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OBJETIVO DEL ANÁLISIS TERMOECONÓMICO APLICADO A UN INGENIO AZUCARERO 

Aplicar el método termoeconómico en un Ingenio Azucarero de México para ubicar los puntos con 
ahorro energético conforme a su operación, además que pueda servir como herramienta en la 
planeación racional de inversión en recursos. Con la finalidad de tener mejores indices energéticos 
en la producción del azúcar. 

INTRODUCCIÓN DEL ANÁLISIS TERMOECONÓMICO APLICADO A UN INGENIO 
AZUCARERO 

En el presente trabajo se aplica el método de análisis termoeconómico en un Ingenio Azucarero en 
México.; 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 obtención de azúcar, 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 medición más precisa de las ineficiencias 
reales en el sistema por medio de evaluar las irreversibilidades del sistema (Referencia 1 ). 

Para la realización del análisis 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 lógicos al aplicar los conceptos teóricos 
en termodinamica y operaciones unitarias. 

Tambien se incluyen costos de recursos -materia prima- (como caña por tonelada, petróleo, etc.), asi 
como los costos para la operación 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 termoeconómico; quien combina, principios económicos y 
de analisis de termodinamica (exergia). Con esto se investiga el compromiso óptimo entre la reducción de 
la suma del número de recursos por sus costos así 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 ingeniería en las industrias 
con alto consumo de combustibles, a emplear los métodos de análisis más racionales como el 
termoeconómico. y contar con mejores bases, para tomar decisiones orientadas a lograr la productividad 
en las industrias. 

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

El capitulo l. - Descripción 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. 



4 

Para conocer las principales operaciones involucradas en el Ingenio Azucarero, se hace una breve 
descripción de cada etapa del proceso para obtener azúcar, asi como algunos sub-productos y es 
descrito en el capitulo 11 -Proceso de Fabricación del Azúcar-. ' 

La descripción de los fundamentos del análisis termoeconómico, asi como .la· formulación de las 
ecuaciones adicionales para modelar las operaciones deiJngenio Azucarero_y_obtener los resultados 
del comportamiento de cada flujo se indican en eL.capUulo>lll /.-Antecedentes del Análisis 
Termoeconómico-. · · --

Se indican las caracterislicas técnicas de los principales eq~·i.poi· iri~()'¡~crados en el proceso de 
obtención de azúcar, asi como, los parámetros termodinámicos de'algUnos fluidos de trabajo, los 
cuales se señalan en el capitulo IV - Descripción de la Planta Seleccionada~: Estos son base para el 
desarrollo del próximo capitulo. ·. -->"-" 

Se aplica del método termoeconómico con la modelación de los equipos, representativos con la 
finalidad de indicar los resultados generados en los balances. Lo anterior se .cita en el capitulo V -
Análisis Termoeconómico del Ingenio de Motzorongo-. · 

Las conclusiones del análisis son escritas en el capitulo VI -Conclusiones-: 

Referencia 

1. T.J. Kotas, "The Exergy Method of Thermal Plan! Anaiysis'', Edil. Butterworths, UK 1995 (revised 
and reprinted). 
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Esle capitulo tiene la finalidad de proporcionar 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 Descripción de la Industria Azucarera en el Mundo 

El azúcar es un producto que se consume prácticamente en todo el mundo. La cantidad de azúcar que 
consume una persona esta en función del hábito de consumo, el poder adquisitivo, la disponibilidad del 
producto y la región geográfica donde se ubica. Es un satisfactor de bajo costo: que proporciona calorlas 
a menor precio que otros productos alimenticios comunes y es uno de los alimentos más puros y tan 
rápidamente digerido que se convierte en energía disponible en cuestión de minutos 

Sustitutos del Azúcar 
Durante muchos años, el azúcar ha sido el edulcorante por excelencia, prácticamente sin ningún 
competidor; sin embargo, el desarrollo de los sustitutos del azúcar tomó impulso a partir de los años 
setenta, estimulados por épocas de altos precios del azúcar en el mercado mundial y las campañas a 
favor de un menor consumo calórico. En años anteriores, los edulcorantes sustitutos del azúcar hablan 
sido productos químicos orgánicos tan diferentes al azúcar que apenas si surgió alguna posibilidad de 
competencia significativa entre estos y el azúcar (Referencia 1 ). No obstante, los avances tecnológicos 
del mundo industrializado hicieron posible la producción de un edulcorante natural: el jarabe de maíz rico 
en fructuosa (JMRF). 

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

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

La caña de azúcar; se produce, en climas tropicales; 
La remolacha; se produce, en climas templados. 

Comportamiento de la Producción Mundial de Azúcar 
La producción presenta bajas y altas de un año a otro, debido, entre otros factores, a las condiciones 
climatológicas que afectan al cultivo y a los cambios en las pollticas azucareras impuestas al interior de 
los paises productores 

Los principales paises productores de azúcar han conformado una industria que responde en primer 
término a sus intereses de política interna (autosuficiencia, apoyo a productores, subsidios, etc.), asl en 
menor medida, a las tendencias del mercado internacional y sus precios. 

Entre los paises productores mas importantes podemos citar: La Unión Europea, India, Brasil, China, 
Estados Unidos. Ex Unión Soviética, Australia, Cuba, México, Tailandia, Pakistán, Indonesia y Turquía 
(Referencia 2). 

Producción Mundial del Azúcar y Precios 

La producción de azúcar mundial para 2001/02 se estima en 133,2 millones de toneladas, esto debido al 
aumento de la producción; en Brasil, más de 1.85 millones de toneladas; Tailandia, más de 1.13 millones 
de toneladas; China, mas de 1 .12 millones de toneladas; India, más de 1.03 millones de toneladas. 
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Además, la producción (2001/2002) final para México es más de 300,000 toneladas, asl como la 
estimada en. Cuba, y Guatemala más de 400.000, y 280,000 toneladas, respectivamente. Se estiman 
exportaciones mundiales para 2001/02 más de 39.9 millones de toneladas. El pronóstico mundial para 
2002/03 está 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 producción doméstica. EU, se 
moderará en el incremento de sus importaciones. El aumento de producción mundial puede ser presión 
suficiente para un descenso en los precios (Referencia 3). 

1.2 Síntesis de la Industria Azucarera en México 

Distribución Regional de la Industria Azucarera 
La industria azucarera en México tiene una relevancia especial por las implicaciones económicas 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 país. En la tabla 1.1 se enuncia la cantidad de ingenios por entidad federativa. 

Tabla 1.1 Ingenios en México -zafra 2001/2002- por Entidad Federativa 
Entidad Federativa Número de In enios 

Veracruz 
Jalisco 
Oaxaca 
Michoacán 
San Luis Potosi 
Si na loa 
Tabasco 
Nayarit 
Puebla 
Chiapas 
More los 
Tamaulipas 
Campeche 
Quintana Roo 
Colima 
Total de In enios en México 

22 
6 
4 
4 
4 
3 
3 
2 
2 
2 
2 
2 
1 
1 
1 

59 

La mayor cantidad de ingenios azucareros están localizados en el Estado de Veracruz y Jalisco. La 
distribución geográfica de las zonas cañeras y sus ingenios azucareros al interior del país, contribuyen a 
la descentralización de la actividad productiva (Referencia 4). 

El 3 de Septiembre del 2001 el gobierno de México expropió 27 ingenios azucareros por problemas de 
flujo en efectivo. Estos ingenios actualmente operan normalmente con la administración gubernamental 
(Referencia 3) 

Política Azucarera de México 

La politica para el azúcar en México tiene por resumen las características siguientes: 
1. Tarifa arancelaria de importación fija en dólares por kilogramo, para los diferentes tipos de azúcar. 
2. Mercado interno libre. 

---
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El principal objetivo de la politica nacional es hacer a la industria azucarera me~icana más. redituable. por 
lo cual se necesitan nuevas políticas en la industria azucarera; la cual facilite créditos con la finalidad de 
aliviar problemas con flujo de efectivo, financiación para almacenar azúcar y mecanizar la producción de 
azúcar (Referencia 2. 3 y 5). '- ___ . 

Relaciones productivas de los ingenios azucareros en México 

La relación productiva de la industria azucarera en el entorno económico nacional se relaciona· éon sus 
proveedores los cuales proporcionan los insumos para su operación, así como la industria· .consumidora 
de los productos y subproductos elaborados por el ingenio azucarero. Los principales proveedores y 
consumidores se citan en la tabla 1.2: · ' · 

Tabla 1.2 Entorno Productivo de la Industria Azucarera 
Proveedores 

Petróleo 
Lubricantes 
Bienes de Capital 
Envases 
Cal y azufre 
Refacciones: Mecánicas y Eléctricas 
Levaduras 
Fertilizante 
A ro uimicos 

Consumidores 
Galletas 
Chocolate 
Qulmica-Fermentación 
Embotelladores 
Dulces 
Aminoácidos 
Química-Farmacéutica 
Alimento para Ganado 
Alcohol Bebidas 

Posición del Consumo Energético por la Industria Azucarera en el Sector Industrial de México. 

El consumo de energía de la industria azucarera en el año 2000 fue de 110.5 Peta Joules. (PJ) que 
equivale a un 9 % con respecto a los requerimientos totales de energía 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 la tabla 1.3 (Referencia 6). 

Tabla 1.3 Consumo de Energla del Sector Industrial en México 2000 

Sector No Actividad Consumo PetaJoules % 
1 Olras Ramas 298.9 24.2% 
2 Siderur~ia 260.5 21 1% 
J Qui mica 150.8 12.2% 

• Azücar 110.5 9.0%11 
5 Cemento 107.1 87% 

" Petroquim1ca 95.3 77% 
INDUSTRIAL 7 M1neria 68.7 56% 

s Celulosa y Papel 40.5 33% 
•J V1dno 33.9 27% 
10 Cerveza y Malta 16.2 1 3% 
11 A~uas envasadas 10.5 08% 
12 Fert1hzantes 10.3 08% 
13 Automotriz 9.8 0.8% 
14 Construcción 7.7 06% 
15 Hule 6.0 05% 
11• Aluminio 5.0 04% 
17 Tabaco 2.7 02% 

atal l.c;J"+.LJU .. 
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En la gráfica 1.1 se muestra la variaéión del consumo energético total histórico la Industria Azucarera para 
los últimos 10 años (1991-2000) - .y se contrastan las cifras con la gráfica 1.2 que representa la 
producción histórica de azúcar, para el mismo periodo (-Referencia- 6). 

Gráfica 1.1 Comportamiento Histórico del Consumo Energético 
-Total en la Industria Azucarera 
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De 1991 a 1992 se observa una disminución del consumo energético debido a una caída de la 
producción; de 1992 a 1993, al aumentar la producción se eleva el consumo energético; 1993 a 1994, se 
observa una calda de producción la cual se refleja en el consumo del combustible. 

5500000 

.; 
e: 5000000 

~ 
~ 

"' g 4500000 
:;¡_ 

"' "C 
e: 4000000 

·O 
"ü 
tJ 
::> 

"C 3500000 e 
a. 

1991 

Gráfica 1.2 Producción Histórica de Azúcar 

1992 1993 1994 1995 1996. 1997 1998 1999 2000 

Año 

De 1994 a1998, se aumenta el consumo -energético en función de la producción; de 1998 a 1999, se 
observa una caída de producción que se relaciona con la baja de consumo energético; de 1999 a 2000, 
se percibe una producción similar con una baja ligera de consumo energético con respecto al 99. 



CAPITULO l. Descripción General de la Industria 
Azucarera. 

10 

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 producción con energla como se muestra en la 
gráfica 1.3. En lo general se aprecia en la gráfica 1.3 que desde 1991 hasta 2000 se aprecia un mejor 
aprovechamiento energético en los ingenios, ya que por unidad energética se ha producido más azúcar. 

Gráfica 1.3 Indico Enorgótlco 
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Comportamiento Histórico 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 combustóleo, como se 
observa en la gráfica 1.4. El comportamiento en el consumo se ha indicado en la sección 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 están en periodo de mantenimiento: Diesel, 
cuando requieren limpiar o utilizar equipo de mantenimiento. Las necesidades de la electricidad y el 
Diesel se presentan a continuación Grafica 1.5 (Referencia 6). 
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Gráfica 1.4 Consumo Histórico de los Prlnclpales Energéticos 
Utilizados en la Industria Azucarera 
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Similar a los energéticos, los altos precios en el azúcar han fomentado la investigación, asl como el uso 
de sustitutos. De acuerdo a las estimaciones del Departamento de Agricultura de los Estados Unidos, la 
producción mundial del azúcar está en aumento y los precios por sobre oferta pueden bajar, además la 
demanda ha disminuido al tener los edulcorantes de otro tipo con mayor aceptación en el mercado. 

La producción azucarera ha mejorado su productividad a través de disminuir el consumo energético como 
se mostró en la gráfica 1.3. 

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

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

El objetivo del presente capitulo es describir los procesos principales. que conforman una planta de 
fabricación de azúcar. 

La caña de azúcar se conoce científicamente como Saccharum Officinarum. planta gramlnea de la tribu 
andropogóneas. originaria de las indias orientales, pero cultivada ampliamente en muchas regiones 
tropicales y subtropicales y es usada para obtener azúcar 

Las principales etapas del proceso para la fabricación del azúcar se basa a partir de tener la caña en el 
ingenio por lo que las principales etapas del proceso de elaboración de azúcar se pueden sintetizar en: 

1) Preparación de la caña. 
2) Extracción del jugo (guarapo pesado). 
3} Clarificación 
4) Evaporación. 
5) Cristalización. 
6} Centrifugación. 
7) Refinación. 
8) Secado. 

Hloqucs de las Operaciones de Fabricación de Azúcar 

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

En este apartado se pretende explicar en bloques generales el proceso de la fabricación· del azúcar, 
además de comprender las diferentes etapas necesarias para lograr conseguir el producto final. Cada 
bloque involucra una serie de procesos unitarios. 

Descripción del proceso: 

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

,--------------------+• CosechaCaña 
de Azúcar 
Recolector mecánico 

Transporte 

Contenedor para Cana 
de Azúcar 
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La caña de azúcar al entrar a fabrica es pesada, donde es analizada previamente para determinar la 
riqueza sucárica y contenido de materia sólida que acompaña a la caña. 

Actualménte en algunos ingenios se ha instalado un proceso d;; limpieza de la caña, pues la creéiente 
mecanización en las tareas de cosecha. hace que está llegue a los molinos con un arto porcentaje de 
tierra (mayor de 3%), piedras, ramas y hojas que dificultan la molienda y.extracción. · · 

Una vez semi limpio la caña de azúcar continua hacia el batey, don.de es la zona de entrada para la caña 
de azúcar al ingenio. La caña es maniPulada por medio· de ·grúas o volteadoras foécánicas ·que la 
descargan en las bandas transportadoras para encarrilarle a la etapa de preparación, donde es triturada 
mediante unos molinos en función del grueso que se quiere desmenuza~.· · 

2) Extracción del jugo (guarapo pesado); 

Voleador 

Cuchillas 

Alimentador 

Desfibradora 

Conductores 

Descargador tipo hilo 

Esta operación se realiza mediante la compresión de la caña desmenuzada (bagazo) por ras masas; que 
van desde tres hasta seis etapas o más de ros molinos. Aún cuando al bagazo se someta a presiones 
considerables o repetidas. no cede jamás lodo el jugo que contiene. · 
Para extraer la mayor cantidad de azúcar contenida. debe recurrirse en reemplazar el jugo que la 
constituye por agua para imbibición y maceración. En esta fase se aplica agua sobre la caña en molienda 
para facilitar la extracción de la sacarosa. 
El azúcar se extrae por el agua que. circulando en contracorriente a· través de la caña molida, se fuerza. 
una solubilización para obtener un jugo uarnado "guarapo pesado". A la salida del molino la caña molida 
esta prácticamente sin azúcar, y se obtiene un subproducto conocido como bagazo. 
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Molinos 

Guarapo pesado o 
azúcar cruda 

Agua para maceración e 
imbibición 

Transportador de 
bagazo 

Bomba para maceración 

Tanque para Guarapo 
pesado o azúcar cruda 

El jugo de salida del molino (guarapo pesado) está compuesto principalmente de agua, azucar y otros 
compuestos. El procedimiento de clarificación tiene como objetivo la separación de la máxima cantidad 
de los compuestos no.azucarados que contiene el guarapo o jugo pesado extraido de los molinos. 

El jugo o guarapo pesado tiene impurezas propias de la solubilización forzada del agua con la caña de 
azúcar desmenuzada por lo que es necesario eliminar materias no deseadas a través de la sulfitación 
Uugo sulfatado) y el alcalinizado del jugo para fomentar el proceso de floculación y sedimentación del 
material en suspensión no requerido (cachaza). 

Posteriorrnente mediante filtrado se separa el jugo clarificado del precipitado (cachaza), continuando a la 
etapa de evaporación. 
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Bascula para Jugo 

Guarapo posado o 
azúcar cruda 

Calentador para Jugo 

Clarificador 

Jugo clarlflcado 

Tanque de filtrado 

Filtro rotatorio 

~-------------Material decantado 

4) Evaporación; 

Bomba de Jugo 
Clarlflcado 

Con el propósito 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 evaporación del jugo a través 
de un evaporador de múltiple efecto. El jugo de salida de evaporación recibe - el nombre de jugo 
concentrado, meladura o jarabe. -

5) Cristalización; 

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

Es progresivamente concentrado hasta la obtención de una solución sobresaturada y en ese momento se 
hace la adición de una pequeña cantidad de minúsculos cristales de azúcar (semilla). Estos cristales 
sirven de base para la formación del grano, de forma que gran parte del azúcar en disolución pasa a 
engrosar el tamaño de dicho grano. El resultado es una masa sobresaturada. 

6) Centrifugación; 

La masa sobresaturada obtenida de la cristalización es vertida al proceso de centrifugación, la cual por 
medio de cilindros provistos de mallas metálicas perforadas que giran a alta velocidad, es separada el 
azúcar cristalizada de la miel no cristalizada. 

~-----~----------------------------------....._ 
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Jugo Clarificado 
Calentador 

Preevaporador 
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Estación Evaporadores 

Tanques de Meladura y Miel 

Tachos 

Miel final 

Azucar 

···~~~=· .... ~'-J=~~-~~~--------------------• B::::f:::eladura 

7) Refinación; 

La refinación es un proceso que acentúa la calidad del producto en cuanto a purezá,:textl.lra,-.color y 
contenido de humedad. Utiliza como materia prima el azúcar estándar o morena, el cual se somete a ún 
proceso de clarificación. Este proceso tiene varias etapas destacándose el fundido,.· la disolución del 
azúcar estandar en agua de condensados y el tratamiento quimico. · 

-· -·e-·· --,º- -

En esta última fase, el licor es sulfatado y alcalinizado para ser aireado, calentado y Clarificado; El licor 
luego es filtrado y decolorado nuevamente con absorbentes industriales (carbón activado). Por último la 
meladura se somete a cristalización y centrifugación. · 

8) Secado; 

En este proceso el azúcar sólido se somete a un secado y triturado para cumplir con normas comerciales 
y de envasado. 
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111 ANTECEDENTES DEL ANÁLISIS TERMOECONÓMICO 

La termoeconomia es un método de análisis de procesos que se auxilia de la termodinámica y de 
principios económicos para buscar minimizar costos y ahorrar energia en los procesos. El objetivo del 
análisis termoeconómico es: 

A. Calcular por separado los costos del producto o productos generados en el sistema. 
B. Comprender el proceso para formación de costos en los flujos del sistema. 
C. Optimizar variables especificas en un componente o unidad de proceso: 
D. Optimizar completamente al sistema de producción. 

Las bases termodinámicas de las cuales se auxilia la termoeconomla son: 

Balance de masa y energía. 
Balance de exergia. 
Balance de costos exergético. 

Para finalmente llegar, apoyado por principios económicos al balance termoeconómico. 

Balance de masa y energia 

El principio de conservación d.e la materia garantiza que la masa es indestructible; 

Aceptando lo enunciado en la ley de conservaciÓn de 1'a masa en un sistema abierto (volumen de control) 
en estado estable ,la ecuación establecida es: · 

¿ ;, •n•raJ• - 2::: m .. ud. = 0 ••.. ·.1 11 .1 

El princ1p10 de conservación de la energla expresa que la energla no puede ser creada ni destruida. 
Donde para cualquier clase de sistema abierto_ en estado estable, la ecuación establecida es : 

Q.111111" = (11~.,,,r,., - 11~'"'"'") +(/-/l.,,,,.,, -1-1 st11ida) + (Cl.,,,m - C,111ütu )";,,h;r,, + <P..n1m - P.,1,11Ja) 1101t·11du1 + (Qcn1rn) 
(Ecuación 111.2) 

Para obtener la eficiencia por primera ley termodinámica se calcula mediante la ecuación para un 
sistema: 

11 = Energía Utilizada xi00 ....... .11/.J 
Energía de Entrada 

En función a la ecuación 111.3, para calcular la eficiencia del uso de vapor en planta se calcula con: 

(Vapor asociado a Trabajo Mecánico+Calorasociadoa proceso) 1114 
I] = •••• • 

Entrada de Energia del Vapor 

Balance de exergia (Referencia 2).-

La exergia se le conoce como energia útil que tiene un flujo con relación a un ambiente estable de 
referencia. El análisis exergético tiene varias ventajas sobre el método convencional de diseño y análisis 

----------------:-------------
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de sistemas energéticos. En primer lugar. proporciona una medición más precisa de las ineficiencias 
reales en el sistema y la verdadera localización de las mismas por medio de evaluar las irreversibilidades 
del sistema. Esto se logra para cualquier sistema sin importar la complejidad del mismo. 

La exergia determina además la eficiencia real de sistemas abiertos: el balance de primera ley da valores 
de eficiencia menos precisos, además sólo considera el número de unidades de energla transferida, 
ignorando la calidad de energía involucrada. Además de la energia, la exergia si se-destruye las -
irreversibilidades de los procesos. 

Componentes de la exergia. 

El primer componente del cual la exergia se deriva desde la forma de energía diferente al equilibrio 
(medio ambiente) son la exergia física; es igual a la máxima 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 físicos que involucran la interacción térmica y macánica con 
el ambiente. 

El otro componente es la exergia química es igual a la máxima cantidad de trabajo obtenible cuando 
la sustancia bajo consideración 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 definición de la exergia química (alternativa); es igual a la mlnima cantidad de trabajo 
necesario para sintetizar, y para entregarse al estado del medio ambiente, la sustancia bajo 
consideración 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, presión y potenciales quimicos 
que han de tomarse como referencia para los cálculos de energía utilizable. Cuando el sistema llega al 
equilibro termodinámico con el ambiente, se dice que se encuentra en el estado muerto. En dicho estado, 
la presión. la temperatura y los potenciales químicos del sistema son iguales él los del ambiente 
(Referencia 2). 

La aplicación de la exergia a un sistema, está determinada por la necesidad de mejorar la eficiencia en el 
uso de la energía. Estas mejoras pueden ser aceptables económicamente y además, deben producir 
ganancias en la conservación de la energía. Los sistemas existentes en operación deben analizarse con 
el método de exergia para evaluar áreas en las que pueden hacerse mejoras efectivas en la eficiencia 
energética. para ahorrar energía y reducir los costos globales de operación del sistema (Referencia 1) 

El balance exergético para un volumen de control se expresa de manera siguiente: 

11" = ~( 1 - ; ~· + ... ~,,,;{ (11 - h,.) -T,,(s - s .. >)-~,;{ (h- h,, )-T,,(s-~· .. >)- 8,1 .•. 111.5 

Nota: la entalpia es la energia contenida en un fluido a una presión y temperatura definida para hacer trabajo 

El significado práctico es: 

Trabajo es exergia ya que es la energia útil. 
n ... = w ....... 111.5.a 

- --

Transferencia de exergia asociada a la transferencia de calor, que es la máxima conversión a trabajo 
útil que se puede realizar en un ciclo de Carnet. 
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~ '~I, T¡ 

Transferencia neta de exergia asociada a los OLÍjos de materia 

. . 
Si definimos la función de Darricus: b = (h--~ /1,. )-T,, (s - s .. ). se simplifica en: 

t..811,.¡;, e= L (1;ib)1 -.'¿,<1i1b)r··Jfl.5.cl 
illJ:rt'.'ª· s11lt• 
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Al conocer como se obtiene la exergia por Oujo~ procedemos en aplicar las siguientes ecuaciones 
necesarias para obtener el balance de exergia por equipo o proceso en estado estable. 

Simbologfa: B; Exergia 

En donde 

n ...... J .. =_L: ,;,(h)+f(1-T.·h,+ ¿w , ... .111.6.a 
ms:r1-•s11 ,... ¡; r lltJ:l"t'f'1 

así como 

B,,.11,1,. = ¿,;,(b)+ ¿w_ ...... 111.6.b 
"''"' sal" · 

La eficiencia exergética del proceso se calcula con la ecuación: 

'l =( E.rer~ia de Salida )(IOO} ... ///.? 
Excrgrn de Entrada 

En función de la ecuación 111.1 O para la eficiencia de exergia en el ingenio se usara: 

11 
= (Vapor asociado a Trabajo Mecánico+ Exergia del flujo de Calor l ... 111.8 

ErllnuJa de Excrgiu del Vapor 

El Balance de Costo Exergético 

El término '"Costo exergético'" es propuesto por el Dr. Valero en su publicación "Proceso de Formación del 
Costo Exergético'". Universidad de Zaragoza (España), España 1980 y se refiere a la exergia necesaria 
para lograr que un flujo cuente con su cantidad de energla útil. 

La exergia necesaria para fabricar un producto funcional es siempre superior a la contenida en él, 
lógicamente dependerá del proceso de fabricación. Asi que se llamará ·costo exergético'", de un producto 
funcional a la cantidad real de exergia necesaria para obtener dicho producto. · 

Por tanto, para todo producto funcional se cumple que: 
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Lógicamente el objetivo de la optimización energética va encaminado en hacer mlnimo el coeficiente: 

v· =Costo cxcrgético ..... .///.!() 
_l!xcrgia_ __ ---=-..=..o...===:-=~~-"'""'--"--~~-----=--;::_,_-~_-___cc--

EI costo exergético es un concepto relativo, pero de la mayor importancia práctica ya que la exergia de un 
sistema no puede ahorrarse pero si _se podrá rebajar su costo exergético; ·•• · 

Consideremos un sistema c~n·;;~~~ximo nivel de agregación, que tenga un.a ·salida y v~rias entradas 
(Fig. 111.1 ). . . . . . .· - .. · .. 

··•c_9(j·· 

Simbología: . 
BF;entrada (exergia). 

BP BP;salida (exergia). 

Bd;exergia perdida. 
Fig:· 111.1 

Se define costo exergético· de la salida "P*" como la exergia que ha sido necesaria para obtenerlo con el 
proceso; considerado de la figura 111.1 la ecuación siguiente. 

B P = L BF; = BF = BP + B,1 .............. .111. l 1 
' 

Como Bd>= O, ha de verificarse siempre B*P>=BP. 
El rendimiento exergético del sistema verifica el resultado que nos permite definir el rendimiento 
exergético como el cociente de la exergia del producto entre su costo exergético (Referencia 1 ). 

BP BP BP 
i; = = = ...................... 1//.12 

"f;BF, BF BP 

Se considera un sistema del tipo fig.111;2, de varias entradas y una salida. pero todos flujos simples. El 
balance exergético se escribe inmediatamente: 

Bd 

:::g ~ BP 
~------

Fig. 111.2 

Simbología: 
BF;exergia entrada. 

BP;exergia salida. 

Bd;exergia perdida. 

LªFi -B,. =B,, .............. .llf.l3 

Ahora en un sistema donde se instalan los sistemas auxiliares como se muestran en la fig. 111.3, 
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~ ? 
/J;.,¡ ~BF.1==: n l ) BP 

Bd 

IJ¡.,{ ~-s_F.i d.~------ t----7 

~ L___j .Fig. 111.'3 

sill1bo109ía: 
B*F1 ;costo exergético ·~1'n_/ 
B*Fi; costdex~'rgétic-()':i~'. 
BF; exergÍa ~htrada; . 

n:.eqúfpb. 

BP;exergia salida. 

sd;éxergla perdida. 
··s*P;co~to exergético "P". 

Para conocer el costo exergético del ílujo BP en el equipo "n"' se ÜliliZé) lá ecuación 111.13 

ta,.., -8,. =o .... m.14 ... 
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Esto es una ecuación de "i" ecuaciones requeridas, donde "i" es la cantidad total de salidas y entradas 
(ílujos) al equipo o sistema de producción conforme los alcances del análisis. 

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 máximo nivel de agregación solo presenta ílujos entrantes o salientes que 
atraviesan la frontera del sistema. Al reducir el estado de agregación para un mismo sistema aparecen 
flujos internos que conectan los distintos equipos que lo componen. 

Los sistemas de producción presentan uno o varios productos principales. subproductos y residuos. 
También en muchos casos aparece recirculación o reciclado del flujo. esto es flujos tienen un sentido 
fisico único el vapor que se transforma en condensado al calentar un fluido o los flujos cuya agrupación 
tiene sentido fisico {el fluido entrante, el vapor obtenido y el fluido concentrado en un evaporador). de tal 
manera que es necesario desarrollar una definición más detallada de costo exergético 

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

Las ecuaciones adicionales pueden ser acordadas, en función de los criterios económicos de la empresa 
por aplicar el análisis termoeconómico, en este caso se hicieron las consideraciones a criterio del autor 
del presente trabajo. 

Al extender el sistema en estudio a "n" elementos, equipos o subprocesos, el número de ecuaciones se 
incrementa a "n" con lo que el número de costos exergéticos calculables a partir del conocimiento de las 
exergias de entrada se incrementa también a "n". · 

Si "m" es el número de flujos y "n" el número de elementos, las ecuaciones adicionales serán "m-n·. Estas 
se pueden obtener de las siguientes relaciones (Referencia 3): 
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a) Entradas.- Se les asigna el costo exergélico igual a su exergia, ya que, en los limites del sistema 
analizado no se ha consumido exergia alguna para producirlas. 

IJ/~'..= 13Fi.. ....... 111.15 

b) Ramificaciones internas:-En este caso el cociente de costos exergélicos entre el flujo principal Y 
.. 'recirculaClodeberáºconsiderarse~proporeionaral cociente de sus exergias; de 

tal manera. ·· · · 

También, para cada bifurcación, 

13; tJ'. .· 
l3i ¡{_¡ = ... =u* •............ 111.16 

B~ 
1 

Bi 

B; 
=0 •............ 111.17 

Bj 

c) Ramificaciones externas.- Si las salidas de un equipo son salidas del sistema, son posibles varios 
casos; generación de uno o varios subproductos, se comenta en el 
apartado "d"; uno o varios productos principales ocasiona la producción 
de uno o varios residuos, para mayor explicación vea el apartado "e". 

d) Subproductos.- Se les asigna el costo exergético que tendria su obtención directa mediante el mejor 
proceso utilizable (del menor costo exergético). 

"' .=•t*B=(I+ 801 )l3=(BF)B siysolosi<vri*Q ...... 111.18 ... ~ 131' 131' 

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 del residuo. Como el residuo es un flujo saliente del 
sistema principal, se le asigna el un costo exergético negativo. 

- ··- *13- (1 BJ)B- (BF)B ·· · 1 ·· . O 11119 {tJ/ 1 - - µ - - + - - SI y SO O SI {tJrl * · · · · ·· · · · · · 
BP · BP 

Continuando con el problema, las entradas se le asigna el mismo costo exergético aplicado en los 
anteriores equipos como productos del mismo. 

Ahora el balance de costo exergético es: 

LB*, .. , - B *1, = 0 .......... ///.20 

Implica que aunque la exergia si se destruye con las irreversibilidades del proceso, el costo exergético se 
conserva. 

El Costo Exergético Unitario: 

Se define el costo exergético unitario "u* "como la exergia necesaria para producir la unidad de exergia 
en forma de salida "S"'. 
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/IP,. 
v• = 

llP 
/IF /JI'+ IJ,, = 1 + ll,, = I ..•.•.. 111.21 
/J/> /JP /JI' <; 
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La idea de costo exergético unitario es muy útil en el anélisis termodinámico de sistemas, ya que mide la 
exergia que se utiliza para producir cada flujo. Por ejemplo la integración exergética de procesos ayuda a 
sustituir entradas de equipos por otras de menor costo exergético unitario. 0 

Esta se obtiene al dividir el costo exergético entre la exergia del mismo flujo. 

Balance termoeconómico*. 

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

Uno de los objetivos del análisis termoeconómico es la determinación de los costos (CPn mediante una 
combinación adecuada de los recursos de la termodinámica y de la -economia. Asi se llega al 
establecimiento de una contabilidad termoeconómica rigurosa. -

El costo total de los productos ha de ser igual a la suma de los costos de las materias primas o recursos 
consumidos, más los costos de personal, estructura y capital. En la ecuación 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 la entrada o recurso genérico "i"; el de la salida o producto 
genérico j por "ZPj" y costo de capital, fijos, etc. por "Zc", se verifica el siguiente balance: 

L zr, = L ZF, + z, 111.22 

Podemos expresar 111.22 en función de los costos unitarios medio del recurso "CFi", asi como el costo 
unitario medio del producto "CPj" y de las cantidades "xFi" consumidas de cada recurso, además las 
producidas en cadá producto "xPj"; - -

111.23 

Nota: *El concepto si se refiere a un_costo cconórnicO. 
Cuando sólo hay un producto, la ecuación 111.23 permite determinar su costo unitario "CP¡" : 

CP = L;xF, CF, + Z, 
I XI\ 

111.24 

Componentes del Costo termoeconómico 

La ecuación 111.23 es la forma general en la cual se cálcula el costo del producto, sin embargo, para el 
a na lisis termoeconómico se divide en dos áreas_ para estudi_o el térmoeconómico como· son el costo 
variable y el fijo: : - - - - - - - - -

1 . El termo económico variable únicamente consid~ra los cost;Js en los recursos o materias primas 
necesarias para obtener el producto. Esto. es de_ la ecúac_i~~ 111.23' se tiene así: 

L xr:c::P>·º}:: ~F.~F, '.: .. 111.23.a 

2. El termoeconómico fijo considera tanto los· costos· en los recursos como los costos para los 
equipos. En pocas palabras la ecuación 111.23. 
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Otro objetivo del análisis termoeconómico es la optimización de los costos •. Donde las mejorai; 
termodinámicas del proceso, con la ayuda del análisis exergético, tienen la finalidad. de reducir el 
consumo de recursos nri para una producción np dada. Ahora bien, tales mejoras encarecen y complican 
las instalaciones. aumentando Zc. El análisis termoeconómico irwestiga el compromiso óptimo entre la 
reducción de la suma del número de recursos por sus costos y el aumento'decºapitalºpára~qúe res-ulte un 
valor minimo en el costo del producto. ·- ·--_-

Hasta el momento se ha visto que todo flujo transporta una exergi'a "B" y tiene un· costo .exergético s·, 
ambos se expresan en unidades de potencia (kW). A cada. flujo se le puede.asignar-también un costo 
termoeconómico (n), que se define como el costo económico.de su producción, expresado en unidades 
monetarias por unidad de tiempo ($fsegundo); ··· -- · 

Es fácil establecer una relación entre el casi~ te~;,:,oec~nómico (n) y él costo t~r~o~conómico unitario 
(c•) o costo económico por unidad de exergia consumida en la producción del flúja;·:·• 

n=c*B* .......... .111.25 

El c• se expresa en unidades monetarias por unidad de exergia, para nuestro caso pesps e~tre Joules. 

En una instalación que utilice un recurso o combustible único, estas ideas tienen una significación muy 

clara. El costo exergético unitario "u* "-adimensional- mide el consumo unitario de combUstible (kJ de 
exergia de combustiblefkJ de exergia del flujo) y el c•; representa el costo unitario del combustible ($fkJ). 
La expresión 111.25 determina el costo del combustible ($fsegundo), requerido para la producción del flujo 
considerado. En el presente trabajo se usará esto para ser aplicado al Ingenio Azucarero. 

Se considera inicialmente un sistema representado en la figura 111.4, en el nivel de agregación máximo, 
con varias entradas y salidas. Un balance económico elemental indica que el costo total de las entradas 
más los costos fijos de amortización referidos a una unidad de tiempo, que representaremos por Z y 
designaremos en lo sucesivo costo fijo: 

BF.1 

BF.i 

o también 

Bd 

---'ll[_S 
Fiq. 111.4 

BP.1 

BP 

BP.j 

Simbologia: . . .. 
BF;Exergia de la entrada. 

BP;Exergia de la salida. 

Bd;Exergia perdida. 

¿ nF, + z = ¿ni'¡ ..................... ;.lf/ .26 
i 

¿nF,-I:nfJ +Z=o ....................... 111.21 
; j 

Ecuaciones adicionales para el_ ¡:osto_termoeconómico 

Cuando por el contrario, hay N>1 productos, el balance de la ecuac1on 111.23 es insuficiente para 
determinar sus costos unitarios y son precisas N-1 ecuaciones más. Estas ecuaciones adicionales se 
formulan conforme a los siguientes criterios: 
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a) Entradas.- Para una entrada genérica-¡-: 

fl; =e¡" BF,. = c,BF, ................................ 111.28 

De acuerdo con 111.21. como BFi*=BF,. es u ,*=1 y c,*=c,. 
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b) Ramificaciones internas.- Si un equipo tiene varias salidas conectadas a otros elementos del sistema. 
se les asigna el mismo costo termoeconómico unitario '"c". Como 111.17 se 
le asigna el mismo costo exergético unitario u *;por lo que sus costos 
termodinámicos serán asimismo iguales: 

También, para cada bifurcación, 

n, 
Bi 

n/ 
Bj 

=c=u*cº, ............ 111.29 

n, n. 
Bi = BJ = 0, ......•..... 111.30 

c) Varios productos principales.- se aplica 111.29 ó llL30. 

d) Subproductos.- Se le asigna la mlnima exergia necesaria para su obtención directa, se le multiplica por 
el costo unitario c •.• : del subproducto qlJe se requerirla para ello: 

n_,uh = c_:.;.a_:.b = c,.bwuhººººººº: ............ :~·'·:., .... 111.31 

e) Residuos.- Usualmente rtri=O. Si existiera algúnuscialternativo que permita una recuperación de 
exergia, el valor económico del residúo es: · - - - - · 

n ri = c;,<v,, ................................ 11/;32 

Para la eliminación del residuo: 

n ..• = -c;,w,, ................................ 111.33 

Donde e,,* es el costo unitario de la exergia necesaria para obtener la (J)" requerida para la eliminación del 
residuo. 

Los costos dependerán 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 función 
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 el costo termoeconómico en cada Uno de 
sus componentes (variable y fijo) se aplica lo siguiente para el costo termoeconómico; · 

Costo termoeconómico variable requiere solucionar las ecuaciones tanto del equipo como las 
adicionales. Después el costo unitario (termoeconómico) se obtiene al dividir el costo 
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termoeconómico variable entre su valor de costo exergético para el mismo flujo. El costo 
termoeconómico variable se obtiene al multiplicar el costo termoeconómico unitario variable con el 
costo exergético unitario del mismo flujo. Para obtener el costo del flujo ($/seg.) se utiliza su costo 
Termoeconómico variable ($/GJ) se multiplicó por su costo exergético (kW) entre 1000 para obtener 
($/seg.). 

Costo termoeconómico fijo requiere solucionar las ecuaciones del equipo y las adicionales. El costo 
termoeconómico unitario se obtiene al dividir el costo termoeconómico fijo entre su valor de costo 
exergético para el mismo flujo. El costo termoeconómico fijo se obtiene al multiplicar el costo 
termoeconómico unitario con el costo exergético unitario del mismo flujo ($/GJ). El costo del flujo 
($/seg.) se utiliza su costo termoeconómico ($/GJ) multiplicándolo por su costo exergético (kW) entre 
1000 para obtener ($/seg.) 

Beneficios del análisis termoeconómico basado en la exergia 

La termoeconomia es un procedimiento que combina la exergia con el análisis económico. El propósito 
de la termoeconomia es lograr la optimización, 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 fabricación- (Referencia 2). 

Los resultados en energía no son tan confiables como la exergia, pues la exergia nos proporciona valores 
en función de la calidad energética, lo cual permite la estimación económica de los flujos con respecto a 
su capacidad de generar trabajo útil. 

El análisis termoeconómico debe ser el paso final de la siguiente optimización: 

1. Estudio termoeconómico del sistema para idear la más efectiva estructura operativa, un 
procedimiento conocido como síntesis del sistema. 

2. Optimización termoeconómica de los parámetros térmicos de los elementos del sistema para 
maximizar la eficiencia, para un costo de capital dado. 

Tratamiento Matricial 

Una de las herramientas para el análisis termoeconómico es el empleo de la ingeniería de sistemas para 
solucionar el proceso por considerar. 

Se requiere elaborar la matriz de incidencia, la cual es una representación 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 
número 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 según 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 definición del rendimiento exergético o racional. 

l~nlradas Salid<1s 
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El balance de exergia queda como: 

Ax 13 = Bd •.......... 111.34 

En donde·~ =l:.~:1;0:s~:lcvector de exergi~s 
13F. . 
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De la ecuación 111.34 y de acuerdo· a las· consideraciones de las ecuaciones adicionales, donde las 
entradas tienen el mismo costo exergético a su valor de exergia tenemos: 

i:,B.F1-BP. =0 ... .111.35 
nal 

Lo cual obtenemos de manera matricial que: 

A X 13• = 0 ...........• 111.36 

[
sr;l BF. 

En donde B" = : 
2 

es el vector de costos exergéticos. 

BF~ 

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

Las ecuaciones adicionales del costo exergético se colocan en una matriz adicional "a.", de dimensión 
(m-n) x m, cuyas filas tendrán todos sus elementos nulos, salvo los siguientes: 

Entradas: Valor 1 en la columna del nujo que corresponda. 
Subproductos: Valor +1 en la columna de nujo que corresponda. 
Residuos: Valor -1 en la columna del nujo correspondiente. 
Bifurcaciones o ramificaciones: Valor 1/Bi en la columna 'T y -1/Bj en la "j". 

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

Entradas: BFi 

Subproductos: w ••• 
Residuos: -wri 
Bifurcaciones: O 

Al multiplicar la matriz "o." por el vector B* e igualar "w", 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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A=[:} n=[~J. ........ Jll.J7 
De esta manera se escribe el balance de costo exergético de la siguiente forma: 

30 

La matriz "A". de dimensión m x m, iesuitádo de ampliar lá mátrlz de incidencia A con las ecuaciones 
adicionales "a.", se denomina matriz de.costos y;é1 '.vei;Íor ~Q",_de'dimensiÓn m x-1; vector de costos 
complementarios. - -
Este sistema de ecuaciones modela el comportafllientci :estructural (gener~I) del sistema que se está 

' . , ' ' , .. _. -· . -_, -
estudiando (Referencia 3 y 4). 

Balance termoeconómico utllizando la herramienta matricial;:>-: 
, •• •_:, ;. ,_;, - :;~.: • ..o·· ~ .• 

De la ecuación 111.27 colocando la matriz de incidenciá,pode.mo~ obtener: 

A x n + z = o ......................... 111.39 

En donde la matriz fila A se definió como la matriz de incidencia y n es un vector columna, llamado 
vector de costos termoeconómicos. 

Esta formulación se extiende fácilmente 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 
dimensión n x m. El vector de costos termoeconómicos rI es un vector columna de dimensión n x 1, 
llamado vector de costos fijos. Este balance proporciona "n" ecuaciones. Para determinar los "m" costos 
termodinámicos se necesitan "m-n" ecuaciones adicionales 

Ecuaciones adicionales en la herramienta matricial 

Las ecuaciones adicionales del costo termoeconómico se colocan en Üna matriz adicional "a.", de 
dimensión (m-n) x m, cuyas filas tendrán 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/Bj en la "j". 

Se define además un vector columna x. de dimensión (m-n), cuyos elementos tienen los siguientes 
valores. 

Entradas: e, • BFi 

Subproductos: c, • w ... ,. 

Residuos: - c, • wri 
Bifurcaciones: O 

Al multiplicar la matriz "a." 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. 

---------------------------------- ·---



CAPITULO 111. Antecedentes del Análisis 
Termoeconómico. 

a X rl = X••••••••·•···••••••••••••••••·flf.40 

31 

Como se definió en el costo unitario exergético; la expresión matricial representa las "m-n" ecuaciones 
adicionales necesarias para determinar los "m" costos termoeconómicos. Si combinamos las expresiones 
111.39 y 111.40: 

Ax n + z = o::~-.111.39 -­

ª x n - x = o ..... 111.40 

Y podemos escribir la ecuación matricial para obtener el costo termoeconómico variable; 

[1Jxn ~[-- °,_)= o ................. ; ..... m.41-
a _ -.d -· -

Y podemos escribir la ecuación mafricial p~~a ;~~te~er el costo termoeconómico fijo: 

[~Jx n+[fJ ~-o.: ......... :; .......... ///.42 

En el termoeconómico fijo se incluye tanto los costos fijos ·z· como los variables "z" (Referencia 3 y 4 ). 

Costo Termoeconómlco Variable 

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 termoeconómico variable. Después el costo unitario 
(termoeconómico) se obtiene al dividir el costo termoeconómico variable entre su valor de costo 
exergético para el mismo flujo. 

El costo termoeconómico variable se obtiene al multiplicar el costo termoeconómico unitario variable con 
el costo exergético unitario del mismo flujo. Para obtener el costo del flujo ($/seg.) se utiliza su costo 
Termoeconómico variable ($/GJ) se multiplicó por su exergia (kW) entre 1000 para obtener ($/seg.). 

Costo Termoeconómico Fijo 

La matriz usada para calcular el análisis termoeconómico variable se utiliza para obtener el costo 
termoeconómico fijo añadiendo al vector columna tanto el costo de entrada del recurso como el costo del 
equipo. 

Se obtiene la matriz inversa de manera similar al costo exergético y se multiplica con la columna de 
costos (variables y fijos). dando por resultado el costo termoeconómico fijo. El costo termoeconómico 
unitario se obtiene al dividir el costo termoeconómico fijo entre su valor de costo exergético para el mismo 
flu¡o. 

El costo termoeconómico fijo se obtiene al multiplicar el costo termoeconómico unitario fijo con el costo 
exergét1co unitario del mismo flujo. Para obtener el costo del flujo ($/seg.) se utiliza su costo 
Termoeconómico fijo ($/GJ) se multiplicó 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 teoría y el método con Ja 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 lograruna 
unidad de producto. asi como su costo económico en cada etapa del proceso. 

Lo anterior es necesario para calcular y evaluar los costos por flujo para aplicar análisis óptimos de los 
proyectos de inversión destinados al ahorro de energia con la finalidad de hacer más productiva la planta 
por la disminución de costos en combustibles. 
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El ingenio de Motzorongo, se ubica en el municipio de Tezonapa, Ver. esta industria actualmente tiene 
una capacidad de 7 ,500 toneladas de caña al dia para una producción de azúcar de 750 toneladas de 
azúcar cada día. 

El Ingenio se abastece con caña procedente en un 74% de ejidatarios y 26% pequeños propietarios, de 
las siguientes divisiones: Batey, La Sierra, localizadas en el Estado de Veracruz y las divisiones de 
Acatlán y Tetela en el Estado de Oaxaca. Con un total de 15,889 has. en cultivo, de.las cuales se tienen 
para cosecha aproximada 12,491 has. y la diferencia en reposición y semilleros: 

Al final del trabajo se adjunta el diagrama de flujo de la planta en donde los equipos, entradas y salidas 
de materia que se utilizaron en el análisis, están referenciados con lo descrito en este capitulo. 

El capitulo tiene como finalidad describir las necesidades tanto térmicas como eléctricas de los equipos y 
sus características en planta, para lo cual hay simbologla en los dispositivos a los. cuales se recomienda 
revisar con el plano. 

Los datos se operación fueron proporcionados por personal a nivel gerencial del ingenio azucarero, como 
son la Gerencia del Area Mecánica, la Gerencia del Area Eléctrica, etc. Algunos otros han sido estimados 
o medidos puntualmente, como se mencionó en la introducción. 

A continuación se dará una descripción del grupo de máquinas que integran la operación de la planta. 
Cabe aclarar que muchas operaciones unitarias descritas se han concentrado en un:solo·equipo .. EI 
método de exergia permite considerar un sistema con su máximo nivel de agregación, que tenga.una o 
varias salidas y entradas, conforme a los descrito en el capitulo 111. ·· · 

DATOS DE LOS EQUIPOS CONSIDERADOS PARA EL ANÁLISIS 

Equipo de Servicios en el Ingenio de Motzorongo 

0 Equipo de Servicio -Caldera• (GV)-
Son 5 calderas las que actualmente operan en baterla a una presión de 1241-1418.55 KPa, todas con 
temperatura de 211 º/220º C. Las calderas utilizan como combustible combustoleo y bagazo. Estas 
calderas se concentraron en un solo equipo, cuyas caracterlsticas y capacidades son las siguientes: 

La caldera tienen como características de operación en la generación de vapor conforme a lo indicado en 
las Características del Vapor Sobrecalentado: 

Nota • Para la rea11zac1on del modelo se consideran los s1gu1entes sistemas como unidades reterenc1adas entre parénles1s a lado del equipo a la 
denom1nac1on en el diagrama. Aquellos equipos sin paréntesis no se han considerado en el modelo por tanto no estén en el diagrama de flu¡o 

El diagrama unifilar del análisis de la caldera y el sistema de vapor en resumen se exhibe a continuación: 
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Circuito del Vapor Sobrecalentado en el Ingenio Azucarero "Motzorongo". 

Linead• Vapor .... - ·- - - "' - - - ·-· -._- - - Satüraa'o - - ·- -. - -
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1 
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Salu,.do 
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Cada caldera tiene ventilador centrífugo de tiro forzado accionados por motor eléctrico, la cual se ha 
concentrado en un solo equipo, con las siguientes caracteristicas mostradas en la tabla IV.3. 

0 Equipo de Servicio -Ventilación por Tiro Inducido en la Caldera (E-U}-
EI ventilador de tiro inducido accionado por turbina de vapor proporciona servicio a la caldera 7 y 9, los 
ventiladores accionados eléctricamente dan servicio a las calderas 6 y 8. 

Tanto el equipo eléctrico como mecánico se han concentrado en un solo equipo donde.las características 
de los flujos energéticos se muestran en la tabla IV.2 y IV.3. 

0 Equipo de Servicio -Bomba de Alimentación de Agua para las calderas (F}- . 
Se tiene dos bombas para alimentación de agua a calderas accionados-· por : vapor que fueron 
concentradas en un solo equipo, con las siguientes características operativas citadas en la tabla IV:2. 

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

li'I Equipo de Servicio -Generador Eléctrico (X)·. 
Este departamento se tiene una turbina accionada por vapor con las siguientes caracterlsticas de la tabla 
IV.2. Se generan 6 mW de potencia eléctrica. 

0 Equipo de Servicio -Bomba de Inyección del Agua para Enfriamiento (A}-
En el sistema también se posee dos turbinas a contrapresión. los cuales se han concentrado. en un 
equipo para fines de cálculo, con las siguientes características mostradas en la tabla IV.2. 

li'I Equipo de Servicio -Bomba de Rechazo del Agua para Laguna de Enfriamiento (B)-. 

...... 
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En el equipo posee una turbina a contrapresión. Además se tienen 5 bombas eléctricas, ambos equipos 
se han concentrado en uno solo, para la bomba de rechazo del agua para la laguna de enfriamiento, con 
las siguientes características de los flujos energéticos de la tabla IV.2 y IV.3~ 

0 Equipo de Servicios -Bombeo de Condensados Originados en Calentadores, Evaporadores y Tachos 
(K1, K2, K3, K4 y K5) . . . " , .. . .· ... 

Estos se caracterizan por ser eléctricos y sus caracterlsticas energéticas se presentan en la tabla IV. 3. 

0 Equipo de Servicio (Desaereador). ~: '.. · . . . , . ·. · · .. 
Características térmicas del vapor usado para calentamiento de los condensados las cuales se citan en la 
tabla IV.2. '>~:.· , .. 

; - '" - _, ., -; '-= 

0 Equipo de Servicio -Calentador de Petróleo (DF. . . , , <·,e ·:·; ,· · .......... . 

El fluido utilizado es vapor estrangulado con las caracteristicas·citadas en lfl·tabla 1v.2; 

0 Equipo de Servicio -Bomba de Petróleo (T)-. ·.· . , ··... .. · 
Estos equipos se ha integrado en uno solo, que nos proporcioiú;i las·.siguiéntes caracteristicas (tabla 
IV.3). · .'.:·./ 

. "-,;:'.o·,-:----- ...... - -·:-o.::-. -;·-.· "·-, ·;~ 

0 Equipo de Servicio -Bomba de Condensados de ú
0

1ti~o~ i:lcis Ef~ctos dii Evaporadores (L)-. 
Se han agrupado en uno solo con las siguientes caracteristicas.tabla IV'.3:: 

- . "·'--!,: ';;: .. o '~ - . - ' 

... ,,.>- :· 

Preparación de la Caña 

0 Equipo de transporte 
Un 6. 75% del acarreo de la caña se hace por ferrocarril y el 93.25% se transporta en camiones propiedad 
de productores y fleteros, entregando la caña en el batey del Ingenio, y en el cargadero de Tetela, para lo 
cual se utilizan 60 góndolas de ferrocarril y tres máquinas diesel. 

0 Manejo de caña 
La caña que se recibe de góndolas y camiones, se pesa en 6 basculas, 4 instaladas en el batey del 
Ingenio y 2 en el cargadero de Tetela, una báscula instalada en el batey del Ingenio es de 100 tons., la 
cuál también sirve para pesar bagazo, miel y combustible; en el batey del Ingenio se cuenta con 2 
básculas 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 azúcar a granel. Para efectos de estudio en este punto solo se 
consideró la entrada de caña. 

0 Batey (J). 
La alimentación de caña al tándem se efectúa 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 características de los flujos energéticos de la 
unidad. 

T bl IV 2 C a a . tº arac ens 1cas d IV e aoor s b o reca enta d e o- onsumo----·-· 

[iotencia Flujo de Presión Temperatura Presión Temperatura Equipo Media de Man. De Man. Salida 
¡ Trabajo kW. Vapor kg/s 

Entrada kPa Entrada ºc kPa Salida ºC 

Turboequioo 
Bate y 4171.2 29.73 1418.55 250 101.33 140 
Molino 4369.8 26.49 1418.55 250 101.33 126 
Ventilador de 

671.94 4.78 1418.55 250 101.33 140 Tiro Inducido 
Bomba de 

223.71 1.4135 1418.55 
250 101.33 130 Alimentación 1 

Continuación de la tabla en la próxima página 

1 
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Tabla IV.2 Características del Vaoor Sobrecalentado -Consumo-
Potencia 

Flujo de 
Presión Temperatura 

Presión 
Equipo Media de 

Vapor kg/s 
Man. De Entrada ºc Man.Salida 

Trabajo kW. Entrada kPa kPa 
Turboeguioo 

de Agua para 
las Calderas 
Generador 

6000 37.49 1418.55 250 101.33 
Eléctrico 
Bombad~-
Inyección del 

1491.4 10.63 1418.55 250 101.33 
Agua para 
Enfriamiento 
Bomba de 
Rechazo del 
Agua para 500 3.56 1418.55 250 101.33 
Laguna de 
Enfriamiento 

Dispositivos 
Bomba 
reciprocan te 112.83 0.37 60 225.9 1 
"G" 
Deaereador No Aplica 10.42 101.33 140 No Aolica 
Calentador 

No Aplica 0.98 101.33 225.90 No Aplica 
de Petróleo 
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Temperatura 
Salida ºC 

130 

140 

140 

100.18 

No Aolica 

No Aplica 

Nota: En el anexo 1 se presenta el cálculo del flujo de vapor necesario para operar el turboequipo. 

Tabla IV.3 Consumo Eléctrico de los Dispositivos en el lnaenio 
Eguipo Potencia Eléctrica kW 

Batey 50.34 
Molino 77.37 
Mezcladora de Cal con el 

5.60 Jugo Pesado 
Ventilador de Tiro 

130.50 Forzado 
Ventilador por Tiro 

139.82 Inducido 
------~----

_Tra~portador de Baqazo 78.30 
Bomba de Rechazo del 
Agua para Laguna de 4 73.71 
Enfriamiento 
Bomba de Petróleo 39.15 
Bombeo de Condensados 
de los dos últimos efectos 5.60 
d_e_~~p_oraci~_ 

Consumo Electrice de los Equipos para Bombeo de Condensados Originados en Calentadores, 

l 

l 

EvaporadoresvTac~h~o~s~-~~~~~~~~~~~~~~~~~ 
K1 9.32 
K2 9.32 
K3 7.46 
K4 5.59 
K5 2.80 

Continuación de la tabla en la próxima página 
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Tabla IV.3 Consumo Eléctrico de los Dis ositivos en el In enio 
E ui o Potencia Eléctrica kW 

Bombas para Jugo de Caña 
P1 93.21 
P2 93.22 
P3 93.22 
P4 27.97 

Centrifugas de la Masa "A", "B" y "C" 
-----c=F~-A----~~---' 177 .85 
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CF-8 -----------71179~.~3~1-------------~ 

CF-C 93.22 
Bombas de Miel 

C-A 37.29 
C-8 37.29 

Extracción del Jugo 

0 Molino (MS) 
Los molinos constan de un tándem compuesto de 6 molinos con sus respectivas turbinas de vapor a 
contrapresión 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 maceración 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 Versátil 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 6,8131.p.m. motor de 1,750 
r.p.m. 

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

Bombas del jugo de caña 

0 El equipo de Bombeo del Jugo de Caña Mezclado-Meladura (P1 hasta P4) . . . . . 
Son equipos con accionamiento eléctrico, los cuales transportan el guarapo"pesado (jugo de caña con 
impurezas), pasando por los equipos limpiadores de jugo (clarificadores), .. los calentadores y 
evaporadores para tranportar la meladura (jugo de caña concentrada) al tacho .~TA1-5" (evaporador 
simple), y se describen en la tabla IV.3: 

Clarificación y Calentamiento 

0 Equipo de Clarificación (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 fV.3. 

0 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 e/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 lts. 

Tanto los equipos de los calentadores primarios como secundarios se concentraron en un equipo, para 
modelar el analisis termoeconómico, por cada etapa en la tabla IV.4 se muestran las caracterlsticas de 
operación. 
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Tabla IV.4 Características de Operación del Calentador 

Fluido 

1 
Vapor vegetal 
extraído del 
primer 
evaporador 

1 
Vapor de 
Proceso 

Evaporación 

Consumo 
kg/s 

5.517 

5.045 

Cantidad de 
Jugo 

Concentrado 
Producido 

k I :q.s 
Primario ICPl 

80.0336 

Secundario (CSl 

80.336 

Presión Man. 
De Entrada 

Kpa 

59.28 

106.87 

Temperatura 
de Entrada 

ºC 

115 

140 

li!I Sistema de Evaporación del Jugo de Caña Clarificado (CE1, CE2, CE3 y CE4) 
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El pre-evaporador del tercer cuádruple puede trabajar en combinación con los cuádruples primero y 
segundo para formar un cuarto cuádruple efecto, dependiendo de las necesidades de operación de la 
fabrica. Los 3 cuádruples 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 continuación se escriben los parámetros térmicos proporcionados por el ingenio azucarero en la 
evaporación para el jugo de caña clarificado, las cuales ser presentan en la Tabla IV.5. 

Fluido 

Vapor de 
Prcceso 

Vapor vegetal 
del Primer 
Evaoorador 

Va:::or vegetal 
de! segundo 
eva:Jorador 

Va:::or vegetal 
de• :ercer 
eva::iorador 

Tabla IV.5 Características del Vapor en el Evaporador 

Consumo 
kg/s 

20.10 

14.05 

14.96 

13.60 

Cantidad de 
Jugo 

Concentrado 
Producido. 

k /s 

105.89 

92.03 

Notas 

Para el primer 
evaporador 

CE1 
Para el 

segundo 
evaporador 

CE2 

Para el tercer 
evaporador 

CE3 

Para el cuarto 
evaporador 

CE4 
Nota: En el anexo 1 se presenta el cálculo del consumo de vapor necesario para operar los Evaporadores. 

Va:ior vegetal se le llama a la evaporación producida por el jugo de caña durante el proceso de 
corc:entración. 
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Cristalización y centrifugación 

0 Tachos (TA1-5, TA6-8 y TA 9-10-Evaporador Simple-). 
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Son un total de 9 Tachos de fabricación nacional distribuidos en el ingenio de la siguiente manera; para 
obtener masa "A" son 4 Tachos, tres Tachos, de 54 metros cúbicos de capacidad con 371 metros 
cuadrados de superficie para transferencia de calor; 1 Tachos, de 24.5 metros cúbicos 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 cúbicos de capacidad con 371 metros cuadrados de superficie 
para transferencia de calor (también estos equipos se han agrupado en uno solo). . 
Para masa "C"; 2 Tachos con capacidad de 33 metros cúbicos con 200 metros cuadrados de superficie 
para transferencia de calor (también estos equipos se han agrupado en uno ·solo). Para flexibilidad 
operativa se tiene un Tacho con 45 metros cúbicos de capacidad 276 metros cuadrados de superficie 
para transferencia de calor. 

Las caracteristicas energéticas del vapor para el equipo para cristalización de la meladura~miel, se 
muestran en la tabla IV.6. 

Tabla IV.6 Características del Vapor en los Evaporadores Simples 

Tipo de 
Fluido 

Vapor de 
Proceso 
Vapor vegetal 
del Tacho1-5 

Vapor de 
Proceso 
Vapor vegetal 
del Tacho9-10 

Vapor de 
Proceso 
Vapor vegetal 
del Tacho6-8 

· · (Tachos) 

Consumo 
kg/s 

5.478 

5.265 

0.042 

0.02 

0.127 

0.133 

Cantidad de 
Jugo 

Concentrado 
Producido 

k /s 
Tacho1-5 TA1-5 

2.72 

Presión Man. 
de Entrada 

kPa 

Temperatura 
de Entrada 

ºC 

0 Equipo para Centrifugación 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 unido de acuerdo al tipo 
de masa que centrifugan y se ha unido en un solo equipo obteniendo los siguientes datos de consumo 
como se muestra en la Tabla IV.3. 

0 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 caracterlsticas mostradas en la tabla IV.2. 



CAPITULO IV. Descripción de la Planta 
Seleccionada. 41 

Estos son datos obtenidos del ingenio azucarero. se consideran adecuados porque son caracteristicas 
conforme lo menciona el personal operativo del Ingenio Azucarero y otros obtenidos aplicando los 
conocimientos teóricos existentes en termodinámica y operaciones unitarias. 

Los datos se han validado conforme al rango de operación 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 parámetros termodinámicos son estimaciones, que requieren ser confirmados con 
equipo de medición en campo como medidores de flujo másico, analizadores para-gases de combustión. 
medidores de temperatura a distancia, etc., para que los resultados numéricos del análisis disminuyan su 
incertidumbre. · 

Se explicó en la introducción, que dichos datos se recolectaron para aplicar el méiodo para el análisis 
termoeconómico en aplicación práctica {Ingenio Azucarero). · - · 
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En principio se define el modelo considerado con los equipos y los flujos involucrados (con sus 
parámetros termodinámicos). El análisis es aplicación del método matricial detallado en el capitulo 111. 

Los equipos considerados en el modelo se listan en la tabla V. 1 cabe -1Tlenci6nar que para este fin del 
modelo se consideró: 

Concentrar las calderas en un solo componente ... 
Agrupar la unidades de generador eléctrico (turbina de vapor con· generador) 
Reunir el equipo de tiro inducido. 
Juntar en una sola unidad el módulo de tiro forzado. 

Los equipos se han agrupado para ser analizados como un solo componente conforme a la operación _de 
cada uno hasta conformar las etapas del Ingenio Azucarero y asl ubicar los puntos con ahorro energético 
conforme a su operación 

En el capitulo se presenta la aplicación del análisis termoeconómico realizado en el Ingenio· Central 
Motzorongo donde se presenta un equipo ejemplo, donde el mismo método aplicado a éste se utilizó para 
analizar el Ingenio Azucarero en su conjunto. 

BALANCE SISTÉMICO DEL INGENIO AZUCARERO 

Considerando lo anterior estos equipos están representados en el diagrama de flujo presentado en el 
anexo VI. El modelo para el análisis termoeconómico en el ingenio azucarero consta de 52 equipos. 

Consecutivo 
1 
2 
3 
4 
5 
6 
7 
8 
9 
10 
11 
12 
13 
14 
15 
16 
17 
18 
19 
20 
21 
22 
23 
24 
25 
26 

Tabla V.1 Eauipos Analizados en el Ingenio de Motzorongo 
Equipo {Símbolo en el Plano) 

Batey 
Molino 
Transportador de Caña 
Calentador de Petróleo 
Bomba de Petróleo 
Ventilador Tiro Forzado 
Caldera 
Ventilador Tiro Inducido 
Válvula V1 
Válvula V2 
Generador Eléctrico 
Bomba de Inyección 
Bomba P1 
Torre de Sulfitación 
Tanque de alcalizado 
Bomba P2 
Calentador Primario 
Calentador Secundario 
Bomba P3 
Cuádruple evaporador 1 
Cuadruple evaporador 2 
Cuadruple evaporador 3 
Cuadruple evaporador 4 
Bomba P4 
Condensador 
Condensador 01-5 

(J) 
(MS) 
(TB) 
(D) 
(T) 
(Z) 

(GV) 
(E-U) 
(V1) 
(V2) 
(X) 
(A) 
(P1) 
(M) 
(R) 
(P2) 
(CP) 
(CS) 
(P3) 
(CE1) 
(CE2) 
(CE3) 
(CE4) 
(P4) 
(N) 

(01-5) 

Consecutivo Equipo {Simbolo en el Plano) 
27 Tacho 1-5 (TA1-5) 
28 Centrifuga-A (CF-A) 
29 Bomba C-A (C-A) 
30 Condensador 09-10 (09-10) 
31 Tacho 9-10 (TA9-10) 
32 Centrifuga-B (CF-B) 
33 AC-B (AC-B) 
34 Bomba C-B (C-B) 
35 Condensador 06-8 (06-8) 
36 Tacho 6-8 (TA6-8) 
37 Centrifuga-e (CF-C) 
38 AC-C (AC-C) 
39 Bomba G (G) 
40 Bomba de Rechazo (B) 
41 Bomba L (L) 
42 Bomba K1 (K1) 
43 Bomba K2 (K2) 
44 Bomba K3 (K3) 
45 Bomba K4 (K4) 
46 Bomba K5 (KS) 
47 Válvula V3 (V3) 
48 Válvula V4 (V4) 
49 Deaereador (Y) 
50 Bomba de Alimentación (F) 
51 Tuberia de Alta (1) 
52 Tuberia de Media fSl 
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! 

1 

El sistema por analizar tiene 52 equipos y 138 flujos de masa los cuales se describen en la tabla V.2. 

Flujos con sus Propiedades Termodinámicas. 

Para el modelo se consideraron 138 flujos. las propiedades termodinámicas de ellos se presentan en la 
tabla V.2: - - --- -- - - - - -~ - - ---

Los datos se obtuvieron a través de solicitarlo a las Gerencias Técnicas del Ingenio, para elaborar la_ tesis_ 
(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 ubicación del flujo y la característica del mismo en el proceso. 

Los parámetros termodinámicos del jugo de caña fueron obtenidos del diagrama de Mollier Entalpia y 
Entropía de la referencia 1. Algunas palabras empleadas en la tabla siguiente se han incluido en el 
glosario de términos del Anexo V para su comprensión. 

Flujo 

o 

3 
4 
5 
6 

TABLA V.2 Datos del lnQenio Central Motzoronao, S.A. de C.V. 
Características 

Ambiente 
Vaoor de salida en la caldera GV 
\ 'apor de alimentación a Venl. de Tiro Inducido 
U·E 

Flujo 

kg/s 

0.00 
117.24 

4.78 

Presión 

kPa 

101.94 
1529.05 

1529 05 

Temperatura Energía 

ºC kW. 
25.00 0.00 

250.00 342613.70 

250.00 13979.35 

Exergia 

kW. 

0.00 
98839.75 

4032 87 

\'aoor directo de alimentación a V1 0.98 1529.05 250.00 2875.06 829 42 
Vaoor de alimentación a Batev 29.73 1529.05 250.00 86885.22 25065 29 
Vapor de alimentación a molinos 26.49 1529 05 250.00 77427.04 22336 73 
Vapor de alimentación a planta eléctrica 37.49 1529.05 250.00 109545 69 31602 56 

7 --'----\~-~ª~'poc:.:.r~d~e~a~l~im~en~l~a~c~1ó~n~a"-'V~2=---------+--~1.~5~5 _ _¡__c1~5~2~9~0~5"--~-----'2~5~0~0~0"----ll-~4~5~2~6~.~3~4- 130578 
\·apor de alimentación a V3 0.37 1529 05 250.00 1087.41 ------:J13W-8 

9 \'aoor de alimentación a V4 0.23 1529 05 25000 676 47 195 12 

'º ,, \ apor directo a Bomba oara alimentación 1.41 1----'15~2~9~0~5~1 __ ~2"'5~0~.0~0~----+--'4-'1~3~0"-.7'--4-'---_,_--'1--'1~9--'1-"6'-'7 _ _. 
\·apor de ailmenlac1ón a Bomba de rechazo 3 56 __!_?29 05 250.00 10414.96 3004 58 

12 \ aoor de allmentac1ón a Bomba de 1nvecc16n 1 O 63 1529 05 250 00 31065.44 8961 99 
13 ·• apor de escape en Bomba para inyección ]O 63 __ ~_09 44 140 00 ~~20 _ __J)~~~-
14 \ aoor de escaoe en Bomba oara rechazo 3.56 209 44 140 00 9789 95 2152 41 
'.5 '. · aoor de escaoe a Vent de Tiro Inducido U-E 4 78 209 44 140 00 13140 44 2889 05 

__ _:_§ __ ~pordees~-~~-~!!!~_aparai1~_<:_ntac1q__n_~)~1- 22426 13000 - 3-ª-_~111 --~~-~~±8Q7 ~ 
___ __:_! __ • a por de relleno (':'4) a la ~ea d~ esca e_~-- __ O 2j -- 209 44 225.90 676 47 153 74 

• S ·• aoor de escaoe en plan la eléctrica 37 49 -24577- --1300o--- -f02045 iO- -- --23214 50~ 
'. 9 ·• a por de escape en molinos 26 49 222 44 126 00 71964 79- ---1-5998'QL 

--~_:,__;:i_Rordeescapeenbatey 29.73 20944 140.00 8167122 1795616 
21 ·.a por de escape a calentador secundario 5.05 209 44 140 00 13862 93 304 7 89 

__ jf~or de escape a deaereador 10 42 209 44 140 00 _28611.9~ __ 6_~ _ 
___ 23 ___ :,__apor de escape a E~J'_(Jrado~1___ 20 10 209 44 140.00 55207 94 12137 97 
__ _2_• --~de~~~ Tac_tl_o 6·8 o 14 209 44 140.00 -::::l~4]is_::-:· --~~:ss_-=-::_~ 
_ ____e ___ • ªF--~E de es~a Tact10 9-10 O 04 ~09 44 . 140 00 
-----~_§_ ____ ....:....~P..C?__!__9e escape a Tact10 1-5 5 48 209 44 140 00 

o 37 161 10 225 90 1087 41 301 84 
. apor estrangulado (V3) a bomba para miel 

-- -.al 

:a ~~~ ~ ?~eg@!:!gula~_tv;ff_~ __ sec~_o_r ____ _ 
29 3aaazo total del molino al transe_ortador __ 

; _::~ar a la atmosfera de la bomba para miel O.J7 102 00 100 18 974 58 l 77 9
2 

__ _]_1_--==;: ~bezal de esca_fl_e a la atmósfera __ __!~--=-~--__ _:_1~0_,,0_:1c:c9:__ _ _¡.---'1-"9'-"9'-'1-"4'-"5"'.5"'8"-- 36584 ii~ 
__ 3_2_ • apor del eva_¡:>orador 1 al 2 14 05 161 10 115 26 37932.30 ----,¡¡¡¡491-

33 .apordelevap~o~ra~d~o~r-1'-"a~c~a-le_n_t_a~d-o_r_p-ri_m_a_r_10 _____ -+--~5~5"'2-"---l--'1-"6~1-"10"---l----'-1-'-1~5~.2~6'----l----'1"-4~8"-8"-9'=9~6'---1--~96J-74 · 

3• • aoor del evaporador 2 al 3 14.96 112 76 105.89 40190.28 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 3239 00 
37 ·• apor de Tacho 6·8 al condensador 06-8 0.13 16 08 72.25 345.03 ----26~ 
38 • apor de Tacho 9-10 al condensador 09-10 O 02 16.06 71.63 52.30 4 01 
39 . apor de Tacho 1-5 al condensador 01-5 5 27 16.08 71.66 13699.53 1051 00 

Continuación de la tabla en la próxima pagina 
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TABLA V.2 Datos del lncienio Central Motzorongo, S A de C V 
Flujo Características Flujo Presión Temperatura Energía Exergla 

kg/s kPa ºC kW. kW. 
-~ Guarap_q_Eesado del molino a la bomba 81.67 101 93 _1 __ ~2~7-'.~5~0---t-~8~6~5_5_.6~7--¡--~3 __ 2~8 __ 

41 ~u~~;:~~:esado de bomba a Torre de 81.67 101 93 27 80 8739.77 4 16 

42 Guarapo sulfatado a lanque de alcalizado 81.67 101 93 40 40 12426.53 124.43 
,__Q_ ~o clanncado a bomba 80.03 161 10 36 50 12182.97 91 92 

44 Ju_go clanncado de bomba a calentador 80_03 161 10 39 oo 1226687 99 01 
~-"-'-'pn~m~a~r~10'-c----------------l-----+-----ll--------t--------l------; 

45 ~~~~n~:~:~cado de calentador primario a 

-~-Jugo clanf1cado de calentador secundario a 
bomba 

1~ ~o clarificado de bomba a cvaoorador 1 
-~--J_¿~:!.9Sl_~~anficado de cvaoorador 1 a 2 
-~-- -~-ug2__~imficado de cvaoorador 2 a 3 
___§_Q_ -~g_o ~nficado de evaoorador 3 a 4 + ~-~~~:~=~~~;~a:~~~-~ bomba 

r-sJ Masa de "A ... de TA 1-5 a centrífuaa 
54 Miel de "A". de centrifuQa a bomba de miel 
55 Miel de "A". de bomba a TA9-10 
56 AzUcar de CF-A para secadora 

57 
Bagazo de transportador a Planta 
desmeduladora 

80.03 161 10 79 50 24809.39 2411 56 

80.03 161 10 114.20 3592642 349898 

80.03 161 10-- 11500 35961.45 354797 
60.46 16-1 10-- 115 26 26673. 73 2639 00 
45 50 1,-275-- _-_-__ 1_0~5~--8~9 ___ , __ 1_7_7~1-2~.5_5 __ _, __ 1~5~5~9_7~5~· 
31.90 6441____ 92.03 988141 70543 
17.51 16 08 67 46 3297 44 99 64 
17.51 16 08 68.00 3322.61 122 20 
12.25 101 94 71.66 1461.03 67 51 
5.02 101 94 64.00 493.93 18 13 
5.02 10194 70.00 527.49 25 10 
7.23 101 94 64.00 559 53 20 54 

5.82 101 94 33 50 100719.89 80268.97 

58 Aaua oara maceración e imbibición 22.14 102.00 80.00 7416 48 424 22 
59 Masa de "8". de TA9-10 a centrifuqa 5.00 101 94 71.63 557.08 28 03 

---¡¡¡:¡-- Miel de "8". de cenlrifuqa a bomba para miel 2.85 101.94 64 00 280 38 22 06 
61 Miel de "8". de bomba a TA6-8 2 85 101 94 75.00 313.94 29 64 
62 Azúcar de CF-8 en almacén "AC-8" 2 15 101 94 64.00 166.55 6 11 
63 Masa de ·e·. de TA6-8 a centrifuaa 2.72 101 94 72.25 251.80 13 35 
64 Azúcar de CF-C en almacén "AC-C" 1 03 101 94 64 00 79 99 2 94_ 
~- MleTf1nal. de centnfuoa a bomba 1.69 101 94 64.00 148.10 5 44 
66 -Miel final. de bomba a tanaue 1 69 102 OÓ- 80 00 200.30 11 33 

67 Vapor es1rangulado (Vl) a calentador de 0 98 209 44 225 90 2875 06 653 56 

J~.~.!~~-~-----------------+-~----·-----+----------<-------<------1 
68 Agua del desaereador a bomba de 1 

·~ alrrnentac1on 
_ _Q_~~_ua de repos1c1ón 
-~- _c;E_~_ensado del evaporador 2 a la bomba K2 

71 Condensado de bomba K2 a desaereador 
-72-- -Condensado del evaporador 1 a la bomba K1 
-73·-- -CQñdt?ilS"ádQ de bomba K l a desaereador 

-C:Ollde-,;sado de calc!ntador pnmano a bomba 
74 K4 

127 98 

67 19 
14 05 
14 05 
20.10 
20.10 

5 52 161 10 101 66 2347 44 196 39 

75 

76 

Condensado de bomba K4 a desaereador 5 52 .. 209 4~--- 102 00 2352 48 192 71 
cO-noensodO-de_c_<:iiCñladOísecuÍldano a ~-- ----- ----------<-------•--------
bomba KS 5 05 209 44 129 54 2745 89 317 60 

~-7~ ~O~:!_q~C!?_i~99 .. 9!! bomba K5 a desaereador 1 5 05 209 44 121 63 2748 41 316 38 
iB - Ag!:Ja df! al1mentac1on de bomba a caldera GV ¡---1cc2:'c7~9~8-+--224"261 115 00 61940 48 6194 66 
79 CondunS"i1do_d_e-taC-tíCJ9:"1~aK3---i------oo¡---- ---20944___ 12291 2168 236 
BO-- COrloens-adO-de-friCh06-8 a bomba K~-- o 14 --i6944- - -123 06 -- 72 34 7 88 
81 Co-ñdenS~-l-d_Ü_ d_e_taGhoTS- a bomba K3 5 48 209-44·-~ --·--1-2_2_9_2---+---2-8-2~7~2-0--+---3-0_7_5_6_--1 

--~~-=..__concte,1sadO-de"t;OOlba K3 a desaereador 5.66 -~2094_4 ___ --· 121.10 292192 313 21 
83 Purga de caldera GV 10 74 101 94 250 00 11663 22 2770 84 

84 
AQUa -delag una de cnfnam1ento a bomb"a-d7ec----i----9-7-5-_8-5--t--l~O~l-. 9-4--t---~3~7~4~7~--t-1~5~3~0~3~4~3~9~-t-~1~1~54-"'--'9~2~-t 

85 
~~c~'º~'"-c--------~-------+-----;-------Agua de bomba para inyección a condensador 

711 
_
04 

·----------¡--------;------; 

N~::--:~,:-::c::;::-=-::::::-::--:c::cc:cc:=c:--::--::--==c:-:;:--::-::;-::-::---t------+---10_2_00 __ ~ ___ 3_7_.8_0 __ __.,_1_1_2_5_9_3 __ 2_0--jf---8-8_1_08_--j 
~ .Agua de bc,..,ba para inyección a condensador 

~~ 6~ 
-- -- Agua de bomba para inyección a condensador 

1

j 
87 09-10 1 01 

88 Aqua de bomba para inyecc1on a condensador ! 257.57 

102 00 

102.00 

102.00 

37.80 

37.80 

37.80 

986 06 

160 36 

40786 35 

7 80 

3 72 

288 58 

Continuación de la tabla en la próxima página 
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TABLA V.2 Datos del ln~enio Central Motzorongo, S.A. de C.V. 
Flujo Características Flujo Presión Temperatura Energía 

kg/s kPa ºC kW. 
01·5 

89 Condensado de 09~10 a bomba B 1.03 - ··101· 94 -- --4915·-- 212 66 
6.36 ·-,-¡¡-1--94- ---49--gg-·- 1331 09 

262.84 101 94 ----4951 54485 88 
92 Condensado de N a bomba B 725.44 101.94 49 51 150383.59 

93 
Condensado bomba B a laguna para 995.67 101 94 49 66 207014 56 

46 

Exergla 
kW. 

1.17 
27 43 

1093 10 
3018 41 

4191 02 
enfriamiento 

94 Sólidos obt~e~n-1d--o-s_d_e_I t-a-n-au_e_d_e_c_a_n-ta_d_o_r ___ , __ 1 ___ 5~3--•----101 94 · -:¡g 00 248.59 2.02 

95 Petróleo al calentador 5 08 107 00 25 00 280174 28 211801 15 
96 Peifoi(?o-ciel caleritadora-·bamba ·r 5.08 102 00 - 99 50 280829.38 211905 75 
~ Petróleo de bomba Ta caldera GV 5.08 __ !Q? _ _élo- --100 00 --- 280864 61 211907 07 
~- _A~ __ a_e_gU_IJ)~O,~Z~------------------1--6,~5~28 101 94 - ---2500 - --- --3945(¡4- --486 34 -
~ Aire d_"-'-'qupo Za caldera GV 65 28- - fo2-ifo --3¡¡93-- ---- - 4063 09 --~--

100 Humo de GV 5.72 ·102 00 --- 126 48 355 87 1325.17 
101 Humo de GV a eou100 U-E 74.99 102-oo '_--____ 1-=2-=6_4_8~----1--4~6~6~7_.4_7_-+ __ 17_3~8~0~4_0---< 
~ Humo d~!;'l'!!f>O U-E a chimenea 74 99 - -W15o--- 127 00 5028 20 17551 38 
~~azo del transportador a caldera GV ~-- ---,-0200- -- 1 ___ 3=-3~5-=º---+-o1='7='9='1='1~5,-c.277~+--o1~4-=2"'7'"'4""6"'.3='6:-1 

104 Entrada de cana a batey 62.95 102 00 25 00 278254.44 223015.26 
105 Entrada de caña desde batev a molino 6

1
2
4 

.. 9
9

5
6 1

10
12

2.0
7
-0
6 

--- ----"2='6='6°'6==---i-=2-=7-=9-"7'=64-=-"7-"0'--t-2"'2"o3:'CO'ó1~5°'.°'2-=6---1 
106 Condensado de evaporador 3 a bomba L 102 42 6419.84 542.44 
107 Condensado de evaporador4 a bomba L 13.60 64 41 85 89 4890 92 314 26 

64 00 

11315 80 845.55 

o 63 2.30E-02 

108 Condensado de bomba La tanque "usos 
28

.56 102 00 
----,¡¡¡¡-- ~~;;,~:~~-=1~-=~-=~--=T~A~1--5=-------------l--~8~170=E~-0~3~1----1~6~.7~0'-

92 30 

110 Semilla "C" a TA9-10 3 OOE-04 16 07 64 00 0.02 8 53E-04 

111 Vapor del calentador para petróleo a la 
o 98 102 00 100 18 2219 96 398 39 

165.92 6 09 
79.96 2.94 

t-~=--+-=ª'-'tmósfera 
112 Semilla "8" para existencias 2.14 102 00 ----06-'-4-'-00-'0'-----!--'='=''="'---1---=-"o-=---l 
113 Semilla -e- para existencias 1 03 102 00 64 .00 
114 Enerq1a Electnca a bomba P3 93.22 93.22 
115 Enerqia Eléctrica a bomba P4 27.97 27.97 

_..!..!.§__ Energ!!'!_Electnca a centnfuqadora CF-A 177.85 177 85 
37 29 37.29 ~_.:!_? _ _l=nergi~~_ Ele~_!_~-~- a bomba de miel C-A _________ ---------1--~~'----t--,~c=:~--1 

~- -~nerg_@___~lectr1ca a centrifugadora CF-8 __________ _ 119 31 119 31 
119 Ene_!.gia Electnca a bomba de miel C-8 -- -------~9-- ---37~ 

120 E~erg.@ Electnc~ a centrifugadora CF-C -----_J -=------~ 93 22 93 22 
--~- Energ!._~ ~-~~~~-~E__~í!_l~~~~------- _______ _ 9 32 9 32 
~- Energ1a Electnca a bomba K2 _____ ___ ___ ____ 9.32 9 32 
-~- Energ!__~-~~~_!!__•~-ª bomba K3 ----------745-- 7.46 

124 Energía Electnca a bomba K4 5.59 5.59 
125 Enerq1a Eléctrica a bomba K5 2.80 2.80 
126 _Ene_!gra Efeétnca a tranportador T8 78 30 78.30 

-1""27 -~~_g1~--~~_!!1ca_~~at~ 50 34 50.34 
-~- _E~~rg1a_ Efe_c)!'-~~ a Molino 77 3~- ___ 77.3!.__ _ 

_ 129 ~0~_!91a Ele_ct~~~p __ ~_Bomt?~-q~_p_etról~ ----·-·--- 39 15 39 15 
130 ~ne__!_91a Erectr1ca a ventilador Z ------- -13050-- 130 50 

t 1~1~ f-~'.~~g~-ET~~~-1Cil~~e_n~1tadarU-E 13982 13982 
f 132 ~r:i_erg1.i Etectr1c~ a bo~ba Pl -----~ 93 21 93 21 

1 
~3 __ g:ne_rg1a_ ~i~1nca~-J:l~C?rñ6a-P2 _________ 93 22 93 22 

___ 1 ~~-. E_~l~!g_i~ _!=_l~c!~is:~~I~~e de Alcalizado 5.59 S 59 

1 

'_ ;3,5 ~--n~!g1~-~_!__~~~i!_Por el turb-ogenerador 6000 00 6000 00 
__ ___!_~_ !=-_n~g1a Electr1ca a bomba 8 473.71 473.71 
_ 137_1--~1a Electnca a bomba L 5.60 5.60 
____ 1_:3_8_ ___ _S:-'!_lor a~ue de Sulfitac1on 3686.76 207.58 

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

Se analizó el consumo de petróleo proporcionado por Central Motzorongo contra el gasto de petróleo 
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 más del 90%, lo cual no es congruente, donde 
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probablemente en la referencia solo se contabilice el petróleo comprado por el Ingenio y no tomen a 
cuenta el petroleo proporcionado por la compañia desmeduladora en pago al consumo -de bagazo 
proporcionado por el Ingenio Azucarero. _ .· 
El dato de consumo de caña en el Ingenio Central Motzorongo se tomó del presentado en la 
referencia 3 (Caña bruta molida total de 1998), el rendimiento promedio de bagazo en caña empleado 
es 0.257 (dato proporcionado en el Ingenio Central Motzorongo). - - -
La masa producida para la miel final fué calculada teóricamente en el anexo 1 (Tacho TA6-8), en ese 
momento no se tenían los datos de producción anual (1998), y como dato del Ingenio la centrifuga de 
"C" separa en promedio el 62% en miel final. El valor para el flujo de miel final calculado no 
concuerda con la referencia 3 (año 1998) en más del 25%. 
En los anexos 1 al IV se presentan justificaciones en el cálculo de flujos másicos de vapor. aire, 
humos, ele. de los principales flujos aquí 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 v Salida de Fluios en los Eauioos 
Equipo Simb Fluio Equipo Simb Fluio 

No. Entrada Salida No. Entrada Salida 
1 J 4. 104. 127 20, 105 27 TA1-5 26,52, 109 39, 53. 81 
2 MS 5,58, 105, 128 19, 29, 40 28 CF-A 53, 116 54,56 
3 TB 29. 126 57, 103 29 C·A 54, 117 55 
4 D 67,95 96, 111 30 09-10 38.87 89 
5 T 96. 129 97 31 TA9-10 25. 55. 110 38,59. 79 
6 z 98. 130 99 32 CF-8 59. 118 60.62 
7 GV 78,97,99, 103 1. 83, 100, 101 33 AC-8 62 109, 112 
8 E-U 2,101,131 15, 102 34 C-8 60, 119 61 
9 Vl 3 67 35 06-8 37.86 90 
10 V2 7 28 36 TA6-8 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, 
38 AC-C 64 11 O, 113 

88 
--~ Pl 40, 132 41 39 G 27,65 30,66 

14 M 41, 138 42 40 B 
11. 89, 90, 91. 

14,93 
92, 136 

15 R 42. 134 43,94 41 L 106. 107, 137 108 
16 P2 --~:3.133 44 42 Kl 72, 121 73 

--~-

17 CP 33,44 45, 74 43 K2 70. 122 71 ---
18 es ___ ?J!45 46, 76 44___ K3 79, 80. 81, 123 82 .. --------
19 P3 46, 114 47 45 K4 __ 7_4, 124 75 

-20- 32, 33, 48, 72·-
---- ----- -----·-

CEl ____ 2_3, 47 __ 46_ K5 -----2§_,__ 1 25 77 ---·---
21 CE2 32,48 34,49, 70 47 V3 8 ·-27---

--
- _2_2_ __ CEJ 34, 49 35, 50, 106 48 V4 9 17 

23 CE4 35, 50 36,51, 107 49 y 22, 69, 71, 73, 
68 75, 77,82 

24 P4 51, 115 52 50 F 10,68 16, 78 

25 N 36,85 92 51 1 1 2. 3. 4, 5, 6, 7, 8. 
9.10,11,12 

26 01-5 39,88 91 52 s 13, 14, 15, 16, 21, 22, 23, 24, 
17,18,19,20 25,26, 31 



CAPITULO V. Análisis Termoeconómico del 
Ingenio de Motzorongo. 

48 

Para el costo termoeconómico se requieren hacer consideraciones como se indica en el capitulo 111 
"Definición del Análisis Termoeconómico", para lo cual tienen 52 equipos con 138 flujos (incógnitas) por lo 
que se requieren 86 consideraciones para calcular la solución y obtener el valor tanto del costo exergético 
como termoeconómico -variable y fijo-. 

Se presenta un ejemplo con un equipo de los considerados en todo el análisis, en el cual se realiza la 
aplicación del análisis termoeconómico. 

Ejemplo de Cuádruple Evaporador 1 

Se seleccionó el equipo llamado cuádruple 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 cuádruple evaporador 1 en el plano; se 
encuentra en el consecutivo 20 con simbolo "CE1" en plano (al final del documento). A continuación se 
muestra un gráfico de los flujos de salida y entrada. 

33 
23 

32 

CEI 
Q sallda 

72 

47 48 

Para fines de cálculo solo se consideran las entradas y salidas al equipo. En· la tabla .V.3 '-Entrada y 
Salida de Flujos en los Equipos- o el plano se pueden observar la identificación numérica de los recursos 
-entradas-, asi como los productos, residuos o subproductos -salidas- por cada -operación unitaria. La 
identificación numérica de los flujos para; las entradas, 23, 47; las salidas, 32, 33, 48 y 72 (ver diagrama 
del anexo VI). · -

A continuación se presentan los parámetros termodinámicos de los flujos correspondientes al evaporador 
1 obtenidos de la tabla V.2. 

Tabla V.4 Datos de los Flujos Correspondientes al Cuadruple Evaporador 1. 
Flujo Características Flujo Presión Temperatura Entalpla Exergia 

kg/s kPa ºC kW kW 
o Ambiente 101.94 25.00 

23 Vapor de escape a Evaporador 1 20.10 209.44 140.00 55207.94 12137.97 
32 Vapor 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 clanf1cado de bomba a evaporador 1 80.03 161.10 115.00 35961.45 3547.97 
48 Jugo clanf1cado de evaporador 1 a 2 60.46 161.10 115.26 26673.73 2639.00 
72 Condensado del evaoorador 1 a la bomba K1 20.10 209.44 133.82 11307.02 1358.05 

En estos datos indican flujos másicos, presiones, temperatura, etc. para desarrollar el método de cálculo 
y determinar el costo termoeconómico por flujo. 

Balance de Masa -Cuádruple Evaporador 1. 

Los parámetros térmicos conforme a los flujos de interés (las entradas, 23, 47; las salidas, 32, 33, 48, 72-
Tabla V.3-) son necesarios para elaborar un balance de conservación de energética (primera ley de la 
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termodinámica), para la cual se hace un balance de materia en transito (Columna "Gasto kg/s" -Tabla 
V.2-) conforme a la ecuación 111.1. esto es: · 

Balance de Energía Cuádruple Evaporador 1; 

Al aplicar la ecuación 111.2 (capitulo m{n6 se tiene ene~gl~ ci~~ti6a: potericial, calor de entrada ni trabajo 
del sistema la ecuación queda'de la siguiente m·anera (lasentradas; 23, 47; las salidas, 32, 33, 48, 72. -
Tabla V.2-): · ·-·--, __ ;'·¡;,· 

Q11/ m11hi1•nt«1/1•/rmi1/r"ph•cvaruraJorl = ( /f 23·-·..f..."J-l 47 ":; J-1 ~;2 - 11.· ;)-,·~ J~ i~. ~ '~-~.72 ) 

En la labia V.2 están los datos de energía 'Ein-"kW", sustituyen conforme al flujo en la 
ecuación anterior resultando: · ··· · · 

Q = ss201.94 + 35961.45-37932.30_-14ss9.96-26673.73-1 1301.02 
Nola: kWt es para diferenciar que la unidad co;re.spO~~ie:~:e~~~~-1~ té(r:iiic'~ 

para lo cual nos da como resultado d.é caiÓ'r al sistema: 

º·"''"'" = 366.37 [kWt] 

[kWt] 

Este valor se verifica en la columna de."Calor Q (kWt)", asl como "Trabajo Consumido (kW)" de la tabla 
V .1 7, para el cuádruple evaporador uno. 

Balance de Exergia para el Ejemplo 

Para el balance de exergia se utiliza la ecuación 111.6, la cual es aplicada en el cuádruple evaporador 1. 

Continuando con el cuádruple evaporador 1(1as entradas, 23, 47; las 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 extracción eléctrica por tanto se asigna el valor de cero (Verificar Tabla V.17 --columna 
"trabajo consumido"-). · .. . . 

Sustituyendo: 

B,,, . .,1,,1,, = ( 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 cuádruple 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 ecuación 111.37 del Capitulo 111 se realiza la matriz de incidencia para calcular el costo 
exergético unitario de la siguiente manera {Referencia Tabla V.3); 

Tabla V.5 Matriz de Incidencia para el Cuádruple Evaporador 1 (CE1 \ 1 
Ecuaciones 1 A!Flulosl 1 

1 23 1 32 1 33 1 47 1 48 1 72 1 
o 

1 
1 1 00 1 -1 ºº 1 -1.00 1 1.00 1 -1.00 1 -1.00 1 o l 
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Conocemos los flujos del cuádruple evaporador 1. Es un equipo (una ecuación) con seis incógnitas 
(flujos), por lo cual son necesarias 5 ecuaciones adicionales (6 incógnitas menos 1 ecuación = 5 
ecuaciones adicionales). Conforme a lo citado en el capitulo.llL'""°- --- - - --~- ---

Entradas 

Conforme a la ecuación 111.15, en la tabla V.21 se verifica ~n las entradas consideradas; en caso de no 
estar el flujo en cuestión; es por tener en el proceso _operaciones "'.inculadas y :se ha. calcul_ado como 
producto de otro equipo. , - ·· 

Los costos exergéticos calculados en otro. equipo para· los . flujos del evaporador 1 son; los. cuales de 
acuerdo a la tabla V.26 -columna ·costo (kW) Ex_ergético·~~on: ·-

s;3 = 50247.78 

s;
3 

= 9sss.s1 ·· 
a;1 =14096.39 

Ahora tenemos tres ecuaciones adicionales á la planteada originalmente, teniendo un total de cuatro por 
lo cual restan 2 ecuaciones. -

Ramificaciones o Bifurcaciones. 

Para las 2 ecuaciones restantes se consideró a -ecuación 111.17- (la tabla V.22): 

1. Por ser flujos liquides del cuádruple 1se consideró de mismo costo unitario - "33" y "48" -. 

B;J B~. =O; 
B33 B•s 

2. Por ser vapor proceso y el condensado generado se establece también mismo costo unitario a - "23" 
y "72" -, teniendo, 

Subproductos o Residuos. 

El cuádruple 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 ecuación 111.37. 

Tabla V.6 Matriz Adicional oara el Cuádruple Evaporador 1 CCE1 l -
Ecuaciones Matriz "a .. 

23 32 33 47 48 72 w 
2 0.00 000 3.26E-04 o 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 
5 100 0.00 0.00 o 00 0.00 0.00 50247.78 

1 6 8.24E-5 o 00 0.00 0.00 o 00 -7.36E-4 0.00 

Obtención 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 
ecuación 111.36 del capitulo 111 de la presente tesis. Antes se plantea la construcción de la matriz de la 
siguiente manera. 

Tabla V.7 Matriz del Costo Exeraético para el Cuádruple Evaporador 1 (CE1) 
Ecuaciones A !Flujos) o 

23 32 33 47 48 72 w 
1 1.00 ·1.00 -1.00 1 00 -1.00 -1 00 o 00 
2 o 00 0.00 3 26E·04 o 00 -3 79E-04 o 00 --º'ºº---
3 o 00 0.00 1.00 o 00 oºº o 00 9866.67 
4 0.00 0.00 0.00 1 00 0.00 o 00 14096 39 
5 1.00 0.00 0.00 0.00 o 00 o 00 50247 78 
6 8.24E-5 0.00 0.00 0.00 0.00 -7.36E-4 0.00 

Por lo tanto la matriz /\ (Ecuación 111.38) del equipo .. CE1 .. y el vector columna quedarian de la siguiente 
forma: 

1 

o 
o 
o 

8.24E - 5 

-1 

o 
o 
o 
o 
o 

-1 1 

3.26E-04 o 
o 

o 
o o 
o o 

-1 -1 o 
-3.79c -4 o o 

o o 9888.87 
X B= o o 14096.39 

o o 50247.78 

o -7.36E -4 o 

A continuación se presenta el resultado del costo tanto exergético como exergético unitario para el 
cuádruple evaporador l. los valores se pueden comprobar con la tabla V.26, la cual se presenta más 
adelante. 

Tabla V.8 Resultados obtenidos de Ja Matriz del Costo ExerQético 
Flujo Costo 

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

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

Análisis Termoeconómico del Cuádruple Evaporador 1 

Previo al análisis termoeconómico 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: 

Análisis termoeconómico variable del cuádruple evaporador uno 

La matriz de incidencia utilizada para calcular el costo exergético se utiliza para obtener el costo 
termoeconómico con la variante de colocar costos de los recursos conforme a la ecuación 111.41. 
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,_ ___ T_a_b_la~V.9 Matriz del Costo Exergético P-ara el Cu~druP-_~_l::~~P-_orador 1 CE!) __ _ 
Ecuaciones A 

32 33 47 72 o 

1.00 -1.00 • ·1 ºº 1.00 -1.00 ·1 00 o 

Ecuaciones Adicionales para el análisis termoeconómico variable 

Son similares del costo exergético, con la diferencia de considerar ahora los costos de los recursos, como 
se observó en el capitulo 111(Ecuaciones111.28 a 111.33), por tanto se establecieron de la siguiente manera; 

Entradas (Tabla V.26): 

Conforme a la ecuación 111.28, en la tabla V.21 se verifica en las entradas consideradas, en caso de no 
estar el flujo en cuestión; 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. 

n n = - 1.9245 

n J.• = - 2.5032 

n •7 = -3.5750 
Nota: El valor es negativo por el método, el cual indica que asi se debe ingresar los.datos (ecuación 
111.41 ). 

Ramificaciones o bifurcaciones: 

En cuanto a las ecuaciones para las ramificaciones o bifurcaciones son similares al costo exergético se 
consideraron con el mismo costo termoeconómico variable (Tabla V.22 -ecuación 111.30-) los siguientes 
flujos (como se indicó en el capitulo 111): · 

n . n_,_, 72 =O. así como la otra ecuación 
8 12 B" 

Subproductos o Residuos 

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

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

Tabla V.1 O Matriz Adicional para el Cuádruple Evaporador 1 l ICE1 - Costo Termoeconómico Variable -1 
Ecuaciones Matriz "a .. ¡ 23 32 33 47 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 o 00 ·3.5750 
" 5 1.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 -1.9245 1 

6 8.24E-5 0.00 0.00 0.00 0.00 -7.36E-4 0.00 1 
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Obtención del Costo Termoeconómico Variable con las ecuaciones adicionales. 

Se unen la matriz principal con la adicional siguiente manera: 

Tabla V.11 Matriz para el Cuádruple Evaporador 1 (CE1 -Costo Termoeconómico 
Variable -l 

Ecuaciones Fluios <Matriz Ala\ o 
23 32 33 47 48 72 -X 

1 1 00 -1.00 -1.00 1.00 -1.00 -1.00 0.00 
2 o 00 0.00 3.26E-04 0.00 -0.00037693 0.00 0.00 
3 o 00 0.00 1.00 0.00 0.00 0.00 -2.5032 
4 o 00 o 00 0.00 1.00 0.00 0.00 .3 5750 
s 1.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 -1.9245 
6 B 24E·S 0.00 o 00 0.00 0.00 -7.36E-4 oºº ·-

-1 -1 -1 -1 o 
o o 3.26c-4 o -3.79c-4 o o 
o o 1 o o o 

X (l = - 2.5032 

o o o 1 o o - 3.5750 

o o o o o -1.9245 

8.24E-5 o o o o -7.36E-4 o 

Se presenta la tabla V.12 que es un resumen de los resultados obtenidos para el evaporador 1, se aclara 
que los resultados al solucionar la matriz son negativos (Conforme a la ecuación 111.41 ), sin embargo 
como el titulo es "costos" se ha retirado el signo negaivo de los resultados. 

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

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

Exergia Costo por Solución Matricial 
Costo Costo Termocconómico 

(kW) 
Unitario parte Variable 

Flujo "A" Excrgótico Excrgétlco Variable 
Variable 

($/GJ) ($/seg) 
($/GJ) 

(kW)"B" Unitario ($/seg) "C" "G=C/B" 
"l=GºF" "l"A" 

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 i~ 
72 1358.05 5621.95 4.14 0.2153 0.04 0.16 0.22 

El resultado del costo termoeconómico variable del evaporador 1 se verifica en la tabla V.26. 

Análisis termoeconómico fijo del cuádruple evaporador uno 

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

Tabla V.13 Matriz del Costo Exergético para el Cuádruple Evaporador 1 1 CE1l 1 
Ecuaciones 1 A 

1 1 23 1 32 1 33 1 47 1 48 1 72 z 
1 1 1 00 1 -1.00 1 -1.00 1 1.00 1 -1.00 1 -1.00 0.0158 1 
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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 le asigna valores de la tabla V.26 
como se observó en el capitulo 111; 

Entradas (Tabla V.26): 

Conforme a la ecuación 111.28, en la tabla V.21 se verifica en las:entradás consideradas, en caso de no 
estar el flujo en cuestión; es por tener en el proceso operaciones vinculadas y se ha calculado como 
producto de otro equipo. Por tanto estos valores se preseritan 13'n 1.a Tabla V,26. 

n 23=.,... 2;1096 

n_ 33 =..,. J.s94o 

· n.1 =-5.5945 
Nota: El valor es negativo por el método; el cual indica que asi se debe ingresar los datos (ecuación 
111.42). 

Ramificaciones o bifurcaciones: 

Son similares al costo exergético se consideraron con el mismo costo termoeconómico fijo (Tabla V.22 -
ecuación 111.30-) los siguientes flujos: 

nn • nJJ n4K =O , as1 como la otra ecuación - =O 
Bn 833 B,K 

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 (Ecuación 111.42): 

Tabla V.14 Matriz Adicional para el Cuádruple Evaporador 1 
ICE1 - Costo Termoeconómico Fiio -l 

Ecuaciones Matriz"a" 
23 32 33 47 48 

1 

72 -X 

2 o 00 o 00 3.26E-04 o 00 -3.79E-04 o 00 000 
3 o 00 o 00 1.00 o 00 0.00 1 Q.00 -3 6940 
4 o 00 o 00 o 00 1 00 0.00 ! o 00 -5 5945 
5 1 00 0.00 o 00 o 00 o 00 ' 0.00 -2 1096 
6 6 24E-5 o 00 oºº o 00 o 00 ' -7 36E-4 o 00 

Obtención del Costo Termoeconómico Fijo con las ecuaciones adicionales. 

La ecuación principal y adicional se unen en una matriz. 

Tabla V.15 Matriz oara el Cuádruole Evaoorador 1 (CE1 - Costo Termoeconómico Filo .:} 
Ecuaciones 1 Flu'os !Matriz A/al l z 

1 23 1 32 1 33 1 47 1 48 1 72 1 -X 
1 1 1 00 1 -1.00 1 -100 1 1.00 1 -1.00 1 -1.00 1 0.0603474 
2 1 o 00 1 O.DO 1 3 26E-04 1 0.00 1 -3.79E-04 1 0.00 1 000 

Continuación de la tabla en la próxima página 
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Tabla V.15 Matriz cara el Cuádruole Evaporador 1 (CE1 - Costo Termoeconómico FiJ~:L 
Ecuaciones ~os -~atriz A/_Ej ~- ___ 

23 32 33 - ~7 48 72 -_X ____ 
3 O.DO 0.00 1 00 0.00 0.00 O.DO -3.8940 
4 0.00 0.00 O.DO 1.00 0.00 0.00 -5.5945 
5 1.00 0.00 O.DO 0.00 O.DO O.DO -2.1096 
6 8.24E-5 0.00 O.DO 0.00 O.DO -7.36E-4 O,ºº--._ 

1 -1 -1 -1 -1 0.0604 

o o 3.26c - 4 () -3.79c-4 o o 
o o o o o 

X rJ = 
- 3.8940 

o o o 1 o o - 5.5945 

1 o o o o o -2.1096 

S.24E-5 o o o o -7.36E-4 o 

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

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

Tabla V.16 Resultados obtenidos de la Matriz del Costo Termoeconómico Fijo 
Exergla Costo por Solución Matricial 

Costo 
Costo Tennoeconómlco Fijo Unitario parto 

Flujo 
(kW) 

Fijo "A" Exergóllco Excrgótico Fijo ($/GJ) ($/seg) 
(kW)"B" Unitario ($/seg) "O" ($/GJ) "l=G"F" "l"A" 

"H=D/B" 
23 12137.97 50247.78 4.14 2.1096 0.04 0.17 2.11 
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 5.5945 0.40 1.58 5.59 
48 1 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 termoeconómico fijo del evaporador 1 se comprueba en la tabla V.26. 

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

A continuación el método mostrado se aplica al diagrama de flujo (anexo VI), presentando los resultados 
de primera ley termodinámica, exergia perdida, ecuaciones adicionales consideradas y los costos 
termoeconómicos. 

BALANCE SISTÉMICO DE PRIMERA LEY TE,RMÓDiNÁrv,-ICA DEL INGENIO AZUCARERO. 

Después de matriz de incidencia' se calcu'lan los resultados del b~lance de primera ley; en cada equipo de 
acuerdo a los resultados del análisis. · · 

Resultados 

0 Balance de Energía 
Los resultados son presentados en la tabla V.17 para cada equipo conforme a la ecuación 111.2. 

-------------------------------------------..... 

1 
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Los campos -Calor ""Q""- y -Trabajo Consumido- de la tabla V .17, se refieren al; Calor ·a·. que se pierde 
en el medio ambiente y Trabajo Consumido, es la electricidad usada por el equipo. 

El resultado de la operación de cada equipo se aprecia en la siguiente tabla: 

TABLA V.17 Resultado Operativo por Equipo 
Simbología Equipo Primera Ley 

Calor "Q" (kWt) Trabajo Consumido 
(kW) --------- -------,-00533-:-19 ------ ·-----

GV Caldera 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 1499.99 -6000.00 
R Tanaue de alcalizado v decantación 0.56 5.59 

CF·A Céntrifuaa para azucar estandar 565.42 177.85 
TA1·5 Tacho de primera 363.43 o.óo 
CF-B Centrifuga de azucar "B" 229.45 119.31 
CE1 Cuádruple Evaporador 1 366.37 O~Oo ----
CF-C Centrifuqa de azúcar "C"" 116.92 93.22 

G Bomba de miel final 60.64 0.00 
CE4 Cuadruole Evaoorador 4 149.32 0.00 

y Tanque desaereador 56.91 0.00 
CE2 Cuadruole Evaporador 2 46.94 0.00 

TA6·6 Tacho de tercera 29.36 0.00 
TA9·10 Tacho de segunda 11.83 0.00 

TB(baQ~ Transportador de baaazo 7.63 76.30 
A Bomba de inyección 1342.26 0.00 

CP Calentador de primario 0.00 0--:-00 
z ¡Ventilador de Tiro Forzado (Caldera) 13.05 130.50 

P1 Bomba de Quarapo 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 

-------¡{5 ___ Bomba de condensado del calentador secundario 0.28 -~--2-:Bo 

~~4--lBomba de condensado del calentador primario 0.56 5.59 
F !Bomba de alimentación de agua a calderas 201.34 0.00 

__ v1 Valvula laminadora a calentador de petróleo 0.00 0.00 

-- s •Tubería de Proceso 0.00 0.00 
AC-B 1 Seccionador de semilla de 00 B 00 0.00 ·o:ao 
AC·C ¡Seccionador de semilla de ""C'º 

---· 0.00 _ __QQQ -------· 
CS !Calentador secundario -- --· 0.00 _ _____QQQ 

~~-----1---

P3 1Bomba de jugo clarificado (caliente) 9.32 93.22 
P4 ! Bomba de meladura 2.80 27.97 

-·---C-A--~Bomb¿¡.para miel de 'ºAºº 3.73 37.29 
__ C-B ___ ~_E31:>n1ba_¡:>ara miel de "B"" 3.73 37.29 
____ 06~ ____ ;_c_ondensador del vapor del tacho6~-a------ 0.00 ----o:oo 

09-10 'Condensador del vapor del tacho9-10 0.00 0.00 
01-5 ; Condensador del vapor del tacho 1-5 0.00 0.00 

V2 ;Valvula laminadora al secador de azúcar 
----

0.00 -(f()o 

~-
V4 'Válvula laminadora a va¡:>or de proceso 0.00 0.00 

-- P2 . ~()mba de ¡ugo clarificado 9.32 93.22 
K2 TBomba de condensados secundo cuadruole 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 - 139.62 
1 

~-
iTuberia de Alta Presión 0.00 º-ºº T 'Bomba de Petróleo 3.91 39.15 

Continuación de la tabla en la próxima pagina 
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TABLA V.17 Resultado Operativo por Equipo 
Simbología Equipo Primera Ley 

57 

Calor "Q" (kWt) Trabajo Consumido 
(kWl 

B Bomba de rechazo 497.37 473.71 

D Calentador de Petróleo 0.00 0.00 
V3 Válvula laminadora a la bomba de miel final 0.00 0.00 
N Condensador del vapor del cuarto cuádruple 0.00 0.00 
M Torre para sulfatación -3686.76 0.00 

Total 182.668.76 -4,269.92 
KWt, k1l0Watts lmm1cos 

La tabla V.17 refleja los resultados operativos por equipo utilizando el análisis de la conservación de la 
energía. 

0 Eficiencia del uso de vapor en planta conforme al balance de energía 

Tabla V.18 Eficiencia del Uso de Vapor en Planta 
SIMBOLOGIA EQUIPO TRABAJO MECÁNICO CALOR ASOCIADO AL PROCESO 

kWt kWI 

CE1 Cuádruple Evaporador 1 55207.94 

CE2 Cuádruple Evaporador 2 37932.30 

CE3 Cuádruple Evaporador 3 40190.28 

CE4 Cuádruple Evaporador 4 36246.67 

y Tanque desaereador 28611.97 

TA1-5 Tacho 1-5 15047.94 

CP Calentador primario 14669.96 

es Calentador secundario 13662.93 

V2 
Vapor de válvula #2 para Secadora 4526.34 

D Calentador de Petróleo 2675.06 

TA6-8 Tacho 6-8 346.58 

TA9-10 Tacho 9-10 115.37 

X 
Turbina de Vapor para Generador 

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 
1664.24 A 1nyecc1on 

E-U 
Turbina de Vapor para Ventilador de 

639.92 Tiro Inducido (Caldera) . 

B 
Turbina de Vapor para Bomba de 

rechazo 625.00 

G 
Turbina de Vapor para Bomba de miel 

final 112.63 

F 
Turbina de Vapor para Bomba de 

279.64 alimentación de agua a calderas 

SUBTOTAL 21,897.88 249,855.34 
TOTAL 271,753.22 

Continuación de la tabla en la próxima página 

1 

1 
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Tabla V.18 Eficiencia del Uso de Vapor en Planta 
SIMBOLOGIA EQUIPO TRABAJO MECÁNICO CALOR ASOCIADO AL PROCESO 

kWl kWl 

ENTRADA DE ENERGIA l 
----ov--, ------¡ - Caldera 1 

TOTAL -·-:-".'- ::. - 459.979.89 ' - l 
EFICIENCIA TÉRMICA .- .. 

La eficiencia térmica del uso de vapor en planta en el Ingenio Azucarerctes 59~08-~;o'Lúiiliza~do I~ primera 
ley termodinámica. - · · · · · 

Los equipos con mayor uso de calor asociado al proceso conforme a la primera ley de termodi_námica 
son: los cuádruples evaporadores. 169577.19 kWt; los calentadores, 31627.95 kWt y los tachos 
(evaporadores simples) 15511.89 kWt. · 

El vapor asociado al trabajo mecánico (utilizado en las turbinas) es 21,897.88 kWt. 

BALANCE SISTÉMICO DE EXERGIA DEL INGENIO AZUCARERO. 

Los equipos con mayor perdida exergética 

Los resultados del balance de exergia se presentan a continuación: 

Tabla V.19 Resultados de la Energía Útil Perdida 
Impacto Simbologla Equipo Excrgia Perdida 

"Bp" (kWt) "º/o" 

1 GV Caldera 241043.73 83.70 

2 s lruberia de Proceso 8169.04 2.84 

3 J Batey 7159.47 2.49 

4 MS Molinos 6836.88 2.37 
-

5 y !Tanque desaereador 3185.73 1.11 

6 CE4 Cuádruple Evaporador 4 2834.68 0.98 

7 A Bomba de inyección 2509.59 0.87 

8 X Generador eléctrico 2388 06 0.83 

Cuadruple EC;;¡;~~~;;~~-3-
------- ----~~-- ---------- --~-------

9 CE3 1 2110.81 o 73 

10 TA1-5 Tacho de primera j 2004.57 0.70 
- -

11 es Calentador secundario \ 1642.87 0.57 ------ --------- --------~----·---- --------------------+--------- --
12 B Bomba de rechazo 1 1277 99 0.44 

13 E-U Ventilador de Tiro Inducido (Caldera) 1 1112.65 0.39 

14 N Condensador del vapor del cuarto cuadruple 1 1107.67 0.38 1 

15 CE1 Cuádruple Evaporador 1 820.23 0.28 

16 CE2 Cuadruple Evaporador 2 \ 656.57 0.23 

17 CP Calentador de primario 

1 

554.81 0.19 

18 F Bomba de alimentación de agua a calderas 320.13 0.11 
19 V2 N'álvula laminadora al secador de azúcar 276.85 0.10 
20 01-5 Condensador del vapor del tacho 1-5 246.48 0.09 

Continuación de la tabla en la próxima página 
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Tabla V.19 Resultados de la Energía Útil Perdida 
Impacto Simbología Equipo Exergia Perdida 

"Bp" (kWt) " 0/a" 
-· --------·· 

21 CF-A Géntnfuga para azucar estandar 206.70 0.07 
·-· --·---

22 V1 Válvula laminadora a calenlador de pelróleo 175.85 0.06 

23 D Calentador de Petróleo 150.58 0.05 

24 CF-B Cenlrifuga de azucar "B" 119.17 0.04 

25 G Bomba de miel final 118.02 0.04 

26 z !Ventilador de Tiro Forzado (Caldera) 105.04 0.04 

27 CF-C k;enlrifuga de azücar "C" 98.19 0.03 
------ ----- -- --- -------

28 P1 Bomba de guarapo pesado 92.34 0.03 

29 M h"orre l'_~él_sulfalación 87.31 0.03 
---

30 P2 Bomba de 1ugo clarificado 86.13 0.03 

31 TB (bagazo.) Transportador de bagazo 78.30 0.03 

32 TA6-8 Tacho de lercera 66.62 0.02 

33 P3 Bomba de jugo clarificado (calienle) 44.23 0.02 

34 V4 Válvula lamrnadora a vapor de proceso 41.38 0.01 

35 T Bomba de Pelroleo 37.83 0.01 

36 R Tanque de alcalizado y decantación 36.08 0.01 
·- ------··---- -- ------ --------- - --- ---------- ----------- ----·-·- ----

37 C-A Bomba para miel de "A" 30.32 0.01 
-------

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 Tacho de segunda 16.06 0.01 

41 K1 Bomba de condensados primer cuádruple 15.31 0.01 

42 K2 Bomba de condensados segundo cuádruple 14.75 0.01 

43 KJ Bomba de condensados de Tachos 11.98 0.00 

44 VJ Valvula lamrnador~- a la bomba de miel final 11.86 0.00 

45 K4 
Bomba de condensado del calentador 

9.27 0.00 pnmano 

46 06-8 Condensador del vapor del lacho6-8 6.71 0.00 
------

47 P4 Bomba de meladura 5.40 0.00 
-

48 K5 
Bomba de condensado del calentador 

4.02 0.00 secunda no ----· ----· -···-- .---------·--
49 09-10 Condensador del vap().:_ del la_c:t.1_<:>_9-1 O 3.55 0.00 

50 1 Tubería de Alta Presion 0.05 0.00 
--

51 AC-B Seccionador de semilla de "B" 0.00 0.00 --
52 AC-C Seccionador de semilla de "C" 0.00 0.00 

Total 287,978.30 

KWI, k1l0Watts terrnicos 

59 

La perdida total exergética en el ingenio azucarero es de 287.978.30 kW. donde las mayores 
irreversibilidades en el proceso -exergia perdida-, se identifican en; 

La caldera. con 241,043. 73 kWt que representan el 83. 70 % de la exergia perdida total; 
La tuberia 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, tiene 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 continuación sobre la base de la ecuación 111.10 

SIMBOLOGIA 

CE1 
--- --------

y 

CE2 

CE3 

CE4 

TA1-5 

CP 

es 
V2 

D -------
TA6-8 

TA9-10 

X 

MS 

J 

A 

E-U 

B 

G 
--· -· -·------

F 

GV 

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

EQUIPO 

Cuádruple Evaporador 1 

Tanque desaereador 

Cuádruple Evaporador 2 

Cuádruple Evaporador 3 

Cuádruple Evaporador 4 

Tacho de primera 

Calentador primario 

Calentador secundario 
Vapor de valvula #2 para 

Secadora 
Calentador de Petróleo 

Tacho de tercera 

Tacho de segunda 
Turbina de Vapor para Generador 

_eléctrico ¡caeacidad nominal 80%) 
Turbina de Vapor para Molinos 

Turbina de Vapor para Batey 

Turbina de Vapor para Bomba de 
inyección 

Turbina de Vapor para Ventilador 
de Tiro Inducido Caldera 9 

Turbina de Vapor para Bomba de 
rechazo 

Turbina de Vapor para Bomba de 
mrel frnal 

Turbina de Vapor para Bomba de 
alimentación de agua a calderas 

SUBTOTAL 

TOTAL 

TRABAJO MECÁNICO 
kWI 

- ·- ----

7500.00 

5462.25 

5214.00 

1864.24 

838.92 

625.00 

112.83 

279.64 

21,896.88 

ENTRADA DE EXERGIA 

Caldera 

TOTAL 

EFICIENCIA EXERGÉTICA 

EXERGIA DEL FLUJO DE CALOR 
kWI 

12137.97 

6290.60 

7804.91 

7580.98 

5782.06 

3308.43 

3063.74 

3047.89 

1028.94 

65358 

84.55 

25.37 

50,809.02 

72,705.90 

. 354,643.43 

- 354,643.43 

20.5% -_ 

La eficiencia exergética del uso de vapor en planta es 20.5%. 

-
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Los equipos - con mayor· uso de calor asociado al proceso utilizando la exergia son, los cuádruples 
evaporadores. 33305.92 kWt: los calentadores. 6765.21 kWt y los tachos con 3418.35 kWt. 

ANÁLISISº,º~SISTÉMICO TERMOECONOMICO VARIABLE Y FIJO 
AZUCARERO. 

DEL INGENIO 

Ecuaciones Adicionales para el Cálculo de Costo Exergético y Termoeconómico 

Entradas. 

Los flujos considerados entradas son: 

Tabla V.21 Entradas (Ecuaciones Adicionales) 

t--o=----.,.,-,-~-r'=~-------,-oc---i No de Ecuación ~-E-x_e_r-gé~t~lc-=:c.ª=-r:..:a::.,.::';-:..:~:..:s:..:r~"'0'-o-e_c_o_n_o~. m-ic-o~1 No de Ecuación Para Costo 
1 Exerciélico Termooconómico 

53 s;, = B;s n,. = c;J1;, 69 

54 s,:., =B ... , n..., = c,:IJa(:IJ 70 

SS 11;, = B,4 n,, = e<, 11:4 71 

56 11.;, = 13,,, n.,, = c,:~B.:~ 72 

57 11.;, = [3,JX n.,. = c,;s 11,;s 73 

58 
s;"' = BIO.,I n 104 = e ;0 ..i B;0 "" 

74 

59 
13,""'' = R111t1 niº'' = (' ;O'J /J ;011 75 

60 11;,,I = B,," n l lfl = c;111 JJ;IO 76 

61 111·1· = 13114 11114 = c;14 B;1, 77 

62 11;1, = 131" n I" = c;1...,/J;1~ 78 

63 11;", = B,,,, 11,,,, = c;11, 11;1 .. 
79 

64 B;1, = 1311· n 111 = e:,, H;1, 80 

65 u;" = B,,, n llS = c:,,11:" 81 
----------- --------

66 111·1·1 = B11" nll'' = (';l'I 11;l'J 82 

67 11:,11 = B1~11 11 "" = (';!n /J;!O 83 

68 11;,, = B,,1 n "1 = e:,, 11;,, 84 

Los cuales son 32 ecuaciones adicionales para las entradas. 
ampliada del balance sistémico en el Ingenio Azucarero. 

Ramificaciones o Bifurcaciones. 

Los flujos considerados ramificaciones o bifurcaciones son: 

B;22 = B1,, n,n = c;22 B;!2 

B;ZJ = B,,1 11m = c;,111;,1 

s;,, = 131!4 n 1'4 = c;2"' B;2"" 

11:,; = 13 ,,; n 12' =e:,, 11;,; 
11;,,, = 13,,., n ,,,, = c;2,, B;2 1o 

11;,, = B,,, n ,,, = e,",, 11;,7 
81",s = B,,, 

11 "' 
= e:,. 11;,. 

11;,., = B,,., n ,,., = c;,., 111·,., 

B;11 , = 13 1,11 ni'" = e;,º u;,º 
·- r-----------

B;., = B,.1 n 111 =e;., !i;,1 

B;,, = B "' n "' =C:,,11;,, 
11;" = B,., n "' = c;1 ,B1

·,, 

11;,, = B1'4 n 1'" = c;qn;1-I 
-----

11;", = 13 '-"' 11 "" = c·;,,,u1·,h 
B,"n = B,., 111.n =e;,, li,",, 

11;\S = 13 "' Il 11' =e;., !i;" 
estas se usaron para construir la matriz 
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Tabla V.22 Ramificaciones o Bifurcaciones (Ecuaciones Adicionales\ 
No de Para Costo No de Para Costo -1 

Ecuación Exergético Termoeconómico Ecuación 
-- __ Exergético Tcrmoeconómico 

n; B; 11, rl ! =0 
n;, B:., JI !1 - rr '" = () 85 - =0 - 112 - = () 

13, B2 13, Bo 13 !7 Bw Bo1 B.,, 

B; B; 112 11, 
=0 B:, /J ;., 11.1! - rr "' =0 86 - =O - 113 - =0 

13? 13 J 132 B-' B,! IJ,., B,2 /J,,. 

13; B;, 
=O 

112 - n" =0 B:1 B:, =0 
11.1.1 - 11,. 

=0 87 - 114 -
B2 B" B2 B" B" B4s B11 134, 

88 
B; n; 

=O 
n, 

- 114 
=0 115 

n;, u:4 
=0 11" - n 74 =0 - -

B, /14 BJ /J4 13" H,4 B-'·' 874 
l3. 13• n. 11, 

=0 B;4 u; .... 11 .14 11 .. .,. 
89 4 - ' =0 - 116 - =Ü - =Ü 

B. B, 134 B, 13 ,4 u ..... B.14 B,.,,, 
13" 13 ;() n. 11w =O B;, u;.,, Il.15 111111 4 =0 - =Ü 90 - 117 - =Ü -
13• Bw 134 1320 13 .1, n,.n B.15 B,.,1 

13: 13• n, 11,, B;, B;, 11,, 11 S7 
91 - " =0 - =O 118 - =Ü - = () 

B, B,, B, B,, B" n,, B,x 11,1 

B; 13;., 
=O 

n, - n,., 
=0 n: .. IJ;, 

=Ü 
n • ., 11,. 

= () 92 - 119 - -
B, 13,,, B, 13,., B • ., H;, B • ., IJ,. 
13· 13; n n, 13:, 13~4 n •. , r1.,4 

93 
,, 

- =Ü 
,, - =0 120 - =0 - =0 

B,, B1 B,, B, B4J [3,,_¡ 84.1 B.,4 

13;, 13;, 
=O 

n,, - n,. 
=O 13:4 1<, n •• n., 

=0 94 - 121 - =0 -
13,. 13,, B,, 13," s •• B4; s •• IJ•5 
13• s; n1 n, 13:, B;,, n., n .,. 

95 7 - =0 - =O 122 - =0 - =0 
1 B, B, B, B" 134' B.,, s., B.,, 

! 
B: B;., 

=0 
n. - 1110 =O 13:, B;., n,. n •. , 

=0 96 - 123 - =0 -
B, 13 ,o B, B,o B4, n4., B4, 114•¡ 

! B~º B;, n'° 11,, B:., n;" n •• , n,., 
97 ! - =0 - =0 124 - =Ü - =0 

1 B111 B,, 13,., 13,, 
1 B •. , B,., 84') IJ,., 

----

T 
98 

B; .. B;,, 
=0 n"' -

n,,, 
=O 13 :" n;, 

11 "' 
11,, 

=0 - 125 1 - =Ü -

~ 
8111 B,,, BID B1,. 

13"' IJ; 1 B"' B,, 
----

99 
13; 1 B;2 =O 

n,, - n,! 
=0 13;? B;, n,2 n 51 = () 1 - 126 - =Ü -

B,, B,o B,, 13,! B,2 13,-' B,2 851 

100 
B;, 13;. =0 

1111 - 11,. 
=O 13 ;. B;,, 1154 ns,. =Ü - 127 - =Ü -

811 B,4 B,, s,. B,. B,,, 1354 B,,, 

Continuación de la tabla en la próxima página 
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102 

103 

104 

105 

106 

107 

108 

109 

110 

111 
n!,, 
Bu, 

- n1,, =O 
/171, 

- nn =O 
Bn 

- nxo =o 
ª"" 

_ 111•1 =O 
137•1 

133 

134 

135 

136 

137 

B,1•1 

=Ü 

=Ü 

- B;.,., =O 
B100 

63 

1 1 ''" - 11 h! = (} 
B,,.. IJ,,i 

ll,, 1 _ ll,,.1 =O 
B,, 1 B,,.1 

n,1,1 _11 1011 =O 

B•J•J Bwu 

n,., .. - 11101 =O 

BIOO 8101 

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

Subproductos o Residuos 

Los flujos considerados residuos y considerados para el balance sistémico son; 

Tabla V.23 Suboroductos o Residuos (Ecuaciones Adicionales) 

No de Ecuación 1 Para Costo 
Termoeconómico 1 ExerQético 1 

Residuos 

138 1 13~ 1 =O 1 Jl S.1 = (} 

Estas ecuaciones adicionales se consideraron para obtener los resultados mostrados en la Tabla V.26 

----------- ........ 
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OBTENCIÓN DE LOS COSTOS EXERGETICOS Y TERMOECONÓMICOS 

Se ha realizado una matriz de incidencia de todos los equipos añadiendo la ecuaciones adicionales para 
obtener los costos exergéticos de cada producto as! como sus costos unitarios exergéticos unitarios. 
Estos se presentan en la tabla V.26, la cual esta más adelante. · 

Cálculo de los resultados para los costos t~rmoeconómicos (Variables y Fijos)' 
·- - - ., -.- -.. -; - ~ -·· - - -

Una vez definidos los costos variables {recursos) y fijos {equipos) se procede :a inclu.ir los datos para 
realizar el cálculo de dichos costos, adelante se presentan los costos aplicados para el análisis al Ingenio 
Azucarero en cuestion. 

Datos de costos del análisis Termoeconómico 

./ 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 trabajó 216 días de 1997 a 1998 {Referencia 3), donde 
el costo de los recursos para dichos días lo consideran anual. Estos se han colocado en la matriz 
ampliada igualando los costos a las entradas de materias primas del balance sistémico del ingenio 
azucarero. Estos datos son necesarios para el balance lermoeconómico variable. 

Tabla V 24 Costos Unitarios de los Recursos 
Consumo del SllUnldad do Tiempo 

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 Vapor a la atmósfera de la bomba para miel final N/A 0.00 0.00 o 0000 
58 Agua para maceración e 1mb1b1c16n N/A 108,864.00 18, 144.00 0.0070 
66 Casio por Miel final. de bomba a tanque N/A 9.331.20 1.555.20 o 0006 
67 Vapor estrangulado (V1) a calentador de petróleo N/A 777.60 129.60 o 0001 
69 Agua de rcpos1c16n N/A 108,864.00 18, 144.00 o 0070 
84 Agua de laguna de cnfnam1cnto a bomba de 1nyccc1ón N/A 108,864.00 18.144.00 0.0070 
95 Casio del Pclrólco N/A 202.176 00 33,696.00 o 0130 
100 Humo de GV N/A o 00 000 oºººº 
101 Casio para cl1m1nar humo de caldera N/A 70.669.86 11.778 31 o 0045 
104 Car"ia de azucar N/A 358.318,080.00 59.719.680.00 23 0400 
109 Sem111a "B" a TA 1-5 N/A 6,220.80 1,036.80 o 0004 
110 Semilla "C" a TA9-10 N/A 3,11040 518.40 o 0002 
112 Semilla "B" para cx1stenc1as N/A 6,220.80 1,036.80 o 0004 
113 Ser.i·lla "C" para cx1stenc1as N/A 3, 110 40 518.40 o 0002 
114 E ner91a EICctnca a bomba P3 93.22 471,145 90 78,524 32 o 0303 
'15 Ene'9.a Elcc1nca a bomba P4 27.97 141.346 30 23,557 72 o 0091 
.. 16 Ene·g a Elcctnca a centrifugadora CF-A 177.85 898,925 04 149.820 84 o 0578 
, .. 7 Ene'!; a Elcctnca a bomba de miel C-A 37.29 188,453 30 31,408 88 o 0121 
, ~ 8 Ene·i:; a Elcctnca a centrifugadora CF-8 119.31 603.040 46 100,506.74 o 0388 
119 Energ.a EICc!nca a bomba de miel C-B 37.29 188,453.30 31,408.88 o 0121 
120 Energ a Elcctnca a centrifugadora CF-C 93.22 471.14590 78.524 32 o 0303 
121 Ene•i;,a Elüclnca a bomba K1 9.32 47.107 01 7,651.17 o 0030 
122 Ene•9 a Elcctnca a bomba K2 9.32 47, 107.01 7.851.17 o 0030 
123 Erier9 a Elcctrica a bomba KJ 7.46 37.690 66 6,281 78 o 0024 
~ 24 E ne·i:; a Eléctrica a bomba K4 5.59 28.266 73 4,711.12 o 0018 
125 Energ•a Eléclr1ca a bomba KS 2.80 14,13463 2.355 77 o 0009 
, 2•3 Ene•¡;: a Elcctr1ca a tranportador TB 78.30 395.751 94 65,958 66 o 0254 
.. ;u Erie".; ,1 Elcclnca a Batey 50.34 254,413 22 42.402 20 o 0164 
128 Eneri; d Elcctnca a Molmo 77.37 391,040 48 65, 173 41 o 0251 
129 Ener~ d Eléctrica a Bomba de petróleo 39.15 197.874.71 32,979 12 o 0127 
1 JO E ners a Electnca a ventilador Z 130.50 659,589.09 109.931 52 o 0424 
131 Energ•a Eléctrica a ventilador U-E 139.82 706,698 63 117,783 10 o 0454 
132 Eneri:_:ia Eléctrica a bomba P1 93.21 471,13326 78,522.21 o 0303 
133 Enen;·a Eléclnca a bomba P2 93.22 471,145 90 78,524.32 o 0303 
134 Energ.? Eléclnca a Tanque de Alcalizado 5.59 28,268.00 4.711.33 o 0018 
136 Energ•a Eléclnca a bomba B 473.71 2.394,319.82 399,053.30 0.1540 
137 Energ.a Eléclnca a Bomba L 5.60 28,279.37 4,713.23 0.0018 
138 Calar a1 tanque de Sulfitac16n 120.27 612,399.00 102,066.50 0.0394 

--------· -------
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./ Costos de los Equipos: 

El ingenio azucarero lo ha proporcionado los costos de los equipos y se presentan en la Tabla V.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 cálculo del análisis termoeconómico fijo. A continuación se presentan en la tabla V.26, los 
resultados obtenidos de los cálculos para obtener el costo termoeconómico por flujo. 

Tabla V.25 Costos Anuales Fijos en Equipos 
Eauloos dol lnoonlo Motzoronao 

Slmbologla Equipo $1Anual $/sog 
J Batey 14.325,272.00 o 4606000 
F Bomba de alimcnlaciOn de agua a calderas 401,209 35 0.0128990 
K4 Bomba de condensado del calcnlador pnmano 66,600.91 00021412 
KS Bomba de condensado del calentador secundario 66,600.91 0.0021412 
K3 Bomba de condensados de Tachos 77,641.12 0.0024962 
L Bomba de condensados de tercer y cuano cu3druple 66,600.91 0.0021412 
K1 Bomba de condensados pnmcr cu3druple 77,641.12 0.0024962 
K2 Bomba de condensados segundo cu3druple 77,641.12 o 0024962 
P1 Bomba de guarapo pesado 88,681.47 o 0028511 
A Bomba de inyección 822,870.34 0.0264555 
P2 Bomba de jugo clarificado 73,130 84 o 0023512 
P3 Bomba de jugo clarificado {caltenle) 73.131 00 o 0023512 
P4 Bomba de meladura 77,641.12 o 0024962 
G Bomba de miel final 81,600.91 o 0026235 
T Bomba de Pelróleo 81,600 91 o 0026235 
B Bomba de rechazo 444,059 97 o 0142766 
C-A Bomba para miel de "'A"' 81.600 91 o 0026235 
C-B Bomba para miel de "B"' 81.600 91 o 0026235 
GV Caldera 24.735,544 18 o 7952528 
o Calentador de Petróleo 40,800 44 00013117 
CP Calentador de pnmano 980.523 23 o 0315240 
es Calentador secundario 980.523 23 o 0315240 
CF-B Cenlnfuga de azucar "B" 2.900.069 97 o 0932378 
CF-C Centrifuga de azúcar "C" 1.680.038 88 00540136 
CF-A Cénlnfuga para azucar cstandar 3.376,077.82 o 1085416 
N Condensador del vapor del cuarto cutidruple 84,001 96 o 0027007 
01-5 Condensador del vapor del tacho 1-5 125.403 15 o 0040317 
06-8 Condensador del vapor del 1acho6-6 81.241 88 o 0026119 
09-10 Condensador del vapor del lacho9-1 O 59.161 15 o 0019020 
CE1 Cuádruple Evaporador 1 1.877 .046 60 o 0603474 
CE2 Cucldrup1e Evaporador 2 1.433.034 99 o 0460724 
CE3 Cuádruple Evaporador 3 1,433,034 99 o 0460724 
CE4 Cuádruple Evaporador 4 1.433.034.99 o 0460724 
X Generador eléctnco 3.561.077 82 o 1144894 
MS Molinos 29.275.606 42 o 9412168 
AC-B Seccionador de semilla de "B" 47.600 91 o 0015304 
AC-C Seccionador de semilla de "C" 47,600 91 o 0015304 
TA1·5 Tacho de primera 1.889.538 88 o 0607491 
TA9·10 Tacho de !>Cgunda 1.084.823 23 o 0348773 
TA6-8 Tacho de lercera 859.715 51 o 0276400 
R Tanque de alcahzado y decan1ac16n 1.542.038 88 o 0495769 
y Tanque desaereador 65.401 18 o 0021027 
M Torre para sulfitac16n 108,797 91 o 0034970 
TB (bagzo) Transpor1ador de bagazo 4 76.007 84 o 0153038 
1 Tubería de Alla Pres1on 306.007 84 o 0098382 
s Tubería de Proceso 582.015 51 o 0187119 
V1 Vcllvula laminadora a calentador de petróleo 15.900 22 o 0005112 
V3 va1vula laminadora a la bomba de miel final 15.900 22 0.0005112 
V4 Vélvula laminadora a vapor de proceso 36.600 91 00011767 
V2 Vcllvula laminadora al secador de azúcar 15.900.22 0.0005112 
z 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 Termoeconómicos del Ingenio Central Motzorongo 
Eurg1a Cesio 

Cesio por Solucl6n Matrlc:lal Co110 Unilarlo pule Costo Termoeconómic:o 
Flu¡O Caractens11c:n 

E•ug~t1co Eurgttlc:o Variable Fijo Variable Fijo (SIGJ 1 Vu1able fijo (SIGJ 1 Variable Fijo (Slseg} 

Un1t1rio ($/seg} (SIGJ) (ltGJI (Slug) 
(kW) .. A" (kW) .. B'" "f:B/A" l!Slsea.l"C" ·o· "G:CfB" "H:i:O/B" "l:i:GºF" "J:H•f" "l"A" "J'A" 

o Ambiente 

' vapor ée sa11e1a en 1a caicera GV 98839 75 409168 85 4 14 15 6714 17 1786 o 04 o 04 o 16 o 17 15 67 17 18 

2 Vapor de ahl'T'tn!ac1on a Ven! de T.ro Inducido U·E 4032 87 16694 93 4 14 o 6394 o 7009 o 04 o 04 o 16 o 17 0.64 o 70 

3 Vapor a11ec10 de ar.mentac10n a VI 829 42 3433 56 4 14 o 1315 o 1442 o 04 o 04 o 16 o 17 0.13 o 14 

4 Vapor ae a11mentac1on a Ba!ey 25065 29 103763 29 4 14 3 9742 4 3S64 o 04 o 04 o 16 o 17 3.97 436 

5 Vapor de a1 i"':tn1ac•on a l"'IOl•.,os 22336 73 92467 79 4 14 3 5416 3 8822 o 04 o 04 o 16 o 17 3 54 3 88 
6 Vapo• ae a1.,..,er1ac•On a pla"lta e1ec11•ca 3160256 130825 72 4 14 5 0107 5 4926 o 04 o 04 o 16 o 17 5 01 5 49 

7 Vapor Ce il'1men1ac•cn a V'l 1305 78 540S S7 4 14 o 2070 o 2269 o 04 o 04 o 16 o 17 0.21 o 23 

8 Vapor de a!11T1er1tac1on a \'3 313 70 1298 64 4 14 o 0497 o 054S o 04 o 04 o 16 o 17 4 97E·02 o os 

9 Vapor .:le ahmentac•On a V4 195 12 807 92 4 14 o 0309 o 0438 o 04 o 05 o 16 o 22 0.03 o 04 
10 Vapor d1rec10 a Bomba para a1imentac1on 1191 67 4933 17 4 14 o 1889 o 2071 o 04 o 04 o 16 o 17 o 19 o 21 

11 Vapor Ce a1imen!ac10n a Bomba de recr-iazo 3004 se 12438 14 4 14 o 4764 o S222 o 04 o 04 o 16 o 17 0.48 o S2 

12 Vaporee a1imer.tac10n a Bomba de inyecc1ci 8961 99 37100 12 4 14 1 4210 1 5576 o 04 o 04 o 16 0.17 1 42 1 56 

13 Vapor ce escape en Bomoa para 1nyeccion 6420.lS 26577 61 4 14 1.0179 1.11sa o 04 o 04 o 16 o 17 1 02 1.12 

14 Vapo1 de escape en Bomba para recr-iazo 21S2 41 8910 37 4 14 0.3413 o 3741 o 04 o 04 o 16 o 17 o 34 o 37 

15 Vapor ce escape a Ven! de Tiro Inducido U·E 2889 os 119S9 84 4.14 0.4S81 o S021 o 04 o 04 o 16 o 17 o 46 o 50 

16 Vapor de escape en Bomtia para alimen1ac•on asa 01 3SS2 19 4 14 o 1361 o 1491 o 04 o 04 o 16 o 17 o 14 o 1S 

17 Vapo1 de relle,.,o (V4Ja la linea de escape 153 74 807 92 5 26 o 0309 o 0449 o 04 o 06 o 20 o 29 o 03 o 04 

18 Vapo1 de escape en p1an1a e1ec111ca 23214 50 96101 50 4 14 3 6807 4 0347 o 04 o 04 o 16 o 17 3 68 4 03 

19 Vapor de escape en mol.nos 1S998 09 66227 60 4 14 2 S366 2 7804 o 04 o 04 o 16 o 17 2 54 278 

20 Vapor de escape en ba!ey 179S6 16 74333 47 414 2 8470 3 1208 o 04 o 04 o ,5 o 17 2as 3 12 

21 Vapor oe esca:;e a calel"'taoor secu"dar10 3047 89 4658 19 1 59 1 2298 , 8944 o 25 o 39 o'º o 62 1 23 1 89 

22 Vapor Ce escape a deaereadO' 6290 60 2604, 33 4 14 o 9974 1 0933 oº' o 04 o •6 o ~ 7 1 00 'º9 
23 Vapo1 <le escape a Evaporador, 12137 97 50247 78 4 14 1 924S 2 1096 oº' o 04 o '.6 o 17 1 92 2 11 

2• Vapor de esca;ie a Tac., o 6·B 9455 350 02 4 14 o 0134 o 01.:7 o 04 oº' 0'6 o '.7 t 3JE.Q2 ' 47E-02 

25 Vapor de escape a Tacho 9.10 2537 105 01 4 14 o 0040 O OQJJ. oº' o 04 o '6 o 17 o 00 o 00 

26 Vapor de escape a Tacrio 1-5 3308 43 13695 96 J 1J o 5246 o 5750 o 04 ºº' o 16 o 17 o 52 o S8 

27 Vapor es1rangulado ¡VJ) a Dom tia para m ,e: l1na1 301 BJ 1298 6J 4 30 o 0497 o 0550 oº' o 04 o •6 o 18 o 05 o 06 

28 Vapor es1•angu1ado 1V1! a secador 1028 94 540S 57 525 o 2070 o 2275 o 04 o 04 o 20 o 22 o 21 o 23 

29 Bagazo lo!al del motino al !rarispor?ado1 22301 S 33 279233 g, 1 25 24 0771 25 1149 o 09 o 09 o '1 011 2408 2511 

JO Vapor a ~a a1r->osler.i de i;t oomba para m-el trn.11 177 92 765 49 4 30 o 0293 o 032J o 00 o 00 o 00 o 00 o 00 o 00 

" C.lhl':.11111• 1•\c.1¡•1• .11.1 .1!m1i"'''''·' 36584 BJ 19317:' 21 5 2B 6 3549 6 4494 o 03 o 03 0'7 o 18 6 35 6 45 

J2 Vapor dt!I t!~apora.ivr 1 di z 7804 91 J.0315 J4 517 o 6248 o 2802 o 02 o 01 o 08 o 04 o 62 o 28 

33 Vapo1 del ewapo1ador 1 a ca1enlado1 pr•mar10 3063 74 9888 87 J 23 2 S032 3 8940 o 25 o 39 o 82 1 27 2 so 3 89 

34 Vapor del e~aporaoo1 'l at J 7580 98 40458 93 5 34 1 4548 t 6748 o 04 o 04 o 19 o 22 1 45 1 67 

35 Vapo1 del e~aporaoor J al 4 S782 06 40321 52 6 97 2 0487 2 6869 o os o 07 o 3S o 46 2 os 269 

36 Vapor del e.a;lorai:o14 a1 conoensador 3239 00 40085 30 12 38 2 4324 3 3569 o 06 O OB o 75 1 04 2 43 3 36 

37 Vapor de Tacno 6·8 a1 condensador 06·8 26 34 S19 38 19 72 o 0641 o 1780 o 12 o 34 2 43 6 76 o 06 o 18 

38 Vapor de Tacho 9·10 ar condensador 09·10 4 01 4 01 1 00 o 0000 o 0000 o 01 o 01 o 01 o 01 2 43E·OS 2 •3E·OS 

39 Vapor de Tac no '.5 a1conoensadorO1 .5 1051 00 12579 21 11 97 o S167 o 6446 o 04 o 05 o 49 o 61 o 52 o 64 

40 Guarapo oesado del moi.no a la bomDa 3.28 3 28 1 00 S 42E-OS S 42E·05 1 6SE·02 1 6SE·02 1 6SE·02 1 6SE-02 S 42E·OS S 42E·OS 

" Guarapo pesado de bomba a Torre oe sullitacion 4 16 96 50 23 21 o 0303 o 0332 o 31 o 34 7 30 7 99 o 03 o 03 

42 Guarapo sulfalado a !am::iue oe aicahzado 124 43 304 08 2 44 0.0697 0.0761 o 23 o 2S o 56 o 61 o 07 oºª 

43 Jugo c1a11l1cado a bom Da 91.92 303 03 3.30 0.0700 0.1247 o 23 o 41 o 76 1 36 o 07 o 12 .. Jugo c1ar1f•cado de bomba a caienlador primario 99.01 396 24 4 00 0.1003 0.1S74 o 2S o 40 1 01 1 S9 o 10 o 16 

" Jugo c1a11!1cado de calentador primario a secunoario 24,, 56 9651 23 4 00 2.4431 3 8333 o 25 o 40 1 01 1 S9 2 44 3 83 

46 Jugo crar•lrcaoo de ca:e,,taoorsecundar1oa bomtia 3498 98 14003 18 4 00 3.5447 5.5618 o 25 o 40 1 01 1 59 3 54 5 56 

., Jugo ciar•kaco de :iombil a evaporacor 1 3S47 97 14096 39 3 97 3 S7SO s S94S o 2S o 40 1 01 1S8 3 se s S9 .. JuQtl f!,1r.t 1.1ch1 111' l'•a111u.11!¡11 ! a: 2639 00 8517 91 3 23 2 1562 3 3S41 o 25 o 39 O 82 1 27 2 16 3 35 
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f•ergi. Co•lo 

flujo C•r1chm1!1cu 
Coito por SoluclOn M1tr1ci1I Coito Uni11t10 pule Costo Termoeconom1co 

Eurg611co Eurgttlco Vul1bl1 Fijo V1rl1bl1 FIJO 1$/GJ 1 V1tl1bl1 fijo lllGJ 1 V1rl1bl1 fljo(SlugJ 
Unllirlo (Stug) lllGJi lllGJI (SlngJ 

jkWl "A" 1•w1·e· "F•BIA" illlteg 1 "C" ·o- "G•CIB" "H•DIB" "l•GºF" "J•H"F" "l"A" "JºA." 
49 Jugo c1arol1caoo de evapo1111Ju1 2 a J 1559 75 5034 41 313 11744 1 9824 o 15 o 39 o 82 117 1 27 1 98 
50 Jugo crar1l1cado de hapor;:idor 3 a 4 705 43 2276 91 3 23 o 5764 o 8966 o 25 o 39 o 82 1 27 o 58 o 90 
51 Meladura df' ,.~aporaclor 4 .1 bomba 99 64 311 61 313 o 0814 o 1266 o 15 o 39 o 81 117 o 08 o 13 
52 Me1ai:hJ1a ele bom!la a TAl-5 112 10 349 57 186 o 0905 o 1382 o 16 o 40 o 74 1 13 o 09 o 14 
53 Masa de "A" <!e TA1-5 a centr1r._ga 67 51 193 13 186 o 0500 o 0764 o 16 o 40 o 74 1 13 o 05 o 08 
54 Miel dP "A" CP CPntr1!,,9a ,1 bom~a df! m1p 18 13 173 94 9 59 o 0505 o 1138 o 29 o 65 2 79 6 28 o 05 o 11 
~,5 M.el d•• 0 A· 11'• t1u1t1h.1 a JA'l 10 25 10 211 23 8 42 o 0627 o 1285 o 30 o 61 2 50 5 12 o 06 o 13 
56 Azuca• de Cf A para sec,Hlora 10 54 197 04 9 59 o 0573 o 1189 o 29 o 65 2 79 6 28 o 06 o 13 
57 Baga:o ce transpor1aao1 a P1al"ta desf'lel!..i1a~o·a 80268 97 100531 67 1 25 8 6751 9 0542 o 09 o 09 o 11 0.11 8.68 9 05 
58 Agua para macerac10n e 1mbr01c1on 424 12 424 11 1 00 o 0070 o 0070 1.65E-02 1 65E·02 1 65E·02 1 65E·02 7 OOE-03 7 OOE·03 
59 Masa de ·a·. ce TA9-10 a cen!r•fuga 28 03 302 46 10 79 o 0665 o 1676 o 22 o 55 2.37 5.98 o 07 0.17 
60 M 1e1 de ·e· ce cen1r1!uga a oorr-oa para m•el 12 06 330 14 14 97 o 0824 o 2346 o 25 071 3 74 10.64 0.08 0.23 
61 Miel de ·9• ae bomba a TA6-8 29 64 367 51 12 40 o 0945 o 2493 o 26 o 68 3 19 8.41 0.09 0.25 
62 Azucarde Cf·B en a1macen "AC·Bº 6 11 91 53 14 97 o 0128 o 0650 o 25 o 71 3 74 10.64 0.02 0.07 
63 Masa de ·c·. de T.A6·8 a ce,.,tr1luga 13 35 165 54 12 40 o 0426 o 1123 o 26 0.68 3.19 8.41 o 04 o 11 
64 Azucar de C~-e en a1mace" ·;¡,e.e· 2 94 90 74 30.91 o 0256 o 0689 o 28 o 76 8.70 23.48 0.03 o 07 
65 M:ell111a1 de cer.trolugaa bOl"'lba 544 168 01 30 91 o 0473 o 1177 o 28 o 76 8 70 23 48 o 05 0.13 
66 M,e1t1na1 llebombaa!anque 11 33 701 16 61 87 o 0677 o 1519 o 10 o 11 5 98 13 49 0.07 o 15 
67 Vapo1 es!rangutado (VI Ja calentador de pe!roleo 653 56 3433 56 5 25 o 1315 o 1447 o 04 o 04 o 20 o 22 o 13 o 14 
68 Agua del desaereador a bomba de ai.men!ac•On 6181 20 37754 21 6 11 1 6217 1 8869 0.04 o 05 0.26 o 31 1.62 1 89 
69 Agua ae repos•c•On 160.73 260 73 1 00 o 0070 o 0070 o 03 o 03 o 03 0.03 0.01 o 01 

70 Conaensadodel ha;¡oracor2a la bOl"\ba K2 646 61 3339 99 5 17 o 0518 o 0132 o 02 o 01 o 08 o 04 o 05 0.02 
71 Condensado c:e bOMba K2 a desae•eac:o1 641 18 3349 31 5 21 o 0548 o 0187 o 02 o 01 o 09 o 04 o 05 o 03 
12 Conde,,sado del evapo•acor 1 a 1.1 Oom ba "~ 1358 05 5611 95 4 14 o 1153 o 1360 o 04 o 04 o 16 o 17 o 22 o 14 
73 Condensaco de bomba K 1 a cesae•eacor 1351 07 5631 27 4 16 o 2184 o 1416 o 04 o 04 o 16 o 18 o 22 o 24 

74 CondensadoC:eca1en!ado1pr1ma•,oaoo,...:iaK4 196 39 633 88 3 23 o 1605 o 2496 o 25 o 39 o 82 1 27 o 16 o 25 

75 Conaensaco ce oom:ia K4 a cesaereaco• 192 71 639 48 331 o 1613 o 1536 o 25 o 40 o 84 1 32 o 16 o 25 

76 Condensado ce caienracor secu.,ca•·o a tio..,:ia K5 317 60 50614 1 59 o 1181 o 1974 o 25 o 39 o 40 o 62 o 13 o 20 

77 Condef'lsaelo de !lO'Tltla ~-5 a riesaereacor 316 38 509 04 1 61 01191 o 1005 o 15 o 39 o 41 o 63 o 13 o 20 

78 Agua de al•r'll!ntac·or. Ce !)om?Ja ,1 ca1ce"1 G'J 6194 66 39135 18 6 31 1 6746 1 9578 o 04 o 05 o 27 o 31 1 67 1 96 

79 Ccindl'ri'>;idn 1te 1.lC"o!l 10 ,1tl<H'º\1,111.J 2 36 9 76 4 14 o 0004 o 0004 o 04 o 04 o 16 o 17 o 00 o 00 

8U Conlle"sJllo de t,1ctiuíi !! .1:.iu.,·:.i.i11.J 7 88 3263 4 14 o 0011 o 0014 o 04 o 04 o 16 o 17 o 00 o 00 

" Conc:ensado ce 1act101·5 a bO'T':la KJ 307.56 1273 21 4 14 o 0488 o 0535 o 04 o 04 o 16 o 17 o 05 o 05 

82 Condensaao ce oomoa KJ a aesaereai:or 313 27 1323 05 4 22 o 0528 o 0601 o 04 o 05 o 17 o 19 o 05 o 06 

83 Purga ae ca'Ce•a GV 1770 84 o 00 o 00 o 0000 o 0000 o 00 o 00 o 00 o 00 o 00 o 00 

84 Agua Ce 1agi...na Ce er'r•an·en10 a OOIT'ba ce ,.,,ecc·on 1154 91 1154 91 1 00 o 0070 o 0070 o 01 o 01 oº' o 01 o 01 o 01 

es Agua de bomba para ,n)eCC•C'l a ccr:Ce"sa(l:ir ~• 887 08 887 08 1 00 o 0054 o 0054 o 01 o 01 oº' o 01 o 01 o 01 

86 A;ua de bOl"\!la para '")eccron a coiic:ensaéo• 06-8 7 80 7 80 1 00 o 0000 o 0000 o 01 o 01 oº' o 01 o 00 o 00 

87 Agua de bo..,ba para .ii,ecc10" a CO"C:e"saáo• 09·10 3 72 3 72 1 00 o 0000 o 0000 o 01 o 01 o 01 o 01 o 00 o 00 

ea Agua ce tiomtia para .n,ecc 10'1 a conce~s.tchir 0' .5 188 58 10778 83 37 35 o 4046 o 4698 o 04 o 04 140 1 63 o 40 o 47 

89 Conéensado de 09·10 a tlOfT'bil B 117 774 6 61 o 0000 o 0019 o 01 o 25 O o: 1 67 o 00 o 00 

90 Condensado de 06-8 a bOIT'bil B 17 43 527 18 1912 o 0641 o 1806 o 12 o 34 134 6 59 o 06 o 18 

91 Concersado ce 01·5 a tiomba B 1093 10 13358 05 11 37 o 9213 1 1184 o 04 o 05 O 8• 1 02 o 92 ' 11 

92 Condensado de N a tiom ba B 3018 41 40972 38 13 57 14377 3 3649 o 06 o 08 o 81 1 11 2 44 3 36 

93 Condt'nsaóo tlomtla B a 1,1guna par,1 f'nh 0am•l''l!O 4191 02 68866 81 16 43 3 7123 4 9023 o 05 o 07 o 89 1 19 3 71 4 98 

•• SOiidos ot11en1óos del 1ano1.e ceca1"11ador 2 02 6 64 3 30 o 0015 o 0027 o 00 o 00 o 00 o 00 o 00 o 00 

95 Pe1ro1eo a1 ca1en1acor 111801 15 111801 15 1 00 o 0130 o 0130 6 14E·05 6 14E·05 6 14E·05 6 14E·05 o 01 o 01 

96 Pe1101eo del calentador a tiomba ·r· 111905 75 213141 69 1 01 o 0643 o 0708 3 02E·04 3 32E·O• 3 04E·04 3 34E·04 o 06 o 07 

J -~~~;-::,~~·-·¡ 

~ 
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rA -. ,-·· 
1 • ! • '·"'"' : . ; : . . ~ r., t\! .•• L •. ,_, .·· ...• -1.1 .. J ---·· .... -... ~~ .. ---



CAPITULO V. Análisis Termoeconómico del Ingenio de 
Motzorongo. 

Tabla V.26 Resultados de Costos Exergéticos y Termoeconómicos del Ingenio Central Motzorongo 
Exergla Costo 

Coslo por Solución Ma!rlcial Coslo Unitario parte 
Flujo Características 

E1ergel1co E1ergét1co Varia ble Fijo Variable FljotSIGJ J Variable 

Unitario 11/seg.J tSIGJI tl/GJ) 
(kWJ"A" {kW)"B" "F•BfA .. 11$/Hg)"C" ·o· "G=C/B" "H=O/B" "l•G'F" 

!J7 Pl!lr(Jteo df! bomlJa Ta cald1!r;1 GV 21190707 213180 64 1 01 o 0771 o 0861 3 62E·04 4 04E·04 3 64E·04 
98 Aire a equrpo Z 486 34 486 34 1.00 0.0000 0.0000 0.00 0.00 0.00 
99 Aire de equipo Za caldera GV Sl 1.80 616 84 1.21 0.0424 o 0496 o 07 0.08 o 08 
100 Humo de GV 1325 17 1597.14 121 0.1098 o 1283 o 07 o 08 0.08 
101 Humo de GV a eQuipo U·E 17380 40 20947 42 121 1.4403 1.6833 o 07 0.08 o 08 
102 Humo de equipo U-E a chimenea 17551 38 2S822 33 1.47 1.6671 1 9666 o 06 0.08 o 09 
103 Bagazo de1 lransportador a caldera GV 142746 36 178780 S4 1.2S 1S.4274 16.101S 0.09 o 09 0.11 
104 Entrada de ca"a a batey 223015.26 223015.26 1.00 23.0400 23.0400 0.10 0.10 0.10 
105 Entrada de cana desde batey a mohno 22301S.26 2S249S.42 1.13 23.0400 23 0400 0.09 0.09 0.10 
106 Condensado de evaporador 3 a bomba L S42.44 2894.92 S.34 0.1041 0.1198 0.04 0.04 o 19 
107 Condensado de evaporador 4 a bomba l 314.26 2191.S2 6.97 0.1114 0.1460 O.OS 0.07 0.3S 

108 Condensado de bomba La lanque ·usos lecnológrcos· 84S.SS S092 04 6.02 0.2173 0.2698 0.04 o.os o 26 

109 Semilla ·s· a TA1·5 o 02 o 02 1.00 0.0004 o 0004 17 38 17.38 17.38 

110 Semilla ·e· a TA9·10 B 53E·04 8 53E·04 1 00 o 0002 o 0002 234 57 234 S7 234 57 

111 Vapor del calentador para petróleo a la almos/era 398 39 2093 02 s 25 o 0802 o 0882 o 04 o 04 o 20 

112 Semilla ·a· para eJOS!enc1as 6 09 91 51 lS.04 0.0224 o 0662 o 2S o 72 3 69 

113 Semilla ·e· para elllstenc1as 2 94 90.74 30.92 o 02S4 o 0703 o 28 o 77 8 64 

114 Energra Electnca a bamba P3 93 22 186 43 2.00 3 03E·02 3 03E·02 1 63E·01 1 63E·01 3 2SE·01 

115 Energ1a Electnca a bomba P4 27 97 27 97 1.00 9 09E·03 9 09E·03 3 25E·01 3 25E·01 3 25E·01 

116 Energ1a Electnca a centrifugadora CF-A 177 8S 177 8S 1 00 5 78E·02 S 78E·02 3.2SE·01 3 2SE·01 3 2SE·01 

117 Energía E!ectnca a bomba de miel C·A 37 29 37 29 1 00 1 21E·02 1.21E·02 3 25E·01 3 25E·01 3 25E·01 

"ª Energ1a E1éc!nca a cenlnfugadora CF-B 119 31 119 31 1 00 3 88E·02 3 B8E·02 3 2SE·01 3 2SE·01 325E·01 

119 Energ1a Eleclnca a bomba de miel C-8 37 29 37 29 1 00 1 21E·02 1 21E·02 3 25E·01 3 2SE·01 3 2SE·01 

120 Energ1a flectnca a cenlrilugadora CF-C 93 22 93 22 1 00 3.03E·02 3 03E·02 3 2SE·01 3 2SE·01 3 2SE·01 

121 Energ1a E1ec!r1ca a bomba K1 9 32 9 32 1 00 3 OJE-03 3 03E·03 3 25E·01 3 25E·01 3 2SE·01 

122 Energ1a E!ectrica a bomba K2 9 32 9 32 1.00 3.03E·03 3 03E·03 32SE·01 3 2SE·01 3 2SE·01 

123 Energia Electnca a bomba KJ 7.46 7 46 1 00 2.42E·03 2 42E-03 3 2SE·01 3 25E·01 3 2SE·01 

124 Energ1a Electnca a bomba K4 s S9 5 S9 1 00 1 82E·03 1 82E·03 3 2SE·01 3 2SE·01 3 2SE·01 

125 Energ1a E!ectnca a bomba KS 2 80 2 80 1 00 9 09E·04 9 09E·04 3 2SE·01 3 2SE·01 3 2SE·01 

126 Energ1a Eleclnca a tranponador T8 78 30 78.30 1.00 2.54E·02 2 S4E·02 3 2SE·01 3.2SE·01 3 2SE·01 

127 Energ1a Eleclnca a Batey S0.34 50 34 1.00 1 64E·02 1.64E·02 3 25E·01 3 2SE·01 3 25E·01 

12B Energ1a Eléctnca a Mohno 77.37 77.37 1.00 2.S1E·02 2 51E·02 3 2SE·01 3.25E·01 3 2SE·01 

129 Energ1a Etectnca a Bomba de petróleo 39.15 39 1S 1.00 1.27E·02 1.27E·02 3 2SE·01 3 2SE·01 3 2SE·01 

130 Energra Eléclnca a ventilador Z 130.SO 130.50 1 00 4.24E·02 4 24E·02 3.2SE·01 3.2SE·01 3 2SE·01 

131 Energ1a Eléctnca a venbtador U·E 139.82 139.82 1.00 4.54E·02 4.54E·02 3 25E·01 3.2SE·01 3.2SE·01 

132 Energía Eléclnca a bomba P1 93.21 93 21 1.00 3.03E·02 3 03E·02 3 25E·01 3.25E·01 3 2SE·01 

133 Energ1a Eléctnca a bamba P2 93.22 93.22 1.00 3.03E·02 3 03E·02 3 2SE-01 3.25E-01 3 2SE·01 

134 Energía Eléclnca a Tanque de Alcahzado S.59 5.59 1.00 1.82E·03 1 82E·03 3.25E·01 3.2SE·D1 3 2SE·01 

135 Energia Eléctrica por el turbogenerador 6000.00 34724 22 5.79 1.33E•OO 1.57E+OO 3 83E·02 4.53E·02 2 22E·01 

136 Energ1a Eleclrica a bomba 8 473.71 473.71 1.00 1.54E·01 1.54E·01 3.25E-01 3 2SE·01 3 25E·01 

137 Energ1a E1ec1nc.1 a bomba L 5 60 s 60 1.00 1.82E·03 1 82E·03 3 2SE·01 3 2SE·01 3 2SE·01 

IJA C .11111 ,11 1.m.¡111• 1lt• Sull1l.1nC1n 207 58 207 58 1.00 3.94E·02 3 94E·02 1.90E·01 1 90E·01 1 90E·01 

· .. 

j !:".~: •.. 
-· ··-
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Costo Termoeconómico 

FIJoll/GJ J Variable Fijo tSlseg.J 
(S/seg.) 

"J=H'F" "l'A" "J'A" 
4 06E·04 0.08 0.09 

0.00 0.00 0.00 
0.10 4.24E-02 4.96E-02 
0.10 0.11 0.13 
0.10 1.44 1 68 
0.11 1.67 1.97 
0.11 15.43 16.10 
0.10 23.04 23.04 
0.10 23.04 23.04 
0.22 0.10 0.12 
0.46 0.11 0.1S 
0.32 0.22 o 27 
17.38 4.00E-04 4 OOE·04 

234 S7 2.00E·04 2 OOE·04 
0.22 o 08 o 09 
10.87 o 02 o 07 
23 94 o 03 o 07 

3 2SE·01 3 03E·02 3 03E·02 
3 25E·01 9 09E-03 9 09E·03 
3 2SE·01 S 78E·02 5 78E·02 
3 2SE·01 1.21E·02 1 21E·02 
3 25E·01 3 88E-02 3 8BE·02 
3 2SE·01 1 21E·02 1 21E·02 
3 2SE·01 3 03E·02 3 03E·02 
3 2SE·01 3 03E·03 3 03E·03 
3 2SE·01 303E-03 3 03E·03 
3 2SE·01 2 42E·03 2 42E·03 
3 2SE·01 1 82E-03 1 82E·03 
3 2SE·01 9 09E-04 9 09E·04 
3 25E·01 2.54E-02 2.S4E·02 
3.25E-01 1.64E-02 1 64E·02 
3.2SE·01 2.51E-02 2 S1E·02 
3 25E·01 1.27E-02 1 27E·02 
3.2SE-01 4.24E·02 4 24E·02 
3.25E-01 4.54E·02 4 54E-02 
3.25E·01 3 03E-02 3 03E-02 
3.25E·01 3 OJE-02 3 03E·02 
3 25E·D1 1.82E-03 1.82E·03 
2.62E-01 1.33 1.57 
3 2SE-01 1.54E-01 1.54E·01 
3 75E·01 1.82E·03 1 82E·03 
1 90E·01 3.94E·02 3 94E·02 
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ANALISIS DE LOS RESULTADOS DE LA TABLA V.6 (COSTO EXERGÉTICO Y TERMOECONÓMICO 
-VARIABLE Y FIJO) 

Análisis de los cálculos del costo unitario exergético 

En la tabla V.27 se observa como el costo exergético unitario va creciendo a lo largo de la instalación y 
en donde se proporciona un resumen de resultados para los diez principales flujos con mayores costos 
exergéticos, para obtener el flujo 66, se requirió 61.87 unidades energéticas de los recursos involucrados; 
para el flujo 88 se necesitaron 39.1 O unidades energéticas de los recursos o materias primas. 

Tabla V.27 Resultados del Costo Exerqético Unitario en el lnqenio Central Motzoronqo 
Costo 

No Flujo Características Exergia Exergético Unitario 
kW kW 

1 66 Miel final, de bomba a tanque 11.33 701.16 61.87 
2 88 ~gua de bomba para inyección a condensador 01-5 1288.58 10,778.83 37.35 
3 113 Semilla "C" para existencias 12.94 ~0.74 30.92 
4 64 f',zúcar de CF-C en almacén "AC-C" 2.94 ~0.74 30.91 
5 65 Miel final, de centrifuga a bomba 5.44 168.01 30.91 
6 41 Guarapo pesado de bomba a Torre de sulfitación 4.16 96.50 23.21 
7 91 Condensado de 01-5 a bomba B 1,093.10 ~3.358.05 21.37 
8 37 j\/apor de Tacho 6-8 al condensador 06-8 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 laouna cara enfriamiento 4,191.02 68,866.81 16.43 

Al utilizar la 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 operación 

de la planta. 

En la misma tabla nuestro producto postventa (el azúcar -flujo 56-). requiere 9.59 unidades energéticas 
de los recursos. 

El costo exergético unitario crece un tanto más cuanto mayor destrucción de exergia se produce en un 
equipo. Ademas es una propiedad del flujo como lo puede ser su exergia o temperatura. 

La optimización energética de los procesos se podrá expresar en ~~rrninos de-. disminución- del costo 
exergético unitario del producto o productos objetivo. 

Análisis del costo termoeconómico. 

Los resultados por cada flujo se subdividen en dos fórmas de presentación considerando costos fijos y 
variables (materias primas). las cuales a continuación se indican; · · · 

Resultados termoeconómicos variables; so~ la~ :ci:if~as'-obt~nid~s. las_ c~ales consideran 
únicamente el costo de los insumos. La tabla V.26 se han colocado los· resultados, por lo que a 
continuación se muestran los 1 O principales flujos con los mayores costos termoeconómicos; 

.. ~· ..... .. o·r ,.·¡ 
....... ~ . :: .. ,~ 
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Tabla V.28 Principales Resultados Termoeconómicos Variables 
Flujc Caractcristlcas Variable 

1$/seq.) 
o Ambiente o 

29 Bagazo total del molino al transportador 24.08 
104 Enlrada de caña a baley 23.04 
105 Entrada de caña 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 transportador a Planta desmeduladora 8.68 
31 Cabezal de escape a la atmósfera 6.35 
6 Vapor de alimentación a planta eléctrica 5.01 
4 Vapor de alimentación a Batey 3.97 
93 Condensado bomba B a laguna para enfriamiento 3.71 
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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 caña al batey (flujo 104) de 23.04 $/s; seguido por la 
caña 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, además el cabezal de escape a la atmósfera (flujo 
31 -venteo-) tiene un costo de 6.35 $/s., se puede decir que dicho dinero se desperdicia, es un costo del 
que no se obtiene un beneficio. 

En la tabla V.26 podemos ver que producir azúcar 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 termoeconómicos 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 
fi¡os: 

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

Tabla V.29 Principales Resultados Termoeconómicos Fijos 
Flujo Características Fijo 

($/seo.) 
o Ambiente o 
29 Bagazo lotal del molino al transportador 25.11 
104 Entrada de caña a batey 23.04 
105 Entrada de caña 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 9.05 
31 Cabezal de escape a la atmósfera 6.45 
47 Jugo clarificado de bomba a evaporador 1 5.59 
46 Jugo clarificado de calentador secundario a bomba 5.56 
6 Vapor de alimentación a planta eléctrica 5.49 

J ~ ... 
i 
1 
1 ., ·. 
,__ ___ .:;:'..'". .- . -

El flujos 29 tiene un costo de 25.11 $/s, el flujo 104 y 105 tienen un costo de la caña en 23.04 $/s .. 

... ~ : 
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Al considerar los costos fijos de la caldera se refleja en el costo del vapor (flujo 1 ), pues ·ahora lo tenemos 
en cuarto lugar de los diez mayores costos termoeconómicos fijos con 17 .17 $/s. -0.15 $/kg-. · 

. . . 
En la tabla V.26 el costo termoeconómico fijo del azúc.ar antes del secado y envasado (flujo 56) es de 
0.13 $/s -0.02 $/kg-. · · - - ---~--- ---=~~ =·-- · -----~---~-----.. --- ------_ --~---- -- -- ·- -- --

Los valores obtenidos en la Tabla V.26 son resultado de las consid~raéion'~s '~~ali~ad;~s en las 
ecuaciones adicionales (entradas, bifurcaciones, ramificaciones, subproductós y. residuos): En las' cuales 
para el costo termoeconómico tanto variable como fijo se aplicaron_lás costos proporcionados por el 
Ingenio Azucarero · · 

Con este análisis se conocen los costos por producto lo cual serviré para ubicar los puntos con ahorro 
energético conforme a su operación, donde además puede servir como herramienta en la planeación 
racional de los recursos en procesos. 

Comparación de los resultados obtenidos. 

En la Referencia 2 se presenta un análisis termoeconómico al sistema de cogeneración del Ingenio 
Azucarero Cruz Alta en Sao Paulo, Brasil. Este tiene una capacidad de molienda de 10000 toneladas de 
caña por dla (Cosecha del 2000) contra 5500 toneladas por dla (Cosecha de 1998 -referencia 3-) en 
Central Motzorongo en Veracruz, México, con las siguientes características termodinámicas para la 
generación de Vapor: 

Tabla V.30 Comparación de los Parámetros Termodinámicos más Importantes del Sistema de Cogeneración 
en el ln¡¡enio Azucarero Central Motzoron¡¡o e ln¡¡enio Azucarero Cruz Alta 

Caracteristicas Flujo Másico Presión (MPa) Temperatura 
(ka/si 1°Cl 

Generación de Vapor Sobrecalentado 
~enio Azucarero "Cruz Alta" Caldera 1 18.89 2.161 310 
¡~enio Azucarero "Cruz Alta" Caldera 2 20.56 2.161 315 
~l_n_genio Azucarero "Cruz Alta" Caldera 3 23.06 2.161 320 
¡_1_n_genio Azucarero "Central Motzoron9Q°'.j~~5 Calderasl- 117.24 1.529 250 

-~ 

1 Va~.! _ _Para Proceso > 
: Ingenio Azucarero ··cruz Alta" 57.47 0.212 144 
[Ingenio Azucarero "Central Motzoronqo" (flujo 13 al 20). 114.32 0.209 140 

f _1_ri_genio Azucarero "Cruz Alta" 
A¡¡ua .de Alimentación para Caldera 

65.28 3.259 108 
1 ln_genio Azucarero "Central Motzorongo" (flujo 78) (5 Calderas) 127.98 2.242 115 
[ _ _ ________ _ Entrada tJara la Caña de Azúcar al Batev 
. Ingenio Azucarero "Cruz Alta" 111.08 -
: lngeni()_ Azuc.9rero.::__C~í)!_r:_a_!l..1_p_l_zoron_go" (flujo 104 ). 62.95 ----

' 
Entrada de Ba¡¡azo a Calderas 

: 1r19_~-r~1_0 Azucarero '"Cruz Alta" 26.28 44-
, lng_e_n_,o Azucarero ·central Motzorongo" (flu¡o 103). 10.35 ---34-

La capacidad de molienda y las características de producción del vapor en el Ingenio Azucarero Cruz Alta 
-temperatura y presión- (Tabla V.30) son diferentes al Ingenio Azucarero Central Motzorongo (Tabla V.2). 
Sin embargo sirve unicamente de comparación para conocer las características operativas de ambos 
ingenios. 

En el documento calcularon los costos termoeconómicos para los flujos del sistema de cogeneración 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: 
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~·Tabla V.31 Comparación para los Resultados Termoeconómicos del Ingenio Azucarero Central Motzorongo 

1---------------------"(M=é::::><.o:lc:..:o,,) _ _y Cruz Alta IBrasil) 

1 

1 Costo Termoeconómico _ 
Características 11• Variable Fijo Variable 

Fijo $/kg $/ka $/kWh $/kWh 
'----------------------~----'--~---..1-,-____ ...___:~"'---'--="'-'-"""--'-~'-""~-t 
J-,--,.----,,.-----~--~~-~--G=-=e~n~e-'-r=a=c""ió:..:n-'--"d~e~V"'-"'ap=o~r~S~o~b~r~e:..:c~arl=e""n7ta~d~o=---,.-~~,------.-----,.------
,_l_r:!genio Azucarero ··cruz Alta" Caldera 1 4.903 0.22 0.19 

,_l_r:!genio Azucarero "Cruz Alta" Caldera 2 __,4=-·-=8-=1c06,----t-_0=-.'=2°"2~-i---,º=-·-=1c::8,----t------+----_ _, 
lnqenio Azucarero "Cruz Alta" Caldera 3 5.175 0.24 0.19 

J!:igcnio_ Azucarero "Central Motzorong~!i!:'j~1j_. __ _ 4 14()_ _____ _!)c.1_5_~ ___ 0_.1_3_~~-----~-------

·--- Va orp=a~r•a=-:.P~r=o~c:..:e:..:s:..:o'-r·----~--~-~----~------i 
_!nc:¡enio Azucarero "Cruz Alta" 5.567 0.23 0.19 
l!"J_genio Azucarero "Central Motzorongo· (flujo 15). 4.~ --~º-'-·-'-10.,._5=---+-=º-'-·º""9~6-+-----+------1 
lnoenio Azucarero "Central Motzoronao" (fluio 16\. 4.14 0.105 0.096 

- -
- -

_l_rigenio Azucarero "Central Motzorongo" (flujo 17). 5.26 0.194 0.134 - -
Jr:igenio~!".ucarero "Central Motzoronoo· (fluio 18). 4 14 0.108 0.096 - -
,_l_r:!genio Azucarero "Central Motzoronqo" tnuio 19). 4.14 0.105 0.096 - -
_l.r:i.genio Azucarero "Central Motzoronqo" (flujo 20). 4.14 0.105 0.096 - -

Generación Eléctrica 
ingenio Azucarero "Cruz Alta" 7.35 1 - 1.39 1 0.95 
_!~enio Azucarero "Central Motzoronao" (fluio 135l 6.07 1 1 - 0.94 1 0.80 

Aaua de Alimentación oara Caldera 
- -0.02 1 

0.01 1 
_l_rig_enio Azucarero "Cruz Alta" 1 _6~.,3'"'20---1--~º~·7073_-+--=-'-=-'"'--+-----+-----1 
lnqenio Azucarero "Central Motzoronao" tnuio 781. - 6.32 0.02 - -

- -0.19 1 

Entrada para la Caña de Azúcar al Batev 
inoenio Azucarero "Cruz Alta" 1 0°·0=-~,--o="".1'=9~-,--~~,----,.-----r-----t 

_lri_genio Azucarero "Central Motzoronoo" tnuio 1041. 1 1 00 0.37 0.37 1 - -
Entrada de Baaazo a Calderas 

J.r:i.genio Azucarero ··cruz Alta" 1 09 0.41 0.38 1 - -
l_r:i_genio Azucarero "Central Motzoronoo" tnuio 103). 1.25 1.56 1.49 1 - -
Nota: Las unidad monetaria utilizada en la referencia 2 es el Euro. para el comparativo se utilizó un tipo de cambio de 11.751 Pesos 
f\.1ex1canos por Euro 

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 terrnoeconórnicos de Central Motzorongo. Sin embargo proporciona información 
general para verificar que los resultados no esten desproporcionados con respecto a otro análisis 
termoeconómico en cuanto a costo exergético unitario, costos terrnoeconómicos variables y fijos. 

Referencias: 

Tone Baloh and Enrique Wittwer, "Energy Manual for Sugar Factories";, Edil. Bartens -2nd edition-, 
Berlin 1995. 

2. Mario G. Sánchez, Silvia A. Nebra, "Thermoeconomic Análisis of a Cogeneration System of Sugar Mili 
Plan!", 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 
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CONCLUSIONES DEL ANÁLISIS TERMOECONÓMICO APLICADO A UN INGENIO 
AZUCARERO 

Los datos se consideran adecuados; pues se han comprobado como lógicos al aplicar los conceptos 
teóricos en termodinámica 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 consideren válidos 
pues dan información de costos de los flujos y como afectan las irreversibilidades de los procesos. 

En el ambito internacional se comparó los costos unitarios exergéticos y termoeconómicos del Ingenio 
Azucarero Central Motzorongo en Veracruz México (CM), con ellngenio Azucarero'de Cruz Alta en Sao 
Paulo Brasil (CA). La comparación de los resultados muestra lo siguiente: · · · · · · ., · 

Los costos termoeconómicos son similares CM con CA en cuanto a costo exergético unitario, 
variable y fijo. 

Los análisis termoeconómicos en México se han realizado para pequeñas 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 destrucción de exergia originada por el 
proceso de combustión y la operación de la misma (Tabla V.6). 

En cuanto a las operaciones unitarias con mayor perdida exergética (conforme al capitulo 11 de la tesis). 

Operación Unitaria ExerQia Perdida (kWt) 
Evaooración 7576.76 
Preoaración de caña 7159.47 
Extracción del 1uoo 6929.22 
Clarificación 2470.12 
Cristalización 2355.98 

El costo exergético unitario en el producto (azúcar) y subproducto (miel final) aumenta conforme requiera 
más operaciones de transformación 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 análisis termoeconómico 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 termoeconómico final, cargándole a los productos finales los costos totales. 

En los resultados termoeconómicos generados pueden servir como una herramienta en la planeación 
racional de inversión en recursos donde entre más proyectos de ahorro energético se apliquen, el costo 
energético de producción del azúcar y otros productos disminuirá. Los costos obtenidos que se 
consideran importantes de mencionar son: 

El costo del azúcar en su contenido exergético (termoeconómico fijo -flujo 56 de tabla V.26 y 
V.2-) antes del secado tomando en cuenta su flujo másico cuesta 0.02 $/kg de azúcar 
producido (Moneda Nacional);. 



-
75 

El costo del vap-or producido en la caldera (termoeconómico fijo -flujo 1 de tabla V.26y V.2-) 
tiene un valor de 0.15 $/kg de vapor producido en la caldera. · · 

El costo de la·_ genera6ión eléctrica en- -el -ingenio azucarero -de acuerdo a los resultados 
obtenidos - (ternioeconómiéo-variable --flujo 135 -de- tabla;;v .26-) -es de -0.94 -_$/kWh ( 1.57 
S/segundo).- · · --- · - · - ' · · 

- . 

El método es muy sensible en las variaciones de costos en los. recursos (materias primas), asi como 
actualizaciones en el costo fijo y variable del equipo. Esto permite la planeación racional de inversión en 
recursos. 

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

Este trabajo muestra el gran potencial del método de análisis termoeconómico 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 conseguir la continua 
búsqueda de productividad en la industria. 
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ANEXO 1 Cálculo en las turbinas de vapor de su flujo másico y el 
consumo de vapor para el cuádruple evaporador, como 
los evaporadores simples. 

Cálculo del flujo másico en las turbinas de vapor: 

Personal de operación indicó que Ja planta estaba trabajando al 80 % de su capacidad nominal. Por tanto 
el flujo másico calculado es: 

Flujo másico en las turbinas 
Trabajo (kW) EntalpJ_aJkJ/kgJ 

Equipo Dato de Con Ja 
capacidad Entrada Salida operación nominal (80%1 

Turbomáquina 4171.2 5214.00 2922.35 2746.97 
Batey 
Turbomáquina 4369.8 5462.25 2922.35 2716.19 
Molino ------
Turbomaquina 
Ventilador Tiro 671.94 839.92 2922.35 2746.97 
Inducido 
Turbobomba de 
agua para 223.71 279.64 2922.35 2746.97 
calderas 
Turbogenerador 

6000 7500 2922.35 2722.27 
eléctrico 

, Turbobomba de 
1 agua para 1491.4 1864.24 2922.35 2746.97 
[_iny_f?_ces:iq_n _____ 
1 Turbobomba de 
agua para 500 624.99 2922.35 2746.97 

[r(O!_Chazo _______ ---

Cálculo del consumo de vapor en el cuádruple evaporador. 

0 Datos: 

Entrada del tren de evaporadores 
Flujo masico del jugo clarificado = 80.03 kg/s 
Temperatura = 115 ºC 

Salida del tren de evaporadores 
Temperatura = 67.46 ºC 
Concentración = 64 % 

Concentración = 14 % 

Temperatura del vapor de proceso= 140 ºC 

0 Evaporación Total 

/ 'O ( O. 14) 1 t.=8 .03 1- =62.52kr.:ls. 
0.64 ~ 

Flujo másico 
(kg/s) 

29.73 

26.49 

4.78 

1 .41 

37.49 

10.63 

3.56 



0 Flujo de materia en la última etapa 

L = (80.03) (º· 14
) = 17.5074 kg/s 

0.64 

0 Vapor de salida en la última etapa 

6.l 

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

(Evap. - E 1) (62.52 - 5.52) V 
4 

= -··--¡- · - ·- = - --- --4--- = 14.25 kgts 

Suponemos en principio una evaporación en los 4 evaporadores o efectos de 1_4.25 kg/s. 

0 Primer efecto 

La vaporización total = 14.2552 + 5.52 = 19. 769 kg/s., ahora la concentración en la salida del primer 
efecto es: 

r = r¡. = - ~14 
····=0.186 

1 1 - v,. 1 - 19.769 
L 80.03 

0 Balance total de materiales donde V1 = V2=V3=V4= 14.252 kg/s 

LO (r,) =L 1 (r¡) 

(CE1)80.03=19.769+L 1 :.L 1 =60.265kg/s, rj =0.186 

(CE2)60.26 = 14.25 + L 2 :. L 2 = 46.013 kg/s, rj = 0.244 

(CE3)46.01=14.25+L 3 :.L 3 =31.76lkg/s, r
1

=0.354 

(CE4)31.761=14.25+L 4 :.L 4 =17.5lkg/s, ri =0.642 

0 El aumento del punto de ebullición (Ll.PE). 

Con la ecuación Ep= 1.78x + 6.22 x2 (referencia 1) se cálcula el punto de ebullición en función a la 
concentración del jugo. 

La presión hidrostática 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 ºC en su correspondiente evaporador 

.\l'E, =0.55+1.18= 1.73 "C 

,\PE 2 = 0.81+2.05 = 2.86 "C 

,\PE 1 = 1.41+2.85 = 4.26 "C 

,\l'E 4 =3.71+8.30=12.01 "C 

0 Diferencial de temperatura disponible (t.T). .. ,' , .. 
.. ---·r·-·-·•; 

~;": f;l ~ 

¡"I ~· v:• j 
.•' 



La temperatura de saturación a 25 pulgadas de mercurio es 55.44 ºC 

ll.T =140 -55.44- 1.73- 2.86- 4.26 - 12.01 = 63.7 ºC. 

0 Diferencial de presión disponible (óP). 

Ro=209.44 kPa (Presión Inicial), R4= 16.076 (Presión evaporador 4) 

óR =(209.44 kPa - 16.076 kPa)/4 = 48.34 kPa. 

óR=R 0 -R 1 =R 1 =R 0 -óR=l61.098kPa 

óR= R 1 - R 2 = R 2 =R 1 -óR=112.755 kPa 

L\R = R 2 - R 3 = R 3 = R 2 - óR = 64.413 kPa 

óR=R 3 -R 4 =R 4 =R 3 -óR=l6.07 kPa 

0 Temperatura de ebullición (T.E.). 

T.E.= Temperatura de saturación + óPE 

T.E.1 = 113.53 ºC + 1.73 ºC = 115.26 ºC 
T.E.2 = 103.03 ºC + 2.86 ºC = 105.89 ºC 
T.E.3 = 87.77 ºC + 4.26 ºC = 92.03 ºC 
T.E.4 = 55.45 ºC + 12.01 ºC = 67.46 ºC 

0 Temperaturas de Condensación en los efectos (TC) 

Te,= 3Tv+lj = 3(140)+ 115.26 =l 33 _82,.C 
4 4 

Te,= 3Tv +Tj = 3(115.26)+105.89= 112_920 C 
- 4 4 

Te,= 3Tv+Tj = 3(105.89)+92.03= 102.42"C 
. 4 4 

Te
4 

= 3 Tv + lj = 3 (92.03)+ 67.46 = 85 _89,,C 
4 4 

0 Entalpía del liquido en función de la concentración y temperatura (referencia 2). 

1 EtaEa Concentración TemEeratura (ºC) Entalpía (kJ/kQ) 
1 Lo 14.0% 115.00 449.94 
i ·-· L 1 _. __ 1_8._._6_% ___ ·.-__ 

1 
____ 1_1_5_.2 __ 6 ____ + ____ 4_4_0_.7_3 ___ __, 

· L2 24.4% 105.89 389.25 ··-·· ·----c3-------¡---:35:4°lo ______ ._ 92.03 309.73 
.. -~~-~ L4·-= ¡-----·-542-o~-·--- ------c6-=7~.4~6=-----+-----,.178~8.~3-=5----

G.J Entalpía para diferentes corrientes 

El libro (Referencia 1) presenta un Cp=1.884 kJ/kg ºC y la siguiente ecuación: 

T,=140 ºC. Tc1= 133.82 ºC, óPE1= 1.73 ºC Tc2= 112.92 ºC 
h, = hs2 (Entalpia de saturación a Tc2) + 1.73 ºC de sobrecalentamiento 
h, = 2695.6642 + 1.884 (1. 73) = 2698.924 kJ/kg. 



/\s1 = hs (Entalpla de saturación a Te1) - hl1 (Entalpla del liquido a Te1) 
AS1 = 2162.4088 kJ/kg 

T,=115.26 ºC, Tc2= 112.92 ºC, 6PE2= 2.86 ºC Tc3= 102.42 ºC 
h2 = hs3 (Entalpía de saturación a Te3 ) + 2.86 ºC de sobrecalentamiento 
H2 = 2679.7761 + 1.884 (2.86) = 2685.17 kJ/kg. 
/\s2 = hs (Entalpla de saturación a Te1) - hl2 (Entalpla del liquido a Te2) 
AS2 = 2221.9815 kJ/kg 

T3=105.89 ºC, Te3= 102.42 ºC, 6PE3= 4.26 ºC Te.= 85.89 ºC 
h3 = hs4 (Entalpía de saturación a Te4) + 4.26 ºC de sobrecalentamiento 
H3 = 2653.4722 + 1.884 (4.26) = 2661.51 kJ/kg. 
/\s3 = hs (Entalpía de saturación a Te2) - hl3 (Entalpla del liquido a Te3) 
AS3 = 2250.4971 kJ/kg 

T.=92.03 ºC, Te•= 85.89 ºC, 6PE.= 12.01 ºC Tes= 55.45 ºC 
h4 = hs5 (Entalpía de saturación a Tes)+ 12.01 ºC de sobrecalentamiento 
H 4 = 2601.77 + 1.884 (12.01) = 2624.43 kJ/kg. 
/\s 4 = hs (Entalpía de saturación a TcJ) - hl4 (Entalpla del liquido a Te4) 
AS4 = 2293.8133 kJ/kg 

0 Balance de flujo para las razones de calor 

V1=80.03-L1, V2= L 1-L2, V3=L2-L3, V4=L3-17.507, v·1=80.03-L1-E1 

(Lo) (h,) + (Sp) (/\s,) =(L1) (h;) + (V1 }(h1 ) ........... 1 

(L,) (h,) + (V',)( /\s2 ) = (L,) (h¡) + (V2) (h2) ......... 2 

(L,} (h,) + (V2)( AS3 ) = (L3) (h1) + (V3) (h3) .......... 3 

(L3) (hi) + (V3)( AS4 ) = (L4) (h;) + (V.) (h.) ......... .4 

Por lo tanto la matriz queda de la siguiente manera: 

1 '.··! 

,.: ... !', 

~ Matriz 
Ecuaciones 5 L 1 1 L 2 L 3 Vector Columna 

[~ 1 2162.41 .. 2258.19__1 0.00 0.00 179994.29 
2 0.00 -4466.42 __ ¡_ 2295.92 0.00 -165574.51 

---_-=_ __ ¡ -- -~=----g-'~g--=-~=j_~~- ~_?9;_&o~º----·1~-=~~~ ~-r.~===~1Jr.;;=-
. -·---------------- ·-- -· ---- ·--- .... ,, __ ---------- --- -----------------·---------, 

__________ ... _ _ ________ . ~(?S_lJl_tiJd_O_!i_: ____ .. ____ .. _______________ ~----

: Sirn.b_c>_~o .. ~ .... _ -.. -- .. --.. -.. - __ - .. - .. --...... -.. -.. ·-- .. ·--.... C:e>n ........ <;E? .. f>l_o_y_rE?~lllt_a .. _cj~ .. --n_u .. - .. ~ .. e .. ·r_i_C()___ Fluj~_ , Sp; ... _l,lapo_r_§ll ~vapgr§ld()r_1_ = 20.1 O .f<g/s _ __ __ ___ _ _________ ... ____________ --~ 
: L1 ; ____ ~ugo__corice_l')!r9Q_od_el evapor?dCJI' .. ) 91_2_=_13Q,'!13_kg/s 48 
: L2; Jugo conc;entrado d(31 evaporador.2_al3 =4!)50 kg/s _ -----------------·-· __ 4-2_ __ 
L3; ¡Jugo concentrado del .. evaporador_3_al 4 __ = 31.90 kgi.? __ -----··------ __ ?.O __ _ 
L4; .. 1 Jugo conc(3nlr<oJdO del evap()rador 4 a_pombéJ. =_ 1? 51 _l<g/~-------- 51 

'. V1; .. ] Vapor del_evaporador 1 al 2 = 80:03 :-60.46_o=_ 1_9_5.! (!i_irl_.E3.)(tr_~c;cJ<)f'lJ ______________ _ 
:v·1: ;vapordelevaporad_or1al2=74.51-60.46=14.05kg/s ________________________ 32 
k\/_?: ___ t Vaporcj~_E?v_apo_r:_a¡Jor2 al _3_ = 139:'113_-:: ,¡5,_5_0 := 1_4.:..9.13. l<.9~ -34---
1 'J:L .... Vaporcjel evap()@dor 3al 4 __ =_~c5.9_=-_3) ,t)Q_':.J-3-=.13_Q _ _l<g/s 35 __ 
V4; ____ .'-fapo_r_cJ_el_e_\l¡¡po@_9o_r .. '!_al_con_cjemsad_or "N" =_3_1,~0_-::J.Z..5J_:: 14.40 kg/s - _ __36- _ 

------ --·-------- .. 



Tacho (TA1-5). 

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

L4 (0.65): L5 (0.9292) => L5= (17 .51 (0.65))/0.9292= 12.248 kg/s-- -

La cantidad de semilla suministrada al equipo es 805.56 x10·5 kg/seg se considera con úna concentración 
de 1. . .. 

0 Aumento del punto de ebullición . .. . . . . . .. . . 
La presión hidrostática del jugo se supone a 70 cm. de altura de jugo a 1/3 del tubo totai esto resulta un 
aumento de temperatura de 9.1 ºC en su correspondiente evaporador · · · 

Con la ecuación Ep= 1.78x + 6.22 x2 (referencia 1) se CálcÚla el punto de ebullición en función a la 
concentración del jugo. 

óPE 1 =9.1+7.15= 16.21 ºC 

0 Temperatura de ebullición. 

T.E.= 55.45 (La temperatura de saturación a 25 pulgadas de mercurio es 55.45 ºC) + 16.21=71.66 ºC 

0 Diferencial de temperatura disponible (ll.T). 

llT =140 - 71.66 = 68.34 ºC. 

0 Temperatura de condensación. 

Te =3Tv+Tj=3(140)+71.66=l 22.9150 C 
4 4 

En el cálculo inicial para obtener la cantidad de jugo a la salida del equipo no se consideró la entrada de 
semilla. A continuación se realizará esta corrección. 

L4 (0.65) + m (rm) = L5 (0.9292) = L5= ((17.51 (0.65))' (805.56x10"5 (1)))/0.9292=12.245 kg/s 

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

0 Entalpia del liquido en función de la concentración y temperatura (referencia 2). 

[ ______ Eta~----- Concentración Temoeratura CºCl Entaloia {kJ/kg}_ 
' L4 64.2% 67.46 188.35 
' L5 93.0% 71.66 119.287 
: ~----- Se.J!lilla (ll]) ------ 100.00 64.00 37.67 

li1 Entalpía para diferentes corrientes 

El libro (referencia 1 ) presenta un Cp= 1.884 kJ/kg ºC y la siguiente ecuación: 
La entalpía en el vapor vegetal es la entalpia a la presión de 16.06 kPa del evaporador más la de 
ebullición del agua. 

··~ 
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T,=140 ºC, T01 = 122.915 ºC, Ll.PE1= 16.21 ºC Tc2= 55.45 ºC 

h2= (2602) + (1.884 )(16.21) = 2632.54 kJ/kg 
AS1 = hs (Entalpla de saturación a T01 ) - hl1 (Entalpla del liquido a T 01 ) 
AS1 = 2194.9 kJ/kg 

0 Balance de Energla 

L4 (h,) + Sp (As1 ) + m (hm) = L5 (h,) + V (h2) 
17.51 kg/s (188.35 kJ/kg) + S (2194.9 kJ/kg) + 805.56x10-5 kg/s (37.67 kJ/kg) = 12.252 kg/s (119.289 
kJ/kg) + 5.265 kg/s (2632.54 kJ/kg) 
Sp = 5.48 kg/s (flujo 26) 
0 Resumen 

Resultados: 
Simbolo Conce~to y resultado numérico Fluio 
Sp; Vapor al Tacho 1-5 = 5.48 kq/s 26 
L4; Meladura de bomba a TA1-5 = 17.51 kg/s 52 
L5; Masa de "A'', de TA 1-5 a centrifuga = 12.25 kg/s 53 

_'10_ __ ~or de Tacho 1-5 al condensador 01-5 = 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 346x10'6 kg/seg se considera con una concentración de 
1. 

0 Aumento del punto de ebullición 
La presión hidrostática 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 ºC en su correspondiente evaporador 

Con la ecuación Ep= 1. 78x + 6.22 x 2 (referencia 1) se cálcula el punto de ebullición en función a la 
concentración del jugo . 

. \l'E, ='J.1+7.0XI= l(>.IXI "C 

RJ Temperatura de ebullición. 

T E.= 55.45 (La temperatura de saturación a 25 pulgadas de mercurio es 55.45 ºC) + 16.181 = 71.63 ºC 

0 Diferencial de temperatura disponible (Ll.T). 

Ll.T =140- 71.63 = 68.37 ºC. 

0 Temperatura de condensación. 

~ , "l ·. . 
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Te =3Tv+Tj=3(140)-t:6~.37 =l 22_090C 
4 4 

En el cálculo inicial para obtener la cantidad de jugo a la salida del equipo no se consideró la entrada de 
semilla. A continuación se realizará esta corrección. 

L6 (0.929) + rn (rrn) = L7 (0.93) => L7= ((5.022 (0.9292))+ (346x10º6 (1 )))/0.9393= 5.00 kg/s 

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

0 Entalpía del liquido en función de la concentración y temperatura (referencia 2). 

Etapa Concentración Temperatura (ºC) Ental~ia (kJ/kg) 
L6 92.92% 70 113.21 ·-
L7 93.34% 71.63 121.38 

Semilla lrnl 100.00 64.00 37.67 

0 Entalpía para diferentes corrientes 

El libro (referencia 1) presenta un Cp=1.884 kJ/kg ºC y la siguiente ecuación; 
La entalpía en el vapor vegetal es la entalpía a la presión de 16.06 kPa del evaporador más la de 
ebullición del agua. 

T,=140 ºC, Tc 1= 122.09 ºC, 6PE 1= 16.18 ºC Tc2= 55.45 ºC 

h2= (2602) + (1.884 )(16.18) = 2632.48 kJ/kg 
As, = hs (Entalpía de saturación a Te,) - hl1 (Entalpla del líquido a Te,) 
,\s 1 = 2196.33 kJ/kg 

0 Balance de Energía 

L6 (h,) + Sp (As, ) + m (h;) = L7 (h,) +V (h2) 
5.02 kg/s (113.21 kJ/kg) + S (2196.33 kJ/kg) + 346x10·6 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) 

0 Resumen 

Resultados: 
oJ_o - Conce~ resultado numérico Flujo j \@!>o' de"'º"'" e Techo 9-10• 0.042 kgl' 25 

Miel de "A", de bomba a TA9-10= 5.02 kq/s 55 
-:~ Masa de "B", de TA9-10 a centrífuga= 5.00 ~ 59 

__ ~or 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 tenernos el 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) obtenido es 2.8506 - 2.718= 0.1326 kg/s. 

0 Aumento del punto de ebullición . 
La presión hidrostática 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 ºC en su correspondiente evaporador.~<c:-c~ 

Con la ecuación Ep= 1.78x + 6.22 x2 (referenciá 1Tse cal~ul~-el punto de ebullición enfunción a la 
concentración del jugo. 

O.PE, =9.1+7.7= 16.8 ºC 

0 Temperatura de ebullición. 

T.E.= 55.45 (La temperatura de saturación a 25 pulgadas de mercurio es 55.45 ºC) + 16.8 = 72.25 ºC 

0 Diferencial de temperatura disponible (ll.T). 

ll.T =140 - 72.25 = 67. 74 ºC. 

0 Temperatura de condensación. 

Te = 3 T\• ~ Tj = ~_(l<i~t-+:!37. 74 = 121.935º e 
4 4 

0 Entalpía del liquido en función de la concentración y temperatura (referencia 2). 

Eta a Concentración Tem eratura ºC 
LB 93.34% 75 
L9 97.88% 72.25 

0 Entalpía para diferentes corrientes 

El libro (referencia 1) presenta un Cp=1.884 kJ/kg ºC y la siguiente ecuación: 
La entalpía en el vapor vegetal es la entalpía a la presión de 16.06 kPa del evaporador más la de 
ebullición del agua. 

T,=140 ºC. Te,= 121.935 ºC, ll.PE1= 16.8 ºC Tc2= 55.45 ºC 

h2= (2602) + (1.884)(16.8) = 2633.65 kJ/kg 
As, = hs (Entalpía de saturación a Te,)- hl1 (Entalpla del llquido a Te,) 
As,= 2196.77 kJ/kg . 

'·~ Balance de Energía 

L8 (h,) + Sp (>.s, ) = L9 (h,) +V (h2) 
2.85 kg/s (113.21 kJ/kg) + S (2196.77 kJ/kg) = 2.72 kg/s (104.64 kJ/kg) + 0.13 kg/s (2633.65 kJ/kg) 
Sp = 0.14 kg/s (flujo 24) - - - · 

0 Resumen 
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Resultados: 
Símbolo Conceoto v resultado numérico Fluio 
So; Vapor de escape a Tacho 6-8 = 0.14 kq/s 24 
LB; Miel de "B", de bomba a TA6-8= 2.85 ko/s 61 
L9; Masa de "C", de TA6-8 a centrlfuoa 2.72 ko/s 63 
V: Vapor de Tacho 6-8 al condensador 06-8 = 0.13 ka/s 37 

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

México 1995. 
2. Wittwer Enrique;"Manual de Energía para Fabricas de Azúcar"; Edil Verlag Dr. Albert Bartens: Berlín 

1995. 



ANEXO 11 Contenido del aire, humos tanto estequiométrica­
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 petróleo 
o combustóleo. 

Al no tener resultados de composición de humos a la salida de la caldera se considera una 
combustión ideal con exceso de aire y sin formación de monóxido 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 proporción ideal de aire y humos obtenidos se aplica para el bagazo un 
exceso de aire del 20 % y al combustóleo un 10%. 

Se recalculan las proporciones de aire y humos considerando los excesos de aire antes aplicados, 
además de considerar la presencia de oxígeno en humos. 

Desarrollo 

0 Primero se analiza estequiométricamente el combustóleo: 

Elemento Ecuación Resultado 
e 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 2 +0.8164C+0.042S+0.02H20+0.008602 +0.9969(02+3.76 N2 ) = cC02+bH20+a(3.76 
N2)+p02+dS02 

Elemento Ecuación Resultado -------e·-- ·- 0.8164=c c-0.8164 
--- ------ ----

H 0.226 + 0.04 =2b b=0.1330 ---o--
---~(0.9969) + 0.02 + (0.0086Ji?)_=2c+b+2d+2p a= 0.9969, o=0.0906 -----------

N a(3 . .Z§J _______ 3.748 
s 

1 
0.042=d d =0.042 

La masa de aire y combustible que ingresa es: 

ale= 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. 

.,.4, ..• ? 
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La relación másica aire combustible: 

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

0 Segundo se analiza estequiométricamente el bagazo: 

Elemento Ecuación Resultado 
e 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 oxígeno contenido en los humos. 

Elemento Ecuación Resultado 
e 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 al3.76l 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 relación másica aire combustible: 
Rm= 13.4917/18.81= 0.7173 kg aire/kg comb. 

0 Volumen de aire a la entrada de la caldera 

Datos 
Flujo de combustófeo 5.08 kg /s 
Flujo de bagazo 13.18 kg/s. 

111a = 5.08 kg/s (11.3854 kg aire/kg comb.) + 10.35 kq/s 10.7173 kg aire/kg comb. ) = 65.28 kq/s 

0 Volumen de humos de la caldera 

111( = 65.28 + 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 kq/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. 

.., .,.. .... 1 
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ANEXO 111 Tabla para Cálculo del Poder Calorífico del 
Combustible. 

PODER CALORIFICO DEL COMBUSTIBLE DE MOTZORONGO 
COMBUSTIBLE H% 1 C% 1 5% 1 E% 1 N% 1 ~% PARAMETRO VALOR DIMENSION 

PCS 43514.58'7 kJ/kn combustible 
COMBUSTOLEO PCsl 2605.02696 kJ/ka combustible 
N0.5 11.30 81.64 4.20 2.00 0.00 0.86 PCI 40909.5577 kJ/ka combustlblo 

PCS 11582.196 kJ/ka combustlblo 
PCsl 1973.99246 kJ/kg combustible 

BAGAZO 3.62 28.38 º·ºº 46.00 0.00 22.00 PCI 9608.20358 kJ/kg combustible 
Simbologla: H. Hidrógeno 5; Azufre N, Nitrógeno 

C; Carbón E; Humedad O; Oxigeno 
PCS; Poder Calorifico Supcnor PCs1; Poder Calorífico pnm Vaporización 
PCI. Poder Catorifico lnfenor 

La ecuación empírica utilizada para el cálculo de poder calorífico es; 
res= (o.os<J *ex,+ o.267 * H'Yo + 0.033 *(So/o- 0°1.,))* t ooo * 4.1868 

PCsi =6*(9* 11%+ E'Y.,)*4.1868 
PCI = PCS - PCsi 

Estos valores están referidos a una atmósfera y una temperatura de O ºC (273 Kl. Por lo cual debe 
hacerse una corrección de temperatura, esto es de la siguiente manera: 

Para la corrección de temperatura se requieren los calores especlficos a presión constante los cuales se 
muestran a continuación: 

Tf /f( 116900) 
cllzc = fcrdt= f 2.673+0.002617T- -

2
- ·- dt 

TI r; T 
(Elemento Carbono)_ 

Tf Jf 

c/111120 = fcrdt= f(6.62+0.00081T)dt (Elemento Agua) 
Ti 7i" 

Tf 1/ 

dhs = J Crdt = f(3.63 + 0.0064T)dt (Elemento Azúfrc) 
,.. Ti 

Tf lf( 187700) 
dlzu 2 = f C"dt = f 8.27 + 0.000258T - . 

2 
dt 

'li Ji T 
(Elemento Oxígeno) 

Tf 7f 

c//1,v 2 = fc"dl= f(6.50+0.00IT)dt (Elemento Nitrógeno) 
T1 fi 

Los elementos anteriores dimeneionalmente son : cal/mol. 

Cp 1120 = 1.00783 cal/g ºC 

Referencia: 
Robert H. Perry/Cecil H. Chilton, Chemical Engineers Handbook, Edil. Me Graw-Hill, USA 1973 

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



Corrección del Poder Calorifico a la temperatura do Admisión dol Combustible y del Airo 

Combustible (comb.) 
Temoeratura 

Grados Inicial 1 final 1 dt 
Celslus o 1 100 1 100 
Kelvin 273 1 373 1 100 

Concepto H, c s E N, o, 
Fracción molar 0.113 0.8164 0.042 0.02 o 0.0086 
Codt 688.16 237.03 569.72 18.157 682.3 651 
cal/mol 77.762 193.51 23.928 0.3631 o 5.5986 
o/mol 2.02 12.011 32.064 18.016 28.02 32 
cal/o 157.08 2324.3 767.24 6.5424 o 179.16 
Total kJ/kg comb. 14378.75 

Bagazo (baga.) 
Temperatura 

Grados Inicial final dt 
Celslus o 33.5 33.5 
Kelvin 273 1 306.5 33.5 

Concepto H, e s E N, o, 
Fracción molar 0.0362 0.2838 o 0.46 o 0.22 
Cp dt 229.63 68.146 183.73 18.157 227.46 204.4 
cal/mol 8.3127 19.34 o 8.3523 o 44.968 
lo/mol 2.02 12.011 32.064 18.016 28.02 32 
cal/g 16.792 232.29 o 150.47 o 1439 
Total kJ/kg de baga. 7697.62 

0 Combustóleo 

Resultados 

PCS = 43,514.5847+ 14,378. 75 =57,893.3347 kJ/kq de combustible 
Pcsi= 2,605.027 kJlkg de combustible 
PCI= 55,288.31 kJ/kg de combustible 

l?I Bagazo 

Resultados 

PCS = 11.582.196 + 7.697.62 = 19,279.816 kJ/kq de combustible 
Pcs1= 1,973.9925 kJ!kq de combustible 
PCI= 17.305.8235 kJikg de combustible 

. 



ANEXO IV Tabla para Cálculo de la Exergia del Combustible, Aire 
y Humo 

NI . Peso Fracción Bol 

Sustancia %kmol ko/limol kJ/kmol 

CalderaGV 
FuelOll 

Bol 

kJ/kg 

Temp. 
•e 

Cpmedla 
kJ/kD K 

Entrada ICombustiblc\ 

R kJ/kg Bfl Bi=Bol+Bfl Btotal=N1•e¡ 

K kJ/ko kJ/ka . kJ/kn 

H2 0.113 2.02 0.113 238490 118064 4 100 14 367 4.124 -2563 115501 21 13051 64 
C O 816 12.01 O 816 410820 34203 6 100 1 022 0.692 -34 34170 09 27896 46 

Entrada (Aire\ 

~o,,,2,_ ___ ~1-"0~9='9'-7c+-'é3"2-"o"'o--1--'º"-"2=1"'0--l1--'3"'9"'7:.c'o'--•--'1"'2"'471'--+-' l3c:e6:.c'9'-'3'-+-l_0"-"9"-25oc...-11__-0cc2"26QT'-'o --:12,-T 3.40 1 3 39 
N2 3 748 1 28.01 O 790 1 720 25 7 1 36 93 1 1 041 1 O 2971---=21!_-2___1_~-~~-5~70:_9--,11-~179-0~6~--; 
UW I 1000 I I DM 

l-==----r-=~~.,.-..,..,.~-.-~~-.~~~~~~S~al~id"'aT~(IH~u~m~o~s'i';) __ ~~~-.~~~~~~~~··~~~~-~~=~-
C02 O 816 44 01 O 169 20140 457 6 1264~~--0 B~ __(]_2!J~._._:!l.¡¡_. :J59 9_2)_ 302.06 
~--CJ.13318 02 -0028 ~)-- 173 2 1 26 48' 1 872 O 4G2 -46B -294 38 -39 15 

N2 3 748 2s 0-1 o 110 120 
4

2
7

5
37

1
5 
r-1 22~6 4488it--i0,·-~06~43_,__1----~0·21 93~01- =--._1:87~ =4

1=---
6
1

2
9

9
9=

1 
==-169]~1-~654-=-soo22 --oº º049_;?__1 ~42 __ 0º-_=-º~-~º oºº1-~9 3039351º0º a--QG:3 ... ... 

~1 12.i1 12_6_~~J 0925 -j_07GO -295 -17091 -1549 
Total 4 830 1 000 506.51 

Bagazo 
H2 o 036 
e o 284 

4 124 -I071 _11~87 55 4126 35 
-0·¡¡92· -=260 33943.95 º963"3_29_ 

s oººº 32 06 oººº 598950 18682.2 33 5 o 498 0.259 o 18682 22 0.00 
H20 o 460 o 462 -106 66 89 
02 o 220 
Total 1 0000 

3077 
0.260 -117 6 86 1 51 

1802 0460 3120 1732 335 4.198 
~'--~~;.....;~:,:,,•-~3~2~0"'-0 0220----y)1-~o--~--1-2-4~1 ....... ~3-3_5 ___ ~~----_-o-~~2~~-.:_~·_:-.~~-7-~~~~-~~~-::~~~-~-~~_=~.-+-~-~__, 

~=-------~---·--}~ ---------~--~~--- ---------------~--~~-· 13791.92 
Entrada (Aire) 

'-'º~2~---+--º-º~9~ª-+-3~2~00l_o_;>_io_ ~I(] _ _J_~~--º-~2-!i ... ..J o 260_ -1211 3 40 o 33 
N2 I0370 280.1! 0190 -~ 257 \3693\ 1041 ¡0291 --:-~509 188 

,Tc~º~'ª~'----•'------L----~:- L_!__QQ~) __ l -- ----------------·-- ------- --·· --- ---- --------~---L __ 2.21 __ 

¡ -~~--~~~-{!!umo¡)----~- ______ 

1 C02 0784 4401 0243 20140 4576 12648 0880 0189 -G? -:-8,Q20.l~tl2 ___ 11083 
H20 1 O 496 18 02 O 426 -3120- 173 2 126 48 1 872 O 462 -91 40 78 
N2 1 O 37~t. ?8 01..J O 31l--lz0 25 7 ifi26.48 1 04l- 0.297 -87 -61 20 -22 61 
$o2 ~(9000 ___ -G-:_Q}_J __ OÜOÜ-"}Q~~ 47375 - 12648--~0130----g- 474645 000 
02 1 O 01G 1 32 00 1 O 014 3970 124 1 126 48 O 925 O 260 -317 -193 32 -3 17 
Total 1 1 16G - ----- -- 1 000 -- 125.83 

La exergia química de los componentes se han conseguido del libro T.J. Kotas, "The Exergy Method of 
Therrnal Plan\ Analysis", Edil. Butterworths, UK 1985. 
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ANEXO V Glosario de Terminas Utizados para Describir el 
Proceso 

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

Bagazo: Caña triturada y prensada la cual es un combustible. 

Cabezal de escape a la atmósfera: Venteo del excedente de vapor a contrapresión para proceso 

Caldera: Generador de Vapor. 

Guarapo pesado: Jugo de caña (no concentrada) conseguido en los molinos, 

Masa: Jugo'd~'cañ-a en.la salida de los tachos. 

Meladura: Jugo de caña concentrado a la salida de los evaporadores. 

Miel: Fluido emanado del equipo centrifuga. 

Miel final: Fluido emanado del equipo centrifuga la cual agotó su capacidad de formar cristales en forma 
económica. · · 

Jugo clarificado: El jugo de caña después del proceso eihninaCiórÍ ináxim~ de impurezas. 

Secador: Equipo por medio del cual se reduce la humedad en loscristales (azúcar). 

Semilla: Cristal de azúcar para fomentar la cristalización en el evaporador s_irl1ple (tacho). 

Tacho: Evaporador simple. 

Vapor de Alimentación: Vapor sobrecalentado conseguido del Génerador de Vapor. 

Vapor de Escape: Vapor a contrapresión para proceso. 

Vapor Estrangulado: Vapor laminado al cual se reduce la presión a valores requeridos por medio de una 
válvula. 

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

Vapor de Tacho: Vapor vegetal obtenido al concentrar meladura. 

Vapor de Relleno: Vapor sobrecalentado estrangulado o laminado a vapor de escape. 



ANEXO VI Diagrama de Flujo para el 
Análisis Termoeconómico del 
Ingenio Central Motzorongo 
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