02 | 1.27E-02 | 3.25E-01[3 25€-01] 3. 25E-01|3 25€-01]1.27E-02] 1.27E-02
130 {Energra Elécinca a ventilador Z 130.50 130.50 1.00 4.24E.02 | 4.24E-02 | 3.25E-013.25E-01) 3.25E-01 | 3.25E-01]4.24E-02 | 4 24E-02
131 |Energia Eléctnca a ventlador U-E 139.82 139.82 1.00 4.54E-02 | 4.54E-02 |3.25E-01(3.25€-01] 3.25E-01 | 3.25E-01 ] 4.54E-02| 4 54E-02
132 [Energia Elécinca a bomba P1 33.21 93 21 1.00 3.03E.02 | 3.03E.02 | 3.25E-01}3.25E-01] 3.25E-01 } 3.25€-0113.03E-02 | 3 03E-02
133 |Energia Eléctnca a bomba P2 93.22 93.22 1.00 3.03€-02 | 3.03€.02 | 3.25€-01]3.25E-01| 3.25E-01 {3.25E-01| 3.03E-02 | 3.03E-02
134 |Energia Eléctnca a Tanque de Alcahizado 5.59 559 1.00 1.826-03 | 182603 |3.256-01]3.25€-01| 3 25€-013.25E-01 [ 1.82E-03( 1.82E-03
135 [Energia Eléctnca por el turbogenerador 6000.00 ]34724.22 5.79 1.33E+00 | 1.57E+00 | 3.83E-02[4.53€.02| 2 22E-01 |2.62E-01] 1.33 1.57
136 |Energia Eléctnca a bomba 8 473.71 473.71 100 1.54€.01 | 1.54E-01 | 3.256-01{3 25€.01] 3 25E-01 |3 25E-01( 1.54E-01] 1.54E-01
137 |Energia Elecinca a bomba L 5.60 5.60 1.00 1.82€-03 | 182€-03 |3 256-01{3 256-01| 3 25E-01 |3 25E-01] 1.82E-03| 1 B2E-03
138 [Cator W tanque de Sullitacion 207.58 207 58 1.00 3.94€.02 | 3 94E-02 | 1.90E-01|1 90E-01] 1.90E-01 } 1.90E-01]3 94E-02] 3 94E-02
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ANALISIS DE LOS RESULTADOS DE LA TABLA V.6 (COSTO EXERGETICO Y TERMOECONOMICO
—VARIABLE Y FIJO)

Analisis de los calculos del costo unitario exergético
En la tabla V.27 se observa como el costo exergético unitario va creciendo a lo largo de la instatacion y

en donde se proporciona un resumen de resultados para los diez principales flujos con mayores costos
exergéticos, para obtener el flujo 66, se requirid 61.87 unidades energéticas de |los recursos involucrados;

para el flujo 88 se necesitaron 39.10 unidades energéticas de los recursos o materias primas.

Tabla V.27 Resultados del Costo Exergético Unitario en el Ingenio Central Motzorongo
. Costo
No [Flujo Caracteristicas Exergia | Exergético | Unitario
kW kW
1 66 [Miel final, de bomba a tanque 11.33 701.16 61.87
2 | 88 |Agua de bomba para inyeccion a condensador O1-5 288.58 10,778.83 37.35
3| 113 [Semilla "C" para existencias 2.94 90.74 30.92
41 64 (Azacar de CF-C en almacén "AC-C" 2.94 90.74 30.91
5| 65 [Miel final, de centrifuga a bomba i 5.44 168.01 30.91
6 | 41 |Guarapo pesado de bomba a Torre de sulfitacion 4.16 96.50 23.21
7 | 91 [Condensado de O1-5abombaB 1,093.10 |23,358.05 21.37
8 | 37 |[vapor de Tacho 6-8 al condensador O6-8 26.34 519.38 19.72
9 | 90 [Condensado de 06-8 a bomba B [27.43 527.18 19.22
10| 93 [Condensado bomba B a laguna para enfriamiento [4.191.02 168,866.81 16.43

Al utilizar ia tabla V.26 se observa que para obtener.el vapor de la caldera (flujo 1), se requieren 4.14.
. unidades energéticas de los recursos que corresponde uno de los productos necesarios para la operacion

de la planta.

En la misma tabla nuestro producto postventa (el azucar —flujo 56-), requlere 9 59 unidades energencas

de los recursos. .

El costo exergético unitario crece un tanto mas cuanto mayor destruccnén de exergia se produce en un
equipo. Ademas es una propiedad de! flujo como lo puede ser su exergla o) temperalura

La optimizacion energética de los procesos se podra expresa ‘€

di smmuc:on del costo
exergetico unitario del producto o productos objetivo, : R

Andlisis del costo termoeconémico.

Los resultados por cada flujo se subdividen en dos formas de presentacxon consnderando costos fijos y
variables (materias primas), las cuales a contlnuacién se indscan ;

e Resultados termoeconémicos varlables. son: Ias cifras
unicamente el costo de los insumos.: La tabla V.26 se han colocado los’ resultados por lo que a
continuacion se muestran los 10 principales flujos con los mayores costos termoecondmicos;
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Tabla V.28 Principales Resultados Termoecondmicos Variables
Flujd Caracteristicas Variable
($/seg.)
0. [Ambiente 0
29 |Bagazo total de! molino al transportador 2408
104 |Entrada de cafna a batey 23.04
105 |Entrada de cana desde batey a molino 23.04
1 [Vapor de salida en la caldera GV 15.67
103 |Bagazo del transportador a caldera GV 15.43
57 |Bagazo de lransportador a Planta desmeduladora 8.68
31 |Cabezal de escape a la atmoésfera 6.35
6 |vapor de alimentacion a planta eléctrica 5.01
4 |vapor de alimentacion a Batey 3.97
93 JCondensado bomba B a laguna para enfriamiento 3.71

Se verifica un alto costo variable en el Bagazo total del Molino al transportador (-flujo 29-) con-un costo -

por segundo de 24.08 $/s, asi como la entrada de cana al batey (flujo 104) de 23.04 $/s; seguudo por la
cafa desde batey a molino (flujo 105) tiene un costo de 23.04 $/s

El vapor de salida de la caldera (flujo 1) de 15.67 $/s, ademas el cabezal de escape é la atmésfera'(ﬂujo
31 -venteo-) tiene un costo de 6.35 $/s., se puede decir que dicho dinero se desperdlcna es un costo del
que no se obtiene un beneficio.

En la tabla V.26 podemos ver que producir azticar antes del secado tiene un costo de 0.06 $/seg. (flujo
56), y asi para otros flujos, esto solo considerando los costos de los recursos empleados o materias
primas requeridas en el proceso.

* Resultados termoecondémicos fijos; Son las cifras en las cuales se considera tanto los costos
de los los insumos, como aquellos por mantenimiento de los equipos. Los resultados se han
colocado en la tabla V.26, por lo que se muestran los 10 principales flujos con los mayores costos
fijos;

Al anadir el costo de los equipos a las materias primas se observa un aumento en los costos por flujo. Se
pueden considerar los valores termoeconémicos fijos como los mas viables para planear y simular
entornos economicos ante aumentos de costos fijos o variables para estimar el precio de productos y
subproductos.

Tabla V.29 Principales Resultados Termoeconémicos Fijos
Flujcy Caracteristicas Fijo
{Siseg.)
0 |Ambiente 0
29 |Bagazo 10tal del molino al transportador 25.11 ¢
104 |Entrada de cana a batey 123.04 ..
105 {Entrada de cafa desde batey a molino 23.04°
1 {Vapor de salida en la caldera GV 17.17 .
103 |Bagazo del transportador a caldera GV 16.10
57 |Bagazo de transportador a Planta desmeduladora 8.05 S
31 jCabezal de escape a la atmosfera 6.45 - -
47 JJugo clarificado de bomba a evaporador 1 559 -
46 |Jugo clarificado de calentador secundario a bomba 5.56
6 |Vvapor de alimentacion a planta eléctrica 5.49

El flujos 29 tiene un costo de 25.11 $/s, el flujo 104 y 105 tienen un costo de la cafia en 23.04 $/s..
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Al considerar Ios costos fijos de la caldera se refleja en'el costo del vapor (ﬂu;o 1) pues ahora lo tenemos
en cuarto lugar de los diez mayores costos termoecondmicos fi f]OS con 17 17 $/s -0. 15 $/kg-

En la tabla V.26 el costo termoeconémico t”jo del azucar antes del secado y envasado (ﬂ 'jo 56) es de ;

"0.13 $/5=0.02 $/kg-.

Los valores obtenidos en la Tabla V.26 son resultado de. ealizadas - en las
ecuaciones adicionales (entradas, bifurcaciones, ramificaciones; subproductos y resnduos) En‘las cuales

para el costo termoecondmico tanto variable como fjo se apllcaron los: costos roporcnonados por el
Ingenio Azucarero S,

Con este analisis se conocen los costos por producto lo cual servnré para ublcar Ios puntos con ahorro
energético conforme a su operacion, donde ademas puede servir como herramlenla en la planeacnén
racional de los recursos en procesos.

Comparacion de los resultados obtenidos.

En la Referencia 2 se presenta un andlisis termoeconémico al sistema de cogeneraciéon del Ingenio
Azucarero Cruz Alta en Sao Paulo, Brasil. Este tiene una capacidad de molienda de 10000 toneladas de
cafna por dia (Cosecha del 2000) contra 5500 toneladas por dia (Cosecha de 1998 —referencia 3-) en
Central Motzorongo en Veracruz, México, con las siguientes caracteristicas termodinamicas para la
generacion de Vapor:

Tabla V.30 Comparacién de los Parametros Termodinamicos mas Importantes del Sistema de Cogeneracion
en el Ingenio Azucarero Central Motzorongo e Ingenio Azucarero Cruz Alta
es Flujo Masico e Temperatura
Caracteristicas (kals) Presion (MPa) °c)
Generacion de Vapor Sobrecalentado

Ingenio Azucarero “Cruz Alta” Caldera 1 18.89 2.161 310

Ingenio Azucarero “Cruz Alta” Caldera 2 20.56 2.161 315
! Ingenio Azucarero “Cruz Alta” Caldera 3 23.06 2.161 320
| Ingenio Azucarero “Central Motzorongo” (flujo 1) (5 Calderas). 117.24 1.529 250
I Vapor para Proceso
i Ingenio Azucarero "Cruz Alla” ] 57.47 ] 0.212 ] 144
ingenio Azucarero “Central Motzorongo™ (flujo 13 al 20). i 114.32 1 0.209 | 140

Agua de Alimentacion para Caldera

Ingenio Azucarero “Cruz Alta” I 65.28 T~ 3259 | 108
Ingenio Azucarero “Central Motzorongo” (flujo 78) (5 Calderas). | 127.98 | 2.242 | 115
e Entrada para la Cafna de Azucar al Batey
; Ingenio Azucarero “Cruz Alta” | 111.08 | - I -
; Ingenio Azucarero “Central Motzorongo® (flujo 104). | 62.95 i - | -
[ Entrada de Bagazo a Calderas
, Ingenio Azucarero "Cruz Alta” I 26.28 ] - i 44
. Ingenio Azucarero “Central Motzorongo” (flujo 103). | 1035 [ - i 34

La capacidad de molienda y las caracteristicas de produccidon del vapor en el Ingenio Azucarero Cruz Alta
-temperatura y presion- (Tabla V.30) son diferentes al Ingenio Azucarero Central Motzorongo (Tabla V.2).

Sin embargo sirve unicamente de comparacion para conocer las caracteristicas operativas de ambos
ingenios.

En el documento calcularon los costos termoeconémicos para los flujos del sistema de cogeneracion en
el Ingenio Azucarero Cruz Alta en Sao Paulo Brasil, los cuales se han comparado con los resultados

obtenidos para el Ingenio Azucarero Central Motzorongo en Veracruz México, (Tabla V.26 y V.2) y son
presentados en la tabla V.31: -

LR
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Tabla V.31 Comparacion para los Resultados Termoeconomicos del Ingenio Azucarero Central Motzorongo W
{México) y Cruz Alta (Brasil)

Costo Termoeconémico B
Caracteristicas u* Variable Fijo Variable
B Fijo $ikg I $ikg sikWh | s/kwh
Generaciéon de Vapor Sobrecalentado
| Ingenio Azucarero "Cruz Alta” Caldera 1 4.903 0.22 0.19 - -
Ingenio Azucarero “Cruz Alta” Caldera 2 4.816 0.22 0.18 - -
Ingenio Azucarero "Cruz Alla” Caldera 3 5.175 0.24 0.18 - -
| Ingenio Azucarero "Central Motzorongo” (fiujo 1). ] 4140 0.15 0.13 - -
- Vapor para Proceso
Ingenio Azucarero “Cruz Alta” 5.567 0.23 0.18 - -
| Ingenio Azucarero “"Central Motzorongo™ (flujo 15). 4.14 0.105 0.096 - -
Ingenio Azucarere “Central Motzorongo” (fiujo 16). 4.14 0.105 0.096 - -
Ingenio Azucarero "Central Motzorongo” (flujo 17). 5.26 0.194 0.134 - -
Ingenio Azucarero “Central Motzorongo” (flujo 18). 4.14 0.108 0.098 - -
| Ingenio Azucarero "Central Motzorongo” (flujo 19). 4.14 0.105 0.096 - -
Ingenio Azucarero “"Central Motzorongo” (flujo 20). 4.14 0.105 0.086 - -
Generacion Eléctrica
Ingenio Azucarero "Cruz Alta” 735 | - ] - [ 138 | 0.95
| Ingenio Azucarero “Central Motzorongo® (flujo 135) | 807 | - | - | 094 | o0.80
Agua de Alimentacion para Caldera
Ingenio Azucarero "Cruz Alta” [ 632 | 003 | o0.02 ] - | -
Ingenic Azucarero "Central Motzorongo” {flujo 78). 17632 | 002 | 0.01 | - | -
Entrada para la Cana de Azucar al Batey
Ingenio Azucarero “Cruz Alta” 100 | o018 | 0.19 ] - i -
Ingenio Azucarero “Central Motzorongo™ (flujo 104). | 100 | 037 | 037 | - ] -
Entrada de Bagazo a Calderas
Ingenio Azucarero "Cruz Alta” 109 [ 041 | 038 ] - | -
| Ingenio Azucarero “Central Molzorongo™ (flujo 103). 125 | 156 | 1.49 - -

Nota: Las unidad monetaria utilizada en ia referencia 2 es el Euro, para el comparativo se ulilizé un tipo de cambio de 11.751

Mexicanos por Euro

Pesos

En la tabla V.31 se observan resultados similares aunque hay que recordar que los datos del Ingenio
Central Motzorongo son proporcionados por la planta, ya que con datos operativos reales pueden
incrementar los costos termoecondmicos de Central Motzorongo. Sin embargo proporciona informacion
general para verificar que los resultados no eslen desproporcionados con respecto a otro analisis
termoecondmico en cuanto a costo exergético unitario, costos termoecondmicos variables y fijos.
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Berlin 1995.

2. Mario G. Sanchez, Silvia A. Nebra, "“Thermoeconomic Analisis of a Cogeneration System of Sugar Mill

Plant”, Proceedings of Ecos 2002, Universidad de Campinas, Brasil, July 3-5, pp 258-265.
3. www.sagarpa.gob.mx/Coaazucar/menu2/0015.htm
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CONCLUSIONES DEL ANALISIS TERMOECONOMICO APLICADO A UN INGENIO
AZUCARERO

Los datos se consideran adecuados; pues se han comprobado como logicos al aplicar los conceptos
tedricos en termodindmica y operaciones unitarias. Los costos han sido facilitados por el ingénio
azucarero conforme a su contabilidad.

Los resultados aunque tienen una incertidumbre por los datos empleados, éstos se consideron vélidos
pues dan informacién de costos de los flujos y como afectan Ias wreversnbll:dades de los procesos. -

En el ambito internacional se comparé los costos unltarlos exergeucos y termoeconémlcos del Ingenlo
Azucarero Central Motzorongo en Veracruz México (CM), con ‘el.Ingenio’ Azucarero’ de Cruz Alta en Sao
Paulo Brasil {(CA). La comparacion de los resultados muestra lo snguuenle' s e .

« Los costos termoeconomicos son sumllares CM con CA en cuanto a costo. exergéllco umlarlo
variable v fijo. : 3

Los analisis termoecondmicos en México se han realizado para pequeﬁas aplicaciones sin tener el
alcance del presente trabajo; donde para un Ingenio Azucarero, no existen trabajos al respecto.

Los resultados por exergia identifican a la caldera con mayor destruccién de exergia originada por el
proceso de combustion y la operacion de la misma (Tabla V.6).

En cuanto a las operaciones unitarias con mayor perdida exergética (conforme al capitulo |l de la tesis).

Operacién Unitaria Exergia Perdida (kWt)
Evaporacién 7576.76
Preparacion de cana 7159.47
Extraccion del jugo 6929.22
Clarificacion 2470.12
Cristalizacion 2355.98

El costo exergético unitario en el producto (azucar) y subproducto (miel final) aumenta conforme requiera
mas operaciones de transformacion en el proceso (Tabla V.26).

Para identificar las ecuaciones adicionales (los recursos y productos) es importante que sean
establecidas con la empresa al realizar un analisis termoeconomico a su proceso productivo. Las
ecuaciones adicionales para este estudio fueron establecidas por el autor del presente trabajo.

Al identificar los recursos y productos utilizados por-el Ingenio, solicitar los costos de los equipos como las
materias primas y considerar cero un residuo se han considerado las ecuaciones adicionales orientadas a
obtener un costo termoeconomico final, cargandole a los productos finales los costos totales.

En los resuitados termoecondémicos generados pueden servir como una herramienta en la planeacion
racional de inversion en recursos donde entre mas proyectos de ahorro energético se apliquen, el costo
energetico de produccion del azucar y otros productos disminuira. Los costos obtenidos que se
consideran importantes de mencionar son:

» El costo del aztcar en su contenido exergético (termoeconomico fijo —flujo 56 de tabla V.26 y
V.2-) antes del secado tomando en cuenta su fiujo masico cuesta 0.02 $/kg de azucar
producido (Moneda Nacional);.
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* El costo del vapor. producndo enla caldera (termoeconomlco fijo’ —ﬂUjO 1 de tabla V. 26 Y. V.2-)
tiene un valor de 0. 15 $/kg de vapor producndo en Ia caldera : : .

. El'costa de la: generacuén eléctrlca enel ongenlo ‘azucarero’ de ‘acuerdo a Ios resullados
obtenidos. “(termoecondmico varlable —ﬂu;o 135 de: tabla’V.26-):€s: de 094 S/kWh (1.57- .-

El método es muy senstble en las variaciones de coslos en: Ios recursos (matenas prlmas) asi como
actual:zacnones en el costo t'jo y variable del equipo. Esto permnte Ia pIaneacnén racuonal de inversion en
recursos.

Con este método se pueden desprender ahorros energéticos en {a industria nacional al tratar de disminuir
sus costos, o cual se traduce en mayores utilidades y es un fundamento econdmicamente soélido para
valuar varios proyectos de ahorro energético, a través de hacer reingenieria en algunas etapas del
proceso, adquirir equipo con mejoras tecnolégicas o insumos de menor precio.

Este trabajo muestra el gran potencial del método de analisis termoeconémico para identificar los puntos
potenciales a desarrollar proyectos de ahorro y uso eficiente de la energia con el fin de abatir costos,
operar con mayor eficiencia los procesos, tener un mejor control en:costos para consegunr la continua
busqueda de productividad en la industria. .
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ANEXO | Calculo en las turbinas de vapor de su flujo masico y el
consumo de vapor para el cuadruple evaporador, como
los evaporadores simples.

Calculo del flujo masico en las turbinas de vapor:

Personal de operacién indicé que la planta estaba trabajando al 80 % de su capacidad nominal. Por tanto
el flujo masico calculado es:

Fiujo masico en las turbinas
Trabajo (kW) Entalpia (kd/kg) . .
Equipo Dato d Con la Flujo masico
quip ato de capacidad Entrada Salida (kg/s)
operacion nominal (80%)
'é:;leasmaquma 4171.2 5214.00 2922.35 2746.97 29.73
L“".mmaqu'”a 4369.8 5462.25 2922.35 2716.19 26.49
olino

Turbomagquina
Ventilador Tiro 671.94 839.92 2922.35 2746.97 4.78
Inducido
Turbobomba de
agua para 223.71 279.64 292235 2746.97 1.41
calderas
Turbogenerador 6000 7500 2922.35 2722.27 37.49
electrico
Turbobomba de
agua para 1491.4 1864.24 2922.35 2746.97 10.63
inyeccion
Turbobomba de
agua para 500 624.99 2922.35 2746.97 3.56
rechazo

Calculo del consumo de vapor en el cuadruple evaporador.

= Datos:

Entrada del tren de evaporadores Salida del tren de evaporadores
Flujo masico del jugo clarificado = 80.03 kg/s Temperatura = 67.46 °C
Temperatura = 115 °C Concentracion = 64 %

Concentracion = 14 %
Temperatura del vapor de proceso = 140 °C
Evaporacion Total

V. =80.03(l _ 014
0.64

O

J =02.52kg/s.

o
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2  Flujo de materia en la Gitima etapa
=(80. 03)(0 14)= 17.5074 kg/s

& - Vapor de salida en la uitima etapa

Del evaporador CE1 se extrae vapor para el calentador pnmarlo el cual se toma 5.52 kg/s, para
considerarlos en esta etapa del calculo.

V.- (l:vn;- El) (52 574 5. 52) =14.25 kz,/ﬁ

Suponemos en principio una evaporacién en los 4 e\)aporadéres o efectqs de 14.25 kg/s.
= Primer efecto :

La vaporizacion total 14;2552 +'5.52 ="19.769 kg/s., ahora la concentracion en la salida del primer
efecto es: : : S Sl :

0.14

SR | _
" Ve _19.769 0:186
L 80.03

@ . Balance total de materiales donde V1= V2=V3=V4= 14,252 kg/s
LO () =L1 (r})

(CE1)80.03=19.769+ L, ..L, =60.265kg/s, r; =0.186
(CE2)60.26=14.25+L, ..L, =46.013kgs, r; =0.244
(CE3)46.01=14.25+L, . L, =31.761kg/s. r; =0.354
(CE4)31.761=1425+ L, .. L, =1751ky/s, r; =0.642

® Elaumento del punto de ebulliciéon (APE).

Con la ecuacion Ep= 1.78x + 6.22 x? (referencia 1) se calcula el punto de ebullicién en func10n ala
concentracion del jugo.

La presion hidrostatica del jugo se supone a 70 cm. de altura de jugo a 1/3 del tubo total esto resulta un
aumento de temperatura de 1.18, 2.05, 2.85 y 8.30 °C en su correspondiente evaporador

APE, =0.55+1.18=1.73 °C
APEL, =0.81+2.05= 2.86 "C
APE, =1.41+2.85= 4.26 °C

APE; =371+8.30=12.01 “C

e ey e

B

= Diferencial de temperatura disponible (AT).

FESE SN




La temperatura de saturacion a 25 pulgadas de mercurio es 55.44 °C

AT =140 —55.44 — 1.73 = 2. 86—426—- 12.01'=63.7 °C.

= anerenc:al de presnén dlspomble (AP)

Ro—209 44 kPa (Preslén lnlcial) R4= 16. 076 (Presuén evaporador 4)

AR =(209.44 kPa — 16.076 kPa)/4 = 48.34 kPa.

AR=R,-R, =R, =R, -AR =161.098 kPa
AR=R;-R, =R, =R, -AR =112.755kPa
AR=R,-R; = R; =R, -AR =64.413 kPa
AR=R;-R, =R, =R, -AR =16.07 kPa
B Temperatura de ebullicion (T.E.).

T.E.= Temperatura de saturacién + APE

T.E.1=113.53°C + 1.73 °C = 115.26 °C
T.E.2 = 103.03 °C + 2.86 °C = 105.89 °C
T.E.3= 87.77°C+4.26°C= 92.03°C
T.E.4= 5545°C + 12.01°C =67.46 °C

@ Temperaturas de Condensacion en los efectos (TC)

3Tv+Tj _3(140)+115.26

Te, = = =133.82°C
4 4
Te, = 3T\;+ Ti_3(0 15.263+ 105.89 _ 115 gec
’ 1 2
Te, = 3Tv+Tj_3(105.89)+92.03 _ 102.42°C
; 4 4
3Tv+T  3(92. .
Te, = T\4+'IJ= ( 0331+ 67.46 _ ¢s ggoc

Entalpia del liquido en funcion de la concentracion y temperatura (referencia 2).

B3

Etapa Concentracion Temperatura (°C) Entalpia (kJ/kg)
Lo 14.0% 115.00 449.94
L1 ) 18.6% 115.26 440.73
- L2 24.4% 105.89 389.25
L3 35.4% 92.03 309.73
L4 64.2% 67.46 188.35

= Entalpia para diferentes corrientes

El libro (Referencia 1) presenta un Cp=1.884 kJ/kg °C y la siguiente ecuacion:

T,=140 °C, T,= 133.82°C, APE,=1.73 °C Tc,= 112.92 °C
h, = hs, (Entalpia de saturacion a T.,) + 1.73 °C de sobrecalentamiento

h, = 2695.6642 + 1.884 (1.73) = 2698.924 kJ/kg.




Asy = hs (Entalpia de saturacion a Ty) — hi1 (Entalpia del liquido a T¢1)
Asy = 2162.4088 kJ/kg

T2=115.26 °C, T2= 112.92 °C, APE,= 2.86 °C Tcs= 102.42 °C

h2 = hss (Entalpia de saturacion a T;) + 2.86 °C de sobrecalentamiento
H, = 2679.7761 + 1.884 (2.86) = 2685.17 kJ/kg.

Asz = hs (Entalpia de saturacion a T.) — hl2 (Entalpia del liquido a Tc2)
Asz = 2221.9815 kd/kg

T3=105.89 °C, Tca3= 102.42 °C, APE;= 4.26 °C Tc,= 85.89 °C

hs = hsy (Entalpia de saturacién a T.s) + 4.26 °C de sobrecalentamiento
Ha = 2653.4722 + 1.884 (4.26) = 2661.51 kJ/kg.

As3 = hs (Entalpia de saturacion a Tg;) — hi3 (Entalpia del liquido a Tcg)
As3 = 2250.4971 kJ/kg

T4=92.03 °C, T..= 85.89 °C, APEs= 12.01°C Tcs= 55.45°C

h4 = hss (Entalpia de saturacion a T¢s) + 12.01 °C de sobrecalentamlento
=2601.77 + 1.884 (12.01) = 2624.43 kJ/kg.

As4 = hs (Entalpia de saturacion a T¢3) — hl4 (Entalpia del Ilqu1do a Tea)

As, = 2293.8133 kJ/kg

Balance de flujo para las razones de calor

V1=80.03-L1, V2= L1-L2, V3=12-L.3, V4=L3-17.507, V'1=80.03-L1-E1

(Lo) () + (SP) (AS+) =(Ls ) (hy ) + (V4 )Py Yevesveves A T —
(L) (h) + (V') AS2 ) = (La) (h) + (Va) (hg)eoiio2 G TR
(L2) (h) + (V2)(Asa ) = (La) (h) + (V3) (ha)..oveee 3 [

(La) (hi) + (Va)( Ass ) = (La) (hi) + (Va) (ha).eennnnet. 4

Por lo tanto la matriz queda de la siguiente manera:

Matriz
Ecuaciones S L, L, L Vector Columna
2162.41 2258.19 0.00 0.00 179994.29
0.00 -4466.42 2295.92 0.00 -165574.51
000 | 225050 | -4912.01 |  2741.03 0.00
0.00 | 0.00 2293.8133 -4608.5133 -42648.46
o 7 "Resultados: o e o ]
Simbolo Concepto y resuitado numerlco Fiujo
Sp:_ "~ IVapor al evaporador 1 = 20.10 kg/s T 23
i L17:W‘7" Jugo conce:rgr_ado del evaporador 1 al 2 = 60. 46 kg/s 48
i L2; ~_|dugo concentrado del evaporador 2 al 3 = 45.50 kg/s . 49
. L3 | Jugo concentrado del evaporador 3 al 4=31. 90 kg/s i 50
L4:  1Jugo concentrado del evaporador 4 a bomba = 17.51 kg/s_ 51
[ V17; ~_lvapor del evaporador 1 al2 = 80.03 — 60. 46 = 19 57 (sin extraccion)
: Vapor del evaporador 1 al 2 = 74.51 — 60.46 = 14.05 kg/s. B2
) Vapor del evaporador 2 al 3 = 60,46 — 45.50 = 14.96 kg/s 34
| Vapor del evaporador 3'al4 = 45,50 — 31.90 = 13.60 kg/s 35
| Vapor del _evaporador 4 al condensador "N” = 31.90 — 17.51 = 14.40 kg/s 36




Tacho (TA1-5). .

Se requiere concentrar el jJugo de 65 a 92.92% para lo cual tenemos el siguiente balance de materiales.

L47(0.65) = L5 (0.9292) = L5=(17.51 (0.65))/0.9202= 12.248 kgls ‘} e

La cantidad de semilla suministrada al equipo es 805.56 x10® kg/seg se. conmdera con una concentracuén
de 1. . : ;

B Aumento del punto de ebullicién ! L : .
La presion hidrostatica del jugo se supone a 70 cm. de altura de’ jugo a 1/3 del tubo total esto resulta un
aumento de temperatura de 9.1 °C en su correspondiente evaporador : : S :

Con la ecuacion Ep= 1.78x + 6.22 x? (referencia 1) se célcula el punto de’ ebulllcu‘)n en funcién a la
concentracion del jugo. : :

APE, =9.1+7.15= 16.21 °C

Temperatura de ebullicion.

T.E.= 65.45 (La temperatura de saturaciéon a 25 pulgadas de mercurio es 55.45 f’C) + 16.21 =71.66 °C
@ Diferencial de temperatura disponible (AT).

AT =140 -71.66 = 68.34 °C.

Temperatura de condensacion.

_3Tv+Tj_3(140)+ 71.66
Coa 4

Te =122915°C

En el calculo inicial para obtener la cantidad de jugo a la salida del equipo no se considerd la entrada de
semilla. A continuacidn se realizara esta correccion.

L4 (0.65) + m (rm) = L5 (0.9292) = L5= ((17.51 (0.65))* (805.56x10°® (1)))/0.9292= 12.245 kg/s

El vapor vegetal (V) obtenido es 17.51 - 12.245= 5.265 kg/s.

@ Entalpia del liquido en funcién de la concentracion y temperatura (referencia 2).

Etapa Concentracién Temperatura (°C) Entalpia (kJ/kg)
L4 64.2% 67.46 188.35
) L5 93.0% 71.66 119.287
Semilla (m) 100.00 64.00 37.67

& Entalpia para diferentes corrientes

El libro (referencia 1) presenta un Cp=1.884 kJ/kg °C y la siguiente ecuacion:
La entalpia en el vapor vegetal es la entalpia a la presion de 16.06 kPa de!l evaporador mas la de
ebullicion del agua.

FALI 3




T1=140 °C; Ty=122.915°C, APE,=16.21.°C 'Tcz= 55.45 °C

hy= (2602) + (1.884)(16.21) = 2632.54 kJ/kg
As; = hs (Entalpia de saturacién a T¢,) — hi1 (Entalpla del quu:do a Te)
As; = 2194.9 kJ/kg

@ Balance de Energia

L4 (h) + Sp (As; ) + m (hm) = L5 (h) + V (ha)
17.51 kais (188.35 kJ/kg) + S (2194.9 kJ/kg) + 805.56x10° Kg/s (37.67 kJdikg ) = 12.252 kg/s (119.289
kd/kg) + 5.265 kals (2632.54 kJ/kg)

Sp = 5.48 kg/s (flujo 26)

Resumen

Resultados:

Simbolo Concepto y resultado numérico Flujo
Sp: Vapor al Tacho 1-5 = 5.48 kg/s 26
L4; Meladura de bomba a TA1-5 = 17.51 kg/s 52
L5; Masa de "A", de TA1-5 a centrifuga = 12.25 kg/s 53
LV: Vapor de Tacho 1-5 al condensador O1-5 = 5.27 kg/s 39

Tacho (TA9-10).

Se requiere concentrar el jugo de 92.92 a 93.34% para lo cual tenemos el siguiente balance de
materiales.

L6 (.9292) = L7 (0.9292) =» L7= (5.0217 (0..9292))/0.9334= 5.001 kg/s

La cantidad de semilla suministrada al equipo es 346x10"® kg/seg se considera con una concentracion de
1.

B2 Aumento del punto de ebullicion
La presion hidrostatica del jugo se supone a 70 cm. de altura de jugo a 1/3 del tubo total esto resulta un
aumento de temperatura de 9.1 °C en su correspondiente evaporador

Con la ecuacion Ep= 1.78x + 6.22 x° (referencia 1) se calcula el punto de ebullicion en funcion a la
concentracion del jugo.

APE =91+ 7081 = 16.181 'C
|

© Temperatura de ebullicion.

T.E.= 55.45 (La temperatura de saturacion a 25 pulgadas de mercurio es 55.45 °C) + 16.181 = 71.63 °C
Diferencial de temperatura disponible (AT).

AT =140 -71.63 = 68.37 °C.

© Temperatura de condensacion.




_3Tv+Tj_3(140)+68.37
4 4

Te =122.09°C

&

En el calculo inicial para obtener la cantidad de jugo a la sallda del equnpo no se consnderé Ia entrada de

semilla; A’ continuacion'se realizara esta correccion.
L6 (0.929) + m (rm) = L7 (0.93) = L7= ((5.022 (0.9292))+ (346x10° (1)))/0.9393= 5.00 kgls

El vapor vegetal (V) obtenido es 5.0217 — 5.0016= 0.0201 kg/s.

@ Entalpia del liquido en funcién de la concentracion y temperatura (referencia 2).

Etapa Concentraciéon Temperatura (°C) Entalpia (kJ/kg)
L6 92.92% 70 113.21
L7 93.34% 71.63 121.38
Semilla (m) 100.00 64.00 37.67

& Entalpia para diferentes corrientes

El libro (referencia 1) presenta un Cp=1.884 kJ/kg °C y la siguiente ecuacion:
La entalpia en el vapor vegetal es la entalpia a la presién de 16.06 kPa del evaporador mas la de
ebullicion del agua.

T,=140 °C, T.= 122.09 °C, APE;= 16.18°C Tc,= 55.45 °C

hz= (2602) + (1.884)(16.18) = 2632.48 kJ/kg
As; = hs (Entalpia de saturacion a T¢) — hi1 (Entalpla del lnqmdo a Tﬂ)
As; = 2196.33 kJ/kg

Balance de Energia
L6 (h) + Sp (As( ) + m (h) = L7 (h) + V (hz)
5.02 kg/s (113.21 kd/kg) + S (2196.33 kJd/kg) + 346x10°® kg/s (37.67 kJ/kg)= 5.0016 kg/s (121.38 kJ/kg) +

0.02 kg/s (2632.48 kJ/kg)
S = 0.042 kg/s (flujo 25)

© Resumen

[ Resultados:

Simbolo | Concepto y resultado numeérico Flujo
Sp: Vapor de escape a Tacho 9-10= 0.042 kg/s 25
| L6; Mie!l de "A", de bomba a TAS-10= 5.02 kg/s 55
{L?. Masa de "B", de TA9-10 a centrifuga = 5.00 kg/s 59
WA Vapor de Tacho 9-10 al condensador 09-10 = 0.02 kg/s 38

Tacho (TA6-8).

Se requiere concentrar el jugo de 93.34 a 97.88% para lo cual tenemos e! siguiente balance de
materiales.
L8 (.9334) =

L9 (0.9788) = L9= (2.8506 (0.9334))/0.9788= 2.718 kg/s




En esta etapa no se agrega semilla. El vapor vegetal (V) ob‘tein,ido_ es 2:.8506 = 2.718= 0.17326 kals.

@  Aumento del punto de ebullicién : ; g
La presion hidrostatica del jugo se supone a 70 cm. de altura de jugo a 1/3 del tubo total esto resulta un
aumento de temperatura de 9.1 °C en su correspondlente evaporador: e e -

Con la ecuacion Ep= 1.78x + 6.22 x* (referencta 1 se. calcul -el-punto. dg'a'eﬂl?ulylicién”en funcion a ta

concentracion del jugo.

APE, =9.1+7.7=16.8 °C

@ Temperatura de ebullicion. B :

T.E.= 55.45 (La temperatura de saturaciéﬁ a2s5 pUlga’das de _mer_curio es 55.45°C) + 16.8 = 72.25 °C
@ Diferencial de temperatufé di-’sﬁoﬂr}iblév(A’T). §

AT =140 - 72.25 = 67.74 °C. | P

@ Temperatura de condensacnén

_3Tv+Tj_3(140)+67.74
T4 4

Tc =121.935°C

@ Entalpia del liquido en funcién de la concentracion y temperatura (referencia 2).

Etapa Concentracidén Temperatura (°C) Entalpia (kJ/kg)
L8 93.34% 7 124.52
L9 97.88% 72.25 104.64

= Entalpia para diferentes corrientes

El libro (referencia 1) presenta un Cp=1.884 kJ/kg °C vy la siguiente ecuacion:
La entalpia en el vapor vegetal es la entalpia a la presion de 16.06 kPa del evaporador mas la de
ebullicion del agua.

T,=140 °C, T,=121.935°C, APE;= 16.8 °C Tc,= 55.45°C

h,= (2602) + (1.884)(16.8) = 2633.65 kJ/kg

As, = hs (Entalpia de saturacion a T¢) —hi1 (Entalpla del Ilquldo a T.:,)
As, = 2196.77 kJ/kg

% Balance de Energia

L8 (h) + Sp (Asy ) =LY (h)) + V (hy)
2.85 kg/s (113.21 kJ/kg) + S (2196.77 kJ/kg) = 2 72 kals (104 64 kJ/kg) + 0.13 kgls (2633.85 kJ/kg)
Sp = 0.14 kg/s (flujo 24)

& Resumen

T




Resultados:

Simbolo Concepto y resultado numérico Flujo
Sp: Vapor de escape a Tacho 6-8 = 0.14 kg/s 24
L8; Miel de "B", de bomba a TA6-8= 2.85 kg/s 61
L9; Masa de "C", de TA6-8 a centrifuga 2.72 kg/s 63
\YA Vapor de Tacho 6-8 al condensador O6-8 = 0.13 kg/s 37

Referencia:
1. C.J. Geankoplis, Procesos de transporte y operaciones unitarias, 2da edicion, ISBN 968-26-1268-3,

Meéxico 1995.
2. Wittwer Enrique;"Manual de Energia para Fabricas de Azucar”; Edit Verlag Dr. Albert Bartens; Berlin

1995.
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ANEXO H Contenido del aire, humos tanto estequiomeétrica-
mente como con exceso de aire, volumen de aire y
humos en ambos casos.

El Ingenio de Motzorongo trabaja con dos combustibles, en la caldera, tanto bagazo como petroleo
o combustoéleo.

Al no tener resultados de composicion de humos a la salida de la caldera se considera una
combustion ideal con exceso de aire y sin formacion de monéxido de carbono (CO).

Método

Se calcula las proporciones en el contenido del aire y los humos de manera estequiométrica, esto
es, la cantidad ideal de oxidante sin exceso de aire.

Una vez conocida la proporcion ideal de aire y humos obtenidos se apllca para eI bagazo un
exceso de aire del 20 % y al combustdleo un 10%. S . : ; .

Se recalculan las proporciones de aire y humos considerando los excesos de aire antes aplicados,
ademas de considerar |la presencia de oxigeno en humos.

Desarrollo
= Primero se analiza estequiométricamente el combustoéleo:

0.113H,+0.8164C+0.0425+0.02H,0+0.00860,+a(0,+3.76 N3) = cCO,+bH,0+a(3.76 N;)+dSO;

Elemento Ecuacioén Resultado
[+ 0.8164=c c =0.8164
H 0.226 + 0.04 =2b b =0.1330
o] 2a + 0.02 + (0.0086)(2)=2c+b+2d a = 0.9063
N a(3.76) 3.4076
S 0.042=d d =0.042

Exceso de aire = 0.9063 (1.1) = 0.9969

Ahora se calcula el oxigeno contenido en los humos.

0.113H,+0.8164C+0.0425+0.02H,0+0.00860,+0.9969(0,+3.76 N;) = cCO2+bH,0+a(3.76

N2)}+pO,+dSO;
Elemento | Ecuacién Resultado
___Cc 0.8164=c c=0.8164
H 0.226 + 0.04 =2b b =0.1330
o 2(0.9969) + 0.02 + (0.0086)(2)=2c+b+2d+2p a = 0.9969, p=0.0906
N a(3.76) 3.748
S 0.042=d d =0.042

La masa de aire y combustible que ingresa es:

a/c=0.9969 (1+3.76) (28.84) = 136.8528 kg aire/ kmol comb.

c/c=0.113(2.02)+0.8164(12.0112)+0.042(32.064)+0.02(18.016)+0. 0086(32)— 12.02 kg comb. /kmol

comb.

q0



qj

La relacién masica aire combustible:

Rm= 136.8528/12.02= 11.3854 kg aire/kg comb.

@ Segundo se analiza estequiométricamente el bagazo:

0.0362H,+0.2838C+0.46H,0+0.220,+a(0,+3.76 N;) = cCO,+bH,0+a(3.76 N)

Elemento Ecuacion Resultado
[o] 0.2838=c c = 0.2838
H 2(0.0362) + 2(0.46) =2b b = 0.4962
o] 2a + 0.46 + (0.22)(2)=2c+b a=0.0819
N a(3.76) 0.3079

Exceso de aire = 0.0819 (1.2) = 0.09828
Ahora se calcula el oxigeno contenido en los humos.

0.0362H,+0.2838C+0.46H20+0.220,+0.09828(0,+3.76 N2) = cCO»+bH,0+a(3.76 N3)+pO>

Elemento Ecuacién Resultado
C 0.2838=c c = 0.2838
H 2(0.0362) + 2(0.46) =2b b = 0.4962
o] 2(0.09828) + 0.46 + (0.22)(2)=2c+b+2p a = 0.09828, p=0.01638
N a(3.76) 0.3695

La masa de aire y combustible que ingresa es:

a/c= 0.09828 (1+3.76) (28.84) = 13.4917 kg aire/ kmol comb.
c/c= 0.0362(2.02)+0.2838(12.0112)+0.46(18.016)+0.22(32)= 18.81 kg comb. /kmol comb.

La relacion masica aire combustible:

Rm= 13.4917/18.81= 0.7173 kg aire/kg comb.
@ Volumen de aire a la entrada de la caldera
Datos

Flujo de combustoteo 5.08 kg /s
Flujo de bagazo 13.18 kg/s.

ma = 5.08 kg/s (11.3854 kq aire/kg comb.) + 10.35 ka/s (0.7173 kg aire/kg comb. ) = 65.28 kqg/s

@ Volumen de humos de la caldera

mf = 6528 +5.08 + 10.35 = 80.71 kg/s

De los cuales 5.72 kg/s son expulsados por la chimenea sin tiro inducido, los restantes 74.99 kg/s
son expulsados de la chimenea con tiro inducido. Estos valores por el consumo desagregado de
combustible en la caldera que descarga a la chimenea sin tiro inducido.

. -
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ANEXO Il Tabla para Calculo del Poder Calorifico del

Combustible.
PODER CALORIFICO DEL COMBUSTIBLE DE MOTZORONGO
COMBUSTIBLE H% | C% | s% | E% N% | 0% | PARAMETRO VALOR DIMENSION -
PCS 14.5847 kJ/kg combustible
COMBUSTOLEO [PCsi 2605.0269 kJ/kg combustible
NO.5 11.30 81.64 4.20 2.00 0.00 0.86_|PCI 40909.5577 kJ/kg combustible
PCS 11562.196 kJ/kg combustible
PCsl 1973.99246 kJ/kg combustible
BAGAZO 3.62  28.38  0.00 46.00 0.00 22.00 [PCI 9608.20358 kJ/kg combustible
Simbologia: H. Hidrégeno S; Azufre N; Nitrogeno
C; Carboén E. Humedad O, Oxigeno
PCS; Poder Calorifico Superior PCsi; Poder Calorifico para Vaporizacion
PCl, Poder Calorifico Inferior

La ecuacion empirica utilizada para el calculo de poder calorifico es;
PCS =(0.089 * C% + 0.267* H% + 0.033 *($% - O%))* 1000 * 4.1868

PCsi = 6*(9* H% + 11%)* 3.1868
PCl = PCS - PCsi

Estos valores estan referidos a una_atmosfera vy una temperatura de 0 °C (273 K). Por lo cual debe
hacerse una correccion de temperatura, esto es de la siguiente manera: - ,

Para la correccion de temperatura se requieren los calores especificos a presion constante los cuales se
muestran a continuacion:

" v 116900
dhy = ICpr1t= j 2.673+0.0026177 — ' -~ |dt (Elemento Carbono)
T 1i AN
T A
dhyyp = J' Cpdi = [(6.62+0.000817)dt (Elemento Agua)
i : i
dhg = j C di= _[(2 63 +0.00647 ) dt (Elemento Azifre)
T PR
e 187700 -
dhy, = JC',(II = -[[ 7 +0.000258T — )dl . (Elemento Oxigeno)

Ti
T 77 . E
dhy, = f(? pdt = J.(G.SO +0.0017)dt (Elemento Nitrégeno)
T 7i

Los clementos anteriores dimencionalmente son : cal/mol.
Cp i =1.00783 cal/g °C

Referencia:
Robert H. Perry/Cecil H. Chilton, Chemical Englneers Handbook, Edit. Mc Graw-Hill, USA 1973

La correccion de temperatura, los datos necesarios se presenta en la siguiente tabla:

.
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Correccién del Poder Calorifico a la temperatura de Admision del Combustible y del Aire
Combustible (comb.)
. Temperatura
Grados Inicial | final dt
Celsius 0 100 100
Kelvin 273 373 100
Concepto H, C S E N, O;
Fraccion molar 0.113 ] 0.8164} 0.042 | 0.02 0 0.0086
Cp dt 688.16] 237.03| 569.72| 18.157| 682.3 651
cal/mol 77.762] 193.51] 23.928] 0.3631 4] 5.5986
g/mol 2.02 112.011)32.064118.016] 28.02 32
callg 157.08]| 2324.3]| 767.24| 6.5424 0 179.16
Total kJ/kg comb. 14378.75
Bagazo (baga.)
Temperatura
Grados Inicial | final dt
Celsius 0] 33.5 33.5
Kelvin 273 306.5 | 33.5
Concepto H, C S E N, [e N
Fraccién molar 0.0362]0.2838 0 0.46 0] 0.22
Cp dt 229.63168.146| 183.73 18.157| 227.46| 2044
cal/mol 8.3127} 19.34 0 8.3523 4] 44.968
g/mol 2.02 112.011}32.064]|18.016] 28.02 32
callg 16.792]232.29 ] 150.47 0 1438
Total kJ/kg de baga. 7697.62

® Combustoleo
Resultados
PCS =43.514.5847+ 14,378.75 =57.893.3347 kJ/kq de combustible

Pcsi= 2,605.027 kJ/kg de combustible
PCI= 55288.31 kJ/kg de combustible

M Bagazo
Resuitados
PCS = 11,582.196 + 7.697.62 = 19,279.816 kJ/kg de combustible

Pcsi= 1,973.9925 kJ/kg de combustible
PCi= 17.305.8235 kJ/kg de combustible
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ANEXO IV Tabla para Calculo de la Exergia del Combustible, Aire

y Humo

Caldera GV
Fuel Olf
R NI | Peso |Fracclén r *ITemp l Cpmedia |[R kJ/kg] Bfi | Bi=Boi+Bfi | Btotal=Ni"BI
Sustancla | %kmol] kg/kmot kJIkmoI kd/k kJikg K K wdikg | - kIikp | . kJIk
Entrada (Combustibie}
H2 0113 | 2.02 0.113 | 238450 ] 118064 4| 100 14367 4124 [ -2563 [ 115501.21 [ 1305164
c 0.816 | 12.01 0816 | 410820 | 342036 | 100 1.022 0692 | -34 | 34170.09 | 2789646
s 0.042 | 3206 0042 | 598950 | 186822 | 100 0545 0259 | 241 | 18441.61 774.55
H20 0.020 | 18.02 0.020 3120 173.2 100 4198 0462 | -504 -330.81 6.62
o2 0.009 | 3200 0.009 3970 1240 100 0.925 0260 | 361 236 94 204
Total 1.0000 1000 41713.99
Entrada (Aire —— —
02 0997 | 32.00 0.210 3970 | 1241 | 36893 0925 0260 | -121 ] 3.40 339
N2 3748 | 2801 0790 720 | 257 3693 1041|0297 | -21 | 509 19 06
Total 1.000 22.45
Salida (Humaos)
co2 0816 | 4401 0169 20140 4576 [ 126.48 0880 0 189 302.06
H20 0.133 | 1802 0028 3120 1732 | 12648, 1872 15
N2 3748 | 2801 0776 720 257 126 48 104 -
502 0.042 | 6406 0009 | 303500 | 4737 5 | 12648 0631 191,64
02 0091 | 3200 0018 | 3970 | 42341 12648 0925 1549
Total 4 830 1.000 T e 506.51
Bagazo
H2 0036 | 202 0.036_ | 238390 | 118064 4] 335 | _ 14367 | 4124 | 4077 | 113987.65] 412635 _|
[+ 02834 | 1201 0.284" | 410820 | 342036 | 335 0898 | 0692 | 260 | 33943.95 9633.29
B 0000 | 3206 0000 | 598950 | 186822 | 33 5 0,498 0.259 0 18682 .22 0.00
H20 0460 | 1802 0460 3120 7732 335 4.198 0462 | -106 66.89 3077
02 0220 | 3200 0 220 3970 1241 335 0925 0.260 | 117 6.86 151
Total 10000 1.000 13791.92
Entrada (Alre
o7 0098 ] 3200 | 0210 3970 1241 0025 | 0260 | -121 | 340 0.33
N2 0370 | 2801 0790 720 257 b 93 1041 {0297 | 21 { 509 188
Total .. 1.1000 } e . _221
Salida (Humos)
co2 0281 ] 4401 0243 | 20130 | 4576 ]12648] 0880 | 0189 | -67 can 62 110.83
H20 0466 | 1802 0426 3120 1732 | 126.48 1872 0462 | 91 82.1% 4078
N2 370 [ 2801 0317 720 257 126,48 1.041 0297 | -87 6120 -22 61
02 000 | 6406 | 0000 | 303500 | 47375 | 126 48 0631 0.130 9 4746.45 000
oz 0016 | 3200, 0014 124112648 0.925 0260 | 317 19332 317
Total [ 1166 [ 1ooo ~ 125.83

La exergia quimica de los componentes se han conseguido del libro T.J. Kotas,

Thermal Plant Analysis”, Edit. Butterworths, UK 1985.

“The Exergy Method of

e
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ANEXO V Glosario de Terminos Utizados para Describir el
Proceso

Ambiente: El ambiente estable de referencia determina los niveles de temperatura, presion y potenciales
quimicos que han de tomarse como referencia para los calculos de energia utilizable.

Bagazo: Cafia triturada y prensada la cual es un combustible.
Cabezal de escape a la atmosfera: Venteo del excedente de vapor a contrapresion para proceso
Caldera: Generador de Vapor.

Guarapo P sado Jugo de caia (no concentrada) conseguado en los mollnos

.,'>‘ugo de car"ia en Ia sauda de los tachos.

Meladura Jugo de cana concentrado a la salida de los evaporadores

Mlel Fluudo emanado del equipo centrifuga.

Miel final: Flmdo emanado del equipo centrifuga Ia cual agoté su capacndad de formar crlstales en forma
econémlca : .

Jugo clariflcado EI jUgO de cafa después del proceso elnmmacuén maxima de |mpurezas ’
Secador EqUIpo por medio del cual se reduce la humedad en Ios k
Semilla: Crlstal de azucar para fomentar la crlstahzacuén en el evaporado snmple (tacho)
Tacho: Evaporador snmple '
Vapor de-Alimentacién: Vapor sobrecalentado consegundo del Gene” dor de Vapor
Vapor de Escape Vapor a contrapresion para proceso

Vapor Estrangulado: Vapor laminado al cual se reduce la preslbn a valores requerldos por medio de una
valvula. ;

Vapor del evaporador o vegetal: Vapor obtenido al concentrar por calentamlento el jugo de cafa
(meladura).

Vapor de Tacho: Vapor vegetal obtenido al concentrar meladura.

Vapor de Relleno: Vapor sobrecalentado estrangulado o laminado a vapor de escape.
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ANEXO VI Diagrama de Flujo para el
Analisis Termoeconémico del
Ingenio Central Motzorongo
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Bombas de Inyecciofi.

Bombas de Rechazo.

dombas de Miel

: Calentadores de Petroleo.

E U: Ventiladores de Tiro Indumdo

(Vapor-Electricidad)
F: Bombas de Ahmentacmn

G: Bombas de Miel Final. -

[; Cabezal de Vapor Alta Presmn
J; Batey _
K; Columnas Hldrodmamlcas v

L: Bombas de Condensados Emstentes.

M; Torre de Sulfitacion.

N; Condensador de Evaporador.
0; Condensador de Tachos.
P; Bombas de Guarapo.

Vapor Principal.

. — - — Condensados a Calderas.
- -----—-- Condensados a Laguna.

Dedwal,

R; Tanque de Alcalizado.

S; Cabezal de Vapor a Presion Media.

T; Bomba de Petroleo.

V: Valvulas Reductoras.

X; Turbina para Generador Electnco
Y; Desaereador.

Z; Ventilador de Tiro Forzado.

AC-B:Dosificador de Semilla "B"
AC-C:Dosificador de Semilla "C”
CE; Evaporador.

CF; Centrifugas..

CP; Calentador Primario.

CS; Calentador Secundarlo

GV, Caldera. ‘

MS Turbinas de Mohno

TA: Tacho. |

IB; Transportador- de Bagazo

— - — Vapor de Escape.
----- .- Condensados de Usos Tec..
- Jugo de Cana.
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