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Nomenclatura

En este apartado, vamos a mencionar algunas de las abreviaturas utilizadas a lo largo
de este Trabajo Fin de Master y sus unidades en el Sistema Internacional entre
paréntesis. Si de algun pardmetro hemos utilizado otras unidades porque estan mas
extendidas o estan también aceptadas, se especificard a continuacion.

n : rendimiento (%).

m,, . caudal de vapor (kg/h).

h, : entalpia de vapor producido en la caldera (J/kg).

h. : entalpia del agua de alimentacién a la caldera (J/kg).

mg . caudal de combustible (gas natural en nuestro caso) (kg/h).

PCI : poder calorifico inferior (J/kg). Las unidades de KWh/Nm?® son mas utilizadas para
el caso de gas natural.

PCS : poder calorifico superior (J/kg). Las unidades kWh/Nm? son més utilizadas para
el caso de gas natural.

U : coeficiente de transmitancia térmica (W/m?2K o W/m?2 °C).

hiuido O haire : CO€ficiente de transferencia de calor (W/m?K o W/m? °C).
k : conductividad térmica (W/m'K o W/m- °C).

R : resistencia térmica (m2K/W o m? °C/W).

o : constante de Stefan-Boltzmann, 5,67-10®% W/m?K*

¢ : emisividad (adimensional).

Q” : flujo de calor (W/m?).

Q/L : pérdidas de calor por metro lineal (W/m).

MME : millones de euros.

k€ : miles de euros.
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1. Introduccidén y objetivos

El vapor es usado extensamente en el sector industrial y comercial, principalmente en
el calentamiento de procesos, en la generacién de potencia y en la calefaccién de
espacios.

El vapor se usa ampliamente debido a sus caracteristicas (Orantes, 2016):

- Es limpio e inodoro.

- Insipido y estéril.

- Es de facil distribucion y control. Estableciendo correctamente su presion y
temperatura ajustamos la energia que queremos transferir al proceso.

- Cuando se condensa, da un calor a temperatura constante.

- Tiene un alto contenido energético.

- Puede usarse para generar potencia y proporcionar calor.

- Es intrinsecamente seguro y su uso resulta adecuado para cualquier tipo de
zona.

En Espafia, la industria supone casi el 63% de la demanda total en Espafia (Figura 1.1.)
y cada afio va aumentado mas el porcentaje que supone la demanda industrial (Figura
1.2)).

2000 2005 2008 2009 2010 2011 2012 2013 2014 2015

" Domestico comercial " Indwstrial " Centrales eléciricas = sos no energeticos

Figura 1.1. Demanda anual de gas natural para diferentes servicios. Fuente: (GaslIndustrial, 2016)
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Figura 1.2. Peso de la demanda industrial respecto a la demanda total en porcentaje. Fuente:

(Gaslndustrial, 2016)

Debido a este peso de la industria en la demanda total de gas natural, junto a las
politicas mundiales de reduccion en el consumo de energias no renovables, es
imprescindible potenciar medidas efectivas en las industrias para mejorar su eficiencia
energética, logrando asi tanto ahorros econémicos para las propias empresas como
beneficios para el medio ambiente.

Por todo ello, este Trabajo Fin de Master (en adelante TFM) proporciona soluciones a
diferentes escenarios que nos podemos encontrar en cualquier industria que utilice
vapor como medio para transferir el calor.

Los objetivos de este TFM son:

1.

N

Explicar cdmo se produce el vapor en la industria, indicando los principales
sistemas que intervienen.

Exponer la importancia de la eficiencia energética.

Nombrar medidas de eficiencia energética en la zona de generacion de vapor e
indicar cualitativamente los ahorros que se podrian producir.

Explicar esqueméticamente la estructura del sistema de vapor de la industria que
hemos simulado para este TFM.

Aplicar soluciones para las diferentes probleméaticas de los escenarios
detallados.

Analizar la rentabilidad econémica de llevar a cabo cada uno de los proyectos
propuestos.

Concluir con una propuesta eligiendo la alternativa mas rentable para cada
escenario.
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2. Produccion de vapor en la industria

En la siguiente Figura 2.1., se muestra un sistema de generacioén y distribucion de vapor.

!

AGUA DE AGUA
CONDENSADOS  TRATADA
RETORNO DE | sy X
CONDENSADOS aed
_ . CHIMENEA
: A - =2
VAPOR A -

PROCESO VQUEMADOR,“E;’ - = '”- AGUA DE

ALIMENTACION.

: ALIMENTACION=
ﬁ COMBUSTIBLE LINEA DE ,

Figura 2.1. Sistema de generacion y distribucion de vapor.

O

Los componentes a describir del sistema completo de generacién y distribucion del
vapor son:

Sistema de alimentacion y tratamiento del agua para la caldera.
Sistema de distribucién de vapor.

Sistema de retorno de condensados.

- Caldera.

Sistema de alimentacién y tratamiento del agua para la caldera.

Conformado por equipo, tuberia y accesorios que permiten el suministro del agua bajo
condiciones adecuadas al sistema de vapor (CONAE, 2002).

El tratamiento del agua de una caldera de vapor o agua caliente es fundamental para
asegurar una larga vida util libre de problemas operacionales, reparaciones de
importancia y accidentes.

El objetivo principal del tratamiento de agua es evitar problemas de corrosion e
incrustaciones, asegurando la calidad del agua de alimentacion y del agua contenida en
la caldera.

Los principales parametros involucrados en el tratamiento del agua de una caldera, son
los siguientes:

%o pH. El pH representa las caracteristicas acidas o alcalinas del agua, por lo
gue su control es esencial para prevenir problemas de corrosion (bajo pH) y
depdsitos (alto pH).

%o Dureza. La dureza del agua cuantifica principalmente la cantidad de iones de
calcio y magnesio presentes en el agua, los que favorecen la formacion de
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2. Produccion de vapor en la industria

depdsitos e incrustaciones dificiles de remover sobre las superficies de
transferencia de calor de una caldera.

%o Oxigeno. El oxigeno presente en el agua favorece la corrosion de los
componentes metdlicos de una caldera. La presion y temperatura aumentan la
velocidad con que se produce la corrosion.

%o Hierro y cobre. El hierro y el cobre forman depoésitos que deterioran la
transferencia de calor. Se pueden utilizar filtros para remover estas sustancias.

%o Didxido de carbono. El dioxido de carbono, al igual que el oxigeno, favorece
la corrosién. Este tipo de corrosion se manifiesta en forma de ranuras y no de
tubérculos como los resultantes de la corrosion por oxigeno. La corrosion en las
lineas de retorno de condensado generalmente es causada por el didxido de
carbono. El CO; se disuelve en agua (condensado), produciendo &cido
carbonico. La corrosién causada por el acido carbonico ocurrira bajo el nivel del
agua y puede ser identificada por las ranuras o canales que se forman en el
metal.

%o Aceite. El aceite favorece la formacion de espuma y como consecuencia el
arrastre al vapor.

%o Fosfato. El fosfato se utiliza para controlar el pH y dar proteccién contra la
dureza.

%o Solidos disueltos. La cantidad de sélidos (impurezas) disueltas en al agua.

%o Sélidos en suspension. Los solidos en suspension representan la cantidad
de sélidos (impurezas) presentes en suspension (no disueltas) en el agua.

%o Silice. La silice presente en el agua de alimentacion puede formar
incrustaciones duras (silicatos) o de muy baja conductividad térmica (silicatos de
calcio y magnesio).

%o Alcalinidad. Representa la cantidad de carbonatos, bicarbonatos, hidréxidos
y silicatos o fosfatos en el agua. La alcalinidad del agua de alimentacién es
importante, ya que, representa una fuente potencial de depdsitos.

%0 Conductividad. La conductividad del agua permite controlar la cantidad de
sales (iones) disueltas en el agua.

En el caso de calderas de baja presion (hasta 10 bar), los parametros de la Figura 2.2.
son los requeridos:

PARAMETRO VALOR REQUERIDO
Dureza total < 2 ppm
Contenido de oxigeno < 8 ppb
Didxido de carbono < 25 mg/l
Contenido total de hierro < 0,05 mg/l
Contenido total de cobre < 0,01 mg/l
Alcalinidad total < 25 ppm
Contenido de aceite <1 mgll
pHa25°C 8.5-95
Condicion general Incoloro, claro y libre de agentes

indisolubles.

Figura 2.2. Requerimientos de agua de alimentacion calderas de vapor segun BS 2486.
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2. Produccion de vapor en la industria

Los productos quimicos utilizados generalmente en calderas son los secuestrantes de
oxigeno, dispersantes, anti-incrustantes, protectores y neutralizantes para las lineas de
retorno de condensado.

La dosificacion de los productos quimicos debe ser realizada al tanque de
almacenamiento de agua, en el caso de los secuestrantes de oxigeno, que son mas
efectivos mientras mayor es su tiempo de residencia en el agua antes de llegar a la
caldera y a la linea de alimentacién de agua en el caso de los dispersantes, anti-
incrustantes y tratamiento para las lineas de retorno de condensado.

Sistema de distribucion del vapor.

Serie de tubos denominados “cabezales y ramales de vapor”, que permite llevar el vapor
a los puntos donde el proceso lo requiere, con la calidad y en la cantidad demandada.

Sistema de retorno de condensados.

Serie de tubos denominados “cabezales y ramales de condensado”, que regresan parte
del agua que se ha condensado en el proceso. Esta agua, de gran valor por su pureza,
se retorna al sistema de generacion de vapor con un previo tratamiento. Es muy
recomendable la instalacibn de este sistema, ya que permite recuperar la mayor
cantidad posible de condensados (CONAE, 2002).

Caldera.

Una caldera es un recipiente metalico, cerrado, destinado a producir vapor o calentar
agua, mediante la accion del calor a una temperatura superior a la del ambiente y
presidon mayor que la atmosférica.

A la combinacion de una caldera y un sobrecalentador se le conoce como generador
de vapor.

El principio basico de funcionamiento de las calderas consiste en una camara donde se
produce la combustién, con la ayuda del aire comburente y a través de una superficie
de intercambio se realiza la transferencia de calor.

La estructura real de una caldera dependera del tipo, no obstante, de forma general
podemos describir las siguientes partes:

10

11 VA
12
13 ¢
14 van

PPN

EFRIGERADA 10 X

Figura 2.3. Partes de una caldera. Fuente: (SOGECAL, 2017)
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2. Produccion de vapor en la industria

Quemador: dispositivo de la caldera, donde se lleva a cabo la reaccidén quimica
del aire con el combustible fosil, para transformase en calor, el mismo que
posteriormente servira para cambiar las propiedades del agua liquida a vapor.

Hogar: en el caso de las calderas tipo “tubos de agua”, el hogar esta formado
por paredes hechas con “bancos de tubos”; en calderas tipo “tubos de humo”, el
hogar esta formado por una evolvente metalica interna. En ambos casos, es en
el hogar donde se inicia la transformacién del agua en estado de saturacién a
vapor y donde se termina de realizar el proceso de combustion iniciado en el
quemador, liberando el calor del combustible, y generando los gases calientes.

Tubos de intercambio de calor: el flujo de calor desde los gases hasta el agua
se efectlia a través de su superficie. También en ella se generan las burbujas de
vapor.

Separador liquido-vapor: es necesario para separar las gotas de agua liquida
con los gases aun calientes, antes de alimentarla a la caldera.

Chimenea: es la via de escape de los humos y gases de combustion después
de haber cedido calor al fluido.

Carcasa: contiene el hogar y el sistema de tubos de intercambio de calor.

Existen varias caracteristicas que dan lugar a varias agrupaciones de las calderas que
pueden ser:

a) En funcién a la posicion relativa entre el fluido a calentar y los gases de

combustion:
¢ Con tubos multiples de humo (pirotubulares).
¢ Con tubos multiples de agua (acuotubulares).

b) En funcién del nimero de pasos:

e De un paso de recorrido de los gases.
e De varios pasos.

c) En funcién del tipo de tiro:

e De tiro natural.
e De tiro inducido.
e De tiro forzado.

d) En funcién de las necesidades energéticas del proceso:

e Calderas de vapor saturado.
e Calderas de vapor sobrecalentado.

Nos vamos a centrar en la clasificacion A, segun la posicién relativa entre el fluido a
calentar y los gases de combustion.

Calderas pirotubulares

Como su nombre lo indica, en esta caldera el humo y los gases calientes circulan por el
interior de los tubos y el agua se encuentra por el exterior. Estas calderas pueden ser
verticales u horizontales.
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2. Produccion de vapor en la industria

Se caracterizan por disponer de tres partes bien definidas:

Figura 2.4. Esquema de caldera pirotubular.

Una caja de fuego donde va montado el hogar. Esta caja puede ser de seccion
rectangular o cilindrica, es de doble pared, por lo que el hogar queda rodeado
de una masa de agua.

Un cuerpo cilindrico atravesado, longitudinalmente, por tubos de pequefio
didmetro, por cuyo interior circulan los gases calientes.

Una caja de humos, que es la prolongacion del cuerpo cilindrico, a la cual llegan
los gases después de pasar por el haz tubular, para salir hacia la chimenea.
Estas calderas trabajan, casi siempre, con tiro forzado, el cual se consigue
mediante un chorro de vapor de la misma caldera o utilizando vapor de escape
de la maquina.

Pueden producir agua caliente o vapor saturado. En el primer caso, se les instala un
estanque de expansion que permite absorber las dilataciones del agua. Poseen un nivel
de agua a 10 o0 20 cm sobre los tubos superiores, la presion de trabajo no suele exceder
de 29 kg/cm?y la méaxima produccion de vapor suele ser del orden de 25 t/h.

Por un lado, las calderas pirotubulares poseen las siguientes ventajas:

Menor coste inicial, debido a la simplicidad de disefio en comparacién con las
acuotubulares de igual capacidad.

Mayor flexibilidad de operacién, ya que el gran volumen de agua permite
absorber facilmente las fluctuaciones en la demanda.

Menores exigencias de pureza en el agua de alimentacion porque las
incrustaciones formadas en el exterior de los tubos son mas féciles de atacar y
son eliminadas por las purgas.

Facilidad de inspeccion, reparacion y limpieza.

Por otro lado, presenta las siguientes desventajas:

Mayor tamafio y peso que las acuotubulares de igual capacidad.

Mayor tiempo para subir presion y entrar en funcionamiento.

Gran peligro en caso de exposicion o ruptura, debido al gran volumen de agua
almacenado.

No son empleadas para altas presiones.
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Calderas acuotubulares

En estas calderas, por el interior de los tubos pasa agua o vapor y los gases calientes
se encuentran en contacto con las caras exteriores de ellos. Son de pequefio volumen
de agua. Las calderas acuotubulares son las empleadas casi exclusivamente cuando
interesa obtener elevadas presiones y rendimiento, debido a que los esfuerzos
desarrollados en los tubos por las altas presiones se traducen en esfuerzos de traccién
en toda su extension.

Valvula de
seguridad Salida de
vapor saturado
Vapor
sobrecalentado

Vapor
saturado
Tambor
de vapor
Agua
hirviendo

Gases de
escape

. Sobrecalentador
Bajante

de agua

Tubos
de agua

Aporte
de agua

Combustible
ardiendo

Aporte de

combustible Aporte

de agua

Figura 2.5. Esquema de una caldera acuotubular.

La limpieza de estas calderas se lleva a cabo facilmente porque las incrustaciones se
quitan utilizando dispositivos limpiadores de tubos accionados mecanicamente o por
medio de aire.

La circulaciéon del agua, en este tipo de caldera, alcanza velocidades considerables con
lo que se consigue una transmision eficiente del calor y, por consiguiente, se eleva la
capacidad de produccion de vapor.

En la Figura 2.6., se representa una caldera con un solo tubo de agua. Solo una rama
del tubo se calienta, ya que la otra se encuentra protegida por una pantalla aisladora.

Figura 2.6. Esquema de caldera acuotubular con un solo tubo de agua.
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2. Produccion de vapor en la industria

En la rama izquierda, el calor caliente el agua, generando vapor y haciendo que ambos
(agua y vapor) se muevan hacia arriba.

Esta mezcla entra al colector y el agua fria pasa a ocupar su lugar en el tubo calentada.
El agua fria se encuentra en el tubo no calentado y en la parte inferior del colector.

De esta forma, existe un movimiento continuo de agua-vapor en la direccién que sefialan
las flechas, en las que siempre la mezcla de agua caliente y vapor sube al colector,
mientras el agua fria del fondo del colector baja y ocupa el lugar de esta mezcla.

Cakterin ce !t-» Vapor

Vapor 0 oMo =~

Caldetinde
lodos o como
Inferor

Figura 2.7. Configuracion de una caldera acuotubular.
Por un lado, las calderas acuotubulares poseen las siguientes ventajas:

- Menor peso por unidad de potencia generada.

- Por tener pequefio volumen de agua en relacién a su capacidad de evaporacion,
puede ser puesta en marcha rapidamente.

- Mayor seguridad para altas presiones.

- Mayor eficiencia.

- Son inexplosivas.

Por otro lado, presenta las siguientes desventajas:

- Su coste es superior.

- Deben ser alimentadas con agua de gran pureza, ya que las incrustaciones en
el interior de los tubos son, a veces, inaccesibles y pueden provocar roturas de
los mismos.

- Debido al pequefio volumen de agua, le es mas dificil ajustarse a las grandes
variaciones del consumo de vapor, siendo necesario hacerlas funcionar a mayor
presion de la requerida (ABSORSISTEM, 2017).

Combustibles

Respecto a los combustibles que podemos utilizar en las calderas, los combustibles mas
representativos son el gas natural, los gases licuados del petréleo (GLP), el gaséleo C,
el carbon y la madera-biomasa.

o Elgas natural es una mezcla de gases obtenidos directamente de la naturaleza
en yacimientos, donde el metano (CHs) constituye mas del 70% de su
composicion. Otros gases que pueden estar presentes en proporciones
apreciables son el nitrogeno (hasta el 20%) y el etano (C2Hs, hasta el 10%).
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Los gases licuados del petroleo (GLP) son mezclas de hidrocarburos en los
que mayoritariamente predominan el propano (CsHg) y el butano (CiHio),
obtenidos como primera fraccion del refino de petréleo o directamente de
yacimientos junto al gas natural, siendo este Ultimo el origen mas abundante. A
temperatura y presion ambiente su estado es gaseoso, pero se pueden licuar a
presiones no excesivamente altas, lo que facilita su transporte y almacenamiento
en forma liquida a presion.

El gasdleo C se impuso en Espafia en el aflo 1975 como sustitucion del
consumo de fuelbleo en las ciudades por razones medioambientales. Forma la
fraccion méas pesada de la familia de los gasdleos, obtenidos por cragueo en la
destilacion fraccionada del petréleo y extraidos en la fraccién que se encuentra
entre el keroseno y el fueldleo.

El carb6n que habitualmente conocemos por esta definicion es el de origen
mineral, a diferencia del de lefia o vegetal. Comercialmente, y por razones
medioambientales, se utilizan los carbones duros, totalmente carbonizados, tipo
antracita, donde el contenido en carbono supera el 70%, frente a los blandos, no
totalmente formados, tipo lignitos y turba. El carbén posee en su composicion
molecular proporciones elevadas de azufre, que se oxida en la combustion a
oxidos de azufre (SO, y SOs) que, en presencia del vapor de agua de la
combustién, terminan por reaccionar hacia &cido sulfarico (H.SO.), bien en la
propia caldera, corroyendo su fondo y el conducto de evacuacion de los
productos de la combustion o la propia chimenea, bien una vez expulsado a la
atmosfera formando con la humedad ambiental la denominada lluvia acida.

La madera como combustible ha evolucionado desde la combustion directa de
los productos de la poda —cuando no de la tala de arboles- hacia lo que hoy
agrupamos bajo la denominacién de biomasa: residuos forestales o de la
industria de la madera (serrin, virutas) y agricolas (residuos procedentes del
sector oleicola, cascarilla de arroz, cascara de almendra), comercializados en
forma de pellets o en granulado. Un objetivo de la politica energética es que la
biomasa experimente un crecimiento muy importante durante los préximos afios.

La cualidad energética que diferencia a los distintos combustibles, incluso para su
valorizacién comercial, es su poder calorifico. Cada tipo de combustible tiene una
distinta composicion molecular, y su reaccion con el oxigeno libera distintos niveles de
energia térmica. Las principales reacciones que tienen lugar en la combustién, con la
energia térmica producida, son:

Mj
kg

H+10 H0+142M]
— —_ —
27502 2 kg

Mj
S+0, —>502+165E

C+0,C0,+32.8

El balance térmico de las reacciones del conjunto de los componentes del combustible
constituye su poder calorifico, que se define como la cantidad de calor generado por la
combustion completa de una unidad de masa de éste, estando el combustible y el
comburente a una temperatura y presion de referencia.



2. Produccion de vapor en la industria

Puesto que casi todos los combustibles poseen hidrégeno entre sus elementos y, como
hemos visto, el resultado de su oxidacion es la produccién de agua, en funcion del
estado fisico en que se disperse este agua hacia el exterior de la caldera, como vapor
en los gases de combustion o como liquido una vez cedido su calor latente de
condensacién, podremos hablar de Poder Calorifico Superior (PCS) o Poder Calorifico
Inferior (PCI) del combustible. Asi pues:

- Poder Calorifico Superior, PCS, se define cuando el agua proveniente del
combustible o formada durante la combustién se encuentra en su totalidad en
estado liquido en los productos de combustion. Incluye por tanto el calor cedido
por la condensacion del agua contenido en los productos de combustion, que es
de 597.2 kcal/kg.

- Poder Calorifico Inferior, PCI, se define cuando todo el agua proveniente del
combustible o formada durante la combustion se encuentra como vapor en los
productos de combustién. No comprende el calor de condensacion, y su valor,
I6gicamente, es inferior al PCS.

Desde el punto de vista de la combustion, el PCI es el que habitualmente da una idea
mas real del proceso de combustion, dado que en la mayoria de aplicaciones la
temperatura de los humos a la salida de la caldera (Th>100 °C) hace que el agua
formada en la combustion escape en la forma de vapor a la atmdésfera. No ocurre asi
con las calderas de condensacion, cuya denominacion proviene de hacer enfriar los
gases de combustion antes de su expulsion a la atmésfera al objeto de condensar el
vapor de agua y recuperar el calor latente de transformacion vapor/liquido.

A continuacién, se indican los valores medios de PCS y PCI de los principales
combustibles, queriendo destacar que estos valores pueden variar con la mezcla de
componentes del combustible que utilicemos en cada momento, dato que puede ser
facilitado por el proveedor del mismo. La observacion de los valores de las tablas
siguientes nos permite apreciar los aspectos que se han comentado sobre las
propiedades de los combustibles (IDAE, Guia técnica sobre procedimiento de
inspeccidn periddica de eficiencia energética para calderas, 2007):

COMBUSTIBLES SOLIDOS

Antracita 875 B.194 9,53 8,19 34,30 34,70
Madera seca 5.d 4539 5.28 454 16,00 sd
Madera hiimeda s.d 3440 4,00 J.b4 14,40 sd

(1) Carbdon desmenuzado

Figura 2.8. Poderes calorificos de combustibles solidos. Fuente: (IDAE, Guia técnica sobre procedimiento
de inspeccion periddica de eficiencia energética para calderas, 2007)

26



2. Produccion de vapor en la industria

COMBUSTIBLES LiguiDoS
Densidad PCl PCS
kg/m? keal/kg kWh kg te/kg M) kg M)/ /kg
GLP Propano 506t 11.073 12,88 11,07 &6,35 50,45
GLP Butano 580 10.939 1272 10,04 45,79 49,68
Queraseno 780 10,368 12,06 10,37 4340 46,50
Gasdleo C 850 10.059 11,74 10,10 42,28 43,12
Fueldleo n? 1 944 G699 11,28 a0 40,60 42,70

(1) Densidad en estado liguido a 2o *C
Figura 2.9. Poderes calorificos de combustibles liquidos. Fuente: (IDAE, Guia técnica sobre procedimiento
de inspeccién periddica de eficiencia energética para calderas, 2007)

COMBUSTIBLES GASEDSOS

.
m ptilplel

Carbén 9,08 kWh/kg 9,43 kWh/kg 96,3
Gasdleo 10,28 kWh/| 10,89 kWh/kl 94,4
Gas butano 12,73 kWh/kg 13,79 kWh/kg 92,3
Gas propano 12,86 kWh/kg 13,97 kWh/kg 92,1
Gas natural 10,83 kWh/Nm® 11,98 kWh/Nm? 90,4

Figura 2.10. Poderes calorificos de combustibles gaseosos. Fuente: (IDAE, Guia técnica de disefio de
centrales de calor eficientes, 2010)
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3. Importancia de la eficiencia energética

3. Importancia de la eficiencia energética.

El debate energético debe ir més alla de las energias renovables

" / y abordar la importancia de una mejora en la eficiencia

\ energética. Segun la Agencia Internacional de la Energia (IEA),

en 2035 el 30% del consumo energético provendra de energias
renovables.

Por ello, el 70% restante serd cubierto por energias
convencionales, que utilizan recursos limitados, costosos y que
afectan al clima. Mayor eficiencia es clave en el camino hacia un
suministro renovable de la energia, que beneficiara a personas, medio ambiente y
compafias. Sin embargo, el desarrollo en esta area no va lo suficientemente rapido, y
s6lo una buena estrategia internacional de eficiencia desde varios frentes lo permitiria.

Existen dos aspectos fundamentales para un avance real: la tecnologia y la creacion de
un momento social que lo impulse. En primer lugar, una tecnologia avanzada debe ser
la base del éxito hacia la eficiencia energética, pues abre oportunidades econémicas
considerables. Asi, hay que invertir en I+D para aumentar la eficiencia y la sostenibilidad
de los elementos que mas energia consumen.

La industria utiliza el 32% de la energia consumida mundial, resultando apremiante la
puesta en marcha de procesos productivos eficientes que afecten a toda la cadena de
creacion de valor. En todos estos campos, la innovacién es la clave. Aunque la
tecnologia puede contribuir enormemente a la consecucion de objetivos, se necesita
una aceptacion previa por la sociedad y unas condiciones adecuadas a nivel politico.

Por ello, crear un momento social es el segundo de los aspectos a tener en cuenta para
conseguir una verdadera eficiencia energética. La IEA afirma, sin embargo, que las
soluciones de eficiencia no se difunden con la rapidez necesaria para contribuir de
manera significativa al aseguramiento del suministro, a la viabilidad econémica y a la
proteccion climatica.

Es necesario que la eficiencia energética sea un factor esencial en las decisiones sobre
inversiones que adoptan diariamente empresas y personas que, junto a la
responsabilidad que asume la industria, exista una actuacion decidida por parte de la
politica.

Es una noticia que la Unidn Europea haya establecido unos objetivos ambiciosos al
respecto, como la reduccién de consumo energético en un 20% hasta 2020. Para que
el mayor numero posible de consumidores utilicen las tecnologias de eficiencia
energética existentes, la politica debe crear las condiciones marco adecuadas
estableciendo una regulacion estatal general sobre la eficiencia energética y resaltando
las ventajas econdémicas de estas tecnologias.

Para superar los obstaculos que frenan la inversion, como la falta de mentalizacién o de
informacion con la que cuenten los responsables de toma de decisiones, han de
implementarse medidas activas como auditorias energéticas que permitan
institucionalizar los asuntos energéticos en las politicas de las compafiias, mejorando el
conocimiento mediante estandares de calidad estrictos y certificables. Ademas, modelos
de financiacion alternativos ayudaran frente a presupuestos de inversion limitados.
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3. Importancia de la eficiencia energética

El debate sobre los medios y las formas hacia un consumo mas racional de la energia
debera intensificarse a todos los niveles: en la politica, la industria y las personas.
Afortunadamente, la Comisiébn Europea, a través de su Directiva sobre Eficiencia
Energética y con la posibilidad de la introducciébn de sistemas obligatorios para
alcanzarla, ha creado las condiciones necesarias para avanzar y hacer que la idea de
eficiencia energética arraigue en la sociedad y se presente, por primera vez, en el lugar
que le corresponde (Denner, 2013).

Por otro lado, respecto a la competitividad de la empresa, la energia es un factor
importante en el crecimiento de la productividad industrial. La energia, de media,
representa entre el 1% y el 10% de los costes totales de produccién. Para industrias
muy intensas energéticamente como la del acero, quimicas, papel, farmacéuticas,
cementeras y materiales de construccién, el porcentaje de los costes de energia es
incluso mayor, entre el 15% y el 40% de media (State of Green, 2015).

El consumo de energia por parte de la industria permanecié constante en la Unién
Europea entre los afios 2000 y 2007 como resultado de un balance entre el incremento
de la actividad industrial y los ahorros energéticos; sin embargo, desde entonces ha
decrecido rapidamente. Como resultado, el consumo industrial en 2013 fue un 17%
inferior al del 2000. Mas de la mitad de esta reduccion estuvo relacionada con la
reduccion de la actividad industrial y solo un cuarto a ahorros energéticos.

Los ahorros de energia han sido 2.5 veces mas bajos desde 2007 que durante el periodo
2000-2007, por lo que ha habido un progreso en la eficiencia energética mucho mas
lento desde la recesion (0.9%/afio desde 2007 comparado con el 1.9%/afio anterior),
debido al progreso mas lento en la mayoria de industrias e incluso ninguna mejora en
otras (por ejemplo, en la del acero, cemento y maquinaria). De media, la eficiencia
energética se ha visto incrementada en un 1.4% anual en la UE desde el afio 2000.

El progreso més lento en la eficiencia energética descrito fue debido a la recesion, ya
gue, el consumo no siguio a la reduccion de actividad, porque, por un lado, los grandes
equipos no operan a su maxima capacidad y, por tanto, son menos eficientes, y, por
otro lado, parte del consumo no esta unido al nivel de produccion.

La industria quimica es la rama con el principal consumo de energia con el 19% del
consumo industrial total en 2013, seguido de la del acero con un 18% (Figura 3.1.;
mientras que la cuota de la industria quimica esta progresando (+1.5 puntos en la UE
desde el 2000), la cuota de la industria del acero esta decreciendo (-2 puntos).

2% 2%

. 2% 3% 38
2%
3% 3%
) 3
43 » Quimica Hierro y acero

Papel = Alimentaria

» Otras manufacturas u Mo férrea

= Madera = Construccidn

2010 2013 _

Minerales no metalicos

' -

‘ 13% |
1% 12% | 12%

Figura 3.1. Cuota de las distintas ramas industriales respecto al consumo total industrial en los afios 2010
y 2013. Fuente: (Intelligent Energy Europe Programme of the European Union, 2015)

18% = Maquinaria

n Transporte
= Textil
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3. Importancia de la eficiencia energética

Con respecto a las energia primarias utilizadas, el gas natural y la electricidad son las
fuentes de energia dominantes para la industria con respectivamente el 32% y el 31%
del mercado en 2012 (Gréfica 3.1.). La electricidad ha experimentado un rapido
crecimiento entre el afio 2000 y el 2012 (4 puntos), al igual que la biomasa y el calor (3
puntos cada uno).

La contribucion de todos los combustibles fésiles ha decrecido: -2 puntos para el gas
natural y el carbon (incluyendo el lignito) y -5 puntos para los derivados del petréleo
(Intelligent Energy Europe Programme of the European Union, 2015).

Mix de energia en el sector industrial de la Unién Europea

100%
90%
80%
70%
60%
50%
40%
30%
20%
10%

0%

2000 2012

B Carbon  ® Derivados del petréleo  ® Gas Calor M Electricidad ™ Biomasa

Gréfica 3.1. Mix de energia en el sector industiral de la Union Europea. Fuente: (Intelligent Energy Europe
Programme of the European Union, 2015)

Con lo descrito anteriormente, vemos que la industria quimica posee un alto consumo
de energia y, por tanto, un gran porcentaje de sus costes de produccién estan
relacionados con ésta.

Ademas, vemos que las fuentes primarias mas utilizadas son el gas natural y la
electricidad. Con la creciente subida del precio de la electricidad en Espafia debido a,
entre otras cosas, los problemas de suministro de gas natural procedente de Argelia,
principal proveedor de gas a Espafia con una cuota del 59% (hipertextual, 2017), la
eficiencia energética se vuelve un aspecto fundamental a considerar dentro de
cualquier compaiiia para reducir costes y permanecer competitivas en un mercado
internacional.
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4. Medidas de ahorro de vapor

4. Medidas de ahorro de vapor.

Los sistemas de vapor representan alrededor del 30% de la energia total utilizada en
aplicaciones industriales de fabricacion de productos. Estos sistemas son
indispensables para transportar la energia necesaria para procesos de calentamiento,
control de presién, separacion de componentes, y produccion de agua caliente para
reacciones de proceso.

Debido a que el coste de la energia sigue subiendo, las plantas industriales necesitan
medidas efectivas para reducir la cantidad de energia consumida por sus sistemas de
vapor. Para ayudar a conocer esta necesidad, el Programa de Tecnologias Industriales
del Departamento de Energia de Estados Unidos (U.S. Department of Energy’s (DOE)
Industrial Technologies Program) trabaja con las plantas mas consumidoras de energia
de Estados Unidades para descubrir oportunidades para reducir tanto los costes como
el uso de la energia mientras mantienen, o incluso aumentan, su productividad.

Los sistemas de vapor industriales pueden incluir generacion, distribucioén, uso final, y
componentes de recuperacion, tal como muestra el diagrama inferior. Los equipos de
uso final incluyen intercambiadores de calor, turbinas, columnas de fraccionamiento, etc.

Distribucion
Z35e5 I_‘\l, [

combustion I

Precalentador
WMMW
gire combustion

Economizadaor TITI

Uso final

Intercambiador calor
de carcasa y tubo

proceso

7 % calentador

calentadaor |00
Proceso JLLLL) Trampa
wapor

Trampa

f' Generacion

Tangue
colector de

condensado

Combustible

Aire combustion
—

condensado

Recuperacion

i ]

Figura 4.1. Esquema general de un sistema de vapor.

Conseguir un sistema de vapor mas eficiente podria reducir los costes anuales de
energia de la planta en miles de millones de euros y las emisiones medioambientales
en millones de toneladas cubicas. Alrededor del 80% de la energia utilizada en la
industria de la celulosa y el papel es dedicada a la generacion de vapor, y los sistemas
de vapor consumen aproximadamente la mitad de la energia usada en las industrias
guimicas y en refinerias del petréleo. Tipicamente, las plantas que realizan una
valoracion de sus sistemas de vapor y, ademas aplican las oportunidades identificadas,
pueden conseguir ahorros entre un 10 y un 15% por afio.

Un ejemplo de una planta grande podemos encontrarlo en J.R. Simplot Company. Esta
empresa en Caldwell, Idaho, mejoré el sistema de vapor en su planta de procesado
alimenticia en los siguientes aspectos: mejora de sus quemadores y sus controles,
instalacion de sistemas de ajuste de oxigeno en las chimeneas de sus calderas, y
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recuperar mas condensado para reducir el nUmero de calderas para alcanzar la carga
de vapor. Estas medidas permitieron un ahorro de 15239696 kWh de gas natural y
526000 kWh de electricidad anualmente. En el verano de 2005, los costes de energia
de la planta eran inferiores a casi $300000 por afio.

Las plantas pequefias también tienen potencial de ahorro. En 2001, se evaluaron en
EE.UU. 18 sistemas de pequefias y medianas empresas. Se identificaron 89 mejoras en
el sistema con una media de retorno de la inversion (payback) de solo 7 meses. En ese
momento, los ahorros anuales acumulados estimados eran de casi $3 millones.

Las medidas mas comunes para incrementar la eficiencia del sistema de vapor se
pueden resumir en la siguiente tabla:

MEDIDAS DE AHORRO DE VAPOR

Generacion
o Minimizar el exceso de aire de combustion.
o Limpiar las superficies de transferencia de calor de las calderas.
o Considerar calderas de alta presion con turbinas de contrapresion.
o Mejorar el tratamiento de agua para minimizar la purga de la caldera.
o Optimizar la tasa de venteo del desaireador
Distribucion
o Reparar las fugas de vapor.
o Minimizar el vapor venteado.
o Asegurar un buen aislamiento en tuberias, valvulas, accesorios y tanques.
o Implementar un programa de mantenimiento de trampas de vapor.
o Aislar el vapor de las lineas en desuso.
o Usar turbinas de contrapresion en vez de vélvulas de reduccion de presion.

Recuperacion

Optimizar la recuperacion de condensado.

Usar condensado de alta presion para producir vapor de baja presion.
Instalar equipos de recuperacion de calor como economizadores.
Recuperar energia de la purga de la caldera.

Recuperar energia térmica de corrientes residuales.

O O O O O

Figura 4.2. Medidas de ahorro de vapor en las diferentes zonas del sistema de vapor.
Fuente: (U.S.Department of Energy, 2006)

Otro ejemplo préctico real de la implementacion de algunas de estas medidas se dieron
en la planta petroquimica Dow Chemical en su sede de Hahnville, Louisiana. La
evaluacion la llevé a cabo el Departamento de Energia de los Estados Unidos y encontré
varias oportunidades de ahorro tanto a corto como a medio plazo con necesidad de poca
inversion. Las acciones llevadas a cabo les han permitido ahorrar alrededor de 1,9
millones de dolares anualmente consiguiendo ahorros de gas natural equivalentes a
79715 MWh, con so6lo 1,5 meses de retorno de la inversion.

En el siguiente link se puede encontrar la informacion completa sobre la evaluacion de
este caso en concreto y en la Figura 4.3. ver una foto del emplazamiento estudiado:
https://www.energy.gov/sites/prod/files/2014/05/f16/dowassessmentsavings.pdf
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v

Figura 4.3. Vista aérea del emplazamiento de Dow Chemical en Louisiana. Fuente: (U.S.Department of
Energy, 2007)

En este TFM, se van a aplicar técnicas de ahorro en las zonas de distribucion y
recuperacion en una industria simulada, por lo que, vamos a explicar en esta seccion
algunos ejemplos cualitativamente de medidas de ahorro en la zona de generacion de
los mencionados en la Figura 4.2. Puede resultar interesante mencionar y explicar como
aplicar estas medidas para aquellas compafiias responsables de la generacion de
vapor, ya sea como actividad de negocio principal o para su autoabastecimiento.

4.1. Minimizar el exceso de aire en la combustion

Problema:

Para llevar a cabo la combustion, debe haber tres elementos en el mismo espacio y
tiempo. A la union de éstos, se le denomina el triangulo de combustion o de fuego:

- Combustible.
- Comburente.
- Fuente de ignicion.

La combustion debe ser completa para evitar desperdicio de combustible y que se
produzcan inquemados que escapen por los gases de la chimenea. Por ello, la cantidad
de comburente, normalmente se utiliza aire, debe ser al menos la relacion
estequiométrica para quemar todo el combustible. Debido a las impurezas del aire 0 a
variaciones en los quemadores, la carga o cualquier otra condiciéon que afecte a la
combustién, se trabaja con un porcentaje de exceso de aire para nunca estar en defecto
de oxigeno.

La cantidad de exceso de aire requerida depende de:

- Tipo de combustible.

- Disefio del quemador.

- Caracteristicas del combustible y preparacion.
- Disefio del horno.

- Carga como porcentaje de la carga maxima.

- Velocidad de infiltracion de aire.

- Condiciones ambientales.

- Ofros factores menos relevantes.
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4. Medidas de ahorro de vapor

Para determinar el exceso de aire apropiado para cada instalacion, habria que realizar
pruebas para poder establecerlo y ajustarlo.

En la siguiente figura, Figura 4.4., se muestran valores tipicos de excesos de oxigeno y
aire segun el combustible utilizado a carga maxima.

Combustible %0, en los gases de combustién % minimo de exceso de aire
(3as natural 06a3 3-15
Fuel-oil 1,5a3 T-15
Carbon 4,0a6,5 25-40

Figura 4.4. Porcentaje de aire en exceso segun el tipo de combustible.

El rendimiento de la caldera se define como la razén entre el calor transferido al fluido
de trabaja o proceso deseado y el contenido energético del combustible.

El rendimiento se puede ver afectado por el disefio de la caldera, la carga, el exceso de
aire, la temperatura del gas de combustién, su mantenimiento... Por ejemplo, una
pérdida del 1% de rendimiento se puede deber a un aumento del 2% en el exceso de
oxigeno o un incremento de 23 °C en la temperatura del gas de combustion.

Considerando un combustible fijo y una carga fija en la caldera, en la Figura 4.5. se
pueden ver las pérdidas en funcién del aire:
MEZCLADO POBRE

PERDIDAS ~ ceeereeeee BUEN MEZCLADO
TOTALES

PERDIDA
MINIMA

< DEFICIENCIA T EXCESO —
A DE AIRE
DE AIRE RAZON EJ

AIRE - COMBUSTIBLE

imiramanta rnracta

Figura 4.5. Tipos de pérdidas segln la cantidad de aire aportada a la caldera.

Solucién:

El aire para la combustién, como se ha indicado anteriormente, se aporta en cantidad
superior a la tedrica para garantizar que no se produzcan inquemados, ya que, éstos
implican pérdida de rendimiento y emisiones nocivas, por lo que, es necesario mantener
un margen de seguridad para compensar oscilaciones de magnitudes ambientales y del
combustible.

La instalacién de un analizador de oxigeno para monitorizar el exceso de éste en los
gases de escape de la caldera permitira trabajar con un margen de seguridad mas
estrecho, dado que el exceso (o la falta) real de oxigeno esta vigilado de forma
permanente.
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Un ejemplo del controlador del actuador del aire seria el siguiente:

% OXIGENO

CAUDAL DE VAPOR 0

U OTRA “SENAL" DE CARGA

-—K|<£ 3 :tl-—-; A
I 1
| o= K f
Ly f(x) &4
L

ALTERNATIVA /
: ? U
BIAS AJUSTABLE

POR EL OPERADOR
E}El

AL SISTEMA
DE CONTROL BASICO

Figura 4.6. Légica de un controlador del actuador del aire a la caldera.

La funcién genera una consigna que es funcion de la carga de la caldera o de otro indice
de la velocidad de fuego. Tiene que estar basada en pruebas con la caldera realizadas
a 3 0 mas cargas Yy el operador tiene la opcion de afadir un bypass a la consigha
generada.

El controlador esta ajustado con baja ganancia e integral lenta.

Se colocan unos limites en la salida para evitar que fallos en el analizador hagan que la
salida se vaya a un extremo.

Ahorro:

El ahorro producido con el control continuo del oxigeno se puede evaluar con la
siguiente grafica, Figura 4.7.. Para mostrar como se aplica, hemos utilizado el siguiente
ejemplo:

- Antes del ajuste mediante el analizador de oxigeno se registraba un exceso en
la salida de gases de un 7,1% y con una temperatura de los gases de 222 °C.

- Después del ajuste, el exceso de oxigeno pas6 a ser un 2,9% y la temperatura,
198 °C.

En el gje de la izquierda, se fija el porcentaje de oxigeno registrado en la salida de gases
y se traza una linea hasta la escala oblicua con diferentes temperaturas en la salida de
la chimenea. En el punto de corte, se traza una linea horizontal hasta la interseccion el
eje de la derecha, el cual representa al porcentaje de eficiencia en la combustion.
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%0, 15 224 % EXCESO
DE AIRE

90 %
EFICIENCIA
DE LA
85 COMBUSTION

Aprox. 82%
14 180
= Aprox. 78,5%
134148
2-1+120
Lectura antes del ajuste:

Oxigeno: 7,1% 11 +4+99

Temperatura: 222°C

CO:0 -+
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6 Lectura después del ajuste:
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gﬁ F o593 CO: 90 ppm
e 40

Figura 4.7. Gréfica para estimar el rendimiento de la combustién el porcentaje y temperatura de los humos
de la chimenea. Fuente: (Tiempo Real, 2010)

En este caso, vemos que pasamos de un 78,5% de rendimiento a un 82%, un
incremento del 3,5%.

Una estimaciéon aproximada del ahorro producido seria el resultado de la siguiente tabla:

Ahomo por cada 100 euros de costo de combustible, por incremento
de |la eficiencia de la combustion

Se consideran constantes las pérdidas por radiacion

Eficiencia Eficiencia mejorada

original 55% |60% |65% |7O0% |[75% |80% (85% |90% [95%
50% 910 16,70 | 23,10 28,60| 33,30 37.50(|41,20 |44,40 |47 40
55% 8,30 | 1540 21,50| 26,70 31,20)35,30 |38,00 (42,10
B0% 7,70 14,30) 20,00 2500|2940 |33,30 |37,80
65% 7,100 13,30 1880|2350 |27,80 |31,60
TO% 6,70) 1260|1760 |22,20 (2630
T5% 6,30)11,80 |16,70 |21,10
BO% 590 |11,10 |1580
B5% 5,60 | 10,50
B0% 5,30

Figura 4.8. Tabla de estimacion de ahorro en combustible por mejorar la eficiencia de la caldera. Fuente:
(Tiempo Real, 2010)

Si continuamos aplicando nuestro ejemplo, en el cual pasamos de un rendimiento del
78,5% al 82%:

- Primer tramo del 75% de eficiencia original al 80% de eficiencia mejorada: 6,30€.
Como en nuestro caso pasamos del 78,5 al 80%, realizando una regla de tres
resulta 1,89€.

- Segundo tramo del 80% de eficiencia original al 85% de eficiencia mejorada:
5,90€. Como en nuestro caso pasamos del 80 al 82%, realizando una regla de
tres resulta 2,36€.

La suma de ambos da como resultado un ahorro de 4,25€ por cada 100€ de gasto de
combustible (Tiempo Real, 2010) (FENERCOM, 2013).

Esta es una aproximacion para una instalacion genérica. En una industria concreta, si
se tienen caudalimetros de combustible, se puede cuantificar exactamente comparando
la situacion anterior y posterior a la monitorizacién continua de oxigeno.
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4.2. Limpiar las superficies de transferencia de calor de las calderas.

Problema:

El ensuciamiento de los tubos por los que pasa el condensado que vaporiza en las
calderas acuotubulares provoca ineficiencia en la caldera. Un tubo sucio transfiere
menos cantidad de calor por unidad de superficie. Como consecuencia se reduce la
cantidad de vapor producido y se incrementa la temperatura de los gases de escape.
Esto se traduce en una pérdida de eficiencia y en un aumento del consumo de
combustible en la caldera.

Los tubos se pueden ensuciar por diversos motivos:

- Formacion de sales en el lado de agua que se acumulan al evaporar el agua y
precipitan formando incrustaciones. Este fendmeno dependen de la calidad del
agua y es mas severo cuando mayor sea la presion del vapor que se produce.

-

Figura 4.9. Ejemplo de tubo con las paredes llenas de precipitado de sales.

Solubilidad del sulfato de calcio en agua pura
1000

y = =0.0602986x" + 5.65504x 4+ 307.332
R? = 0,838231

¥ 100 infy} = ~0.0211426x + 7.32848 |
E, - | R* = 0.989753
3 I
a .
3 : : ™
10 A CaSO4x2HZO
E Ca504x0.5H20 [N
7 Cas04
~J
1
0 100 200 300

Ternperatura (°C)

Figura 4.10. Gréfica de solubilidad del sulfato de calcio segun la temperatura. Fuente: (Chemical
Engineering Blog, 2011)
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- Formacion de hollin y depdsitos en el lado del horno. Principalmente causados
en hornos de carbon y fueles pesados que acumulan compuestos
incombustibles.

o C % =
Figura 4.11. Tubo con hollin en las paredes.

Solucién:

Se puede reducir el ensuciamiento con distintas medidas:

- Mejorar la calidad del agua de aporte: reduce el aporte de sales disueltas,
reduciendo la formacion y acumulacién de sales en los tubos, en el lado de agua.

- Tratar el condensado recuperado que pueda estar contaminado. Si se produce
una fuga en algunos de los equipos que consumen vapor, el condensado que se
retorne a la caldera va a estar contaminando y provocara ensuciamiento de los
tubos.

- Reducir la presiéon de operacion. Reduce la temperatura en la caldera y se
ralentiza la velocidad de los fendmenos que ocasionan la precipitacién de sales
y ensuciamiento.

- Instalar sistemas de limpieza de hollin. Necesario en calderas que utilizan
combustibles pesados o que generen soélidos durante la combustién (Tiempo
Real, 2016).

Figura 4.12. Ejemplo de sistema de limpieza mecanica manual. Fuente: (Optimise Heat & Steam, 2017)

La limpieza con acido esta limitada a una vez por afio y el empleo de ciertos productos
en base cloro se esta eliminando en muchos paises por problemas medioambientales.
Las limpiezas mecénicas incluyen las limpiezas periddicas con adaptadores, cepillos,
pasadores y herramientas especiales (Sanz, 2014).
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Ahorro:

4. Medidas de ahorro de vapor

Estimar el ahorro conseguido como consecuencia de tomar medidas para la reduccién

del foul
severid
mencio

ing es una tarea dificil, ya que, depende de muchas condiciones de proceso, la
ad de la cantidad de fouling en las superficies, etc. Por tanto, podemos
nar en las partidas en las que se puede conseguir ahorro:

Inversién. Para disminuir el impacto del fouling en el proceso, usualmente se
sobredimensiona la superficie de transferencia del intercambiador en la base de
disefio. El sobredimensionamiento ronda el 10-15%, con una media en torno al
35%. Esto aumenta la inversion inicial, requiere mas espacio, e incrementa los
costes de transporte y la instalaciéon. Si reducimos la aparicion de fouling con
medidas de prevencion evitariamos incurrir en este sobrecoste.

Energia. Este es un gasto directo si se produce fouling. Cuanto mas fouling, mas
se reduce la transferencia de calor y mas cantidad de combustible es necesario
gquemar para alcanzar nuestros requerimientos de temperatura. Reduciendo el
fouling y con limpiezas preventivas reducimos estos costes directos.

Paradas de planta. Si el fouling se convierte en un problema severo y no
conseguimos que funcione correctamente el proceso, habra que realizar paradas
programadas para poder limpiar el intercambiador de calor. En cualquier
industria, parar la produccion también significa dinero, por lo que, indirectamente
se perderan beneficios debidos a la suciedad.

Mantenimiento. Segun Pritchard y Thackery, alrededor del 15% de los costes
de mantenimiento estan relacionados con calderas e intercambiadores de calor
y, la mitad de éstos, estan relacionados con el fouling.

En conclusion, el fouling puede resultar muy caro en refinerias y petroquimicas, ya que,
aumenta el consumo de combustible, produce una operacion discontinua y pérdidas de
produccién, y aumentara los costes de mantenimiento. Panchal (Laboratorio Nacional
de Argonne), basado en el estudio de Van Nostrand, recalcul6 las pérdidas de calor y

las eco
de EE.

noémicas asociadas al fouling de los intercambiadores de calor de las refinerias
UU. y alcanzaban méas de 2 mil millones de dolares al afio. Los costes de

mantenimiento en EE.UU. se han visto incrementados abruptamente debido a las
recientes leyes medioambientales (Chemical Engineering Blog, 2011).

Otra manera de ahorrar es utilizar vapor de baja presion para la limpieza del hollin de
los tubos en vez de vapor de alta.

PotenciaT Potencia T
L "

.l ‘TURBINAL - I. .l :'I;URBINQ:‘ - 3
A » A proceso ) A proceso
€©0-1,500P51G 150250 PSIG €00+1,500 9510 150250 506G >
(41103 BAR) (e700 (41103 BAR) (e-1708%
PRV
Vapor Vapor
limpieza L limpieza
de hollin de hollin
Caldera Caldera
Fuente de alta presion Fuente de baja presion

Figura 4.13. Esquemas de limpieza de hollin con vapor de alta y baja
presion.
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Como vemos en la Figura 4.13., en el primer esquema toma el vapor a la presion de
operacién de la caldera y con una valvula de control de presion, se reduce ésta y se
utiliza para la limpieza. En el segundo esquema, el vapor producido por la caldera pasa
por la turbina que genera electricidad y es de este vapor ya a baja presion donde se
toma para la limpieza. Con esta alternativa se podria ahorrar la mitad de dinero en el
vapor utilizado, ya que, el de baja presién es mas barato que el de alta y hemos podido
aprovechar parte de su energia en beneficio de electricidad.
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5. Introducciéon de nuestra industria

5. Introduccién de nuestra industria.

Nuestra industria simulada cuenta con todos los equipos béasicos de operaciones
unitarias tipicas en cualquier industria quimica.

Es importante recordar que no es ninguna empresa real y que todos los datos aqui
descritos son inventados pero en los érdenes de magnitud tipicos de cualquier industria
real, para que los escenarios propuestos en el siguiente capitulo sean los mas
verosimiles posible.

Una de las principales materias primas es el fenol pero no es relevante el proceso
guimico empleado, sino el sistema de vapor empleado.

En la Figura 5.1., podemos ver el sistema de disefio de nuestra industria. La zona de
generacion consta de una caldera y un tanque de alimentacién de agua, la cual llevara
asociada su tratamiento correspondiente para darle al agua la calidad necesaria para
introducirla en la caldera. Como vemos en el esquema, la generacién de vapor esta
operada por una empresa externa, por lo que, no tenemos capacidad de decisién directa
en esa zona. Sin embargo, decisiones operativas o de disefio en los usuarios de nuestra
planta produce mejoras indirectamente en la zona de generacion, generandonos
beneficios de la misma manera.

»e COLECTOR SUMINISTRO 30 barg
»e COLECTOR SUMINISTRO 15 barg

-ﬂ COLECTOR SUMINISTRO 7 barg

,e COLECTOR SUMINISTRO 4 barg

v

1
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AN \ [ Temmmmm - =
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0 " COLECTOR RETORNO 15 a 4 barg
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Figura 5.1. Sistema de vapor de nuestra industria simulada.
Centrandonos en el sistema de vapor, nuestra industria consta de:

- 4 colectores de suministro de vapor.

- 4 colectores de retorno de condensado.

- Intercambiadores de calor.

- Columnas de destilacién (vapor en rehervidores).
- Traceado de vapor.

- 3recipientes de recuperacion flash.



5. Introducciéon de nuestra industria

Los colectores de suministro de vapor se dividen de la siguiente manera, Tabla 5.1.:

Tabla 5.1. Caracteristicas de los distintos servicios de vapor.

Colector Presion | Temperatura | Consumo Servicios
Vapor alta 30 barg 250 °C 50 t/h Columnas
Vapor media 15 barg 210°C 70 t/h Columnas e intercambiadores
Vapor baja 7 barg 180 °C 30 t/h Intercambiadores y traceado
Vapor muy baja | 4 barg 160 °C 10 t/h Traceado y encamisado

Un traceado es una linea de didmetro reducido de un metal muy conductor,
normalmente cobre, que se coloca pegado a la tuberia de proceso que se quiere
mantener caliente (Figura 5.2.). El vapor cede su calor latente hacia el interior de la
tuberia de proceso, calentando el fluido que hay en su interior, supliendo asi las pérdidas
de calor que se producen hacia el exterior aunque exista aislamiento. Las necesidades
de vapor en el traceado seran tanto mayores cuantos menores sea las eficiencias del
aislamiento utilizado. Por otro lado, el encamisado consiste en un tipo de tuberia paralela
que se pone alrededor de la tuberia de proceso que se quiere calentar. Tiene una
entrada de vapor en un extremo y una salida de condensado con una trampa de vapor
al final de recorrido.

Entrada de vapor Entrada de vapor
Calor perdido Y Y
por el producto = "L |
en las tuberias 1 0
Flujo del proceso —= ) Tuberia de proceso ’ \ =
‘ J Camisa de vapor &
Aislamiento ' P (aood
Salida de g
condensado A SP)
S
..‘z(r:.‘.
b
Vapor \
¥ Salida de

Figura 5.2. Esquema de una tuberia traceada con aislamiento y una tuberia encamisada con vapor.

Los colectores principales de suministro de vapor se distribuyen en colectores mas
pequefos que dan servicio a los consumidores finales. Uno de éstos puede ser un “arbol
de suministro”, también denominado manifold de suministro de su nombre inglés 0 “SM”,
de sus siglas (supply manifold). El vapor llega al SM, el cual se compone de varias tomas
de las que parten los diferentes traceadores hacia el servicio asociado a cada uno de
ellos. Conforme ceden el calor al fluido, se empieza condensar y finalmente el traceado
finaliza su recorrido en un “arbol de retorno”, también denominado manifold de retorno
o “RM”, por sus siglas en inglés (return manifold). Cada RM esta compuesto, como un
SM, de tomas en las que desembocan los traceadores tras finalizar su recorrido.

La diferencia entre ambos manifolds es que en las tomas de los SMs sélo hay una
valvula de corte para poder alinear el suministro de vapor al traceado mientras que en
cada toma de los RMs existe una trampa de vapor que permite la evacuaciéon del
condensado producido sin dejar escapar el vapor que aun no ha condensado. Las
trampas de vapor tienen dos valvulas de bloqueo para poder intervenir en ellas para
realizarles mantenimiento y un drenaje para despresurizar el tramo bloqueado en caso
de que tengan que cambiar la trampa de vapor. Ambos manifolds tienen una vélvula de
bloqueo que engloba a todas las tomas para aislar el manifold completo y un drenaje
gue permite despresurizarlos.

condensado
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5. Introducciéon de nuestra industria

En la Figura 5.3. se muestra el circuito completo desde el colector de suministro de
vapor hasta el de retorno mientras que en la Figura 5.4. se puede ver en detalle un
manifold de retorno con doce tomas con trampas de vapor instaladas del fabricante
Armstrong.

>

Figura 5.3. Esquema de recorrido completo de sistema de traceado. Fuente: Spirax Sarco.

Figura 5.4. Imagen de un arbol de retorno real con 12 tomas. Fuente: Armstrong.

Los cuatro colectores de retorno de condensado transportan el vapor condensado tras
ceder su calor al proceso a los recipientes de recuperacion de condensado para producir
vapor flash. Dependiendo de la presion del vapor de suministro, el condensado
desemboca en un recipiente presurizado a una presion distinta a la cual se puede
recuperar vapor flash a una presion inferior.

En la Tabla 5.2. se muestra la presién del tanque flash al que desemboca cada colector
de retorno:
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5. Introducciéon de nuestra industria

Tabla 5.2. Presion de los tanques de recuperacion flash en los que desembocan los colectores de retorno.
Colector Presion suministro | Presion tanque flash
Alta presién 30 barg 7 barg
Media presién 15 barg 4 barg
Baja presién 7 barg 0 barg
Muy baja presién 4 barg 0 barg

Los caudales en estos colectores los hemos estimado en los mismos que en los
colectores de suministro aunque sabemos que la recuperacion de condensado no es
del 100%, ya que, se producen pérdidas a lo largo de todo los circuitos. Los tanques
flash estan conectados entre si, de manera que el condensado remanente del tanque
de mayor presion pasa al de presion inferior. El vapor flash producido en el tanque a
presion atmosférica se dirige a un intercambiador de calor aéreo, se condensa y se
devuelve de nuevo al tanque. Desde éste, es bombeado todo el condensado al tanque
de alimentacién de agua a la caldera, en el cual se aportara la cantidad de agua que
falte para producir nuestra demanda de vapor y se realizara el oportuno tratamiento.
Cuando el vapor producido en el tanque atmosférico es mucha cantidad, el
intercambiador no es capaz de condensarlo todo y se tiene que ventear parte a la
atmosfera.
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6. Escenarios practicos

6. Escenarios practicos.

La evaluacion practica en la que se basa este proyecto se realizara sobre un caso
particular, de una industria simulada, la cual dividiremos en varios escenarios para
realizar el estudio en detalle.

Antes de comenzar con los escenarios practicos, vamos a calcular el precio de la
energia de nuestra planta basandola en la cantidad de gas natural requerida para
producir 1000 kg/h de vapor en nuestra caldera.

El rendimiento de una caldera de vapor (n) es:
_ m, - (hy, — hy)
g - PCI
El caudal de vapor producido, m,,, lo definimos en 1000 kg/h como base para el calculo.

Si denominamos al denominador Fpecipara hacer referencia a la energia que se requiere
aportar a la caldera para formar una tonelada/hora de nuestro vapor sabiendo que el
rendimiento de nuestra caldera es del 90%, podriamos calcularlo de la siguiente manera:

my - (hv - hl)
n

Nuestra caldera produce vapor a 30 barg sobrecalentado a 250 °C a partir de agua de
alimentacion a presién atmosférica a 90 °C. La entalpia de ese vapor es 2851,34 kJ/kg
mientras que la del agua es de 376,96 kJ/kg.

Fper =

kg kJ
1000 - (2851,34 — 376,96) 1 K

Fpcy = 0.90 = 2749311,117 = 763,70 kW

Sin embargo, el coste del gas natural se suele referenciar a su poder calorifico superior
(PCS). Por tanto, hay que calcular el Fpcs:

kWh
PCS kj 119853 kJ
10835

El precio medio de 2016 del gas natural en Espafa fue de 7,66 €/GJ para industrias
(Eurostat, 2016).

Precio vapor = Fpcs - Precio gas natural

Preci —304125089k] 16] 766€—2330€
recio vapor = B 105k % =+,

El precio de vapor obtenido se ha conseguido fijjando la cantidad de 1 t/h de vapor a
producir, por lo que, podemos considerar que el precio para cualquier tipo de vapor
consumido en la planta sera de 23,30 €/tonelada de vapor.
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ESCENARIO 6.1. Mejorar aislamiento

Segun el estudio ECOFYS de EiiF (Fundacién Europea del Aislamiento Industrial)
realizado en mayo de 2014, comprobaciones en plantas industriales realizadas por
expertos, muestran que al menos un 10% de las instalaciones o no estan aisladas, o lo
estan, pero tienen el aislamiento en malas condiciones. Ademas, el aislamiento aplicado
habitualmente se basa en una decision de inversiébn minima, teniendo en cuanta sélo la
temperatura superficial para evitar dafios personales, las necesidades minimas del
proceso industrial o los promedios genéricos de pérdidas de calor.

Segun el estudio ECOFYS, se estima que el potencial ahorro en la Industria equivale a
15 plantas de generacién de energia alimentadas por carbén (500 MW) o el consumo
energético de 10 millones de viviendas. De esta manera, el potencial anual de reduccion
de emisiones de CO; seria el equivalente a las emisiones de CO, de 18 millones de
coches. A nivel de toda Europa, aislar superficies a niveles rentables y reparar
aislamientos estropeados en instalaciones industriales, implica una inversion inicial de
unos 900 millones de euros. Esta inversion inicial ahorraria a la industria unos 3,5 miles
de millones de euros cada afo.

A menudo, los requisitos relacionados con la rentabilidad econémica o la maxima
eficiencia energética del sistema de aislamiento no estan considerados. En el pasado,
con los precios del petréleo mas bajos, la eficiencia energética de la instalacion no
representaria una diferencia tan grande. Hoy dia, el precio de la energia es mucho mas
alto e incluso se espera que contindie incrementandose. Por esta razon, la brecha entre
el aislamiento actual y el aislamiento econémicamente rentable se esta incrementando.
Los costes adicionales para emisiones de CO- aceleran este potencial de ahorro.

A continuacion, las razones por las que es imprescindible el aislamiento en la industria:

- Por ahorro energético. El objetivo es reducir la cantidad de energia necesaria
para mantener el equilibrio del proceso y evitar el flujo de calor a través del
material. El aislamiento reduce las pérdidas energéticas, de tal modo que estas
pueden llegar a ser un 2-3% de las pérdidas energéticas sin aislamiento. En la
Figura 31, vemos las zonas de una valvula por las que se pierde energia al no
estar aisladas debidamente.

I

n

Figura 6.1. Captura termografica de una valvula mal aislada

- Por temperatura superficial — proteccion personal. Si no existe aislamiento
térmico suficiente, las temperaturas superficiales externas pueden ser elevadas
y provocar lesiones y accidentes en las personas. En el limite, producir efectos
de combustién e incendio en materiales combustibles préximos a estas
superficies.
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- Por proceso. En todo proceso deben evitarse transferencias térmicas que
disfuncionen el proceso por diferencias de temperaturas no admisibles. Esta
estabilidad térmica se consigue con el aislamiento.

- Porimpacto medioambiental.

v" Reduccion de CO,. El aislamiento disminuye la cantidad de energia
necesaria y, por tanto, se reducen las emisiones de CO, dado que la
mayor parte de le energia que se utiliza en los procesos térmicos procede
de la transformacion de un combustible por reaccién exotérmica del
mismo con el oxigeno ambiental.

v" Reduccion del nivel de ruido. El aislamiento acustico en la industria tiene
dos objetivos principales: proteger los oidos del personal que trabaja
cerca o en las instalaciones y reducir el sonido ambiente en el entorno
local, particularmente cuando esta situado en areas urbanas (AFELMA 'y
ANDIMAI, 2017).

Es recomendable que se utilice material aislante suministrado directamente por el
fabricante. Las propiedades deseadas en un aislante son (Z.K. Morvay, 2017):

- Baja conductividad térmica.
- Resistencia al agua y las altas temperaturas.
- Estabilidad mecénica y quimica.

En la Tabla 6.1. podemos ver algunos datos generales sobre diferentes tipos de
aislamiento:

Tabla 6.1. Conductividad térmica de algunos materiales aislantes. Fuente: (Z.K. Morvay, 2017)

Material Densidad (kg/m3) | Conductividad térmica [W/(m K)]
50 °C 100 °C 300 °C
Silicato calcico 210 0,055 0,058 0,083
Goma de nitrito expandida 65-90 0,039
Lana mineral (Vidrio) 16 0,047 0,065
48 0,035 0,044
Lana mineral (Roca) 100 0,037 0,043 0,088

Probleméatica

En las zonas mas antiguas de nuestra planta, los racks de tuberias tienen el aislamiento
de bajo espesor, ademas de en mal estado. Esto provoca que se produzcan muchas
pérdidas de calor a través de éstas y que aumenten, por tanto, nuestros costes relativos
a la energia necesaria para la operacién de la planta.

Solucidn

En vez de restaurar el aislamiento existente por uno en buenas condiciones, vamos a
estudiar primero cuél seria el espesor 6ptimo con el criterio econémico, siempre y
cuando, se cumplan unos criterios de pérdidas maximas.

Segun la “Guia de buenas practicas en el aislamiento industrial” de Fenercom (AFELMA
y ANDIMAI, 2017), para procesos industriales se recomiendan unas pérdidas maximas
de 90 W/m?2.
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En la Figura 6.2., vemos un esquema de la tuberia con aislamiento con la denominacién
de cada uno de los didmetros que intervienen en el calculo de pérdidas de calor.

Fluido i A

Aislamiento —» D1 |[D2 D3

Tuberia

Figura 6.2. Esquema de una tuberia con aislante.

Para calcular el coeficiente de transmitancia térmica (U) utilizaremos la siguiente
formula:

1
D, D3
D3 + D3 * ln (D_l) + D3 * ln (D_z) + 1
Dl : hfluido 2 ktuberia 2 kaislamiento haire

Los diametros son los identificados en el esquema; hauido €S €l debido al fluido que circula
por la tuberia; kuwveria €S referida al material de la tuberia; Kasiamieno €S referida al
aislamiento elegido; y haie €s el debido al aire que circula por el exterior de la tuberia.
Los dos primeros términos del denominador son generalmente mas pequefios
comparados con el resto y se podrian despreciar. Para nuestros calculos solo se ha
despreciado el primer término relativo al fluido en la tuberia.

1
U=

1
Rtuberia + Raislamiento + h

aire
Para calcular hare Se tienen que evaluar las siguientes propiedades termodinamicas del
aire: conductividad térmica (k), viscosidad (u), coeficiente de expansion (B=1/T),
densidad aire (p), viscosidad cinematica (v), calor especifico (Cp) y difusividad térmica
(a) a la temperatura media de pelicula de aire.

_ Tsuperficie + Tambiente
Tmedia - 2

El coeficiente haie tiene en cuenta la combinacion de los fendmenos de conveccion (libre
o forzada) y la radiacion.

haire = hradiacién + hconveccién combinada

La radiacion se calcula con la siguiente formula:

4 4
Tsuperficie - Tambiente

hragiacion =0 - € —

Tsuperficie ambiente

La conveccion forzada se modela mediante la correlacion de Churchill y Bernstein para
flujo externo a cilindros:

Nu - kaire

hconveccién forzada = D
3
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4/5
Nu=20,3+
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La conveccién natural se modela mediante la correlacion de Churchill y Chu:

Nu - kaire

hconveccic’m natural =
Ds
2

0,387 - Ral/®

Nu=40,6+
’ 9/1618/27
[1 n (0,559) ]

Pr

La conveccién mixta se calcula de la siguiente manera:

h _ Nucompinado * Kaire
conveccion mixta — D
3

0.25
— 4 4
Nucombinado = (Nuforzada + Nunatural)

Una vez que tenemos el coeficiente U, el calor que fluye a través del aislamiento se
estima como:

Q"=U- (Toperacién - Tambiente)
Mientras que las pérdidas de calor por unidad de longitud se calculan como:
Pérdidas de calor por metro lineal (Q/L) =m - D5 - Q"

Las temperaturas de la superficie exterior (Ts) y de la superficie de contacto entre el
aislante y el tubo (T2) normalmente no se conocen, por lo que, se comienza suponiendo
una para cada una y realizamos todos los calculos anteriores con las temperaturas
supuestas. Una vez tenemos el valor de Q”, recalculamos dichas temperaturas (en la
Figura 6.3. tenemos un esquema con las diferentes temperaturas que intervienen en los
calculos):

Fluido
Aire T,

Aislamiento —» T
/ int
Tuberia
Figura 6.3. Diagrama con las diferentes temperaturas que intervienen en los célculos.
Ty = Tine — Q" - Reuveria

_ n
TZ = T1 - Q : Raislamiento

Se producen varias iteraciones tomando siempre en la iteracién siguiente las
temperaturas calculadas con las férmulas anteriores hasta que las temperaturas
supuestas y las calculadas al final de los calculos apenas tengan diferencia.
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Escenario 6.1. Mejorar aislamiento

Los calculos para las pérdidas de calor de las tuberias sin aislamiento son los mismos
pero sin el término relativo a la resistencia del aislamiento (Chemical Engineer's Guide,
2015).

Un ejemplo de cémo evolucionan las pérdidas de vapor en una tuberia de 6” con
aislamiento de lana mineral de roca con un recubrimiento de aluminio oxidado con un
factor de emisividad de 0,13 y con una temperatura ambiente media de 20 °C, se
muestra en la Gréfica 6.1. para varias temperaturas del fluido que circula por su interior:

Evoluciéon de las pérdidas de vapor segun el

aislamiento
600,00
= 500,00
it
=
= 400,00
o
—
< 300,00 —
2 .
S 200,00 X
[m] m
= P -— 0
o 100,00 -- (.\ PRy n ;; ;; a &
0,00 '
0 20 40 60 80 100

ESPESOR AISLANTE (MM)

Fluido 2509C Fluido 2109C Fluido 180¢9C Fluido 160°C

Gréfica 6.1. Pérdidas energéticas a través de una tuberia de 6” para distintos espesores de lana mineral
de roca expuesta a una temperatura ambiente de 20 °C y a diferentes temperaturas de fluido.

Para la evaluacion de nuestro caso, tenemos los siguientes parametros iniciales:

- La temperatura ambiente media anual de la Region de Murcia es de
aproximadamente 20 °C segun la CARM:

Datos climatologicos de Murcia. Decenio 2007-2016

| —
Presidn Media {mm.) TER2 | FAT4 | TETO | TEAG | TEAZ | TETS | VATS | TSEB | TEGD | TETT TETS
Temperaturas Medias *C):

Media Anual 18,8 | 18,9 | 19,4 | B4 | 1856 | 18,3 | 1.2 | 20,2 | 2.0 | 0,1 | 15,4

Figura 6.4. Temperaturas medias de Murcia en el decenio 2007-2016. Fuente: CARM.

- El acabado de las tuberias es de aluminio oxidado que tiene un factor de
emisividad de 0,13.

Superficie €

aluminio brillante 0,05
aluminio oxidado 0,13
chapa de metal galvanizado, limpio 0,26
chapa de metal galvanizado, sucio 0,44
acero austenitico 0,15
plancha de aluminio-zinc 0,18
superficies no metdlicas 0,94

L I M A ]
Figura 6.5. Imagen de un recubrimiento de aluminio y tabla con valores de emisividad para diferentes
recubrimientos. Fuente: (ISOVER, 2017)

- La velocidad media del aire la suponemos en 3,5 m/s.

959



Escenario 6.1. Mejorar aislamiento

Las condiciones de proceso para los casos que vamos a evaluar son los
siguientes:

Tabla 6.2. Condiciones de proceso de los diferentes racks de tuberias de nuestra planta.

Colector suministro Temperatura Tuberia
30 barg 250 °C 10”
15 barg 210°C 127
7 barg 180 °C 10”
4 barg 160 °C 8”

Con cada uno de los colectores seguiremos el mismo procedimiento:

1.

2.

Calcular las pérdidas térmicas por metro lineal (Q/L) en W/m.

Calcular las pérdidas econdmicas asociadas a éstas (€/m-ano).

7’ . W - €
Pérdidas (P) = Q/L () - Precioeergia

- m) - Horas funcionamiento afio (h)

Para sacar el precio de la energia en €/kWh, tenemos que hacer la conversion a
partir del precio que ya conocemos en términos masicos de 23,30 €/t vapor:

1 k 1 k €
g J =2,93.-10"5——

Preciog, i, = 0,0233 =g
T€€t0energia kg vapor - 2851,34 k] © 2,78 - 10~* kWh KWh

Calcular las pérdidas que supondran durante todo el periodo que consideramos
como horizonte de la inversion (10 afios).

Pérdidas periodo (Pp) = Pérdidas (P) x VAN
.. N 10
(1+z) _1 (1+0,03) _1

VAN = L+ d. _ M +0,08 =815
(79)-1 (o091

El VAN (Valor Actualizado Neto) es un procedimiento que permite calcular el
valor presente de un determinado numero de flujos de caja futuros, originados
por una inversion. Siendo i, la inflacion esperada del combustible (3%); y d, la
tasa de actualizacion o de descuento del dinero (8%).

Calcular el incremento del ahorro energético entre dos espesores consecutivos:
Incremento ahorro = Pérdidas periodo espi.1 — Pérdidas periodo esp;

Incremento en la inversion correspondiente por aumentar el espesor del aislante:
Incremento inversion = Valor aislamiento esp; — Valor aislamiento espi.1

Diferencia entre el ahorro producido por reducir las pérdidas de calor y la
inversién necesaria para aumentar el espesor del aislamiento.

Diferencia = Incremento ahorro — Incremento inversion
Cuando esta diferencia se hace minima, se ha encontrado el espesor 6ptimo
para nuestro servicio.

Los pasos anteriores se muestran en el siguiente flujograma de decision:
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Figura 6.6. Flujograma de decision del proceso iterativo para determinar el espesor 6ptimo de aislante por
el criterio econémico.

Los resultados obtenidos son los siguientes:

Colector alta presion 30 barg

Tabla 6.3. Analisis para encontrar espesor 0ptimo para el colector de alta presion

Espesor | Pérdidas | Coste pérdidas | Coste periodo Coste inversion [Ainversion| .
. Aahorro Diferencia
mm W/m (€/m-afio) (€/m) (€/m) (€/m)
20 457,50 107,65 877,80 40
40 257,78 60,66 494,59 383,21 60 20 363,21
60 185,36 43,62 355,65 138,94 80 20 118,94
80 147,82 34,78 283,62 72,03 100 20 52,03
100 124,77 29,36 239,39 44,23 120 20 24,23
120 109,12 25,68 209,37 30,02 140 20 10,02
140 97,78 23,01 187,60 21,77 160 20 1,77
150 93,19 21,93 178,80 8,80 170 10 -1,20

El espesor minimo con el criterio econdmico es de 140 mm. Con este espesor, se
obtienen unas pérdidas de calor de 56,28 W/m? < 90 W/m?, por lo que, lo damos valido
como el optimo. Todas las pérdidas estan referidas a la superficie exterior.



Colector media presion 15 barg

Escenario 6.1. Mejorar aislamiento

Tabla 6.4. Andlisis para encontrar espesor 6ptimo para el colector de media presion.

Espesor | Pérdidas | Coste pérdidas | Coste periodo Ashorro Coste inversion [Ainversion Diferencia

mm W/m (€/m-afio) (€/m) (€/m) (€/m)

20 422,16 99,33 809,98 42,5

40 236,20 55,58 453,19 356,79 62,5 20 336,79
60 168,72 39,70 323,71 129,48 82,5 20 109,48
80 133,76 31,47 256,65 67,07 102,5 20 47,07
100 112,32 26,43 215,51 41,13 122,5 20 21,13
120 97,80 23,01 187,64 27,87 142,5 20 7,87
140 87,28 20,54 167,46 20,18 162,5 20 0,18
150 83,03 19,54 159,31 8,15 172,5 10 -1,85

El espesor minimo con el criterio econdmico es de 140 mm. Con este espesor, se
obtiene un flujo de calor de 46,01 W/m? < 90 W/m?, por lo que, lo damos valido como el

Optimo.

Colector baja presion 7 barg

Tabla 6.5. Andlisis para encontrar espesor 6ptimo para el colector de baja presion.

Espesor | Pérdidas | Coste pérdidas | Coste periodo Coste inversion [Ainversion| .
N Aahorro Diferencia

mm W/m (€/m-afio) (€/m) (€/m) (€/m)
20 293,60 69,08 563,32 40
40 164,73 38,76 316,06 247,26 60 20 227,26
60 118,27 27,83 226,91 89,14 80 20 69,14
80 94,24 22,17 180,81 46,10 100 20 26,10
100 79,50 18,71 152,54 28,27 120 20 8,27
120 69,51 16,36 133,37 19,17 140 20 -0,83

El espesor minimo con el criterio econdémico es de 100mm. Con este espesor, se obtiene
un flujo de calor de 53,5 W/m? < 90 W/m?, por lo que, lo damos valido como el éptimo.

Colector muy baja presion 4 barg

Tabla 6.6. Andlisis para encontrar espesor 6ptimo para el colector de muy baja presion.

Espesor | Pérdidas | Coste pérdidas | Coste periodo Ashorro Coste inversion [Ainversion Diferencia
mm W/m (€/m-afio) (€/m) (€/m) (€/m)
20 204,79 48,19 392,93 37,5
40 115,67 27,22 221,93 171,00 57,5 20 151,00
60 83,73 19,70 160,65 61,28 77,5 20 41,28
80 67,22 15,82 128,98 31,68 97,5 20 11,68
100 57,09 13,43 109,53 19,44 117,5 20 -0,56

El espesor minimo con el criterio econdmico es de 100mm. Con este espesor, se obtiene
un flujo de calor de 56,4 W/m? < 90 W/m?, por lo que, lo damos valido como el éptimo.
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Escenario 6.2. Tanques de recuperacion flash

ESCENARIO 6.2. Tangues de recuperacion flash

Tal y como hemos comentado con anterioridad, cuando el vapor cede su calor al
proceso para cumplir su funcién, se condensa. El condensado resultante se debe
recuperar en la maxima proporcién que sea posible para no tener pérdidas a lo largo del
circuito; de esta forma, nos ahorramos agua de aporte a afiadir a la caldera y la energia
para calentarla.

Para las industrias en las que se utilizan varios servicios de vapor a presiones diferentes,
como la evaluada en este TFM, existe una practica de eficiencia energética para
recuperar el condensado a la misma vez que se aprovecha la energia que contiene para
producir vapor a menos presion y ahorrarlo asi de la zona de generacion.

Ejemplo de un Sistema de recuperacion de Vapor Flash

Vapor de Alta presion

A9 W .

Equipe Usuario de Vapor
" %1%_\]M_hﬁ - Vapor de Baja presion
’ l_¢ (——— -
| |

Vapor Flash ——

Equipo Usuario de Vapor

\H = '--1 \—Ej\“‘ﬁj

[ Condensado |[[p Vapor

Condensado —

Se recupera vapor flash de un sistema de alta presion a un tanque de flasheo y se reutiliza en un sistema de
baja presidn.

Figura 6.7. Ejemplo de sistema de recuperacién de vapor flash a partir de condensado a mayor presion.
Fuente: (TLV, 2017)

El vapor flash se genera debido a que el punto de saturacion del agua varia de acuerdo
a la presion. Por ejemplo, el punto de saturacion del agua a presion atmosférica es de
100 °C, pero a 10 bares es de 179,9 °C.

Cuando el condensado, que esta a 10 bares, se libera a la atmdsfera, éste contiene
demasiada energia (entalpia) para permanecer solamente como liquido, por lo que una
porcion de condensado se evapora, ocasionando que la temperatura del condensado
restante se reduzca a la de su presién de saturacion. Este fendbmeno es lo que se conoce
como evaporacion flash (TLV, 2017).

En la Figura 6.8. podemos ver el diagrama de Mollier del agua, en el cual partimos de
vapor saturado a 10 bares que condensa hasta quedar saturado a la misma presion
(linea roja). En este punto, si disminuimos la presion, el condensado ya no esta
saturado, sino que un 16% del caudal masico se convierte en vapor.
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Figura 6.8. Diagrama de Mollier del agua con la representacion del fendmeno de flasheo.

En nuestra industria existe actualmente un sistema compuesto por varios tanques de
flasheo o revaporizado (Figura 6.9.) a distintas presiones para recuperar parte de la
energia del condensado caliente.

El sistema esta compuesto por tres botellones:

- Tanque flasheo 1: recibe el condensado de alta presién y su presion de
operacion es de 7 barg.

- Tanque flasheo 2: recibe el condensado de media presion y su presion de
operacion es de 4 barg.

- Tanque flasheo 3: recoge el condensado de baja y muy baja presion y este
botellon se encuentra a presion atmosférica. El vapor flash que se produce se
condensa en un intercambiador de calor aéreo y se devuelve al tanque. El
contenido resultante se bombea hasta el desaireador.

Los tanques de revaporizado 1y 2 presentan en su disefio valvulas de alivio de presion
(PSV, pressure safety valve), las cuales estan taradas a 2 bares por encima de la presion
de operacién, ya que los circuitos de distribucién a los que estan conectados no pueden
soportar presiones mayores.

Ademas de las valvulas de alivio de seguridad, los tanques de revaporizado 1y 2 tienen
valvulas de control en la parte superior para poder aliviar presion al siguiente tanque de
flasheo con menos presion en los casos en los que se produzca demasiada cantidad de
vapor flash que el circuito no pueda asumir y suba la presioén. Estas valvulas de
regulacion de presion controlan la presién a 0.2 barg por encima de la presion de
operacion, es decir, a 7.2 barg la valvula de control del tanque 1 empieza a abrir para
aliviar vapor hacia el tanque 2 y a 4.2 barg, la valvula del tanque 2 abre hacia el tanque
3. Esto permite que, en caso de exceso de produccion de vapor, las PSVs no salten y
ademas no se pierda el vapor, recuperandose en un nivel inferior.
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Escenario 6.2. Tanques de recuperacion flash

Por otro lado, en el fondo de los tanques de flasheo se encuentran valvulas de control
de nivel (LV) que mantienen un determinado nivel de condensado en los recipientes.
Las LVs controlan a partir de los valores obtenidos de los medidores de nivel instalados

en cada uno de los botellones.

En la Figura 6.9. vemos la simulacion del sistema original:

{3000

{3000

50000.00 <

50000.00 <

C) Temparatura (C)
D Prazsure (barg)
E Mass Flow Rat (kz'h)
D Vapor Fraction

Figura 6.9. Simulacién red de condensado original.

En la Tabla 6.7. recopilamos todos los datos relevantes a la operacion (caudales,
presiones, vapor flash...):

Tabla 6.7. Principales datos de proceso de las corrientes de condensado.

Caudal Presion Presién % Caudal
Botelldn condensado tanque flash | Evaporacion | vapor flash
condensado

barg barg flash t/h

1 50 t/h 30 7 14,5 7,2

2 70 t/h 15 4 10,4 7.3

3 30 t/h 7 0 13,4 40

10 t/h 4 0 9,8 1,0

El vapor flash se calcula a partir de la siguiente ecuacion:

% vapor flash =

hliquido saturado a P; (condensado) ~— hliquido saturado a P, (tanque flash)

hvaporizaci()n a P, (tanque flash)
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Los caudales de vapor flash de la tabla son los producidos Unicamente por los caudales
de condensado de cada uno de los servicios de vapor, sin tener en cuenta el
condensado procedente de los tanques de niveles superiores. En la Figura 6.9. se
muestran los caudales totales teniendo en cuenta todas las corrientes que intervienen
en el proceso.

A pesar de que, con esta manera, estamos aprovechando parte de la energia del
condensado gracias a la evaporacién flash, no es la secuencia de botellones mas
eficiente.

En primer lugar, el condensado de 7 barg se recoge en el botellon atmosférico, por lo
que, el vapor producido gracias a esa energia no se reaprovecha en el circuito de muy
baja presioén, sino que se condensa y se devuelve al desaireador.

6.2.1. Alternativa 1
Con el objetivo de aprovechar la maxima energia posible con el vapor flash, el principal
cambio seria cambiar la corriente de condensado de 7 barg del tanque de revaporizado
3al2.

Por tanto, el sistema quedaria compuesto de la siguiente manera:

O Temparzturs (C)
D Pressure (barg)
Z Mass Flow Rate (ke/hs)
D Vapor Fraction

30.00

50000.00

Figura 6.10. Simulacion red de condensado mejorado.
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Con esta nueva configuracion, obtenemos la siguiente Tabla 6.8. de condiciones de
operacion:

Tabla 6.8. Principales datos de proceso de las corrientes de condensado con sistema mejorado.
Tanque Caudal Presion Presion | % Evaporacion Caudal
flash | condensado | condensado | botellon flash vapor flash
1 50 t/h 30 7 14,5 7,3
> 70 t/h 15 4 10,4 7,3
30 t/h 7 4 3,8 11
3 10 t/h 4 0 9,8 1,0

Con este simple cambio, hemos pasado de recuperar 12372,9 kW, correspondientes a
16.2 t/h de vapor a las distintas presiones, a reutilizar 13243,1 kW, equivalentes a 17.3
t/h de vapor distribuidas en la proporcién indicada en el diagrama. La conversion de t/h
de vapor a kW se realiza con la siguiente formula:

kIl 1h

t e 4
kW recuperados = 7 de vapor x entalpia cada presién de vapor ; x 3600 5

6.2.2. Alternativa 2
Otra alternativa seria realizar la cascada entre tanques de revaporizado lo mas completa
posible, lo que quiere decir, que cada corriente de condensado tiene que ser recolectada
en un tanque que produzca vapor flash a la presidn del siguiente servicio inferior mas
inmediato.

En la Tabla 6.9. se muestra la relacién entre condensado y vapor flash:

Tabla 6.9. Relacion entre presion del condensado y presion del vapor flash generado en cada tanque.

Presion condensado Presién vapor flash Recipiente flash
30 barg 15 barg NUEVO
15 barg 7 barg 1
7 barg 4 barg 2
4 barg 0 barg 3

Como se puede deducir de la Tabla 6.9., para realizar la correlaciéon entre condensado
y vapor flash propuesta, serian necesarios 4 tanques de vaporizado. Para una
modificacion mas sencilla, los tanques de flasheo ya instalados se mantendrian a las
presiones originales, ya que, instrumentos como las PSVs, las valvulas de control,
medidores de nivel, etc. estan disefiados para esas condiciones de presién. Por tanto,
seria necesaria la instalacion de un tanque completamente nuevo con toda la
instrumentacion necesaria. La denominacion de los botellones existentes se mantiene
igual y al que habria que instalar nos referiremos a él como “nuevo”.
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Realizamos la simulacién de como quedaria el sistema completo:

Q Temparaturs (C)
E Mass Flow Rate (kehs)
D Vapor Fraction

CONDNEW

Figura 6.11. Simulacion red de condensado con cascada completa.

Con esta alternativa conseguimos recuperar 13159,4 kW de energia, que son 17.1 t/h
de vapor.

Simplemente con esta informacion sabemos que esta alternativa no es tan rentable
como la primera, ya que, se recuperan menos toneladas/hora de vapor y su inversion
seria significativamente mayor.

68



Escenario 6.3. Trampas de vapor

ESCENARIO 6.3. Trampas de vapor

El vapor, al ceder su calor latente al proceso, condensa y pasa a llamarse condensado.
Es muy importante retirar el condensado rapidamente tanto de equipos como
intercambiadores de calor como de tuberias porque si no el condensado se acumula en
todo el circuito, el vapor no circularia y dejaria de ceder su calor latente, provocando
congelaciones en todos aquellos servicios y pudiendo provocar roturas si llegasen gotas
de condensado a valvulas de control o turbinas.

Una trampa de vapor es un dispositivo cuyo objetivo es extraer el condensado del
proceso y gases incondensables, como el aire, sin permitir que se desperdicie vapor.

Vapor

Condensado

Figura 6.12. Representacién de una trampa de boya desalojando condensado. Fuente: TLV.

Como se puede observar en la Figura 6.12., a la trampa de vapor llega una mezcla de
vapor y condensado como resultado del proceso de calentamiento de cualquier servicio
de la planta. Sin embargo, solo deja pasar al otro lado el condensado formado. De esta
forma, no se producen pérdidas de vapor que, ademas de pérdidas econémicas en
algunos casos, supondrian grandes problemas para las tuberias del sistema de retorno
de condensado, las cuales no estan dimensionadas para transportar vapor vivo a través
de ellas.

Existen varios tipos de trampas de vapor segun el principio en el que se basa su
funcionamiento:

- Mecéanicas.
- Termodinamicas.
- Termoestaticas.

Trampas de vapor mecanicas

Las trampas mecanicas se basan en el principio de la flotabilidad debido al condensado.
Hay dos tipos de trampas mecanicas: de flotador o de cubeta invertida.

Las trampas de flotador consisten en una cavidad que contienen una bola, que es el que
hace la funcion de flotador. Este esta conectado a un conjunto de mecanismo con una
valvula (como una palanca) que regula la salida del condensado de la cavidad.

Cuando se esta poniendo en marcha el proceso, el sistema se llena de condensado frio
y llena la cavidad de la trampa, haciendo que el flotador se eleve de forma que el
mecanismo con la valvula se despegue del orificio de salida, manteniéndose en la
posicion abierta. A la misma vez, un venteo situado en la parte superior del orificio de
salida, tiene un dispositivo termostético cuya posicion es abierta cuando la temperatura
es baja (Figura 6.13., 1).
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Una vez que el proceso ya esta en operacion normal, el condensado va alcanzando
mayor temperatura hasta la de saturacion del vapor. En este caso, el venteo se cierra al
ser la temperatura alta pero el condensado sigue saliendo porque el flotador sigue en la
zona superior. La descarga de condensado es de forma continua, ya que, segun la carga
de éste, el nivel dentro de la cavidad va regulando la altura del flotador, con el cual se
regula la parte de orificio que queda libre para permitir la salida (Figura 6.13., 2).

Cuando la carga de condensado es muy baja, el nivel de éste en la cavidad de la trampa
de vapor es muy bajo, haciendo que el flotador baje y, con él, baje el mecanismo de la
vélvula cerrando la salida. En ese momento, la trampa permanecera cerrada con un
pequerio sello de condensado en la parte inferior y con vapor en la zona superior. Hasta
gue no haya el nivel suficiente de condensado para que el flotador se eleve y la valvula
libere el orificio, no saldra condensado (Figura 6.13., 3).

M condensado frio I condensado caliente © vapor / aire caliente

Figura 6.13. Esquema de funcionamiento de una trampa de vapor de tipo flotador. Fuente: Miyawaki
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Figure 10-23 Float and thermostatic steam trap.
{Courtesy Spirax Sarco Ca)

Figura 6.14. Ejemplo de una trampa de boya real (derecha) y una representacion de su interior (izquierda)
del fabricante Spirax Sarco.

El otro tipo de trampa de vapor mecénica contiene en su interior una cubeta que hace
la funcion del flotador en la trampa anterior, de ahi su nombre, trampa de vapor de
cubeta invertida. La cubeta esta conectada a un mecanismo con un obturador que abre
o cierra el orifico de salida segun la posicion de la misma.
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En la puesta en marcha, la cubeta se encuentra en la parte inferior y el obturador se
encuentra abierto. La trampa comienza a llenarse de condensado frio y aire v,
posteriormente, de condensado caliente. En este caso, la cavidad de la trampa se llena
completamente y la cubeta permanece sumergida en el fondo, permitiendo la salida del
condensado (Figura 6.15., 1&2).

El vapor ingresa en la trampa por la parte inferior, quedandose “encerrado” en el interior
de la cubeta. Cuanto mas vapor se acumula en la parte superior de la cubeta, mas
aumenta la flotabilidad de la cubeta haciendo que ésta se eleve. En el momento que la
cubeta llega a la zona superior del cuerpo de la trampa, el obturador se apoya
completamente sobre su asiendo, cerrando el orificio de salida (Figura 6.15., 3&4).

En la parte superior de la cubeta hay un orificio por el que escapan tanto aire y gases
como el vapor acumulado en su interior. Conforme el vapor va atravesando dicho orificio
va condensando y, junto con el condensado que sigue llegando, provoca que la cubeta
empiece a perder flotabilidad y comience a descender. De esta forma el obturador se
aleja de su asiendo y el condesando puede ser descargado nuevamente (Figura 6.15.,
5&6).

B condensado frio B condensado caliente © vapor/aire
caliente
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Figura 6.15. Representacién del funcionamiento de una trampa de cubeta invertida. Fuente: Miyawaki
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Figura 6.16. Explicacion de funcionamiento de una trampa de cubeta invertida. Fuente: Spirax Sarco.

Figura 6.17. Ejemplos de trampas de cubeta invertida reales y su interior. Fuente: Spirax Sarco.

Trampas de vapor termodinamicas

Las trampas de vapor termodinamicas de disco funcionan bajo el principio de Bernoulli,
haciendo uso de la relacion existente entre la velocidad y la presion ejercida por el
condensado Yy el vapor dentro de la trampa. En el interior de la trampa, existe un disco
gue es el que permite su correcto funcionamiento.

Estas trampas se utilizan ampliamente en aplicaciones donde el condensado debe ser
removido inmediatamente. Descargan el condensado a una temperatura cercana a la
temperatura de saturacion del vapor y libera éste de forma intermitente.

Estas trampas pueden operar con una contrapresion de hasta un 80% de la presion de
entrada. Sin embargo, para una 6ptima operacion, se recomienda que ésta no exceda
del 50%.

Inlet

Figura 6.18. Esquema de una trampa termodinamica real de Spirax Sarco.
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En la puesta en marcha, tanto el condensado frio como el aire, entran en la trampa y
ejercen presion sobre el disco, elevandolo. Mientras el disco esté en la zona superior, el
condesando y el aire se evactan libremente (Figura 6.19., i).

Esta situacion se mantiene igual cuando comienza a llegar el condensado caliente
(Figura 6.19., ii).

Cuando empieza a llegar vapor, debido a su mayor velocidad, la presién se reduce y
hace que el disco se pegue a su asiendo, cerrando la trampa. Ademas, en la zona
superior de la trampa existe una cdmara que, al llenarse de vapor, ejerce presion para
mantener el disco abajo (Figura 6.19., iii).

Conforme el condensado caliente llega de nuevo, el vapor que hay encerrado en la
cadmara va condensado debido a pérdidas térmicas hacia el exterior como debido a la
diferencia de temperatura con el condensado. Una vez que ha condensado
completamente, la presion del condensado fuerza al disco a desplazarse a la zona
superior, permitiendo de nuevo su evacuacion (Figura 6.19., iv).

Control —=8
chamber

Flat =ealing
face

Peripheral Disc
i outlets Inlet -

Figura 6.19. Representacion del funcionamiento de una trampa termodindmica. Fuente: Spirax Sarco.

Trampas de vapor termostaticas

Dentro de las trampas termostaticas, las mas usadas ampliamente son las trampas de
vapor bimetdlicas.

El funcionamiento de las trampas bimetéalicas se basa principalmente en la temperatura.
Estas trampas estan compuestas con unos discos bimetales, que consisten en dos
laminas de metales diferentes unidos que poseen diferente coeficiente de dilatacion.

En el correcto funcionamiento interviene también la presion del condensado,
coexistiendo dos fuerzas en el interior de la trampa, la presion y la fuerza que ejercen
los bimetales al curvarse por el efecto de la temperatura. De esta forma, la temperatura
de descarga del condensado va haciendo una curva parecida a la de saturacion del
vapor pero con cierto grado de subenfriamiento que puede establecerse con cada
fabricante.
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Figura 6.20. Esquema de una trampa de vapor bimetélica de Spirax Sarco (modelo SMC32).

En la puesta en marcha, con la llegada de condensado frio y aire, los bimetales se
encuentran plegados y, por tanto, el obturador estd despegado de su asiento,
permitiendo asi el desalojo continuo del condensado.

Una vez en operacién normal, la temperatura del condensado que empieza a llegar
caliente, provoca que los bimetales empiecen a curvarse, acercando el obturador a su
asiento pero sin cerrarlo completamente. De esta forma, el condensado caliente,
siempre que esté por debajo de la temperatura de saturacién del vapor menos el
subenfriamiento de la trampa, puede seguir siendo evacuado.

Cuando llega vapor a la trampa, los bimetales se curvan completamente, el obturador
se queda encajado totalmente en su asiento, cerrando herméticamente la salida. Esto
sera asi hasta que el vapor que hay en la trampa condense y se enfrie lo suficiente para
relajar la curvatura de los bimetales y se separe el obturador del asiento.

Figure 10-14. Design and Operation of Bimetallic Steam Traps B condensate [ steam  [EFair  [l] Fiashing Steam

Figura 6.21. Representacion de funcionamiento de una trampa de vapor bimetalica. Fuente: (Armstrong).

Se pueden visualizar animaciones de todos los tipos de trampas descritos en los
siguientes enlaces:

- Trampas mecanicas: http://www.tlv.com/global/LA/steam-theory/mechanical-
steam-traps.html

- Trampas termodinamicas de disco: http://www.tlv.com/global/LA/steam-
theory/how-disc-traps-work.html

- Trampas bimetalicas: https://www.youtube.com/watch?v=Bnh _Ov__m-Q
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Problematica

En nuestro supuesto emplazamiento hay instaladas trampas de vapor de flotador,
cubeta invertida y de disco. Los dos primeros tipos se utilizan en aplicaciones de proceso
como intercambiadores de calor, camisas de equipos, etc. Las trampas de disco se
utilizan para los pozos de goteo y los traceados.

De este ultimo tipo, trampas de vapor de disco, hay instaladas alrededor de 5000
unidades en toda la planta, y éstas son las que presentan mayor oportunidad de ahorro,
distribuidas de la siguiente manera:

- 3000 trampas en el sistema de baja presion de 7 barg.
- 2000 trampas en el sistema de muy baja presién de 4 barg.

La tasa de fallo de las trampas termodindmicas de disco se encuentra alrededor de un
15% anual. El gran inconveniente que presentan estas trampas es su sensibilidad a la
contrapresion. Una buena practica es que todo el condensado producido en cualquier
sistema de calentamiento con vapor sea retornado a la caldera, por lo que, todas las
trampas de vapor descargan sobre colectores de retorno de condensado. Estos
colectores estan presionados, por tanto, todas las trampas tienen que trabajar con una
cierta contrapresion.

En el momento que una trampa de disco falla, empieza a pasar vapor a través de la
misma, presionando ligeramente el colector de retorno de condensado. Esto puede
provocar que otras trampas de su alrededor comiencen a fugar también por no poder
soportar la creciente contrapresion y los discos sean incapaces de bajar. Si se tarda
mucho tiempo en reemplazar estas trampas, esto se convierte en un efecto dominé que
provocara un fallo exponencial de todas las trampas con el tiempo. Si pasa demasiado
tiempo y el colector de retorno esta muy presionado puede presentar varios
inconvenientes:

- Puede llegar a tal presion que impida que algunas trampas incluso descarguen
en el colector, lo que provocaria una inundacién de condensado en el proceso.

- Que las trampas, al ser reemplazadas individualmente, no consigan solucionar
el problema. Habria que parar el sistema, despresurizar el colector de retorno y
asi permitir que las trampas empiecen a trabajar de nuevo desde su posicién
“inicial”. Si se reemplazan individualmente con el sistema de retorno
sobrepresionado, en el mismo momento que alineas la nueva trampa que ha
sustituido a la antigua, se levanta el disco y es incapaz de bajarse, por lo que,
es como si no nunca hubiese sido reemplazada.

Esto obliga a realizar un mantenimiento mas intenso en este tipo de trampas para evitar
que transcurra el suficiente tiempo que desemboque en problemas que tendrian
consecuencias muy negativas para la produccion de la planta.

Oportunidad de ahorro

Realizando un estudio de referencias en la industria sobre las tasas de fallo de
purgadores, descubrimos que la tasa de fallo anual de las trampas de vapor de disco
varia entre un 12% y un 20%, por lo que, nos encontramos dentro del margen de una
industria con similares caracteristicas. Por el contrario, obtuvimos referencias de las
trampas de vapor bimetalicas, de las que no teniamos referencias propias, que
indicaban que la tasa de rotura oscilaba entre un 3,5-5%.
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Simplemente por la diferencia entre tasas de fallo ya existe un ahorro en repuestos de
mantenimiento, que anualmente tienen que cambiar menor nimero de trampas de
vapor. Pero, ademas de este ahorro directo, posee muchas mas ventajas.

En el caso de las trampas bimetalicas, la contrapresion no les afecta en el mismo sentido
gue a las termodindmicas de disco. Cuando existe contrapresion, las trampas
bimetalicas descargan a mas subenfriamiento, es decir, si de fabrica vienen con 15 °C
de subenfriamiento, con 1 bar de contrapresion quizd descarguen a 18 °C por debajo de
la temperatura de saturacion, todo depende de cada fabricante y los bares de
contrapresion existentes en el sistema. Por esta razén, nos aseguramos que ante casos
de colectores de retorno de condensado presionados, no se van a producir pérdidas de
vapor por nuevas fugas a través de las trampas. El Unico inconveniente seria que la
contrapresion fuese tal que el subenfriamiento fuese muy grande, la trampa tardase
mucho en abrirse y se anegase la linea de condensado hasta inundar parte del proceso,
pudiendo llegar a congelar las lineas cuyos traceados desembocan en esas trampas.
Sin embargo, en un sistema con bimetalicas es muy improbable que se dé sobrepresion
en los colectores de retorno, ya que, al ser la tasa de fallo muy baja y que no se produce
el efecto domino que ocurre con las trampas de disco, no hay suficientes fugas de vapor
como para que sea representativo el aumento de presion producido en el colector de
retorno.

Otro ahorro directo derivado de la tasa de fallo es la cantidad de vapor fugado promedio
a lo largo de un afio. Como explicamos en el Escenario 2, las lineas de los colectores
de retorno de condensado desembocan en recipientes flash que generan vapor a
presiones inferiores para aprovechar parte de la energia que poseia el condensado. Por
esto, si se producen fugas de vapor a través de las trampas, dependiendo del sistema
de condensado que sea, éstas acaban en uno de esos tanques y se utilizan en el
sistema de vapor de presion inferior. Debido a esto, no todas las fugas de vapor son
pérdidas econémicas, ya que, como he dicho, se aprovechan en niveles inferiores de
presion; sino que solo son pérdidas econdémicas aquellas fugas que desemboquen en
el ultimo recipiente de recuperacion, donde el vapor producido no es reaprovechado,
s6lo se condensa y ya se devuelve a la caldera. Como situacion especial, también
podrian ser pérdidas econdmicas las que desemboquen en otro botellbn que no sea
altimo, si en el nivel al que desemboca el vapor producido tiene ya exceso y, por tanto,
tiene que ventearse una cierta cantidad de vapor para mantener la presion del sistema.

Una vez tomada la decisién de la migracién a trampas de vapor bimetalicas, tenemos
dos alternativas sobre cémo ejecutar dicho cambio:

- Alternativa 1: ir cambiando progresivamente las trampas de disco que se
detecten fugando por bimetalicas.

- Alternativa 2: hacer la migracion completa cambiando todas las trampas
termodindmicas de disco por bimetalicas.

A continuacion, evaluamos el ahorro en ambas opciones:
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6.3.1. Alternativa 1

En el caso de una migracioén progresiva, hay que saber qué poblacion de trampas de
vapor se tiene cada afio para poder realizar una estimacién de las trampas que fallaran
y, por tanto, de la inversion necesaria cada afio para su reemplazo.

Para el ahorro en esta alternativa hay que comparar en cada afio el ahorro producido
estrictamente en mantenimiento por la necesidad de cambiar menor nimero de trampas,
y el ahorro producido en vapor al convivir con menor nimero de fugas de vapor. Por
esta razon, el coste de la inversion va implicita en el calculo de los beneficios. Para
simplificar el calculo del ahorro, suponemos que todos los cambios se realizan “en el
ultimo momento” del afio que aplique, asi podemos considerar que la situacion es la
misma durante todo el afio.

Si permaneciésemos con termodindmicas tendriamos un coste fijo anual, siempre y
cuando se siguieran realizando las rondas de cambio anualmente sin dejar transcurrir
mas tiempo:

Tabla 6.10. Coste fijo de mantenimiento asociado a trampas de vapor.

Poblacion Tasa Fallaran Coste trampa Coste
fallo TD anual
3000 TD 15% 450 uds ) 65250 €/afno
2000 TD 15% | 300uds | 0 €unidad es00 €/ano

Al igual que el coste de mantenimiento, el coste asociado a las pérdidas de vapor
producidas por el fallo de las trampas termodindmicas también es fijo. Para calcular la
cantidad de vapor perdido a lo largo de todo el afio se utiliza la siguiente formula:

(Trampas rotas al final del afio)
2

Fuga vapor = - Fuga unitaria - Horas afio

El primer término se refiere a la suposicion de que las trampas de vapor fallan de manera
lineal a lo largo del afio. Como se puede ver en la Gréfica 6.2., el primer mes del afio
suponemos que no existen fugas porque todas las trampas detectadas en la inspeccion
han sido reemplazadas justo al final del afio anterior. Cada mes se incrementa la tasa
de rotura en un porcentaje fijo para acabar en un 15% en diciembre. Gracias a esta
suposicidn, podemos establecer que se convive a lo largo de todo el afio con una fuga
de vapor correspondiente a la media de la tasa de rotura anual, es decir, un 7,5% de
fuga sostenida desde enero a diciembre.
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Gréfica 6.2. Evolucion de la tasa de rotura a lo largo de un afio completo.

Si el precio del vapor es cambiante mes a mes y se quiere hacer una estimacion mas
precisa, se puede utilizar el porcentaje de cada mes y el precio de cada mes, en vez de
un precio fijo anual y la tasa de rotura media.

Respecto a la cantidad de fuga por cada trampa (segundo término de la ecuacion), como
dijimos anteriormente, so6lo dan ahorro las trampas de vapor del servicio que
desembocan en el dltimo botellén, es decir, las de 7 y 4 barg. Cuando las trampas de
estas presiones fallan y dejan pasar vapor a su través descargando a un colector a
presion atmosférica, la cantidad estimada de dicha fuga es de 6 kg/h para del sistema
de 7 barg y de 4 kg/h por cada trampa para el sistema de 4 barg. Dicha cantidad cambia
en funcion de la presién diferencial de la trampa que fuga vapor.

Por ultimo, el tercer término de la ecuacion, las horas anuales consideradas pueden ser
el afio natural completo, que serian 8760 horas. En cualquier industria quimica, se
realizan paradas programadas cada cierto nUmero de afios y paradas imprevistas por
cualquier problema que surja en su operacién normal, por lo que, se suele considerar
que el afio tiene 8000 horas para tener en cuenta esos tiempos no invertidos en la
operacion normal de la planta.

Como la cantidad de fuga es diferente segun el servicio de vapor del que proceda la
trampa, las pérdidas de vapor también son diferente. Por tanto, las ecuaciones
guedarian asi:

450 k
Fuga vapor = Ttrampas -6 Tg - 8000 horas = 10800 toneladas vapor /afio
300 kg .
Fuga vapor = Ttrampas -4 o 8000 horas = 4800 toneladas vapor /afio

Con un precio del vapor a 23,30 €/t, las pérdidas econémicas anuales de vapor debido
al fallo de trampas seria:

t €
Fuga vapor = 15600E- 23,30 i 363480 €/afio
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A continuacién, analizamos los mismos dos conceptos, ahorro de mantenimiento y
vapor, considerando la migracion progresiva cada afio de trampas de vapor
termodindmicas por bimetélicas.

Para este estudio se ha considerado la tasa de fallo de las termodinamicas en 15%, ya
gue es el dato que tenemos experimental, y para las bimetélicas en 4%, la media del
rango de las referencias obtenidas en nuestra investigacion.

El horizonte temporal tipico para un proyecto es de 5 afios. Por tanto, tenemos que
hacer la comparacién en un margen de 5 afios de cémo seria seguir cambiando las
trampas por termodinamicas o comenzar a migrar a bimetdlicas.

En la Figura 6.22., vemos dos tablas con los costes asociados anualmente a las trampas
termodinamicas tanto por pérdidas de vapor como por mantenimiento (inversién) para
los dos sistemas de recuperacion de condensado:

PROYECTO 1: continuar invirtiendo en TD nuevas con 15% fallo

Colector baja presion 7 barg
Poblacién . | Costes vapor | Inversion
Fallaran
trampas €/afio €/afio
2018 3000 450 251640 65250
2019 3000 450 251640 65250
2020 3000 450 251640 65250
2021 3000 450 251640 65250
2022 3000 450 251640 65250

Colector baja presion 4 barg

Poblacion . | Costes vapor | Inversion
Fallarén N .
trampas €/afio €/afio
2018 2000 300 111840 43500
2019 2000 300 111840 43500
2020 2000 300 111840 43500
2021 2000 300 111840 43500
2022 2000 300 111840 43500

Figura 6.22. Costes asociados a la utilizacion de trampas de vapor termodinamicas.

En la Figura 6.23., vemos la misma tabla que la anterior pero migrando a bimetalicas las
trampas de vapor que se han detectado fugando en la ronda de inspeccion. Para
calcular las pérdidas de vapor de las trampas bimetélicas se utiliza la formula:

(Trampas rotas al final del afio)
2

Fuga vapor = - Fuga unitaria - Horas afio

El coste de mantenimiento, que es lo mismo que la inversion, de las bimetalicas se
calcula como la suma del nimero de trampas termodinamicas que se romperan cada
afio a razén del 15% (y que migrardn a bimetalicas) y las trampas bimetalicas ya
instaladas que fallen a razon del 4% anual. Este nimero se multiplica por su coste, 150
€/unidad.

79



Escenario 6.3. Trampas de vapor

PROYECTO 2: migrar las trampas TD con fallo al 15% por BiM nuevas con tasa del 4% de fallo

Colector baja presion 7 barg

Poblacién trampas Fallaran Costes vapor |Inversion
D BIM D BIM €/afio €/afio
2018 3000 0 450 0 251640 67500
2019 2550 450 383 18 223960 60075
2020 2168 833 325 33 200431 53764
2021 1842 1158 276 46 180432 48399
2022 1566 1434 235 57 163433 43839

Colector baja presion 4 barg

Poblacién trampas Fallaran Costes vapor | Inversion
™ | BIM ™ | BIM €/afio €/afio
2018 2000 0 300 0 111840 45000
2019 1700 300 255 12 99538 40050
2020 1445 555 217 22 89081 35843
2021 1228 772 184 31 80192 32266
2022 1044 956 157 38 72637 29226

Figura 6.23. Costes asociados a la migracién de trampas TD por bimetalicas.
El ahorro de mantenimiento se calcula como:

Ahorro mantenimiento = Coste fijo termodinamicas — Coste instalacién bimetalicas

€
Ahorro mantenimiento = 108750 pryde Coste instalacion bimetalicas cada afio

El ahorro en fugas de vapor se calcula igual que el de mantenimiento pero referido a las
pérdidas econdmicas de vapor:

Ahorro vapor = Pérdidas fijas termodinamicas — Pérdidas bimetalicas

€
Ahorro vapor = 363480E — Pérdidas bimetalicas cada afio

El ahorro total es la suma del ahorro derivado del mantenimiento y del vapor.

En la Figura 6.24., vemos el resumen de todos los gastos y el ahorro obtenido de un
proyecto respecto a otro:

CUADRO RESUMEN DIFERENCIAS ENTRE ESCENARIOS 1 (TD) Y 2 (BIM)

Costes vapor Inversion Ahorro € (Proy1-Proy2)

P1(TD) P2(BiM) | P1(TD) P2(BiM) Vapor  Inversién TOTAL

2018] 363480 363480 108750 112500 0 -3750 -3750
2019] 363480 323497 108750 100125 39983 8625 48608
2020] 363480 289512 | 108750 89606 73968 19144 93112
2021] 363480 260624 108750 80665 102856 28085 130940
2022] 363480 236070 108750 73066 127410 35684 163095
TOTAL€ | 1817400 1473183 | 543750 455962 344217 87788 432005

Figura 6.24. Ahorro obtenido al comparar seguir utilizando trampas TD o migrar progresivamente a
bimetalicas.
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Con un horizonte temporal de 5 afios, habriamos migrado aproximadamente un 48%.
Con esta alternativa se sigue perdiendo oportunidad de ahorro por no hacer la migracion
completa y se sigue teniendo riesgo de tener mucha presién en los colectores de retorno
de condensado, provocando fugas en las tuberias por erosion y pudiendo originar
algunos problemas en las trampas bimetdlicas hasta que no se hubiese migrado un
porcentaje significativo. Sin embargo, la ventaja que tiene esta alternativa es que apenas
supone nueva inversion respecto a la situacion original, ya que, el primer afio se cambia
el mismo ndamero de trampas que se hubiesen cambiado habitualmente, simplemente
con un pequefio sobrecoste por el cambio de modelo. De ahi a los sucesivos afos, se
cambiaran incluso menos por lo que no impacta considerablemente en los presupuestos
generales de la planta.

6.3.2. Alternativa 2
La segunda opcion seria realizar toda la migracion completa de una sola vez, incurriendo
en un gasto inicial mayor.

El alcance de esta alternativa es cambiar 5000 trampas termodindmicas por bimetalicas.

Para calcular el ahorro nos basamos en los mismos costes asociados a las trampas de
vapor termodinamicas que en la Alternativa 1:

- Costes mantenimiento: 108750 €/afio.
- Costes fugas de vapor: 363480 €/afo.

En este caso, a partir del siguiente afio al de la migracién, se consiguen todos los
ahorros posibles directamente tanto de mantenimiento como de vapor. En la siguiente
Figura 6.25., se puede ver el detalle para calcular todos los costes y el ahorro
conseguido.

PROYECTO 3: migrar trampas TD a bimetdlicas de golpe

Colector baja presion 7 barg
Poblacién trampas Fallaran Costes vapor |Inversion
™ | BIM iD) BIM €/afio €/afio
2018 3000 0 450 0 251640 450000
2019 0 3000 0 120 67104 18000
2020 0 3000 0 120 67104 18000
2021 0 3000 0 120 67104 18000
2022 0 3000 0 120 67104 18000

Colector baja presion 4 barg

Poblacién trampas Fallaran Costes vapor | Inversion
™ | BIM ™ | BM €/afio €/afio
2018 2000 0 300 0 111840 300000
2019 0 2000 0 80 29824 12000
2020 0 2000 0 80 29824 12000
2021 0 2000 0 80 29824 12000
2022 0 2000 0 80 29824 12000

Figura 6.25. Costes asociados teniendo toda la poblacién de trampas bimetélicas.
Parametros considerados iguales a los de la Alternativa 1:

- Coste trampa bimetalica: 150 €/unidad.
- Coste vapor: 23,30 €/tonelada
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De la misma forma que en la Alternativa 1, se calculan los ahorros respecto al caso de
seguir utilizando termodinamicas:

CUADRO RESUMEN DIFERENCIAS ENTRE ESCENARIOS 1 (TD) Y 3 (BIM)

Costes vapor Inversion Ahorro € (Proy1-Proy3)

P1(TD) P3(BiM) P1(TD) P3 (BiM) Vapor Inversion TOTAL

2018] 363480 363480 108750 750000 0 -641250 -641250
2019| 363480 96928 108750 30000 266552 78750 345302
2020] 363480 96928 108750 30000 266552 78750 345302
2021] 363480 96928 108750 30000 266552 78750 345302
2022| 363480 96928 108750 30000 266552 78750 345302
TOTAL€ | 1817400 751192 543750 870000 1066208 -326250 739958

Figura 6.26. Ahorro obtenido al comparar seguir utilizando trampas TD o migrar directamente a
bimetalicas.

Ademas del ahorro conseguido tiene las siguientes ventajas:
- Se produce menos vapor flash, lo cual reduce la velocidad de vapor a través de
los colectores de retorno de condensado, evitando fugas por erosion.
- Evitamos el efecto domind producido por las fugas de las trampas de vapor
termodinamicas, el cual produce un aumento progresivo de la contrapresiéon del
colector y podria originar problemas en las trampas bimetalicas.

6.3.3. Caso especial: s6lo trampas de 4 barg

Como situacién especial, en el caso de que el colector de retorno de 7 barg
desembocase en el recipiente flash que genera vapor a 4 barg, sus trampas dejarian de
producir pérdidas econémicas de vapor y, por tanto, no entrarian en este analisis.

Para calcular los ahorros que se producirian en este caso, se harian exactamente los
mismo célculos pero sélo con las tablas del colector de 4 barg. Los ahorros quedarian
asi para la migracién progresiva como para la completa:

CUADRO RESUMEN DIFERENCIAS ENTRE ESCENARIOS 1 (TD) Y 2 (BIM) (SOLO 4 BARG)
Costes vapor Inversién Ahorro € (Proy1-Proy2)
P1(TD) P2(BiM) | P1(TD) P2(BiM) Vapor Inversion TOTAL
2018] 111840 111840 43500 45000 0 -1500 -1500
2019] 111840 99538 43500 40050 12302 3450 15752
2020} 111840 89081 43500 35843 22759 7658 30417
2021} 111840 80192 43500 32266 31648 11234 42882
2022] 111840 72637 43500 29226 39203 14274 53477
TOTAL€ | 559200 453287 217500 182385 105913 35115 141028

Figura 6.27. Ahorro obtenido de utilizar trampas TD (4 barg) o migrar progresivamente a bimetalicas.

CUADRO RESUMEN DIFERENCIAS ENTRE ESCENARIOS 1 (TD) Y 3 (BIM) (SOLO 4 BARG)
Costes vapor Inversiéon Ahorro € (Proyl-Proy?2)

P1(TD) P3(BiM) P1(TD) P3 (BiM) Vapor Inversion TOTAL

2018| 111840 111840 43500 300000 6] -256500 -256500
2019| 111840 29824 43500 12000 82016 31500 113516
2020| 111840 29824 43500 12000 82016 31500 113516
2021] 111840 29824 43500 12000 82016 31500 113516
2022 111840 29824 43500 12000 82016 31500 113516
TOTAL€ | 559200 231136 217500 348000 328064 -130500 197564

Figura 6.28. Ahorro obtenido de utilizar trampas TD (4 barg) o migrar directamente a bimetalicas.
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ESCENARIO 6.4. Soluciones para vapor residual

El sistema de vapor de més baja presion de nuestra planta (4 barg) tiene la siguiente
distribucion:

Condensador FLASH
columna

7 barg

l 4 BARG | I

l l l Il
l—% Sistema vapor Chillers
muy baja presion absorcion

Aéreo

Figura 6.29. Distribucién del sistema de muy baja presion
El circuito tiene los siguientes aportes de vapor:

- Vapor procedente del tanque de revaporizado 2.
- Vapor producido por laminacion de vapor de 7 barg.
- Vapor generado en el condensador de una columna.

Y, por otro lado, tiene los siguientes consumidores:

- 2000 trampas de vapor que conforman las 10 t/h que llegan al tanque de flasheo
3.

- Enfriadora de liquido por absorcion (chiller de absorcién).

- Ademas, tiene una salida a través de una valvula de control para liberar vapor y
mantener la presion a 4 barg en el caso de que el consumo sea inferior al vapor
producido.

En el disefio original de la planta, el agua de refrigeracién se producia por compresion
mecanica.

Tras la instalacion de un generador de vapor a partir del condensador de una columna
de destilacion, existia excedente de vapor de muy baja presion. Para reutilizar parte de
esta energia se instalé6 una chiller de absorcién de bromuro de litio-agua de una solo
etapa, la cual se utiliza para mantener el circuito de agua de refrigeracion del
emplazamiento. El inconveniente de este sistema que utiliza vapor residual es su baja
eficiencia, ya que, su COP (Coefficient Of Performance) es de aproximadamente 0,60,
gue se define como el cociente entre el calor extraido en el proceso de refrigeracion del
agua y el calor de activacion del sistema (Chavez Bernuy, 2012).

Aunque en este caso no vamos a evaluar técnicamente la refrigeracién por absorcion
porque es un servicio instalado con anterioridad, es una buena idea en caso de tener
vapor residual de baja presion que no se reutiliza. Por tanto, en el Anexo | se explica
brevemente en qué consiste el proceso de absorcion.
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Escenario 6.4. Soluciones para vapor residual

Problematica

En operacion normal, tenemos de aporte: 9 t/h de vapor de muy baja presion
procedentes del tanque de revaporizado; 8 t/h procedentes del condensador de una
columna; y 1 t/h aproximadamente, que es necesaria laminar desde vapor a 7 barg para
cubrir las necesidades del sistema de vapor y del de absorcién.

Sin embargo, en los periodos en los que la planta funciona a baja carga, se produce una
cantidad inferior de vapor en el tanque de revaporizado y en el condensador y, aunque
el sistema de vapor de baja presion también demanda menos, para cubrir ambos
sistemas es necesario laminar mas cantidad de vapor de 7 barg.

Este inconveniente, junto con la baja eficiencia que tiene el sistema de absorcion, ha
provocado que se empiecen a buscar soluciones alternativas para aprovechar el vapor
residual y poner en servicio de nuevo la refrigeracion por compresién mecanica. Si
pusiésemos en servicio la compresion mecanica, sobrarian 7 t/h de vapor residual, ya
gue, de las 8 procedentes del condensador, 1 t/h iria destinada a terminar de cubrir las
10 t/h que consume el sistema de traceado de muy baja presion.

Solucién

6.4.1. Alternativa 1: termocompresor con vapor.

Un termocompresor de vapor es como un tipo de eyector. Se utiliza un chorro de vapor
a alta presion (llamado vapor motriz) para arrastrar vapor a baja presion (llamado vapor
de succiodn). Los dos medios se mezclan profundamente y posteriormente se descargan
a una presién que se encuentra entre la presion motriz y la de succién.

Entrada de vapor a
baja presidn

Ejemplotipico de disefiofinal .'.
de un termocompresor de

vapor 5JT:

' ; i ? ¥ : ﬁ
Py W i
l Entrada de vapur H " T "
\_ - : ‘Salida de vapor a presidn intermedia
\ a alta presién f :
A G &
G e . “7%
i : 4 :
: Difusor :
Boquilla Nota para mayor claridad no se muestran las soldaduras.

Figura 6.30. Esquema de un termocompresor de vapor. Fuente: (Spirax Sarco, 2017)

il

= 3

Figura 6.31. Ejemplo de un termocompresor real. Fuente: (Equifepsa, 2017)
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El principio operativo basico de un eyector es convertir la presién en velocidad (efecto
Venturi). El vapor motriz a alta presién entra en el termocompresor de vapor y pasa a
través de una boquilla donde se produce una expansion adiabatica del vapor desde la
presidon motriz hasta la presion de aspiracion. Al salir de la boquilla a alta velocidad, el
vapor entra en una camara de succién donde se crea una depresion que introduce la
corriente de baja presion en el eyector. El vapor motriz a alta velocidad se mezcla con
el caudal aspirado. La seccién convergente del difusor reduce la velocidad, en la
garganta (zona mas estrecha del difusor) se produce el choque de presion y en la
seccion divergente del difusor se aumenta el area transversal al flujo la velocidad va
convirtiéndose en energia de presion (Equirepsa, 2017). Se puede representar como en
la Figura 59:

Matriz ~| Descarga
Succidn

Figura 6.32. Representacion simple de un termocompresor. Fuente: (Spirax Sarco, 2017)

Hay dos tipos de termocompresor: sonico y subsénico. Aunque parezcan similares, se
comportan de manera diferente y deben ser controlados de manera diferente.

Para determinar qué tipo de disefio tendra el termocompresor, tenemos que calcular la
“ratio de compresion” (en unidades absolutas).

Prasidn de descarga (Pa)

Ratio de comprasidn (K) = - -
Presidn de succidn (P,)

EsK=18

Disafio

Disefo Sdnico Subsdnico

Figura 6.33. Ecuacion Ratio de compresion y flujograma de decisién para tipo de termocompresor.
Fuente: (Spirax Sarco, 2017)

Tabla 6.11. Diferencias entre los tipos de termocompresores de vapor.
Disefio sénico Disefio subsénico
Ratio de compresion (K) mayor que 1.8 Ratio de compresion (K) inferior a 1.8
El caudal de vapor motriz puede variar
para “ahorrar” vapor cuando las
condiciones del proceso se hacen mas

El caudal de vapor motriz es “fijo”

favorables
El caudal de vapor de succion puede El caudal de vapor de succion puede
funcionar con el rango completo funcionar con el rango completo
(100% a 0%) (100% a 0%)
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Escenario 6.4. Soluciones para vapor residual

Por lo tanto, el disefio subsoénico proporcionara un rendimiento y eficacia 6ptima para la
aplicacion. El siguiente esquema (Figura 6.34.) muestra todas las opciones de control
posible que se podrian utilizar para controlar un termocompresor de vapor (SpiraxSarco,
2015):

Disefios Sdnico:

Motriz -
se utiliza generalmente para mantener la

' Opcidn & prasidn de succidn (LF) (si fuese necesario)

Opciones 405 se utilizan ocasionalmente

se puede utilizar para afadir vapor adicional

1 3 Opcion 3 a8 la descarga
Hay quetener en cuenta que no se puade elegir las opciones
10 2 si el termocompresor de vapor 5JT es "Sdnico’
4

¥y =

F;<I‘“ > plsenc Subdnico
Descarga e i
Opcion 2 sa puede utilizar para controlar el vapor mofriz

(HP) desde el 100% al 35%

s& puede utilizar para controlar el vapor mofriz

5 Y Opcion1 17y desde el 100% al 0%
|§ - | s puede ufilizar para afiadir vapor adicional
; aladescarga. Las opciones 4, 5 o 6 se pueden
& Opcién 3 utilizar ocasionalmente para mantener la
presion de succidn (LP).

Succion
Figura 6.34. Tipos de control segun el tipo de disefio del termocompresor. Fuente: (Spirax Sarco, 2017)

En nuestro caso, la presion del vapor motriz es de 30 barg (31 bar), la presion del vapor
de succidn es de 4 barg (5 bar) y la presion de descarga es de 7 barg (8 bar). Por tanto,
la ratio de compresion es:

8
Ratio compresion (K) = c= 1.6

Como la ratio de compresion es inferior a 1.8, el disefio de nuestro termocompresor sera
subsoénico. Para tener un buen control en un amplio rango de carga de la planta,
utilizaremos la opcion 2 de control y quedaria de la siguiente manera (Figura 6.35.):

Maotriz

2 {il—“—i-

] Descarga

Succién
Figura 6.35. Disefio esquematizado de nuestro termocompresor. Fuente: (Spirax Sarco, 2017)

Los termocompresores tienen muchas aplicaciones. La nuestra es la de aumentar la
presion del vapor de succion hasta la presion del siguiente nivel que tenemos. En
nuestro caso, es un sistema de vapor de 7 barg. De forma esquematica, nuestra
aplicacion seria la siguiente (Spirax Sarco, 2017) (Figura 6.36.):
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Vapor MP Atemperadaor » Vapor MP
‘apor HP —’-—{ }—gﬂ }_“_ VTD, STD o SND ‘I atemperado

L

apor LP Agua de refrigeracidn

Figura 6.36. Esquema de la aplicacion utilizada en nuestra industria para reutilizar vapor de baja presion.
Fuente: (Spirax Sarco, 2017)

El uso de atemperadora depende de la temperatura con la que salga el vapor tras el
termocompresor y si ésta afectaria negativamente al mezclarse aguas abajo con el
vapor de baja presion original.

Para poder simular la temperatura y saber cémo funcionaria esta opcién, es necesario
determinar la ratio entre vapor succionado y vapor motriz necesario. Dicha relacién varia
dependiendo del fabricante del termocompresor. Estos ofrecen una serie de graficas
con diferentes curvas dependiendo de la ratio de compresion o diversos parametros que
cada uno de ellos especifica.

Vamos a evaluar nuestro caso a partir de la informacién obtenida de dos fabricantes
distintos:

- GEA. Este fabricante esquematiza el termocompresor de la siguiente manera:
p1, M-|

= =
ﬁ Po, Mo

M =M, + M,
p; Presion motriz en bar M, Caudal motriz en kg/h

Po  Presion succidn en bar My Caudal succion en kg/h
P  Presion descargaenbar M Caudal descarga en kg/h

Figura 6.37. Esquema y homenclatura de un termocompresor de GEA.

El consumo de vapor del termocompresor depende de la ratio de compresion (K)
y de la ratio de expansion (E). La ratio de compresion ya lo hemos calculado
anteriormente (1,8) mientras que la ratio de expansion es:

p1 Presionmotriz 31

Ratio expansion (E) = — = — — = =62
po Presion succion 5

En la Figura 6.38., marcamos con una raya azul el factor de compresion en 1,8.
Con una raya roja indicamos aproximadamente por dénde pasaria la curva
correspondiente a una ratio de expansién de 6,2. En su interseccion, trazamos
una linea hacia la izquierda hasta que corta con el eje vertical en
aproximadamente 1,15.
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Escenario 6.4. Soluciones para vapor residual

Esto indica que son necesarios 1,15 kg/h de vapor motriz por cada kg/h de vapor
succionado. Como tendriamos en exceso 7 t/h de vapor residual de 4 barg,
tendriamos que consumir:

kg ,
TUQPOT‘ motriz

kg .
x 7000 T vapor succion

Consumo vapor motriz = 1,15
Tg vapor succionado

t
Consumo vapor motriz = 8,05 7

Como al pasar por el termocompresor, ambas corrientes se mezclan, la
produccion total de vapor de baja presion seria:

Vapor baja presion (7 barg) = 8,05+ 7 = 15,05 t/h

Para poder aprovechar todo el vapor residual, habria que comprobar que se
puede consumir todo el vapor de 7 barg que se produce. El servicio completo de
7 barg es de 30 t/h, por lo que, con la produccion del tanque de revaporizado 1
(7,2 t/h) mas lo producido por el termocompresor (15 t/h) sumarian 22,2 t/h. Por
tanto, si se consumiria todo el vapor producido y habria que seguir afiadiendo
7,8 t/h.

10,0
e
7.0 oo < o ¢
6,0 " /:\’Q ';_QQ
5,0 < £z
[e]
o L g=500
< O
2%
> un
qJ S
Bo] [e]
98 20
=x I
23 "
o ¥ ]
gg 1,15 A
S5 10 / |
2o |
S g |
~ 1
|
0,5 |
1 2 3 A 5 6 7 8 9 10
e B
Po

Figura 6.38. Curvas tipo del rendimiento de un termocompresor. Fuente: Adaptada de (GEA, 2017).
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- Kadant. En la documentacion de este vendedor, las ratios los calculan a partir
de presiones en psi. Hacemos la conversion de nuestras unidades a psi y

tenemos:
Ratio d 130,73 psi 150
atio de compresion = 8722psi
Ratio d ., 46432psi
atio de expansiéon = 8722 psi

En la Figura 6.39., marcamos con una linea negra vertical la ratio de compresion
y con una azul oscura colocamos dénde estaria la curva aproximadamente
correspondiente a una ratio de expansion de 5,3. En su interseccion, trazamos
una linea horizontal hasta su corte en el eje de coordenadas en 1,0.

Esto significa que se aprovecha 1 kg/h de vapor de succién por cada kg/h de
vapor motriz utilizado. Con nuestro exceso de vapor residual de 7 t/h,
necesitariamos otras 7 t/h de vapor a 30 barg para comprimirlas a 7 barg. El total
de caudal producido por el termocompresor seria de 14 t/h, las cuales, como
hemos visto en el fabricante anterior, son consumidas sin problemas por el
servicio de baja presion.

8.0
\ s £ = Pm / Ps = 20
7.0 E=Pm/Ps=10
E — E=Pm/Ps=5.0
E £ =Pm/Ps=25
s 6.0 e E = Pm/Ps = 1.67
% \
S 50
1] \ \
£ 0
o
& 30
=]
5 \
o 2.0 \
I \
= 1o ~——— T — N
0.0 T T T T T T
1.0 1.1 1.2 1.3 1.4 1.5 1.6 1.7 1.8

C = Ratio Compresién = Pd / Ps
Figura 6.39. Curvas tipo del rendimiento de un termocompresor. Fuente: Adaptada de (Kadant, 2017).

Ambas opciones son similares, pero para hacer nuestro estudio nos quedaremaos con el
ejemplo de GEA, ya que, en este caso, sale algo mas desfavorable para nuestra planta
y podremos comprobar si igualmente sigue saliendo rentable la inversion.



Escenario 6.4. Soluciones para vapor residual

Por tanto, una vez sabiendo la mezcla de caudales de vapor que se va a producir,
podemos realizar la simulacion para saber si seria necesario atemperar la mezcla
producida por tener demasiada temperatura para el circuito de vapor de baja presion.

O Temperature (C)
{7 Pressure (o)
E Mass Flow Rate (kg'hr)
D Vapor Fraction

Figura 6.40. Simulacién de corrientes de entrada y salida al termocompresor.

La temperatura de salida de la mezcla hasta llegar al colector principal de suministro
del sistema de baja presion es de 174 °C. El suministro de vapor de baja presion
desde la zona de generacion es de 180 °C, por lo que, no supone ningun problema si
parte del consumo total se abastece desde el termocompresor.

Para establecer los diametros de las tuberias a afiadir para las entradas y salidas del
termocompresor, nos hemos basado en que la velocidad del vapor no exceda de 40
m/s y la pérdida de presién no superara los 100 mbar.

Finalmente, las caracteristicas de las tuberias y las corrientes quedaron asi:

[ @ Pipe Parameters | @ Thermal Specification | Fittings1 | Fittings2 | Flash Options | Solids Conveying | Information |

& flu

Solids conveying

Length
Pipe length: 13 meter -
Diameter Pipe schedules
Inner diameter: (157759 meter Material: CARBON-STEEL -
© Use pipe schedules Schedule: 20 -
Compute using user subroutine Mom diameter: 6-IN -
Elevation Options
@ Pipe rise: -10 meter - Roughness: 4.572e-03 meter -
Pipe angle: rad Erosional velocity coefficient: 100
Summary | Streams | Balance | Profiles | Properties | Property Grid 1 Status
Inlet Outlet
Pressure: 4 3.97879 barg h
Temperature: 151.931 151.89 C h
Mixture velocity: 371911 37.353 m,sec A
Erosional velocity: 745911 T47533 mysec A
Reynolds number: 1.11862e+086 1.11866e+08
Liquid volume fraction: 0 0
Vapor volume fraction: 1 1
Flow regime: All vapor All vapor

Figura 6.41. Tuberia de vapor de muy baja presién (succién) al termocompresor y caracteristicas de la
corriente.
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@ Pipe Parameters | @ Thermal Specification | Fittings1

@ Fluid flow

) Salids conveying

Fittings2 | Flash Options | Solids Conveying [

-Length

Pipe length: 16 meter -

-Diameter -Pipe schedules

() Inner diameter: 0.10226 meter Material: CARBON-STEEL -
@ Use pipe schedules Schedule: 40 -

(0) Compute using user subroutine

Nom diameter: 4-1N

~Elevation
@ Pipe rise: -8 meter -
! Pipe angle: o

~Options

Roughness: 4.572e-05

Erosional velocity coefficient:

meter
100

Summary | Streams || Balance Profiles

Inlet
Pressure: 30
Termnperature: 235703
Mixture velocity: 17.5546
Erosional velocity: 30,9761
Reynolds number: 1.64652e+06
Liquid volume fraction: 0
Vapor volume fraction: 1
Flow regimes: All vapor

Properties | Property Grid -+ Status

Outlet
29,9490 barg
235.633 C
17.5847 my'sec
31.0026 my'sec
1.64673e+06
0
1
All vapor

Figura 6.42. Tuberia de vapor de alta presion (motriz) al termocompresor y caracteristicas de la corriente.

& Pipe Parameters | &% Thermal Specification | Fittings1

@ Fluid flow
() Solids conveying

Fittings2 | Flash Options | Solids Conveying

~Length

‘ Pipe length: 20 meter hd

- Diameter -~ Pipe schedules
() Inner diamneter: 0206375 meter Material: CARBON-STEEL -
@ Use pipe schedules Schedule: 20 -
) Compute using user subroutine Norn diameter:  8-IN -

- Elevation -~ Optiens
@ Pipe rise: 9 meter - Roughness: 4.572e-05 meter -
) Pipe angle: rad Erosional velocity coefficient 100

Information

Inlet
Pressure: 7
Temperature: 174118
Mixture velocity: 303187
Erosional velocity: 60.085
Reynolds number: 1.74005e+06
Liquid volume fraction: 0
Vapor velume fraction: 1
Flow regime: All vapor

Outlet
£.06045 barg
173.987 C
304314 m/sec
60.1965 myfsec
1.74054e+08
0
1
All vapor

Figura 6.43. Tuberia de vapor de baja presion (descarga) desde el termocompresor y caracteristicas de la
corriente.
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6.4.2. Alternativa 2: intercambiador de calor (precalentador)

Otra opcién para aprovechar el vapor residual de muy baja presion que tenemos en
exceso seria instalar un intercambiador de calor para precalentar una corriente que vaya
a un intercambiador de calor posterior.

Analizando las posibles corrientes donde aplicar un precalentador, hemos seleccionado
una corriente de 100 t/h de fenol que calentamos en un intercambiador de carcasa y
tubos desde 60 °C hasta 160 °C utilizando vapor de media presién a 15 barg.

PROCESS4

C:) Temperatune (C)

Pressure (harg)

E Plass Flow Rate (kg/hr)

Vapar Fraction

Figura 6.44. Simulacién calentamiento corriente de 100 t/h de fenol de 60 °C a 160 °C

En la simulacion (Figura 6.44.) vemos que la potencia del intercambiador es de 5532
kW utilizando 10296 kg/h de vapor.

Para reducir la cantidad de vapor de 15 barg necesaria para alcanzar los 160 °C en la
corriente de fenol, vamos a instalar un intercambiador de calor de carcasa y tubos antes
de éste para calentar lo maximo posible esta corriente con las 7 t/h de vapor residual.

PREHEAT

T { v Fiow e
D Vigper fazticn

Figura 6.45. Simulacion calentamiento corriente fenol con precalentador anterior.

Como vemos en la simulacion (Figura 6.45. podemos emplear las 7 t/h de vapor a 4
barg para calentar la corriente de fenol hasta 135,7 °C, dando el nuevo intercambiador
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Escenario 6.4. Soluciones para vapor residual

una potencia de 4105 kW. Con este calentamiento inicial, en el intercambiador original
sé6lo faltan 1427 kW que implican 2656 kg/h de vapor de 15 barg. Por tanto, se ahorran
10296 — 2656 = 7640 kg/h de vapor de media presion.

Las tuberias nuevas se definieron de la siguiente manera:

e Linea de vapor: 50 metros de longitud de 6” de didmetro nominal con Schedule
40; 3 codos de 90° y 1 valvula de compuerta.

e Linea de condensado: 55 metros de longitud de 3” de diametro nominal con
Schedule 40; 4 codos de 90° y 1 valvula de compuerta.

Para saber las caracteristicas del nuevo intercambiador vamos a usar la aplicacion de
Aspen para el disefio de intercambiadores de calor (EDR, Exchangers Design and
Rating).

En esta aplicaciéon, hay que indicar los caudales de cada corriente, temperaturas y
presiones de operacion, temperaturas y presiones de disefio, y material para carcasa y
tubos.

La carcasa se ha definido en acero al carbono y los tubos, al pasar fenol por su interior,
tienen que ser de acero inoxidable 316L.

Las condiciones de operacion ya eran conocidas, por lo que, habia que decidir las
condiciones de disefio. La temperatura de disefio (171,1 °C) se establecié por el
estandar de nuestra planta para esa presion (4 barg) tanto para el lado carcasa como
para tubos.

En las siguientes paginas (Figuras 6.46.-6.52.) mostraremos parte de los resultados que
arroja la simulacion, la cual hace un estudio térmico y un disefio mecanico completo.
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Heat Exchanger Specification Sheet

1| Company:
2| Location:
3| Service of Unit: Our Reference:
4| liem Mo four Reference:
5| Date: Rev Mo.: Job Mo.:
3| Size H84.2 -5486.4 mm Type MEN Hor  Connected in 1 parallel SEries
7 | Surfiumit{eff.) 1364 m? Shellsiunit 1 Surfishell (eff.) 136.4 n¥
8 PERFORMANCE OF ONE UNIT
8| Fluid allocation Shell Side Tube Side
10| Fluid name STEAM PHENOL
11 | Fluid quantity, Total kg'h 7000 100000
12| Vapar (In/Out) kgih 7000 0 0 0
13| Liquid kaih 0 7000 100000 100000
14 Moncondensable kgih 0 0 0 0
15
18| Temperature (In/Out) C 151.83 1561.83 80 135.58
17] Dew/Bubble point C 151.83 151.83
18| Density VaporiLiquid kgm?| 281 / gi5.38 / 104044 / g70.18
10| Viscosity cp| 0.014/ /01803 / 27006 / 04326
20 Modecular wt, \Vap 18.02
21 [ Milecular wi, NC
22| Specific heat kJikg K} 241 / /o432 /1833 /2073
23| Thermal conductivity Wi(m K| 0.0308/ / 0.6806 /0185 / 0.1474
24| Latent heat keallkg 503.5 503.5
25| Pressure (abs) bar 448 406447 ] 464012
28| Velocity mis 12.81 1.48
27 [Pressure drop, allowccale. bar 0.15 0.02553 0.40087 | 0.35028
28| Fouling resistance (min} m h Clkeal 0.00021 0.00041 0.00048 Ao based
28| Heat exchanged 3527080 kealh MTD comected 4282 °C
30| Transfer rate, Service  G03.8 Dirly 618.3 Clean 10821 kealifh m? C)
K3 CONSTRUCTION OF ONE SHELL Sketch
32 Shell Side Tube Side
33| Design/vachest pressure:g bar| 87/ 4 /75 w -1 [ 75
34| Design temperature °C 171.11 17111 & r
38| Mumber passes per shell 1 4 I | l
36| Corrosion allowance mim 3.18 0
37| Connections In mm|l__ 2032/ - 1 1524/ - '
38| Sizelrating Out 50.8/ - 1 152.4/
28| Mominal Intermediate /- /
40| Tube No. 422 oD 18.05 Ths-Awg  1.685 mm___ Length 5.4884 m__ Pitch  23.81 mm
41| Tube type Plain #m_ Material 55 316L Tube pattem 30
42| Shell Carbon Steel ID 580.55 OD GOR.E mm_| Shell cover -
43| Channel or bonnet Carbon Steel Channel cover Carbon Sieel
44 | Tubeshest-staticnary Carbon Steel Tubesheet-floating
45| Fleating head cover - Impingement protection  MNone
48 | Baffle-cross Carbon Steel Type Single segmental Cut(%d) 40.08 V'  Spacing: ¢fc  8686.75 mim
47|Baffiedong - Seal type [ Intet 70008 mm
48| Supports-tube U-bend 0 Type
48| Bypass seal Tube-tubeshest joint Exp. 2 grv
50| Expansicn joint - Type  MNone
51| Rho'V2-Inlet nozzie 1388 Bundle entrance 128 Bundle exit 3 kalim 53
52| Gaskets - Shell side - Tube Side Flat Metal Jacket Fibe
53 Floating head -
54| Code requirements ASME Code Sec VI Div 1 TEMAclass R - refinery service
55| Weight/Shell 32182 Filled with water 4684.4 Bundle 18680.6 kg
58| Remarks
57

Figura 6.46. Hoja de datos TEMA del intercambiador de calor disefiado.
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e = I T O e

Size  BODES x 54884 mm Type  MNEM Har Connected in 1 parallel 1 series
SurfUnit (grossfefffinned) 1388 / 136.4 / m? Shellsfunit 1
SurifShell (gross/efffinned) 1386 / 1364 m
Design Sizing) PERFORMANCE OF ONE UNIT

Shell Side Tube Side Heat Transfer Parameters
Process Data In Out In Ot Total heat load kzal'h 3527000
Total flow kg 7000 100000 Eff. MTDY 1 pass MTD °C 42827 4281
Vapor kgh 7000 Li] 1] 0 AgtualRegd area ratio - fouled/zlean 02518
Ligquid kgh 0 7000 100000 100000
MNoncondensable kgh 0 0 Coef /Resist. keali(h m?* C) m? h Clkeal %
Cond./Evap. 7000 0 Crverall fouled 8183 D.00162
Temperature *C 15183 151.83 a0 135.68 Overall clean 10821 0.00082
Dew [ Bubble point °%C 16183 151.83 Tube side film 1465.8 D.000&8 4218
CQuality 1 0 o o Tube side fouling 2030.9 0.00040 3044
Pressure (abs) bar 4.8 486447 5 484012 Tube wall T262.8 0.00014 8.51
DeltaP allow/cal bar 015 0.03553 0.40087 0.35088 Cutside fouling 4778.9 0.00021 12.04
Welocity mis 671 0.02 147 1.48 Cutside film 104475 0.0001 592
Liquid Properties Shell Side Pressure Drop bar %
Density kg/m? 915.38 104044 07010 Inlet nozzle 001241 34.18
Viscosity op 0.1803 27008 0.4328 Inlet space Xflow 0.00568 15.64
Specific heat kJiikg Kb 4312 1.833 2073 Baffle Xflow 0.00851 2344
Therm. cond. Wiim K} 0.8808 0.155 0.1474 Baffle window 0.00507 13.08
Surface tension  dynes/cm CQutlet space Xfiow 0.00037 1.02
Melecular weight 18.02 2411 2411 Cutlet nozzle 0.00428 11.78
Vapor Properties Intermediate nozzle
Density kgim* 281 Tube Side Pressure Drop bar %
Viscasity cp D014 Inlet nozzle 0.00983 274
Specific heat kiikg K} 241 Entering tubes 0.01885 52
Therm. cond. WiimK) 0.0308 Inside tubes 028704 8282
Molecular weight 18.02 Exiting tubes 0.0z712 T.56
Two-Phase Properties Cutlet nozzle 0.00803 1.68
Latent heat kcal'kg 503.5 503.5 Intermediate nozzle
Heat Transfer Parameters. Velocity | Rho'V2 mi's kgd{m 5%}
Reynolds Mo. vapor 23778.58 Shell nozzle inlet 23.04 1388
Reynolds Mo. liquid 1850.02 714536 4475832 Shell bundle Xfow 8.71 0.02
Prandtl Mo. vapor in Shell baffle window 12.81 0.04
Prandtl Mo. liquid 1.14 3204 8.08 Shell nozzle outlet D98 881
Heat Load kecalfh kealh Shell nozzle interm
Vapor anly ] D m's kgd{m 5%}
2-Phase vapaor ] i) Tube nozzle inlet 142 2116
Latent heat -3524507 o Tubes 117 1.46
2-Phase liquid ] i) Tube nozzle outlet 152 2268
Liquid only o 3520674 Tube nozzle interm
Tubes Baffles Mozzles: (Mo /OD)
Type Plain Type Single sagmental Shell Side Tube Side
VoD mm 1575/ 1808 Mumber T Inlet mm 1/ 218.08 11 168.28
Length actieff m 54864 | 54007 Cut{%d) 40.06 Outlet 1/ 60.32 11 188.28
Tube passes 4 Cut orientation W Other ! !
Tube Ma. 422 Spacing: cic mm  G868.75 Impingement protection Mone
Tube patien hl Spacing at inlet mm  T00.08
Tube pitch mm 233 Spacing at outlet mm  700.09
Insert Mane
Vibration problem Passible | Mo Rhol\'2 violation Mo

Figura 6.47. Hoja de especificaciones del intercambiador de calor disefiado.
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Performance
Design (Sizing) Shell Side Tube Side
Total mass flow rate kg/h 7000 100000
Wapor mass flow rate (In/Out) kg'h 7000 0 0 0
Liquid mass flow rate kg/h 0 7000 100000 100000
“apor mass quality 1 0 0 0
Temperatures °C 151.83 151.83 &0 135.68
Dew / Bubble point °C 151.83 151.83
Operating pressures bar 49 486447 5 464012
Film coefficient (mean) kcal/{h m* C}) 104475 14658
Fouling resistance (OD based) m? h Clkcal 0.00021 0.00049
Welocity (highest) mis 12.91 1.46
Pressure drop (allow /calc ) bar 0.15 / 0.03553 0.49987 / 0.35988
Total heat exchanged kcallh 3527090 | Unit  NEN 4 pass 1 ser 1 par
Overall clean coef (plainffinned)  kecalllhm*C) 1092.1/ Shellsize  5842— B4864 mm Hor
Overall dirty coef (plainffinned) kecal/{h m* C) 618.3/ Tubes  Plain
Effective area (plainffinned) m* 1364/ Insert  MNone
Effective MTD *C 4282 | No. 422 0OD 1905 Tks 165 mm
Actualirequired area ratio(dirty/clean) 102 / 181 Pattern 30 Pitch 2381 mm
Vibration problem Possible | Baffles Single segmental Cut{%d) 40.06
RhoV2 problem No Total cost 45969 Dollar(US)

Figura 6.48. Datos mas representativos del desempefio del intercambiador y su coste.
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Design Specifications Notes: {EDmD_an-j".
Number of Tubs Holes_ 422 Tie Rod Locations s Unit
Tube Outside Diameter 19 mm A 1] -260.0 Item Mo
Tube Fitch 23.8 mm B 2483 -138.9 Date: Rev No.:
Tube Pattern Triangular C 2488 1380
Tube Passes 4 Mixed D 2488 1380 Company Name
Mumberof Tie Rods 6 E o488 1380 Gy, State
Tie Rod Diameter 8.6 mm F 0 2600 Scale: N
Baffie Diameter 585 5 mm Rev. | Date:| Description Dwg | Chd | Appd | ASME VI 2013 e Layout
Baffiz Type Single Segmental TEMA Type: NEN
= Size: F00-5405 Mo~ R
m'ﬁ\\;(mss ‘:F;%mm TEMA Class: B D‘gambiadnr Arancha 05
Figura 6.49. Plano de la placa tubular, con sus particiones y distribucion de tubos.
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Dirmensions: mm
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Mozzles (1 Couplings / Supports |3 Design Specifications Shell Tube LC':""" pany:
bl | 52=  Description Project. | Label | Gz=  Description Project. Design Pressure bar| 6741 | 1041 e Uit
51 | 2181 150 # ANSI 5.0FF 4078 351 | 2 23.0 Boit Holes 5008 Test Pressure bar 7.5 T8 ltem Mo.:
52 | 603 150#ANSI S.OFF 4078 552 2 230x48.05lots 5008 Design Temperature c 171 7 Date: Rev Mo.:
T1 | 168.3 150 # ANSI 3.0FF 4078 Mumber of Passes 1 4
T2 | 168.3 150# ANSI S.OFF 4078 Comosion Allowance mm| 32 00 Company Name
Radographing Spot | Spet City. State
Wi Empty: 3358 Full: 4882 Bundle: 1852 ky ¥
Rev: | Date: | Description Dwyg | Chd | Appd | ASME %L 3?51 : Setting Plan
Size: BO0-5436 Crug Mo. Rexw:
TEMA Class: B Cambiador Arancha 01

Figura 6.50. Plano mecéanico general del intercambiador con las cotas principales.
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o
=
2 8
= i -
(33)
W/ FrontHead Gaskets at Covers
3175 Thi.
) Company:
jotes: . Location:
Al Dimensions  In Millimeters Serdion of Unit
Bolt holes to straddle centedines Item Mo
Date: Rev No.:
Company Name
Scale: 188 City. State
Fev: | Date: | Description Dwg | Cid | Appd | ASME V-1 2013 A
TEMA Type NEN Gasket Detail
Size: 500-5490 Doveg Mo Fev:
TEMA Class: B Cambiador Arancha T7A

Figura 6.51. Disefio del cabezal frontal con sus divisiones.

a
ol 2
] 2
o w
NS Rear Head Gaskets at Covers
3.175 Thk
5 . Company:
- - - Location:
All Dimensions  In Millimeters Senvice of Unit
Balt holes to straddle centerines ltem No.:
Date: Rev No.:
Company Name
EEREE] City. State
Few: | Date:| Description Dwg | Chd | Appd | ASME VI 2013 . .
TEMA Type NEN Gasket Detal
Size: 580-5436 Dwig No: Few:
TEMA Class- B Cambizdor Arancha 178

Figura 6.52. Disefio del cabezal trasefio con sus particiones.
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ESCENARIO 6.5. Fugas en colectores por erosion

Cualquier industria esta formada por kildmetros de tuberia que transportan en su interior
sustancias de lo mas diversas y, por tanto, dichas tuberias deben ser adecuadas para
€s0S Servicios.

En el caso que nos atafie, estudiamos la idoneidad de las tuberias instaladas para el
circuito de retorno de condensado. El circuito estd compuesto por colectores de retorno
principales, los cuales desembocan en sus correspondientes recipientes de
recuperacion. En dichos colectores principales descargan multitud de subcolectores de
retorno de todos los servicios de la planta, ya sean de intercambiadores de calor como
de traceadores.

En la bibliografia de dimensionamiento de colectores de retorno se considera que el
fluido que transportaran consta de dos fases: liquido y vapor debido a la evaporacién
flash. El diametro interno del colector se calcula en base a la proporcién de volumen que
ocupa el vapor respecto al liquido segun las condiciones de presion y temperatura, de
tal manera que la velocidad del vapor no exceda de 15-20 m/s.

Un punto muy importante a tener en cuenta, y que generalmente no se cita de forma
especifica, es la cantidad de vapor adicional que tiene que soportar el colector debido a
las fugas de las trampas de vapor. Muchas empresas ofrecen tablas para estimar el
diametro y quiza en esas tablas esté considerado este concepto, pero ni la cantidad de
fugas consideradas ni nada al respecto es mencionado explicitamente. En los casos en
los que los calculos se hacen de forma tradicional, el error mads comdn es obviar este
hecho, ya que, por muy fiable que sea el sistema de trampas de vapor instalado, es
utdpico considerar que no va a fallar ninguna de ellas.

Problematica

En nuestra industria, tenemos colectores de retorno de condensado que transportan la
carga de cientos de trampas de vapor y, en algunos casos, de miles de ellas.

Tal y como explicamos en el Escenario 6.3., las 5000 trampas de vapor instaladas en
nuestra planta son de tipo termodinamico, de las cuales registramos una tasa de fallo
del 15%, lo que equivale a 750 unidades, 375 sostenidas a lo largo del afio en los
colectores que desembocan en el Ultimo tanque flash.

Las 5000 trampas termodinamicas se dividen en:

- 2000 trampas en el colector de muy baja presion, 4 barg.
- 3000 trampas en el colector de baja presion, 7 barg.

Ademas de esas, hay instaladas aproximadamente unas 500 trampas en el colector de
media presion, 15 barg, y de alta presion, 30 barg, como pozos de goteo, pero éstas no
las tendremos en cuenta en estos casos.

Debido a la configuracion de los colectores, el tramo mas critico es el final, antes de
llegar al tanque de revaporizado, ya que en éste se unifican todos los subcolectores y
la presién ya es muy proxima a la de operacién del tanque. Por tanto, el ultimo tramo
soporta la carga total de todo el sistema de cada presion y la mayor cantidad de vapor
porque es el tramo de tuberia donde méas vapor flash se produce antes de llegar
completamente al tanque.
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Los problemas de fugas constantes en nuestra planta se han detectado en estas zonas,
por lo que, vamos a hacer una evaluacién de la velocidad que se alcance al final de
ambos colectores para saber si se debe a un problema del disefio original o a falta de
fiabilidad del sistema.

Figura 6.53. Ejemplo de fuga en una tuberia por el codo. Fuente: (Keyword Suggest Encyclopedia, 2017)

Otro punto en el cual tenemos varios problemas de fiabilidad de la linea es en un colector
en concreto que solamente transporta el condensado generado por un intercambiador
de calor, por lo que, en este caso sabemos que es éste el origen del problema. Por
tanto, también evaluaremos la velocidad en ese tramo.

El célculo de las velocidades los vamos a realizar de varias formas para comprobar las
diferencias que se obtienen por métodos distintos (la del intercambiador sélo lo haremos
a través de Aspen).

6.5.1. Célculo de velocidades

Los métodos son:

6.5.1.1. Calculo de la velocidad a partir de propiedades termodinamicas.

Para saber a qué velocidad circula el condensado por el tltimo tramo de colector,
hay que saber qué cantidad de vapor y agua coexisten en él. El porcentaje de
vapor que se produce debido a la evaporacion flash se calcula a partir de la
siguiente férmula:

h;aPl—h; aP2
hfgaPZ

Proporcion flash =

Donde h. es la entalpia del liquido a la presion del servicio del vapor y a la presion
del retorno de condensado, y hy es la entalpia especifica de evaporacién a la
presion del colector de condensado.

Tabla 6.12. Propiedades termodinamicas corrientes de condensado de baja y muy baja presion.

Presion 1 he Presion 2 he htg %
(barg) (kJ/kg) (barg) (kJ/kg) (kJ/kg) flash
7 721,56 0 419,10 2256,66 | 13,4%
4 640,85 0 419,10 2256,66 9,8%
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Tal y como hemos descrito en el Escenario 6.1., sabemos los caudales de
condensado que circulan por cada colector. Con esa informacion y la que
acabamos de calcular, podemos obtener la cantidad de agua y vapor resultante
una vez que se ha producido la reduccion de presion y, por tanto, la evaporacién
de parte de ese condensado caliente:

Tabla 6.13. Caudales masico de agua y vapor debidos a la evaporacion flash de los

condensados.
P1 Caudal P2 % flash Caudal Caudal agua
(barg) (kg/h) | (barg) vapor (kg/h) (kg/h)
7 30000 0 13,4% 4020,9 25979,1
4 10000 0 9,8% 982,6 9017,4

El siguiente paso es calcular la proporcion de volumen que ocupa el vapor en la
tuberia vy, para ello, necesitamos saber el volumen especifico del vapor a la
presion 2 (0 barg) y la densidad del agua saturada a esa misma presion.

Con estos datos, obtenemos los caudales volumétricos de ambos fluidos:
v Volumen especifico del vapor (m?¥kg): 1,67359
v Densidad del agua saturada (kg/m?): 958,392
v' La proporcion de vapor se calcula como:

m3
Caudal vapor (T)

Proporcion vapor = T

Caudal vapor ( "

m3
) + Caudal agua (T)

Tabla 6.14. Caudales mésico y proporcion de vapor en cada colector de condensado.

Caudal vapor | Caudal agua Caudal Caudal Proporcion
(kg/h) (kg/h) vapor (m%/h) | agua (m?%h) vapor
4020,9 25979,1 6729,3 27,1 0,996
982,6 9017,4 1644,5 9,4 0,994

Los diametros de ambos colectores son:
v' Colector de baja presién (7 barg): diametro nominal igual a 12 pulgadas

Schedule 20, lo que equivale a un diametro interior de 317,5 mm.

Tabla espesores tuberia Acero al Carbono segun ASME B36.10M
Diametros Nominales 8in a 24in (DN200 a DN600)

Tamafio o SCH5  SCH10  SCH20  SCH30 STD SCH 40 XS

NPS DN in in in in in in in in
in mm (mm} {mm) (mm) (mm) (mm) {mm) (mm} (mm)

12 300 12,75 0.156 0.156 0.25 0.32 0.375 0.406 0.5
(323.85) (3.96) (3.96) (6.35) (8.38) (9.53) (10.31) (12.7)

Figura 6.54. Espesores seguin Schedule para tuberia de acero al carbono de 12",
Fuente: (DNBrida, 2017)
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v' Colector de muy baja presién (4 barg): didmetro nominal igual a 6
pulgadas schedule 40, lo que equivale a un diametro interior de 142,89
mm.

Tabla espesores tuberia Acero al Carbono segin ASME B36.10M
Diametros Nominales 1/8 in a 6in (DN6 a DN150)

Tamafio Diam.  crys  sewio scH3e  OCH A0 SC.:'SSO SCH120  SCH150  XXS

exter. STD
NPS DN in in in in in in in in mm
in mm (mm) (mm) (mm) (mm) (mm) (mm) (mm) (mm) (in)

6.625 0.109 0.134 . 0.28 0.432 0.562 0.719 0.864

6 150 (1628 (277) (34) O (7.11)  (10.97) (1427)  (1826)  (21.95)

Figura 6.55. Espesores segun Schedule para tuberia de acero al carbono de 6”. Fuente:
(DNBrida, 2017)

Conociendo los diametros interiores de las tuberias, calculamos la velocidad que
alcanza el vapor a partir de la siguiente formula:

Caudal (m_3> _1h
Velocidad (E) = auaatvapor \7p") 3600 s
s/ Diadmetro interior? B

- 7 - Proporcién vapor

Tabla 6.15. Velocidades de vapor de los colectores de baja y muy baja presion

Colector Velocidad vapor (m/s)
Baja presion (7 barg) 23.70
Muy baja presion (4 barg) 28.65

En la Tabla 6.15. podemos observar que las velocidades que alcanza el vapor
en el ultimo tramo de los colectores supera el limite superior del rango permisible
gue es, como recordamos, de 15 a 20 m/s.

En el colector de baja presién se supera dicho rango en un 18,5% mientras que
en el de muy baja presion, lo supera en un 43%, lo que justifica que sea en este
colector donde mas problemas de fiabilidad se producen en las tuberias.

Ademads, estas velocidades calculadas no contemplan las fugas que se originan
por el mal funcionamiento de las trampas de vapor, por lo que, estos valores son
los mas conservadores y, con seguridad, serian mas altos segun la tasa de fallo
gue encontrasemos en el momento de inspeccionar el sistema.

Como el calculo de velocidad con la suposicion de “fugas cero” ya muestra que
los colectores estan infradimensionados para las condiciones de proceso del
condensado que viaja por ellos, no es necesario calcular con exactitud la
velocidad que se alcanza segun el grado de fugas. Tomaremos en cuenta esta
consideracion para el dimensionamiento de los colectores apropiados para estos
servicios.

102



Escenario 6.5. Fugas en colectores por erosion

6.5.1.2. Simulacion de Aspen.

Realizamos el mismo ejercicio en el simulador de Aspen, comprobamos la
repetitividad de los resultados obtenidos y si difieren mucho entre ambos
métodos para el caso de los colectores de retorno.

v' Colector de baja presion:

7.00 0.06
30000.00 <

30000.00 <
0.00

C) Temperature (C)
<:> Pressurs (barg)
E Mass Flow Rate (kg'hr)
D Vapor Fraction

Figura 6.56. Simulacion colector original de baja presion
CBP (Pipe) - Results ' CBP (Pipe) - Setup 52 (MATERIAL) B3 (Valve) 52 (MATERIAL] - Input I

I @ Pipe Parameters | @ Thermal Specification I @ Fittings1 | Fittings2 | Flash Options | Solids Conveying

@ Fluid flow

Solids conveying

Length

Pipe length: 50 meter -

Diarmneter Pipe schedules
Inner diareter: 031115 meter Material: CARBON-STEEL -

@ Use pipe schedules Schedule: 20 -
Compute using user subroutine Mom diameter. 12-IN -

Elevation Options

@ Pipe rise: -10 meter - Roughness: 4.572e-05 meter -
Pipe angle: rad Erosional velocity coefficient: 100

Main Flowsheet B3 (Valve) CEP (Pipe) - Results +

|Summary Streamns | Balance |Pr0fi|es |P|‘cpE|tiez Property Grid *:Status

Inlet Outlet
Pressure: 0.06 0.0135261 barg -
Temperature: 101,394 100.346 C -
Mixture velocity: 22,8813 24,2389 my/sec -
Reynolds number: 2.53720e+06 2.55566e+06
Ligquid volurne fraction:  0.00434784 0.00408998
Vapor volume fraction:  0.985652 0.99591
Flow regime: Wave Wave

Figura 6.57. Datos colector 7 barg y caracteristicas de la corriente.

El punto que debemos comparar es el final de la tuberia y, como vemos
en Ultima tabla, la velocidad es 24,24 m/s. La velocidad calculada con el
método anterior era 23,70 m/s, difieren en 0,54 m/s, lo que supone un
2,23 %.
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Escenario 6.5. Fugas en colectores por erosion

v" Colector de muy baja presién:

4.00 4.00 0.08

10000.00 10000.00 10000.00

C) Temperature (C)
<:> Pressure (barg)
E Mass Flow Rate (kg/hr)

D WVapor Fraction

Figura 6.58. Simulacion colector original de muy baja presioén

CEBP (Pipe) CEEP (Pipe) - Results B3 (Valve) 52 (MATERIAL) - Input Iain Flowsheet B4 (F

I @ Pipe Parameters | & Thermal Specification | @ Fittings1 I Fittings2 I Flash Options | Solids Conveying

@ Fluid flow

Solids conveying

Length

Pipe length: 30 meter -

Diameter Pipe schedules
Inner diameter: 0154051 meter Material: CARBON-STEEL -

@ Use pipe schedules Schedule: 40 -
Compute using user subroutine Nom diareter:  6-IN -

Elevation Options

@ Pipe rise: -10 meter - Roughness: 4.572e-05 meter A
Pipeangle: rad Erosional velocity coefficient: 100

CEBP (Pipe) ~  CBBP (Pipe) - Results B3 (Valve) 52 (MATERIAL) - Input Ma

|Summar_',r Streams | Balance |Pr0fi|es |P|‘cpE|tiE: Property Grid |@Status |

Inlet Outlet
Pressure: 0.09 -0.003507M8 barg A
Termnperature: 102376 09.8772 C v
Mixture velocity: 21.7686 247463 m/sec v
Reynolds number: 1.63781e+08 1.6688e+06
Liquid volume fraction:  0,00643444 0.00366332
Vapor volume fraction:  0.993516 0.994334
Flow regirme: Wave Wave

Figura 6.59. Datos colector 4 barg y caracteristicas de la corriente

El punto que debemos comparar es el final de la tuberia y, como vemos
en Ultima tabla, la velocidad es 24,75 m/s. La velocidad calculada con el
método anterior era 28,65 m/s, difieren en 3,9 m/s, lo que supone un
15,76%.

v' Intercambiador de calor
Nuestro intercambiador se encuentra situado en el sistema de vapor de
alta presion, 30 barg. Este tiene un consumo medio de 7 t/h y en su tramo
de colector de condensado hasta su descarga en el colector general del
sistema se ha tenido que intervenir en varias ocasiones en un mismo ao.
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Escenario 6.5. Fugas en colectores por erosion

En este caso, se tiene que estudiar el sistema completo porque la
velocidad en ese tramo esta vinculada a la presién que exista en ese
punto, la cual esta condicionada por el sistema completo.

En la Figura 6.62. tenemos la simulacion del sistema de retorno de
condensado de alta presion al completo. El equipo que estamos
evaluando en este apartado es el intercambiador denominado
“INTERCA4”, y su colector, “LINE4”.

Ese colector tiene un diametro nominal de 2” con un Schedule de 40.
Ademas, en la simulacién también hemos definido mas informacién como
su longitud, 17,5 metros, y su diferencia de altura, que es un descenso
de 5,155 metros.

Main Flowsheet LINE4 (Pipe) - Results LINE4 (Pipe) +

[ @ Pipe Parameters | @ Thermal Specification | @Fittings1 | Fittings2 | Flash Options | Solids Conveying

@ wi

Solids conveying

Length

Pipe length: 17.5 meter hd

Diameter Pipe schedules
Inner diameter: 0.0525018 meter Material: CARBON-STEEL -

© Use pipe schedules Schedule: 40 -
Compute using user subroutine Mo diameter: 2-IN -

Elevation Options

© Pipe rise: -5.155 meter - Roughness: 4.572e-05 meter -
Pipe angle: rad Erosional velocity coefficient 100

Figura 6.60. Definicién de los parametros del colector “LINE4”

Main Flowsheet LINE4 (Pipe) - Results LINE4 (Pipe) +

|Summar)r |Streams |Ba|ance |Pr0fi|es | Properties | Property Grid | @ Status |

Inlet Outlet
Pressure: 9.2 7.58502 barg -
Temperature: 180.797 173419 C M
Mixture velocity: 221977 28.8749 m/sec -
Erosional velocity: 181779 21.8729 m/sec -
Reynolds number: 2.3118e+06 2.48083e+08
Ligquid volume fraction:  0.0399735 0.0299611
Vapor volume fraction:  0.960026 0.970039
Flow regime: Mist Mist

Figura 6.61. Resultados de las caracteristicas de la corriente de condensado del
‘INTERC4”

Como vemos en el resultado de la simulacién, la velocidad alcanza
21,87 m/s, excediendo el margen recomendable.
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Escenario 6.5. Fugas en colectores por erosion

Termperature (C)
Pressure {harg)

E Mass Flow Habe (kp'hr)

Wapor Fraction

Figura 6.62. Simulacion completa del sistema original de retorno de condensado de alta presién, 30 barg 106



Soluciones

Escenario 6.5. Fugas en colectores por erosion

Cuando nos encontramos con esta situacion, que la velocidad del vapor en una tuberia
excede los limites recomendados, hay tres opciones para intentar solucionarlo:
1. Ampliar el didmetro de la tuberia.
2. Cambiar las condiciones del proceso (en este caso, las presiones).

3. Disminuir el caudal de condens

ﬂAmpIiar diametro

ado.

Propiedades termodinamicas

; Aspen
r tuberia Tablas-dimensichamiento
Colectores __
condensado Cambiar presiones
Reducir caudal
-~ Ampliar diametro_ AsPen
tuberia Tablas dimensionamiento
Colector _|
intercambiador | Cambiar presiones
elieaso

Vamos a evaluar las soluciones arriba mencionadas tanto en el final de los colectores
como en el subcolector del intercambiador de calor. Comenzamos con el final de los

colectores:

6.5.2. Solucién colectores de baja y muy baja presion.
6.5.2.1. Ampliar el diametro de la tuberia.
La solucién més facil de evaluar es ampliar el didmetro de la tuberia. Al igual que la
velocidad, el diametro lo vamos a calcular a partir de tres métodos distintos:

6.5.2.1.1. Propiedades termodinamicas.
Este método es exactamente el mismo llevado a cabo para calcular la velocidad,
con la diferencia de que esta vez la incognita es el didmetro interior de la tuberia
y establecemos que la velocidad sea de 15 m/s.
Todos los datos los tenemos, s6lo hay que aplicar la siguiente férmula:

Diametro interior (m) =

3
Caudal vapor (mT)

LR
3600 5

4

7 - Velocidad (%) - Proporcion vapor

Tabla 6.16. Diametro de colector adecuado para los colectores de baja y muy baja presion

considerando 0 fugas

Caudal Proporcion | Diametro DN mas
Colector 3 , . Schedule .
vapor (m°/h) vapor interior (m) préximo
Baja presion 6729,33 0,996 0,39913 20 16”
Muy baja presién 1644,53 0,994 0,19748 40 8”

Esos serian los diametros de las tuberias que deberian estar instaladas para no
llegar al rango de velocidades maximas recomendadas. Sin embargo, estos son
los valores considerando el caso original, donde no se suponian fugas de las
trampas de vapor.

Para un célculo correcto del didmetro, tenemos que incluir el hecho de que un
15% de las trampas termodinamicas fugan, dejando pasar vapor vivo a su traves.
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Escenario 6.5. Fugas en colectores por erosion

Lo primero, hay que saber los caudales que se manejan dependiendo de si la
trampa trabaja correctamente y, por tanto, desaloja condensado caliente, o esta
fugando vapor vivo. Con datos experimentales obtenidos en nuestras rondas de
inspeccidon con una maguina especifica para ello, tenemos los siguientes datos:

Tabla 6.17. Diferencias de caudales segun si funciona bien o mal y la diferencia de presion en la

trampa.
Presion 1 Presion 2 Conq?nsado Fuga vapor
operacion normal en fallo
7 barg 0 barg 7,5 kg/h 6 kg/h
4 barg 0 barg 5 kg/h 4 kg/h

Con el numero de trampas que indicamos anteriormente que habia en cada
colector y sabiendo la tasa de fugas, podemos estimar el caudal de vapor de
cada colector:

v' Colector de baja presién: en este colector desembocan tanto trampas

de vapor termodinamicas como de flotador o recipientes de condensado
de intercambiadores de calor. Por tanto, el condensado del colector
proviene de ambos tipos de servicios. Para estimar el caudal de vapor
gue circula por él, consideramos que un 15% de las trampas de vapor
termodinamicas dejan pasar vapor vivo a través de ellas mientras que los
demas usuarios (resto de trampas e intercambiadores de calor)
descargan condensado caliente como en operacién normal.

Caudal intercambiadores de calor: 7,5 t/h

Caudal trampas de vapor (3000 unidades): 22,5 t/h si operan todas en
condicién normal. Si el 15% fuga, es decir, 450 unidades, y dejan pasar
6 kg/h de vapor cada una de ellas, lo que equivale a 2,7 t/h de vapor vivo
al colector. El resto de trampas, 2550 unidades, aporta al colector 19,1
t/h.

Tabla 6.18. Caudales masico de vapor y agua en el colector de baja presiéon
considerando 15% fugas trampas TD

Caudal (t/h) Flash Vapor (t/h) | Agua (t/h)
2.7 No hay 2,7 0
19,1+7,5 13.4% 3,6 23,1

Tabla 6.19. Diametro adecuado para el colector de baja presion (15% fugas trampas

TD)
Vapor Agua Proporcion Diametro Diametro
(m3/h) (m3/h) P interior nominal
10491,0 24,1 0,998 0,49792 m 20"

Hemos pasado de una estimacion de diametro nominal de 16” a 207, lo
que evidencia la importancia de considerar las fugas ya que desemboca
en diferencias representativas en el disefio de colectores.
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Escenario 6.5. Fugas en colectores por erosion

v' Colector de muy baja presion: en este colector sélo descargan trampas
de vapor termodindmicas, en concreto, un total de 2000 unidades. Al
igual que el caso anterior, el 15% de éstas fugan, es decir, 300 trampas
a 4 kg/h de vapor cada una equivale a 1,2 t/h de vapor vivo al colector.
El resto de trampas descargan 8.5 t/h de condensado caliente.

Tabla 6.20. Caudales masico de vapor y agua en el colector de muy baja presion
considerando 15% fugas TD.

Caudal (t/h) Flash Vapor (t/h) | Agua (t/h)

1,2 No hay 1,2 0
8,5 9,8% 0,8 7,7
Tabla 6.21. Diametro adecuado para el colector de muy baja presion (15% fugas TD)
Vapor Agua Proporcién D_iém(_etro Diémetro
(m3h) (m3/h) interior nominal
3406,2 8,0 0,998 0,28373 m 12"

En este caso, el diametro ha pasado de 6 a 12”. El efecto de las fugas
agui es mas notorio, ya que, la carga del colector proviene totalmente de
trampas de vapor.

6.5.2.1.2. Simulacion de Aspen

Los caudales son los mismos que se han calculado en el apartado anterior.

En el colector de baja presion, 26625 kg/h de condensado saturado a 7 barg
pasan a un colector a presion atmosférica, lo que produce vapor flash. Para tener
en consideracion las posibles fugas, introducimos un mezclador donde entran

2,7 t/h de vapor vivo a 7 barg.

D Temperature (C)
{7 Pressure toarg)
E Mass Flow Rate (kg'hr)
|:\ Vapor Fraction

Figura 6.63. Simulacion colector de baja presion con 15% fugas TD y DN ampliado

Si definimos la tuberia de un didmetro de 24” con un Schedule de 20, la velocidad
pasa a 10.64 m/s en la peor de las situaciones, con el 15% de trampas de vapor
fugando al mismo tiempo.
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Escenario 6.5. Fugas en colectores por erosion

Main Flowsheet CEP (Pipe] - Results CBP (Pipe) B3 (Valve) +

& Pipe Parameters | @ Thermal Specification I @ Fittings1 |F\ttmgs?_ Flash Options | Solids Conve

Solids conveying

Length

Pipe length: 50 meter -

Diameter Pipe schedules
Inner diameter: 0.58055 meter Material: CARBON-STEEL -

9! Use pipe schedules Schedule: 20 -
Compute using user subroutine Mom diameter:  24-IN -

Elevation Options

@ Pipe rise: -10 meter - Roughness: 4.572e-05 meter -
Pipe angle: rad Erosional velocity coefficient 100

Main Flowsheet CBF (Pipe) - Results CEP (Pipe) B3 (Valve)

Sumrnary |Streams |Ba|ance |Profi|es | Properties | Property Grid |

Inlet Outlet
Pressure: 0 00168524 barg
Temperature: 0999743 100.437 C
Mixture velocity: 10843 108420 mysec
Erosional velocity: 738003 729774 mysec
Reynolds number: 1.36822e+06 1.36556e+06
Liguid volume fraction:  0.00223968 0.00228462
Vaporvolume fraction:  0.99776 0.997715
Flow regime: Wave Wave

Figura 6.64. Caracteristicas del colector de baja presién nuevo y de la corriente resultante

Por otro lado, tenemos el colector de muy baja presion, donde 8,5 t/h de
condensado saturado a 4 barg pasa a presion atmosférica, desprendiendo el
correspondiente vapor flash. Las fugas consideradas son 1,2 t/h de vapor vivo a
4 barg que se mezclan con la mezcla anterior de agua y vapor.

-0.00
5700.00
0.21

D Temperature (C)

<:> Pressure (barg)
E Mass Flow Rate (kg/hr)
I: Vapor Fraction

Figura 6.65. Simulacion colector de muy baja presion con 15% fugas TD y DN ampliado
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Escenario 6.5. Fugas en colectores por erosion

Con unatuberia de 12 pulgadas de Schedule 40, la velocidad es la situacién mas
critica seria de 13,4 m/s.

CBBF (Pipe) CBEP (Pipe) - Results B3 (Valve) 52 (MATERIAL) - Input Main Flowsheet

{ & Pipe Parameters | & Thermal Specification | & Fittings1 | Fittings2 | Flash Options | Solids Con

@) Fluid flow

Solids conveying

Length

Pipe length: 30 meter v

Diameter Pipe schedules
Inner diameter 0303225 meter Material: CARBON-STEEL -

@) Use pipe schedules Schedule: 40 -
Compute using user subroutine Mom diameter: 12-IN -

Elevation Options

@) Pipe rise: -10 meter - Roughness: 4.572e-05 meter -
Pipe angle: rad Erosional velocity coefficient: 100

CBEP (Pipe) CBBP (Pipe) - Results B3 (Valve) 52 (MATERIAL) - Input Mz

|Summar_',r Strearmns | Balance |P‘r0fi|es |pI'CpEI‘tiEE Property Grid |@Status |

Inlet Outlet
Pressure: 0 -0.00334637 barg A
Temperature: 099743 09.8816 C v
Mixture velocity: 13.372 134254 m/sec M
Reynolds number: 880499 880838
Liquid volume fraction:  0.00228934 0.00227951
Vapor volume fraction:  0.997711 0.99772
Flow regime: Wave Wave

Figura 6.66. Caracteristicas del colector de muy baja presion nuevo y de la corriente
resultante.

Aunque las velocidades iniciales vimos que no eran exactamente iguales
calculadas por los dos métodos, los errores no eran tan significativos como para
cambiar los didmetros requeridos para que las velocidades estuviesen por
debajo de 15 m/s. Queda corroborado entonces que los diametros deberian ser:

Tabla 6.22. Diametros adecuados para los colectores de baja y muy presién con 15% fugas TD
Colector Diametro nominal | Schedule
Baja presion 24” 20
Muy baja presién 127 40

6.5.2.1.3. Tablas de dimensionamiento

Las tablas de dimensionamiento son gréficas, en las cuales se siguen una serie
de pasos dependiendo de las condiciones del proceso y da como resultado un
diametro nominal de tuberia.

Estas graficas requieren que “introduzcas” la cantidad de condensado que tiene
gue soportar la tuberia pero no contemplan fugas de vapor vivo, por lo que, no
servirian para nuestro proposito.

Estas pueden servir para usuarios en los que no se contemplan fugas como el
condensado de un intercambiador de calor, que lo haremos mas adelante.
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Escenario 6.5. Fugas en colectores por erosion

6.5.2.2. Cambiar las presiones.

La presion del vapor se establecié en el disefio de la planta para una serie de
requerimientos de calentamiento. En estos colectores, la mayor parte del consumo
es en traceados, por lo que, si disminuyésemos la presion de suministro seria dificil
de simular si pudiese ocurrir algan problema.

Por otro lado, la presion del colector de retorno podria aumentar si aumentasemos
la presion del botellén al que desemboca. Como hemos visto en el Escenario 6.2.,
esta posibilidad solamente la tendriamos en el colector de baja presion, el cual, en
vez de desembocar en un botellén a presion atmosférica, podria hacerlo a 4 barg.

D Temperaturz (C)
<:> Pressure (barg)
B Mass Flow Rate (kghr)
D Vapor Fraction

Figura 6.67. Simulacion colector original de baja presién con tanque flash a 4 barg en vez de 0 barg

Main Flowsheet - CBP (Pipe) - Results - | CBP (Pipe) - | B3 (valve) - | FLASH3 (s COMO vemos, la velocidad
|Summary Streams | Balance |Profi|es |PI'CpEI‘tiEE Property Grid |@Status | Seria 5,23 m/S, Ia. Cual estaria

et Outlet muy por debajo del limite
P 205 399502 barg - inferior del rango comentado,
Temperature: 151,553 151,893 c - 15 m/s, por lo que, no seria
Mixture velocity: 5.20326 5.22503 msec - necesario ampliar el didmetro
Froserelvsiadty | 27.1165 26943 misec * de la tuberia del colector de
Reynolds number: 1.93503e+06 1.02989:+06 baja. prESién Si OptésemOS por
Liquid volume fraction:  0.0192673 0.0195354 "
Vapor volume fraction:  0.9807323 0.980485 esta OpC|0n
Flow regirme: Wave Wave

Figura 6.68. Caracteristicas corriente colector 7 barg
desembocando en tanque a 4 barg

6.5.2.3. Reducir caudal.

El vapor, debido a su volumen especifico, es el fluido determinante en la velocidad

que adquiere el condensado cuando se produce la doble fase y, por tanto, en el

dimensionamiento de la tuberia.

Para reducir el caudal de vapor, hay varias opciones:

- Reducir la cantidad de condensado total: para esta opcion habria que hacer un
estudio especifico de la viabilidad para comprobar como seria posible reducir
netamente la necesidad de vapor.

- Cambiar las presiones: opcion ya contemplada en el punto anterior.
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Escenario 6.5. Fugas en colectores por erosion

- Variar la cantidad de vapor flash a partir de subenfriamiento: esta opcion seria
cambiar las trampas termodinamicas por trampas bimetalicas con cierto grado
de subenfriamiento.

Ademas del subenfriamiento, al cambiar por bimetalicas, tampoco tendriamos que
considerar un 15% de fugas de vapor vivo sino un 4%.

Lo Unico que cambia respecto a los calculos realizados anteriormente es la entalpia
aguas arriba de la trampa de vapor. Si son trampas termodindmicas, la entalpia es
la del liquido saturado a la presion del vapor de suministro, pero al ser bimetalicas
con 15 °C de subenfrimiento, la entalpia del condensado pasa a ser la
correspondiente a la temperatura de saturacién del vapor menos 15 grados. Como
al disminuir la temperatura del vapor, disminuye la entalpia del mismo, aplicando la
férmula del porcentaje flash, éste disminuye.

El colector de baja presion quedaria de la siguiente manera:

- 21,6 t/h de condensado procedente de trampas de vapor que estan afectadas
por el subenfriamiento de 15 °C.

- 7,5 t/h procedentes de intercambiadores de calor que descargan condensado
saturado sin subenfriamiento.

- 720 kg/h de vapor vivo correspondiente al 4% de trampas bimetalicas fugando.

D Temperaturs (C)
{7 Pressure arg)
E Mass Flow Rate (kg'hr)
D Vapor Fraction

Figura 6.69. Simulacion colector original baja presion con trampa bimetélicas al 4% de fallo

Main Flowsheet E3 (Valve) CEP (Pipe) - Results 52 (MATERIAL) 53 (MAT
|Summary Streams | Balance |Pr0fi|es |P|‘cpE|tiez Property Grid |@Status | SOIO con el Subenfr|am|ento de

Inlet Outlet las trampas, la velocidad se
Pressure: 0.04 0.0010231 barg M queda tOdaVia. en 22,14 m/S, pOf
Temperature: 101.063 100.003 ¢ ~ lo que, no seria opcién hacer
Mixture velocity: 21.0476 221412 m/sec - H H
_ _ : simplemente este cambio.
Erosional velocity: 53.6215 54,9968 m/sec M
Reynolds number: 2.50376e+06 2.52029e+06
Ligquid volume fraction:  0.00476094 0.00451255
Vapor volume fraction:  0.995239 0.995487
Flow regime: Wave Wave

Figura 6.70. Caracteristicas corriente colector 7 barg con
trampas bimetalicas
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Escenario 6.5. Fugas en colectores por erosion

Por tanto, habria que seguir ampliando el colector:

O Temperature (C)
{7 Pressuee (oarg)
Z Mass Flow Rate (kgh)
D ‘Vapor Fraction

Figura 6.71. Simulacion colector de baja presion ampliado con trampa bimetalicas al 4% de fallo

Main Flowsheet B3 (Valve) CBP (Pipe) - Results CBP (Pipe) B7 (Valve) +

[ @Pipe Parameters | @ Thermal Specification | @Fittings1 | Fittings2 | Flash Optiens | Selics Conveying

Solids conveying

Length

Pipe length: 50 meter v

Diameter Pipe schedules
Inner diameter; 029055 meter Material: CARBON-STEEL -

@) Use pipe schedules Schedule: 20 -
Compute using user subroutine MNom diameter.  16-IN -

Elevation Options

@ Pipe rise: -10 meter - Roughness: 4.572e-05 meter h
Pipe angle: rad Erosional velocity coefficient 100

Main Flowsheet B3 (Valve) CBP (Pipe) - Results CBP (Pipe) B7 (Valve)

Summary |Streams |Ba\ance |Pr0fi|es |P|‘cpE|tiez Property Grid |@Status |

Inlet Outlet
Pressure: 0 0.0126262 barg -
Temperature: 99,9743 100,322 C -
Mixture velocity: 14,0674 13.8425 mysec A
Erosional velocity: 55.0239 545823 m/sec -
Reynolds number: 2.00818e+06 2.00399+06
Liquid volume fraction:  0.00450799 0.00458533
Vapor volume fraction:  0,995492 0.995415
Flow regime: Wave Wave

Figura 6.72. Caracteristicas del colector de baja presion nuevo y de la corriente resultante con bimetalicas
4% fallo

Tendriamos que ampliar el colector a 16” para reducir la velocidad hasta 13,84 m/s.
Como hemos visto en el caso de reducir la presion envidndolo al botellon de 4 barg,
la velocidad ya era muy inferior al limite, por lo que, si combindsemos los dos (tanque
flash a 4 barg y subenfriamiento en las trampas de vapor), la velocidad bajaria aiun
mas.
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Escenario 6.5. Fugas en colectores por erosion

Main Flowsheet B3 (Valve) CEPF (Pipe) - Results CEP (Pipe) B7 (Valve)

Summary | Streams | Balance | Profiles | Properties | Property Grid | t»Status
Inlet Outlet

Pressure: 39 4.00301 barg -
Temperature: 151173 151.853 C M
Mixture velocity: 1.19674 11141 mysec -
Erosiconal velocity: 127861 123367 msec -
Reynolds number: 1.12316e+06 1.081552+06
Liquid volume fraction:  0.0867973 0104224
Vapor volume fraction:  0.903203 0.895776
Flow regime: Wave Wave

Figura 6.73. Corriente en el colector de 7 barg original descargando en tanque de 4 barg y con trampas
bimetdlicas.

Por otro lado, el colector de muy baja presibn presentaria las siguientes

caracteristicas:

- 9,6 t/h de condensado procedente de trampas de vapor afectadas por el
subenfriamiento.

- 320 kg/h de vapor vivo a 4 barg debidos a las fugas de las trampas de vapor.

C) Temperature (C)
<:> Pressure (barg)
E Mass Flow Rate (kg'hr)
D Vapor Fraction

Figura 6.74. Simulacion colector original de 4 barg con trampas bimetalicas con 4% fallo.

Main Flowsheet CBBP (Pipe) - Results CBBP (Pipe) +

|Summar3.r Streams | Balance |Profi|es |pI'CpEI‘tiEE Property Grid |@Status |

Inlet Outlet
Pressure: 0.07 -0.00172448 barg v
Temperature: 101.857 99.9263 C -
Mixture velocity: 18,5054 20.5806 m/sec -
Erosional velocity: 43,1598 45,5155 mysec v
Reynolds number: 1.38963e+06 1.61686e+06
Liquid velume fraction:  0.00768823 0.00687689
Vapor volume fraction:  0.982312 0.993123
Flow regime: Wave Wave

Figura 6.75. Caracteristicas corriente colector 4 barg original con trampas bimetalicas.

Al igual que en el colector de baja presion, sélo con esta medida la velocidad se
gueda por encima del rango, concretamente en 20,58 m/s, por lo que, habria que
seguir optando por ampliar el colector.
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Escenario 6.5. Fugas en colectores por erosion

O Temperature (C)
R
E Mass Flow Rate (kg/)
D Vapor Fraction

Figura 6.76. Simulacion colector 4 barg ampliado con trampas bimetélicas con 4% fugas.

Main Flowsheet CEBP (Pipe] - Results CBBP (Pipe) - | B3 (Valve) +

I & Pipe Parameters | @ Thermal Specification | @ Fittings1 | Fittings2 | Flash Options | Solids Conveying

_) Solids conveying

-Length

Pipe length: 30 meter - ‘
-Diameter - Pipe schedules

) Inner diameter: 0.202717 meter Material: CARBON-STEEL -

Q) Use pipe schedules Schedule: 40 -

_) Compute using user subroutine MNorm diameter:  8-IN -
~Elevation - Options

Q) Pipe rise: -10 meter - Roughness: 4.572e-05 meter -

_ Pipe angle: rad Erosional velocity coefficient. 100

Main Flowsheet CBBP (Pipe) - Results - | CBEP (Pipe) B3 (Valve) +

Surmmary | Streams | Balance | Profiles | Properties = Property Grid | @ Status

Inlet Outlet
Pressure: 0.01 0.0140828 barg -
Temperature: 10025 100.361 C -
Mixture velocity: 116713 11.6064 m/sec A
Erosional velocity: 45,1041 44,9785 mysec A
Reynalds number: 1.22528e+08 1.2242e+06
Liquid volume fraction:  0.00700933 0.00705031
Vapor volume fraction:  0.922291 0.09245
Flow regime: Wave Wave

Figura 6.77. Caracteristicas del colector de 4 barg nuevo y de la corriente resultante con bimetélicas 4%
fallo

Con un colector de 8” seria suficiente para reducir la velocidad al final de éste a
11,61 m/s.

116



Escenario 6.5. Fugas en colectores por erosion

6.5.3. Solucion intercambiador de calor.

Al igual que hemos hecho con los colectores de condensado de baja y muy baja
presion, vamos a evaluar las distintas soluciones para el colector de condensado de
un intercambiador de calor, denominado “INTERC4” en todas las simulaciones.

6.5.3.1. Ampliar diametro de la tuberia.

Para calcular qué diametro deberia tener el colector para que la velocidad de
condensado sea inferior a 15 m/s, vamos a usar la simulacién de Aspen vy las
tablas de dimensionamiento.

6.5.3.1.1. Simulacién Aspen

En la simulacion, tenemos que identificar el sistema entero, ya que, la cantidad
de vapor flash que se produce en ese tramo depende de la presion que exista
ahi, la cual, a su vez depende de los colectores del resto de intercambiadores.

Man Fiowsheet LINES (Ppe) - Rasuits LINES (Mpe) +

QP ge Parsmaton [axw»«l«-m« | OFmings! | Fmings2 | Flash Options

@ Flnd o
Sohds comveyng
Lengt™
Ppe lengh 1ns meter .
Dramater Ppe schedubes
Inner dameter cir Noserad CARDON-STIL v
O Use pope schedudes Scheduie £ -
Compate wing user subtoutine Nem diameter: 31N -
Blevatien Opticns
@ Pige e 505 meter . Foughness 457205 Beter .
Pye anjle Lroscnal velocity coefficient

Main Flowsheet «  LINE4 (Pipe] - Resubts © | LINES [Fipe) +
Surnemany | Streams [Elllm:e | Profiles

Inhet Chuthet
Peegsune: 7% 1.58727 barg
Temperatune 174.451 17343 C
Misture velocity: 126315 139016 mysec
Erosiomal velocity: 214728 21.B6ET m/sec
Reynolds number: 1655828+ 06 167125 +06
Liguid volume fractione 003171993 00209730
Vapor volume fractions  0L.968301 L9T0026
Flow regime: Mist Poliist

Figura 6.78. Caracteristicas del colector nuevo del intercambiador y de la corriente resultante.

En esta ocasion, utilizando una tuberia de 3” la velocidad pasaria a ser de
13,1 m/s.
También podemos observar como se reduce la presion justo aguas debajo
de la trampa de vapor, que en la simulacion se representa como una valvula
de control, pasando de 9,2 barg cuando la tuberia es de 2" a 7,8 barg cuando
es de 3.
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Escenario 6.5. Fugas en colectores por erosion

6.5.3.1.2. Tablas de dimensionamiento.

Con las tablas hay tres datos que debemos saber: presion o temperatura del
vapor, presion del sistema de retorno y el caudal.

Los pasos a seguir en las tablas son:

v" Primero, localizar en la parte izquierda de la tabla inferior la presién o la
temperatura del vapor.

v' Se traza una linea horizontal hasta que corte con la linea curva
correspondiente a la presion del sistema de condensado.

v/ Se tira una linea vertical hasta la interseccion con la linea horizontal
correspondiente al caudal de condensado.

v' Si la tuberia descarga en una posicion mas elevada, se elige el diametro
de la linea superior al punto final. Si descarga en un punto mas bajo, se
escoge la linea inferior.

En nuestro caso, la tuberia descarga en un colector que esta a unos 10 metros
positivos por encima de ésta. Por tanto, siguiendo la grafica, corresponderia una
tuberia de 65 mm de didmetro nominal, que es equivalente a 2,5”.

Tamaifio tuberia de condensado, mm
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Figura 6.80. Tabla de dimensionamiento del nuevo colector del intercambiador 4.

119



Escenario 6.5. Fugas en colectores por erosion

6.5.3.2. Cambiar presiones.

Tenemos la opcion de cambiar la presion del sistema de retorno de condensados
si afladiésemos un botellén de recuperacion de condensado nuevo con el que
recuperasemos vapor a 15 barg. En la Figura 6.82. se puede ver la simulacién
completa y en la Figura 6.81, los resultados de la corriente.

Main Flewahest LINEA (Fipe] - Results LIMES (Prpe) FLASHT (Flashs) B3 [va
Surmmary | Streams | Balance | Prafiles | F et Property Grd | @ 5antus

Inlet Outlet

Pressure 15485 15.38 barg -

Ternperature: 203513 202.542 C -

Madure velocity: S04050 $.58808% misee -

Erpseonal velogity: 12239 12,6045 misec *

Feynold: numben 1T I =08 T (e« O

Liguid wolume fractions  0,106681 0.100063

Wapor wolurme Fractiore  QES33140 e

Florai regirme: Mlist hist

Figura 6.81. Caracteristicas corriente del intercambiador con descarga de condensado a tanque
a 15 barg

Con el disefio original del colector de 2”, vemos que si el tanque de revaporizado
al que descarga el sistema de retorno de condensado de alta presion estuviese
presurizado a 15 barg, la velocidad en el tramo problematico del intercambiador
4 pasaria a ser de 9,59 m/s, solucionando asi el problema debido a la erosion.
Esto encajaria con la “Alternativa 6.2.2.” del Escenario 6.2. pero, como ya vimos
entonces, es una opcién que requiere demasiado coste para los ahorros
conseguidos.

6.5.3.3. Reducir el caudal.

En este caso, el vapor, una vez condensado, va hacia un recipiente con una
valvula de control que controla el nivel de condensado dentro de éste. Para
poder reducir el caudal de vapor generado habria que hacer un estudio
especifico para ver qué posibilidades habria pero eso iria mas alla del objeto
de este proyecto.

6.5.4. Resumen opciones para solucionar la erosion

En la siguiente tabla vamos a recopilar todas las opciones calculadas. En los casos en
los que se haya calculado por varios métodos el diametro del colector, nos quedamos
con los resultados obtenidos de la simulacion de Aspen. En la Tabla 6.23. podemos
ver el diametro final del colector que debe tener para obtener una velocidad por debajo
de 15 m/s y, ademas, se especifica la velocidad del vapor final:

Tabla 6.23. Recopilacién de opciones de cada colector para evitar su erosion

Ampliar Cambiar Tanque flash Tanque flash
tuberia presiones presionada original
» Priash = 7 barg Priash = 7 barg »
Colector7 |24 6923212/2 12" Sch20 (original) 12" Sch20 (original) 1 ;C:‘nzlg
9 ' 5.23 m/s 1.11 m/s '
Colector 4 12” Sch40 No aplica No aplica 8” Sch40
barg 13.4 m/s P P 11.61 m/s
” Prash = 15 barg
Intercambiador 3" Scha0 2” Sch20 (original) No aplica No aplica
13.10 m/s 959 m/s
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7. Andlisis de rentabilidad

7. Analisis de rentabilidad.

En este Capitulo, vamos a evaluar la rentabilidad de todas las soluciones propuestas a
los Escenarios del Capitulo 6, asi como para poder decidir entre diferentes alternativas
en los que casos en que Mas de una se haya propuesto.

Sin embargo, antes que nada, vamos a explicar los diferentes tipos de estimaciones que
se pueden hacer de un proyecto y los pardmetros de rentabilidad que vamos a utilizar.

7.1. Tipos de estimaciones

Las técnicas de estimacion de los costes de capital se pueden clasificar atendiendo a
los criterios o informacion empleados para su realizacion. Cuanta mas informacion
dispongamos de la planta, mas precisa sera la estimacién y, simultaneamente, mas
complicada de elaborar.

e Estimacion en funciéon del orden de magnitud:

ANANENENEN

Basada en informacion sobre costes de capital de plantas ya construidas.
Se utilizan factores de cambio de escala apropiados para cada caso.
Debe tenerse en cuenta la inflacion.

Requiere simplemente de un diagrama de bloques de la planta.

+40% Coste estimado > Coste real > -20% Coste estimado

e Estimacién en funcién de los equipos o unidades principales de la planta:

v

v
v

Basada en una lista de los equipos o unidades principales del proceso
(bombas, compresores, turbinas, columnas, depédsitos, reactores,
hornos, quemadores e intercambiadores de calor).

Cada equipo se dimensiona de forma somera y se estima su coste.

La suma total de los costes de cada equipo se corrigen para determinar
el coste total de la planta.

Requiere los planos de proceso (PFD) de la instalacion.

+30% Coste estimado > Coste real > -20% Coste estimado

e Estimaciones preliminares:

v

v

v

v

v

Basada en un dimensionamiento mas detallado de cada uno de los
equipos de la instalacion.

Debe realizarse una primera distribucion en planta de los equipos para
estimar los costes de tuberias, instrumentacién y servicios eléctricos.
Debe incluirse una estimacion de los costes de los equipos empleados
por los servicios auxiliares.

Requiere del PFD de la instalacion, junto con los diagramas auxiliares de
tuberias (isométrico) y de disposicion en planta.

+25% Coste estimado > Coste real > -15% Coste estimado

e [Estimaciones definitivas:

v

v

Basadas en las especificaciones detalladas de cada equipo o unidad,
servicios auxiliares, instrumentacion, instalacién eléctrica y servicios
externos.

Requiere del PFD de la instalacién, esquemas de los recipientes,
diagramas auxiliares de tuberias (isométrico) y de disposicion en planta
y los P&ID preliminares.

+15% Coste estimado > Coste real > -7% Coste estimado
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7. Andlisis de rentabilidad

e Estimaciones detalladas:

v' Es necesario disponer de la ingenieria de detalle completa del proceso y
todos los servicios auxiliares y externos.

v Requiere de informacién de los suministradores sobre los costes
definitivos de cada equipo principal.

v' Tras esta fase de estimacion de costes, se puede pasar a la fase de
construccion de la planta.

v" Son necesarios todos los diagramas realizados.

v' +6% Coste estimado > Coste real > -4% Coste estimado

Tabla 7.1. Categorias de los diferentes tipos de estimaciones segun su precision. Fuente: (Viguri Fuente,
2017).

Estimacion Basada en Error (%) | Elaboracion | Usada para
Método de Hill, 1956. Tasa
Orden de .
. de produccion y PFD con los A
magnitud . L Andlisis
(ratio equipos (compresores, 40-50 Muy rapida rentabilidad
: reactores, columnas).
estimado) -
Basado en plantas similares
Método de Lang, 1947. Disefio
Estudio Balances de masa y energia 25-40 Rapida reliminar
y dimension de los equipos. P
Método de Guthrie, 1969,
1974. Balances masay
energia, dimension de Aprobacion
Preliminar equipos, materiales de 15-25 Medio rgsu Lesto
construcciéon y P&ID. P P
Suficientes datos para
estimacion de presupuesto.
Definitivo Todos los datos pero antes 10-15 Lenta Control
de especificaciones y planos. construcciéon
Detallado Ingenieria de detalle. 5-10 Muy lenta Contrato llave
en mano

7.2. Parametros de rentabilidad.

Existen una serie de parametros que se calculan para evaluar la rentabilidad de un
proyecto. En nuestro caso, vamos a definir qué son y como se calculan el VAN, la TIR
y el payback o periodo de retorno de la inversion.

El VAN y el TIR son dos herramientas financieras procedentes de las mateméticas
financieras que nos permiten evaluar la rentabilidad de un proyecto de inversion,
entendiéndose por proyecto de inversion no solo como la creacion de un nuevo negocio,
sino también, como inversiones que podemos hacer en una empresa en marcha, tales
como el desarrollo de un nuevo producto, adquisicién de nueva maquinaria, modificacion
de instalaciones existentes, etc.

El VAN (Valor Actual Neto) es un indicador financiero que mide los flujos de los futuros
ingresos y gastos que tendra un proyecto, para determinar si, después de descontar la
inversion inicial, nos quedaria alguna ganancia. Si el resultado es positivo, el proyecto
es viable.
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7. Andlisis de rentabilidad

Basta con hallar el VAN de un proyecto de inversion para saber si dicho proyecto es
viable o no. EI VAN también nos permite determinar qué proyecto es el mas rentable
entre varias opciones de inversion. La formula del VAN es:

VAN = BNA - Inversién

Donde el beneficio neto actualizado (BNA) es el valor actual del flujo de caja o
beneficio neto proyecto, el cual ha sido actualizado a través de una tasa de descuento.

La tasa de descuento o coste de capital (TD o k) con la que se descuenta el flujo neto
proyecto, es la tasa de oportunidad, rendimiento o rentabilidad minima, que se espera
ganar; por lo tanto, cuando la inversion resulta mayor que el BNA (VAN negativo o menor
gue 0) es porque no se ha satisfecho dicha tasa. Cuando el BNA es igual a la inversion
(VAN igual a 0) es porque se ha cumplido con dicha tasa. Y cuando el BNA es mayor
gque la inversién es porque se ha cumplido con dicha tasa y ademas, se ha generado
una ganancia o beneficio adicional (CreceNegocios, 2014).

VAN > 0 - Proyecto rentable

VAN = 0 - Proyecto rentable

VAN < 0 - Proyecto no rentable

Figura 7.1. Criterios de decision con el VAN.
Entonces para hallar el VAN se necesitan (CreceNegocios, 2014):

o El coste de la inversion.
e Los flujos de caja netos proyectados.
e Latasa de descuento.

El BNA, que son los flujos de caja netos proyectados, se calculan como:

Donde BN: es el beneficio neto en el periodo y N, el nimero de afios de horizonte
temporal a evaluar para el proyecto.

Por otro lado, la TIR (Tasa Interna de Retorno) es un indicador de la rentabilidad de un
proyecto, que se lee: a mayor TIR, mayor rentabilidad. Es la tasa de descuento de un
proyecto de inversion que permite que el BNA sea igual a la inversion (VAN igual a 0).
La TIR es la méxima TD que puede tener un proyecto para que siga siendo rentable,
pues una mayor tasa ocasionaria que el BNA sea menor que la inversion (VAN menor
gue 0). Por ello, la TIR se compara con la TD, que ser& el coste de oportunidad de la
inversion ("nvindi”, 2016) (CreceNegocios, 2014).

Entonces para hallar la TIR se necesitan (CreceNegocios, 2014):

e El coste de la inversion.
e Los flujos de caja netos proyectados.
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7. Andlisis de rentabilidad

TIR > TD - Proyecto rentable

TIR =TD - Proyecto rentable

TIR < TD - Proyecto no rentable

Figura 7.2. Criterios de decision con la TIR.

Por ultimo, otro parametro que podemos calcular es el periodo de retorno de la inversiéon
o “payback”. El payback es un criterio estatico de valoracién de inversiones que permite
seleccionar un determinado proyecto sobre la base de cuanto tiempo se tardara en
recuperar la inversion inicial mediante los flujos de caja. Cuanto mas corto sea el periodo
de recuperacion, menos riesgoso sera el proyecto. Por ello se debe hacer especial
mencion, cuanto mas se vaya hacia el futuro, serdn mayores las incertidumbres.

Este parametro presenta ventajas e inconvenientes:

- —

- Sencillo de calcular. - En este metodo no se toma
en cuenta el valor del dinero
con el paso del tiempo.

- Un payback bajo significa un
retorno rapido de la inversion,

ideal para empresas - Solo mide cuanto se demora
pequefas o nueva creacion. en recuperar la inversion.

- Con un payback corto se - Si se utilizaenla _
reducen los riesgos de comparacion de varios flujos
pérdidas, al asegurar el flujo de caja, no se da importancia
positivo. a la vida util de los activos, ni

tampoco el flujo de caja
después del periodo de
retorno.

- Un payback corto mejorara
la liquidez de forma rapida.

Figura 7.3. Ventajas e inconvenientes del payback.
El payback se calcula como:

Payback = Ultimo perido con flujo acumulado negativo +

Valor absoluto del flujo acumulado negativo
Valor del flujo de caja en el siguiente periodo

Para el caso de proyectos mutuamente excluyentes, elegiremos aquel que tenga
mayor VAN y TIR. En algunos casos se puede dar que el criterio de seleccion sea
contradictorio; en el proyecto A tengo mayor VAN y en el proyecto B tengo mayor TIR.
En ese caso se calculan los flujos diferenciales de cada periodo, lo que significa que se
restara el flujo de caja del proyecto B menos el del A para cada afio del proyecto.

Se calcula la Tasa de Fisher, que es la tasa de descuento que hace que el VAN de los
beneficios diferenciales sea 0.
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Figura 7.4. Representacion de dos proyectos mutuamente excluyentes con diferente VAN y TIR. Fuente:
(Kamlofsky, 2017)

En el ejemplo de la Figura 7.4., se observan los proyectos 1 (azul) y 2 (rojo) donde el
proyecto 2 tiene mas alto el VAN pero el TIR es mas bajo que el proyecto 1.

Una vez se restan sus flujos y se saca la Tasa de Fischer, que graficamente coincide
con la interseccién entre ambas curvas, se compara ésta con la tasa de descuento.
Segun sea la TD, siempre se escogera el proyecto cuya curva esté mas arriba en ese
valor de descuento. Por tanto con nuestro ejemplo:

TD < Tasa Fisher - Proyecto con mayor VAN

Tasa de Fisher < TD < TIR mas alto - Proyecto con mayor TIR

Figura 7.5. Criterios de decision en proyectos mutuamente excluyentes.
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7.3. Rentabilidad del Escenario 6.1.

En el Escenario 6.1., el cual trataba de encontrar el aislamiento Optimo para los
colectores principales de suministro de vapor de nuestra planta, se tomaba ya en cuenta
la inversion que requeria la instalacion de lana mineral de roca conforme aumentaba su

espesor segun los beneficios que iba generando.

Este proyecto no requiere de un gasto anual de mantenimiento diferente al que ya se
tenia ni personal adicional, ademas de no tener costes operacionales, por lo que los
flujos de caja que genera son estrictamente los beneficios calculados derivados de evitar

pérdidas energéticas.

Vamos a mostrar las tablas con los beneficios y la inversién necesaria para cada colector

y calcular su rentabilidad econémica.

7. Andlisis de rentabilidad

Tabla 7.2. Detalle del ahorro econémico conseguido al aislar el colector de 30 barg.

COLECTOR 30 barg 10”

Tabla 7.3. Detalle de la inversion para aislar el colector de 30 barg.

COLECTOR 30 barg 10”

Concepto Valor

Lana mineral (9) 160
Recubrimiento aluminio (10) 12
Andamios (11) 20

Inversién total 15480

Unidades
€/m

€/m

%

€

Comentarios
Incluido montaje

={[(9)+(10)*(2)}[1+(11)/100]

Concepto Valor Unidades Comentarios
Espesor inicial 20 mm
Pérdidas iniciales (1) 4575 W/m
Longitud colector (2) 75 Metros
Pérdidas colector (3) 343125 W =(1)*(2)
Espesor 6ptimo 140 mm
Pérdidas 6ptimas (4) 97.78 W/m
Pérdidas colector 6éptimas (5) 73335 W =(4)*(2)
Precio vapor (6) 2.94-10° €/W-h
Ahorro pérdidas (7) 342147 W =(3)-(5)
Tiempo funcionamiento (8) 8000 Horas/afo
Ahorro econémico 8050.8 €/ano =(7)*(8)*(6)

AISLAMIENTO: instalacién de lana mineral de roca del espesor 6ptimo econémico

Andlisis rentabilidad con flujos de caja (Colector 10" 30 barg)

| Costedel
| capital (k)

acumulados €

retorno

Afios 0 1 2 3 4 5
Desembolso € -1540 |
Flujos de caja €: -15480 8051 8051 8051 8051 8051 : VAN 13671,7 € -I
:Ahorrovapor€| . 8051 _ | 8051 8051 _ 8051 8051 | | TR 43% !
Flujos | Tiempo 5 1
-15480 -7429 622 8672 16723 24774 1 92 afios |

Figura 7.6. Andlisis de rentabilidad de aislar el colector de 30 barg.
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Tabla 7.4. Detalle del ahorro econémico conseguido al aislar el colector de 15 barg.

COLECTOR 15 barg 12”

Concepto Valor Unidades Comentarios
Espesor inicial 20 mm
Pérdidas iniciales (1) 422.16 W/m
Longitud colector (2) 100 Metros
Pérdidas colector (3) 42216 W =(1)*(2)
Espesor 6ptimo 140 mm
Pérdidas 6ptimas (4) 87.28 W/m
Pérdidas colector 6ptimas (5) 8728 W =(4)*(2)
Precio vapor (6) 2.94-10° €/W-h
Ahorro pérdidas (7) 42128.7 W =(3)-(5)
Tiempo funcionamiento (8) 8000 Horas/afio
Ahorro econémico 9912.9 €/afo =(7)*(8)*(6)

Tabla 7.5. Detalle de la inversion para aislar el colector de 15 barg.

COLECTOR 15 barg 12”

Concepto Valor Unidades Comentarios
Lana mineral (9) 162.5 €/m Incluido montaje
Recubrimiento aluminio 14 €/m
(10)
Andamios (11) 20 %
Inversion total 21180 € =[(9)+(10)]*(2)}*[1+(11)/100]
AISLAMIENTO: instalacién de lana mineral de roca del espesor 6ptimo econémico
alisi bilidad flujos de caj | " 15 b, :_Eo_St_ea;/___"_—:
Andlisis rentabilidad con flujos de caja (Colector 12" 15 barg) I_Cﬂfitﬂliki__l(iu__:
Aiios 0 1 2 3 4 5
Desembolso € -211280
Flujos de caja €: -21180 9913 9913 9913 9913 9913 : VAN 14907,0 € -I
|_-Ahorrovapor€| 9913 9913 9913 9913 9913 [ | TIR  37% !
Flujos | Tiempo |
-21180 -11267 -1354 8559 18472 28385 1 ,14  afos |
acumulados € |__retomo "~ " a

Figura 7.7. Andlisis de rentabilidad de aislar el colector de 15 barg.
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Tabla 7.6. Detalle del ahorro econdmico conseguido al aislar el colector de 7 barg.

COLECTOR 7 barg 10”

Concepto Valor Unidades Comentarios
Espesor inicial 20 mm
Pérdidas iniciales (1) 293.6 W/m
Longitud colector (2) 60 Metros
Pérdidas colector (3) 17616 W =(1)*(2)
Espesor 6ptimo 100 mm
Pérdidas 6ptimas (4) 79.5 W/m
Pérdidas colector 6ptimas (5) 4770 W =(4)*(2)
Precio vapor (6) 2.94-10° €/W-h
Ahorro pérdidas (7) 17536.5 W =(3)-(5)
Tiempo funcionamiento (8) 8000 Horas/afio
Ahorro econémico 4126.4 €/ano =(7)*(8)*(6)

Tabla 7.7. Detalle de la inversion para aislar el colector de 7 barg.

COLECTOR 7 barg 10”

Concepto Valor Unidades Comentarios
Lana mineral (9) 120 €/m Incluido montaje
Recubrimiento aluminio (10) 12 €/m
Andamios (11) 20 %
Inversion total 9504 € ={[(9)+(10)]*(2)}*[1+(11)/100]
AISLAMIENTO: instalacién de lana mineral de roca del espesor éptimo econémico
Andlisis rentabilidad con flujos de caja (Colector 10" 7 barg) 'r_C_OS_tE_d_EI_ _1_0“_ _}
Lcapital(k) '
Aios 0 1 2 3 4 5
Desembolso€ -%504
Flujos de caja €: -9504 4126 4126 4126 4126 4126 =- VAN 5580,3 € :
- Ahorrovapor€| 426 4126 4126 4126 4126 || TR 33% |
Flujos | Tiempo . 1
9504 -5378 -1251 2875 7002 11128 1 1,30 afios
acumulados € L_ fetorno " |

Figura 7.8. Andlisis de rentabilidad de aislar el colector de 7 barg.
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Tabla 7.8. Detalle del ahorro econdmico conseguido al aislar el colector de 4 barg.

COLECTOR 4 barg 8”

Concepto Valor Unidades Comentarios
Espesor inicial 20 mm
Pérdidas iniciales (1) 204.79 W/m
Longitud colector (2) 55 Metros
Pérdidas colector (3) 11263.45 W =(1)*(2)
Espesor 6ptimo 80 mm
Pérdidas 6ptimas (4) 67.22 WI/m
Pérdidas colector 6ptimas (5) 3697.1 W =(4)*(2)
Precio vapor (6) 2.94-10° €/W-h
Ahorro pérdidas (7) 11196.2 W =(3)-(5)
Tiempo funcionamiento (8) 8000 Horas/afio
Ahorro econémico 2634.5 €/afo =(7)*(8)*(6)

Tabla 7.9. Detalle de la inversion para aislar el colector de 4 barg.

COLECTOR 4 barg 8”

Concepto Valor Unidades Comentarios
Lana mineral (9) 97.5 €/m Incluido montaje
Recubrimiento aluminio (10) 10 €/m
Andamios (11) 20 %
Inversion total 7095 € ={[(9)+(10)]*(2)}*[1+(11)/100]
AISLAMIENTO: instalacién de lana mineral de roca del espesor éptimo econdmico
Analisi tabilidad flujos de caja (Colector 8" 4 b. rEO_St_e;e_l__lc;’_-:
nalisis rentabilidad con flujos de caja (Colector arg) '_cEp_itg/iki___o__:
Afos 0 1 2 3 4 5
Desembolso€ -705
Flujos de caja €: -7095 2635 2635 2635 2635 2635 : VAN 26289 € -I
(Ahorrovapor€| 2635 2635 2635 2635 2635 ! TR 25% !
Flujos | Tiempo N 1
-7095 -4461 -1826 809 3443 6078 1 1,69 afios |
acumulados € |__retorno " — i

Figura 7.9. Andlisis de rentabilidad de aislar el colector de 4 barg.
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7.4. Rentabilidad del Escenario 6.2.

El Escenario 6.2 consistia en redisefiar la estructura de la red de los tanques de
recuperacion de condensado de tal manera que optimizasemos la cantidad de vapor
flash reutilizado.

En el capitulo anterior se plantearon dos alternativas pero la segunda, realizar la
cascada de tanques completa, vimos que no resultaria tan rentable porque requeriria de
un tanque nuevo con toda su instrumentacién asociada y no se recuperaba tanto vapor
flash como en la Alternativa 6.2.1; por lo que, directamente se descartaba.

La Alternativa 6.2.1. consiste en cambiar la descarga del colector de baja presion de 7
barg y que, en vez de desembocar en el tanque a presién atmosférica (donde el vapor
flash que se genera se envia a un intercambiador aéreo y se condensa, perdiendo asi
su energia), lo hiciese en el tanque presurizado a 4 barg, recuperando asi parte de la
energia de ese condensado caliente en forma de vapor de 4 barg para ser reutilizado
en el sistema de dicha presion.

Tal y como calculamos en la descripcion de dicha alternativa, con el disefio original
conseguimos recuperar 12372,9 kW, que representan 16.2 t/h de vapor. Con esta
modificacion se conseguiriamos ahorrar 13243,1 kW, equivalentes a 17.3 t/h de vapor,
por lo que el ahorro seria:

Ahorro econémico = Cantidad vapor extra recuperado X Precio vapor x Horas/afio
o t € h
Ahorro econémico = (17,3 — 16,2)Ex 23.30?x 8000% = 205040€

En la siguiente Figura 7.10. se muestra el detalle de todos los conceptos necesarios
para llevar a cabo el cambio de la salida del colector. La longitud de la linea es una
aproximada del ruteo que tendra que hacer ésta en la fase de construcciéon aunque no
sera definitiva hasta no tener las isométricas (trabajo de la ingenieria de detalle). Se
tendra que realizar un tie-in, que es un picaje en la linea actual de 12", y se pondran dos
valvulas (una tras el picaje y otra pegada al tanque flash) para poder aislar
completamente el tramo. Ademas, se afiadira un drenaje en la tuberia para poder
despresurizar si es necesario pero su coste no ha sido afiadido al detalle porque es
insignificante en comparacion.

El tanque de revaporizacion hay que acondicionarlo porque no tenia tubuladuras libres
de 127, por lo que se va a realizar un corte en la pared del mismo y soldar una brida para
crearla.

En este caso, los andamios solo suponen el 15% porque el tramo no es muy largo y
parte de éste (la zona de conexion al tanque) no es muy elevada.
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Precio Precio

Concepto Cantidad Unidades .. . Unidades2 Comentarios
unitario total €

Material a granel

Linea 12" Sch20 20 metros 85 €/m 1700
Codos 452 12" 2 uds 90 €/ud 180
Brida 12" 150# 6 uds 80 €/ud 480
Valvula 12" 2 uds 2000 €/ud 4000
Construccion
Tie-in 12" 1 ud 1500 €/ud 1500
Tuberia 12" 20 metros 450 €/m 9000
Corte 12" 1ud 120 €/ud 120  Tabuladuratanque
Soldadura 12" 1ud 190 €/ud 190 Tabuladura tanque
Suma 17170
Otros
Andamios 15% 2576
Suma 19746
Gestion
Ingenieria 3% 592
Construccion 3% 592
Contigencias 10% 1975
Total 42650

A

Figura 7.10. Detalle inversién para cambiar el colector de condensado del tanque a 0 barg al de 4 barg.

En la Figura 7.11., se analizan los parametros de rentabilidad de este escenario:

TANQUE FLASH: modificacion del colector de baja presion desde el tanque de revaporizado de 0 barg al de 4 barg.
T - | Costedel |
Andlisis rentabilidad con flujos de caja | . 10%
wsapitalll) i
Afios 0 1 2 3 4 5
Desembolso€ -42650
Flujos de caja€: | -42650 205040 205040 205040 205040 205040 r VAN 0,67 MME I
| - Ahorrovapor€| 205040 205040 205040 205040 205040 | | TIR  481% !
Flujos | Tiempo N 1
-42650 162390 367430 572470 777510 982550 1 0,21 afios |
acumulados € L_ fetorno I

Figura 7.11. Analisis de rentabilidad de cambiar la descarga del colector de baja presion al tanque de 4
barg.

Vemos que el VAN es positivo y la TIR supera con creces la tasa de descuento del 10%,
por lo que el proyecto es muy rentable.

Ademas, el tiempo de retorno es de 0,21 afios, muy por debajo del maximo establecido
por los criterios de nuestra empresa.
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7.5. Rentabilidad del Escenario 6.3.

El Escenario 6.3. es la migracion de trampas termodindmicas a bimetdlicas. En la
descripcion del propio escenario tuvimos que detallar los costes de vapor y de inversion
necesarios en cada caso. Este escenario es algo peculiar, ya que cada proyecto es en
si una comparacion entre dos proyectos (termodindmicas vs bimetdlicas). Es por esto
que en las Figuras 6.24, 6.26, 6.27 y 6.28 el “Ahorro total” es sencillamente la diferencia
de beneficios entre ambas opciones para ver con claridad que la opcion de bimetélicas
da beneficios en comparacién con continuar instalando termodinamicas.

En las siguientes Figuras 7.12.-7.15. se muestran los andlisis de rentabilidad de las
diferentes alternativas que se plantearon. Recordemos que el desembolso en las
migraciones progresivas corresponde a la diferencia entre el desembolso de
termodindmicas o bimetalicas. No es la cantidad total de inversion en el caso de elegir
uno u otro, es solo analizar la rentabilidad de la diferencia entre ambas.

TRAMPAS DE VAPOR: migracidn progresiva hacia trampas de vapor bimetalicas

" N o | Costedel |
Analisis rentabilidad con flujos de caja 1 . 10%
Lcapital(k) |
Anos 1 2 3 4 5
Fe——

Desembolso| -3750 VAN 297422 €

1 1

| Flujosde caja|  -3750 48608 93112 _ 130940 163095 [ | TIR 1381% |
Flujos I Tiempo oo

-3750 44858 137970 268910 432005 | ,08 afios |

acumulados | retorno 1

Figura 7.12. Andlisis de rentabilidad de migracién progresiva de trampas TD por Bimetélicas.

En los analisis de migracion completa si se contempla la cantidad total de inversiéon
necesaria porgue ninguna opcién es migracién completa por termodinamicas para
poder hacer la diferencia. Las termodinamicas se irian cambiando poco a poco y con
esta opcion cambiaria de golpe todas a bimetdlicas, reemplazando trampas de vapor
que en principio funcionan correctamente, por esta razon se incluye la inversién
completa.

TRAMPAS DE VAPOR: migracidon completa hacia trampas de vapor bimetalicas

" » o | Costedel |

Analisis rentabilidad con flujos de caja I ital (k 10%

Lcopital(k) _ __ _ §

Aios 1 2 3 4 5

M
Desembolso| -641250 I VAN 412101 € |
| Flujos de caja| 641250 345302 345302 _ 345302 345302 | TR 40% |
Flujos I Tiempo 2o
: ,86 afos :

acumulados| -641250 -295948 49354 394656 739958 retorno

Figura 7.13. Andlisis de rentabilidad de migracion de golpe de trampas TD por Bimetalicas.

Hemos visto que ambas alternativas cumplen con los criterios de seleccion de un
proyecto rentable. La migraciéon de golpe consigue un VAN superior de 412,1 k€ pero la
migracion progresiva tiene una TIR del 1381%. En este caso, no podemos utilizar la tasa
de Fisher para elegir entre ambos proyectos porgue se comparan conceptos muy
distintos, ya que el nimero de trampas a cambiar en una alternativa u otra es muy
diferente. La decision entre estos dos analisis seria decision de la Direccion teniendo en
cuenta otros beneficios no tan tangibles y mas subjetivos.
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Los siguientes analisis de rentabilidad hacen referencia a las mismas alternativas pero
teniendo en cuenta solo las trampas del colector de muy baja presion, 4 barg,
considerando que la descarga del colector de baja presion, 7 barg, se ha llevado al
tanque de revaporizacién 2 y, por tanto, las fugas de sus trampas no son ahorro
economico.

TRAMPAS DE VAPOR: migracion progresiva hacia trampas de vapor bimetalicas (solo 4 barg)

" N . | Costedel |

Analisis rentabilidad con flujos de caja I ] 10%

Lcapital(k) |

Afios 1 2 3 4 5

F—————————
Desembolso| -1500 1 VAN 97001 € 1
| Flujosdecaja|  -1500 _ 15752 = 30417 _ 42882 = 53477 | TIR 1135% |
Flujos I Tiempo 2o
-1500 14252 44669 87551 141028 1 0,10 afos I
acumulados | retorno 1

Figura 7.14. Andlisis de rentabilidad de migracion progresiva de trampas TD por bimetélicas (solo colector
de muy baja presion).

TRAMPAS DE VAPOR: migracion completa hacia trampas de vapor bimetalicas (solo 4 barg)

" N o | Costedel |

Analisis rentabilidad con flujos de caja I ] 10%

Lcapital(k)

Afios 1 2 3 4 5

Fe————————————
Desembolso| -256500 I VAN 93937 € |
| Flujosde caja| -256500 113516 113516 113516 113516 | TR 28% |
Flujos I Tiempo 2o
| 2,26 ainos |
acumulados| -256500 -142984  -29468 84048 197564 L Leio_rn_o ________ 1

Figura 7.15. Andlisis de rentabilidad de migracién de golpe de trampas TD por bimetalicas (sélo colector
de muy baja presion).

En este caso también vemos que los dos proyectos son rentables porque la TIR es
mayor que el 10% en ambos, y el VAN es positivo. Sin embargo, esta vez para el
horizonte temporal de 5 afios, la alternativa de la migracion progresiva arroja mayores
VAN y TIR que la migracion de golpe, por lo que, siendo coherentes con los criterios de
decision, elegiriamos la alternativa 1.
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7.6. Rentabilidad del Escenario 6.4.

Este escenario pretende dar soluciones al exceso de vapor de muy baja presion (4 barg)
gue tenemos en nuestra planta a través de dos formas:

- Termocompresor de vapor.
- Intercambiador de calor como precalentador de una corriente de fenol.

Como mencionamos en el apartado 6.4., para tener este exceso de vapor, habria que
parar las enfriadoras (chillers) de absorcion y arrancar el compresor mecanico para
producir el agua de refrigeracion. En las Gréficas 7.1.-7.2. se muestran los mix de vapor
de esta presion tanto en generacion como en consumo originales y resultantes tras los
proyectos propuestos:

Generacion de vapor de 4 barg

Original generacién Propuesto generacion

[~ = = N S
N D OO 0 O

Generacion de vapor en t/h
=
o

O N B OO

M Vapor flash  ® Condensador M Laminado

Gréfica 7.1. Mix de generacion de vapor de 4 barg original y propuesto.

Consumo de vapor de 4 barg

20
18

16
14
12
10

Original consumo Propuesto consumo

Consumo de vapor en t/h

O N B OO

M Traceado 4 barg M Chillers B Termocompresor/Intercambiador

Gréfica 7.2. Mix de consumo de vapor de 4 barg original y propuesto.

Como podemos ver en las gréficas, la tonelada/hora de vapor que se laminaba para
completar la demanda original debido a las enfriadoras (chillers) no se produciria, por lo
que seria un ahorro a tener en cuenta.
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Ahorro econémico = Ahorro de vapor x Precio vapor x Horas/afio
t € h
Ahorro econdmico = 1—x 23,30—x 8000 — = 186400€
h t ano

Sin embargo, se produce un gasto al tener que arrancar de nuevo el compresor
mecénico, el cual consume mucha electricidad.

Para calcular la cantidad de electricidad que consume el compresor, hemos hecho los
siguientes calculos:

- EI COP de las enfriadoras (chillers) de absorcion es:

copP = Qr  Calor extraido del foco frio
B Qaporte ~ Calor de activacién del proceso
Qr
0,60 =
' k] kg 1h

Para el calor de activacién utilizamos el calor latente del vapor utilizado (2107,61
kJ/kg es la entalpia de vaporizacién a 4 barg) y la cantidad de vapor (8 t/h).
De la ultima ecuacion despejamos:

Qr = 0,60 x 4683,6 kW = 2810,2 kW

- ElI COP del compresor mecénico es:

cop = Qr Calor extraido del foco frio
~ W Potencia consumida por el compresor

Sabiendo que el COP del compresor instalado en nuestra industria es igual a 3:
3= 2810,2 kW

w

2810,2 kW
=—— = 936,7 kW

- El gasto econémico que significa esta potencia es:

h €
Consumo electricidad = 936,7 kW x 8000 — x 0,084 —— = 629476 €/aio
ano kWh

El precio de la electricidad hemos considerado el medio de Espafia para la
industria de 2016 (Minetad, 2017).

Tanto el ahorro en vapor como el gasto en electricidad es comun para las dos
alternativas: termocompresor e intercambiador de calor.

En la Figura 7.16 mostramos el detalle de la inversion necesaria para la instalacion del
termocompresor de vapor.
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Precio Precio

Concepto Cantidad Unidades ... Unidades2 Comentarios
unitario total €

Equipos
Termocompresor 1 ud 45000 €/u 45000
Caudalimetro VAP 1ud 8700 €/u 12200 Tipo vortex con cableado y conexionado
Caudalimetro VBP 1 ud 10500 €/u 14000 Tipo vortex con cableado y conexionado
Caudalimetro VBBP 1 ud 9800 €/u 13300 Tipo vortex con cableado y conexionado
Material a granel
Tuberia 6" Sch20 13 metros 35 €/m 455
Tuberia 4" Sch40 16 metros 20 €/m 320
Tuberia 8" Sch20 20 metros 50 €/m 1000
Codos 902 6" 4 uds 22 €/ud 88
Codos 902 4" 4 uds 9 €/ud 36
Codos 902 8" 3 uds 35 €/ud 105
Bridas 8" 150# 7 uds 45 €/ud 315
Bridas 6" 150# 7 uds 32 €/ud 224
Bridas 4" 300# 7 uds 20 €/ud 140
Ampliacion 6x8" 1 uds 43 €/ud 43
Valvula 6" 150# 2 uds 475 €/ud 950  Valvulas de compuerta
Valvula 4" 300# 2 uds 320 €/ud 640  Valvulas de compuerta
Valvula 8" 1504 2 uds 710 €/ud 1420 Vdlvulas de compuerta
Vilvularetencion 6" 1 ud 450 €/ud 450
Construccién
Montaje linea 6" 13 metros 300 €/m 3900 Incluye prefabricacién y montaje de tuberia
Montaje linea 8" 16 metros 340 €/m 5440
Montaje linea 4" 20 metros 220 €/m 4400
Tie-in linea 8" 1 ud 1250 €/ud 1250

Suma 105676
Otros
Andamio 10% 10568

Suma 221920
Gestion
Ingenieria 3% 6658
Construccion 3% 6658
Contigencias 10% 22192

Total 257427

Figura 7.16. Detalle inversion para la instalacién de un termocompresor de vapor.

Respecto a los beneficios del termocompresor, por un lado, al obtener un caudal de 15
t/h en su descarga, ahorramos dicha cantidad en vapor de 7 barg, ya que es el servicio
de vapor en el que desemboca la corriente termocomprimida:

t € h
Ahorro vapor 7 barg = 15E X 23,30? X SOOOE = 2,796 MM€

Sin embargo, por otro lado, se produce un gasto adicional al original, que es la cantidad
de vapor de 30 barg necesaria para termocomprimir la corriente residual de 4 barg. Esta
cantidad era de 8 t/h que econ6micamente es:

t € h
Consumo vapor 30 barg = 8— x 23,30— x 8000 —— = 1,5 MM€
h t aino

En la Figura 7.17. vemos su andlisis de rentabilidad incluyendo todos los conceptos
comentados: el ahorro total de vapor de 7 barg y la tonelada/hora que evitamos laminar,
y los gastos adicionales que son la electricidad del termocompresor y el vapor de 30
barg necesario para termocomprimir.
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TERMOCOMPRESOR: reutilizacidn de vapor residual para sistema de vapor de mayor presién
- ) ) | “Costedel ]
Andlisis rentabilidad con flujos de caja | . 10%
vcapitallk) ____J
Afos 0 1 2 3 4 5
Desembolso €| -257427
Flujos de caja €:| -257427 852404 852404 852404 852404 852404
- Beneficios vapor 7 barg €: 2796000 2796000 2796000 2796000 2796000
- Gastos vapor 30 barg € -1500520 -1500520 -1500520 -1500520 -1500520
-Beneficio vapor laminado € 186400 186400 186400 186400 186400 :- VAN 2,70 MME -I
| _Gastoelectricidad€|  -629476 -629476 -629476 -629476 -629476( | TIR  331% !
Tiempo
Flujos acumulados €| -257427 594977 1447382 2299786 3152190 4004594 : retor:o 0,30 afios :
AP d

Figura 7.17. Analisis de rentabilidad de la instalacion del termocompresor de 4 barg a 7 barg.

Como vemos, el VAN y la TIR son muy elevados, por lo que, en principio se aceptaria
el proyecto.

Por otro lado, la estimacion del intercambiador hemos decidido hacerla por el método
de Lang, para mostrar un ejemplo de como se realizaria.

En la Figura 7.18., se muestra una tabla con los factores tipicos que se aplican al utilizar
este método de estimacion. En nuestro caso, solo vamos a utilizar la primera columna
de factores, ya que, en nuestro proceso solo intervienen fluidos.

Process type
Item Fluids Fluids— Solids
(Fluidos) solids
1. Major equipment, total purchase
cost (Coste total de compra de equipos principales) PCE PCE PCE
S 1 Equipment erection (Montaje) 04 045 0.50
S 2 Piping (Tuberias) 0.70 0.45 0.20
S 1 Instrumentation (Instrumentacién) 0.20 0.15 0.10
S 4 Electrical (Comp. eléctricos) 0.10 0.10 0.10
S s Buildings, process (Edificios, proceso) 0.15 0.10 0.05
* f ¢ Utilities (Servicios) 0.50 045 0.25
* [ 7 Storages (Almacenes) 0.15 0.20 0.25
*f 5 Site development (Desarrollo del lugar) 005 0.05 0.05
*f o Ancillary buildings (Edificios auxiliares) 0.15 0.20 0.30
2. Total physical plant cost (PPC) (Coste fisico total de laplanta)
PPC=PCE(l+ fi+---+ fog)

= PCE x 3.40 315 2.80
S 10 Design and Engineering (Disefioelngenieria) 030 0.25 0.20
S 11 Contractor’s fee (Cuotadel constructor) 005 0.05 0.05
12 Contingency (Contingencias) 0.10 0.10 0.10

Fixed capital PPC(l+ fro+ S+ 1)
PPC x 1.45 1.40 1.35

*Omitted for minor extensions or additions to existing sites
(Omitido para extensiones pequefias o adiciones a lugares existentes)

Figura 7.18. Tabla con los factores tipicos a aplicar en la estimacién por el método de Lang.
Fuente: Adatado de (Chemical Engineering Projects , 2014).

De los factores descritos en el punto 1 de la tabla, los factores del 6 al 9 no se van a
utilizar, ya que, éstos no se aplican en modificaciones de plantas existentes. El factor 5
(cuyo titulo es muy ambiguo) hace referencia a las estructuras necesarias para colocar
el equipo y todos sus accesorios. En la Tabla 7.10. sacamos el coste final utilizando
estos factores y, ademas, al coste directo del intercambiador hay que sumarle
accesorios del proyecto que van independientes del intercambiador como son un
caudalimetro en la corriente de entrada de vapor residual y una trampa de vapor de tipo
flotador para evacuar el condensado que se forma. Estos dos conceptos si que forman
parte a la hora de calcular los costes indirectos.
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Tabla 7.10. Detalle de inversion del intercambiador de calor con método de Lang.

Concepto Valor Comentarios
Intercambiador de calor | 39154 € | “PCE”
Suma de factores del 1 al 5 1,55 “Firectos”

PPC 09843 € | =PCE x (1 + Fudirectos)

Caudalimetro vapor 4 barg | 13300 € | Tipo vortex con cableado y conexionado

Trampa de vapor | 4000 € | De tipo flotador

Costes directos totales | 117143 € | = PPC + Caudalimetro + Trampa vapor

Suma factores del 10 al 12 0,45 “Findirectos”

Coste total | 169857 € | = Costes totales directos x (1 + Findirectos)

El beneficio de vapor obtenido de esta alternativa era e 7,64 t/h de vapor de 15 barg que
evitAbamos consumir en el intercambiador original. Esto econ6micamente representa:

t € h
Ahorro vapor = 7’64E x 23,30? x 8000% = 1424096 € = 1,4 MM€

En la Figura 7.19. vemos el analisis de rentabilidad de esta opcién. Comprobamos que
también resultaria rentable realizar este proyecto y que, ademas, tiene valores de VAN
y TIR superiores a la alternativa del termocompresor. Por tanto, seleccionariamos la
opcion de la instalacién del intercambiador como la mas rentable.

INTERCAMBIADOR: utilizacion de vapor residual para precalentar corriente de fenol

- ) - | “Costedel 1
Andlisis rentabilidad con flujos de caja | .
! capital (k)

Afios 0 1 2 3 4 5
Desembolso € -169857
Flujos de caja€:| -169857 981020 981020 981020 981020 981020

-Beneficio vapor laminado € 186400 186400 186400 186400 186400 |
- Gasto electricidad € -629476  -629476 -629476 -629476 -629476 |r VAN 3,23 MM€.:

| __._:Ahorrovapor€| 1424096 1424096 1424096 1424096 142409 | | TIR  578% |
| Tiempo 1

Flujos acumulados €| -169857 811163 1792183 2773204 3754224 4735244 1 retor:o 0,17 afios |

| ey 1

Figura 7.19. Andlisis de rentabilidad de la instalacion de un intercambiador de calor como precalentador.
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7. Andlisis de rentabilidad

7.7. Rentabilidad del Escenario 6.5.

El Escenario 6.5. trataba sobre la erosién producida en los colectores de retorno de
condensado de bajay muy baja presion, y en el tramo de descarga de un intercambiador

en el servicio de 30 barg.

Para recordar las opciones posibles, copiamos de nuevo la Tabla 6.23. que también

aparece en el apartado 6.5.4. como resumen de todo el escenario.

Tabla 7.23. Recopilacion de opciones de cada colector para evitar su erosion.

Ampliar Cambiar Tanque flash Tanque flash
tuberia presiones presionada original
” Prash = 7 barg Priash = 7 barg 7
Colector 24" SN2 12 Sch20 (original)  12° Sch20 (original) 10 o0
g ' 5.23 m/s 1.11 m/s '
Colector 4 12” Sch40 No aolica No aolica 8” Sch40
barg 13.4 m/s P P 11.61 m/s
” Priash = 15 barg
: 3” Sch40 » s . .
Intercambiador 13.10 m/s 2” Sch20 (original) No aplica No aplica

9.59 m/s

En la tabla hemos rellenado de amarillo las opciones para analizar su rentabilidad, ya
gue en las demas se mantienen los colectores originales o no aplican los casos.

Empezamos con el colector de 7 barg:

Los beneficios de este proyecto son los costes que evitamos de mantenimiento de tener
que reparar las fugas que se producen en el colector a lo largo del afio. Cuando se
produce una fuga, se instala temporalmente un zuncho (que es una abrazadera de metal
gue rodea el punto donde se ha originado la fuga y la contiene) hasta que llegue la
parada de la planta para poder repararla definitivamente cambiando el tramo afectado.
Los costes de los zunchos son, aparte del propio material, la mano de obra de los
técnicos al colocarlo, los andamios necesarios para acceder a la fuga y el coste también
depende de las presiones que tenga soportar, siendo mas caro a mas presion.

Hemos recopilado los datos de roturas en este colector durante los Gltimos afios y los
gastos en los que hemos incurrido:
» Se producen una media de 8 fugas al afio en los afios de operacién de normal.
» Un zuncho cuesta de media en este colector 1300 €.
» Los afios de parada en los que hay que reemplazar todas las zonas afectadas
cuesta aproximadamente 3 veces mas que el coste de un afio normal.

zunchos
Coste zunchos = 8—— x 1300
afno

€
= 10400 —
zuncho ano

Coste reparacién en parada = 10400 x 3 = 31200 €
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Ahora evaluamos las dos opciones:

Ampliar la tuberia a 24”.

7. Andlisis de rentabilidad

En la Figura 7.20. vemos el detalle de la inversion requerida para ampliar el
colector a 24”.

. . ecio . Precio .
Concepto Cantidad Unidades ., . Unidades2 Comentarios
unitario total €

Material a granel

Linea 24" Sch20 50 metros 300 €/m 15000

Codos 902 24" 15 610 9150

Bridas 24" 150# 6 uds 315 €/ud 1890

Ampliacién 12x20" 1 300 300

Ampliacion 20x24" 1 500 500

Valvula 24" 150# 2 uds 5600 €/ud 11200

Construccion

Montaje linea 24" 50 metros 950 €/m 47500

Desmontaje 12" 50 metros 120 €/m 6000

Corte 24" 1 ud 300 €/ud 300 Tubuladuratanque

Soldadura 24" 1 ud 430 €/ud 430 Tubuladuratanque
Suma 92270

Otros

Andamio 20% 18454
Suma 110724

Gestidn

Ingenieria 3% 3322

Construccion 3% 3322

Contigencias 10% 11072
Total 128440

Figura 7.20. Detalle inversion para ampliar el colector de retorno de 7 barg de 12 a 24”.

En la Figura 7.21. se encuentra el analisis de rentabilidad de esta opcién. El valor
del VAN es negativo, al igual que el de la TIR, por tanto, este proyecto no es

rentable para los beneficios econémicos que genera.

EROSION: ampliar el didmetro del colector de retorno de baja presién de 12 a 24"

T .. | Costedel |

Andlisis rentabilidad con flujos de caja | ital (k 10%

L capital (k) _— J

Aiios 0 1 2 4 5
Desembolso €| -128440 0

Flujos de caja€: | -128440 10400 10400 31200 10400 10400 :- VAN -66717 € .I
| _:AhorroMto€| 10400 _ 10400 _ 31200 _ 10400 10400 | ! TR -17% !
Flujos | Tiempo " N 1
-128440  -118040 -107640 -76440  -66040 55640 | #iREF! afios
acumulados € L_ fetorno 1

Figura 7.21. Analisis de rentabilidad de amplicar el colector de 7 barg de 12 a 24”.
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7. Andlisis de rentabilidad

Ampliar la tuberia a 16”.

En la Figura 7.22. vemos el detalle de la inversion requerida para ampliar el
colector a 24”.

Precio Precio

Concepto Cantidad Unidades io Unidades2 Comentarios

unitar total €

Material a granel
Linea 16" Sch20 50 metros 165 €/m 8250
Codos 902 16" 15 170 2550
Bridas 16" 150# 6 uds 130 €/ud 780
Ampliacién 12x16" 1 210 210
Valvula 16" 150# 2 uds 3600 €/ud 7200
Construccidn
Montaje linea 16" 50 metros 500 €/m 25000
Desmontaje 12" 50 metros 120 €/m 6000
Corte 16" 1ud 235 €/ud 235 Tubuladuratanque
Soldadura 16" 1 ud 280 €/ud 280 Tubuladuratanque
Suma 50505
Otros
Andamio 20% 10101
Suma 60606
Gestion
Ingenieria 3% 1818
Construccion 3% 1818
Contigencias 10% 6061
Total 70303

Figura 7.22. Detalle inversion para ampliar el colector de retorno de 7 barg de 12 a 24”.

En la Figura 7.23. se encuentra el analisis de rentabilidad de esta opcion. El valor
del VAN es negativo y el de la TIR es del 1%, inferior a la tasa de descuento del
10%, por tanto, este proyecto no es rentable para los beneficios econémicos que
genera.

EROSION: ampliar el diametro del colector de retorno de baja presion de 12 a 16"
R o | Costedel |
Anadlisis rentabilidad con flujos de caja | ital (k 10%
Lcapital (k) — J
Afos 0 1 2 3 4 5
Desembolso€ -70303 0
Flujos de caja€: | -70303 10400 10400 31200 10400 10400 :- VAN -13865 € }
| _:AhorroMto€| 10400 10400 " 31200 10400 10400 | ! TR 1% !
Flujos | Tiempo . 1
-70303 -59903 -49503  -18303 -7903 2497 | 3,76 afos |
acumulados € L_ _fetorno 1

Figura 7.23. Analisis de rentabilidad de ampliar el colector de 7 barg de 12 a 16”.
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7. Andlisis de rentabilidad

Seguimos con el colector de 4 barg:

Al igual que con el colector anterior, los beneficios de este proyecto son los costes que
evitamos de mantenimiento de tener que reparar las fugas que se producen en el
colector a lo largo del afo. El procedimiento de contencion de fugas es el mismo que el
explicado anteriormente.

Hemos recopilado los datos de roturas en este colector durante los ultimos afios y los
gastos en los que hemos incurrido:
» Se producen una media de 10 fugas al afio en los afios de operacién de normal.
» Un zuncho cuesta de media en este colector 1050 €.
» Los afios de parada en los que hay que reemplazar todas las zonas afectadas
cuesta aproximadamente 3 veces mas que el coste de un afio normal.

zunchos
Coste zunchos = 10————x 1050
ano Zu

€
= 10500—
ncho ano

Coste reparaciéon en parada = 10500 x 3 = 31500 €
Ahora evaluamos las dos opciones:

- Ampliar la tuberia a 12”.

En la Figura 7.24. vemos el detalle de la inversién requerida para ampliar el
colector a 12”.

Concepto Cantidad Unidades Pr-ecu.') Unidades2 FIECio Comentarios
unitario total €

Material a granel

Linea 12" Sch40 30 metros 110 €/m 3300

Codos 902 12" 8 95 760

Bridas 12" 150# 6 uds 80 €/ud 480

Ampliacion 6x12" 1 80 80

Viélvula 12" 150# 2 uds 2000 4000

Construccion

Montaje linea 12" 30 metros 450 €/m 13500

Desmontaje 6" 30 metros 90 €/m 2700

Corte 12" 1 ud 120 €/ud 120 Tubuladura tanque

Soldadura 12" 1 ud 190 €/ud 190 Tubuladuratanque
Suma 25130

Otros

Andamio 20% 5026
Suma 30156

Gestion

Ingenieria 3% 905

Construccion 3% 905

Contigencias 10% 3016
Total 34981

Figura 7.24. Detalle inversion para ampliar el colector de retorno de 4 barg de 6 a 12”.
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7. Andlisis de rentabilidad

En la Figura 7.25. se encuentra el analisis de rentabilidad de esta opcion. El valor
del VAN es positivo, al igual que el de la TIR, que es a su vez superior al 10%
del coste de capital. Por tanto, este proyecto si es rentable.

EROSION: ampliar el diametro del colector de retorno de muy baja presién de 6a 12"

Andlisis rentabilidad con flujos de caja

| Costedel
l capital (k)

Afios 0 1 2 4 5
Desembolso€f -34982 0
Flujos de caja€: | -34981 10500 10500 31500 10500 10500 { VAN 18727 € -I
| _:AhorroMto€| 10500 _: 10500 " 31500 _ 10500 _ 10500 | 1 TR 30% I
Flujos | Tiempo ~ 1
-34981 -24481 -13981 17519 28019 38519 1,44  afios |
acumulados € |_ _retorno a

Figura 7.25. Andlisis de rentabilidad de ampliar el colector de 4 barg de 6 a 12”.

Ampliar la tuberia a 8”.

En la Figura 7.26. vemos el detalle de la inversion requerida para ampliar el
colector a 8”.

Concepto Cantidad Unidades Pr.ecm Unidades2 Frecio Comentarios
unitario total €

Material a granel

Linea 8" Sch40 30 metros 85 €/m 2550

Codos 902 8" 8 40 320

Bridas 8" 150# 6 uds 50 €/ud 300

Ampliacién 6x8" 1 45 45

Vilvula 8" 150# 2 uds 675 1350

Construccién

Montaje linea 8" 30 metros 320 €/m 9600

Desmontaje 6" 30 metros 90 £€/m 2700

Corte 8" 1 ud 85 €/ud 85 Tubuladura tanque

Soldadura 8" 1ud 115 €/ud 115  Tubuladura tanque
Suma 17065

Otros

Andamio 20% 3413
Suma 20478

Gestion

Ingenieria 3% 614

Construccion 3% 614

Contigencias 10% 2048
Total 23754

Figura 7.26. Detalle inversion para ampliar el colector de retorno de 4 barg de 6 a 8”.

Enla Figura 7.27. se encuentra el analisis de rentabilidad de esta opcién. El VAN
es positivo y la TIR es el 52%, superior a la tasa de descuento del 10%. Por
tanto, este proyecto también seria rentable.
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7. Andlisis de rentabilidad

EROSION: ampliar el didametro del colector de retorno de muy baja presién de 6a 8"

R - | Costedel ]
Analisis rentabilidad con flujos de caja I capital (k) 10%
__________ a
Afios 0 1 2 3 4 5
Desembolso € -23754 0
Flujos de caja€: | -23754 10500 10500 31500 10500 10500 { VAN 28933 €
| _:AhorroMto€| 10500 _ 10500 " 31500 _ 10500 10500 | | TIR  52%
Flujos | Tiempo .
-23754 -13254 -2754 28746 39246 49746 | 1,09 afos
acumulados € |_ _retorno

Figura 7.27. Analisis de rentabilidad de ampliar el colector de 4 barg de 6 a 8”.

Légicamente, los beneficios de estas opciones son los mismos y ampliar a un
diametro de 8” requiere menos inversion, por lo que seria mejor opcién que
ampliarlo a 12”. Sin embargo, esta opcién sélo es valida en el caso de que se
lleven a cabo los proyectos del Escenario 6.2. y 6.3.

Por ultimo, terminamos evaluando el colector del intercambiador de calor:

Los datos recopilados de las roturas producidas en este colector durante los Ultimos
afos y los gastos en los que hemos incurrido son los siguientes:
» Se producen una media de 4 fugas al afio en los afios de operacion de normal.
» Un zuncho cuesta de media en este colector 1750 €.
» Los afios de parada en los que hay que reemplazar todas las zonas afectadas
cuesta aproximadamente 3 veces mas que el coste de un afio normal.

zunchos
Coste zunchos = 4—— x 1750 ——— = 7000 —
aio zuncho aio

Coste reparacion en parada = 7000 x 3 = 21000 €

En la Figura 7.28. tenemos el detalle de la inversién necesaria para ampliar el colector
del intercambiador de calor de 2 a 3”.

En la Figura 7.29. esta el andlisis de rentabilidad de esta opciéon y como vemos el VAN
es positivo y la TIR muy superior al 10%. Como consiguiente, este proyecto también es
rentable.
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7. Andlisis de rentabilidad

Concepto Cantidad Unidades Pr'ea? Unidades2 Frecio Comentarios
unitario total €

Material a granel

Linea 3" Sch40 17,5 metros 15 €/m 263

Codos 9092 24" 3 4 12

Bridas 3" 150# 5 uds 10 €/ud 50

Ampliacion 2X3" 1 10 10

Valvula 3" 150# 2 uds 150 €/ud 300

Construccion

Montaje linea 3" 17,5 metros 200 €/m 3500

Desmontaje 2" 17,5 metros 37,5 €/m 656
Suma 4791

Otros

Andamio 20% 958
Suma 5749

Gestion

Ingenieria 1 3% 172

Construccién 1 3% 172

Contigencias 10% 575
Total 6669

Figura 7.28. Detalle inversion para ampliar el colector de un intercambiador de 2 a 3.

EROSION: ampliar el didmetro del colector de un intercambiador de calor de 2a 3"
R o | Costedel ]
Andlisis rentabilidad con flujos de caja | ital (k 10%
LLapital(k) 4
Afios 0 1 2 3 4 5
Desembolso€ -666 0
Flujos de caja €: -6669 7000 7000 21000 7000 7000 :- VAN 27623 € -I
_AhorroMto€l 7000 7000 " 21000 _ 7000 7000 | ! TIR  126% !
Flujos | Tiempo 8o
-6669 331 7331 28331 35331 42331 | 0,95 afios |
acumulados € L _ _retorno 1

Figura 7.29. Andlisis de rentabilidad de ampliar el colector de un intercambiador de 2 a 3”.
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8. PROPUESTA







8. Propuesta

8. Propuesta.

Una vez que ya hemos calculado individualmente todas las viabilidades técnicas y
econdmicas de los proyectos que planteamos a lo largo del Capitulo 6, vamos a hacer
una propuesta de la combinacion de proyectos 6ptima a realizar, siempre teniendo en
cuenta la compatibilidad entre si.

Aislar con los Realizaremos la Al realizar la alternativa
espesores alternativa 1, que 1 del Escenario 2, en
Optimos segun consiste en derivar la eéste aplica el caso
el criterio descarga del colector especial que solo
econémico de retorno de afectan a las trampas
condensado desde el del servicio de 4 barg.
py N tanque flash de 0 ©  |gualmente de este
9 9 parg al de 4 barg. O  casotomaremos la
& ® ®  aternativa 1, |
< < < alternativa 1,la
= =z Z migracion progresiva,
S 5] W ya que salia mas
" n o rentable que de golpe.
w 1] wl
En la comparacion Al realizar otras
hecha en el capitulo alternativas, el colector
anterior, sale mas de 7 barg ya no hace
rentable la instalacién falta ampliarlo.
de: intercambiador de El de 4 barg habria que
<« Ccabor w» ampliarlo a 8"y el del
o O intercambiador, a 3".
[ [
< <
= =
11 w
Q Q
(7] (7]
Ll [1T]

Figura 8.1. Eleccion del proyecto a realizar en cada uno de los escenarios.

Tabla 8.1. Resumen proyectos a realizar con su inversion y beneficios.

Descripcion Inversion Beneficios (5 afios)
Escenario 1: 53259 € 24725 €
e Colector 30 barg 15480 € 8051 €
e Colector 15 barg 21180 € 9913 €
e Colector 7 barg 9504 € 4126 €
e Colector 4 barg 7095€ 2635 €
Escenario 2: 42650 205040
Escenario 3: 182385* 105913
Escenario 4: 169857 981020
Escenario 5: 30423 € 122500 €
e Colector 4 barg 23754 € 73500 €
e Colector intercambiador 6669 € 49000 €

*La inversién de las trampas de vapor estd considerada en su totalidad, no como la diferencia
con las trampas termodinamicas para que la empresa tenga en cuenta dicho gasto. Los
beneficios si que son el delta respecto a las termodinamicas.

Si cogemos todos los proyectos, sumamos toda la inversién necesaria, los beneficios
gue se producen anualmente y hacemos un andlisis de rentabilidad como si fuese un
proyecto individual, tenemos los siguientes resultados:
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8. Propuesta

TOTALIDAD DE PROYECTOS: suma de todas las inversiones y beneficios anualmente

Andlisis rentabilidad con flujos de caja

acumulados €

Afios 0 1 2 3 4 5
Desembolso €| -296189
Flujos de caja€: | -296189 1226785 1244037 1293702 1271167 1281762

205040 205040 205040

-296189 930595 2174632 3468334

205040 205040

4739501 6021262

|r Coste del
L capital (k)

VAN 4,08 MME
TIR 416%
Tiempo

Figura 8.2. Andlisis de rentabilidad del conjunto de todos los proyectos seleccionados.

Como era de esperar, el VAN es de 4,1 millones de € y la TIR del 416%, resultados muy

positivos. A su vez, el tiempo de retorno es de sélo 0,24 afios.
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9. CONCLUSIONES







9. Resumen y conclusiones

9. Resumen y conclusiones.

Para finalizar resumiremos brevemente los puntos mas importantes de la problematica
planteada en este TFM y a las conclusiones a las que hemos llegado.

Los conceptos explicados y el problema planteado a lo largo del proyecto se resumen
en los siguientes siete puntos:

>

Un sistema de vapor estd compuesto por: la caldera, el sistema de alimentacién
y tratamiento del agua para la caldera, el sistema de distribucion de vapor, y el
sistema de retorno de condensados.

La caldera a su vez tiene los siguientes componentes: el guemador, el hogar, los
tubos de intercambio de calor, el separador liquido-vapor, la chimenea y la
carcasa.

La industria utiliza el 32% de la energia consumida mundialmente. Dentro de la
industria, la rama quimica es la que mas cuota tiene con un 19%. Respecto a las
fuentes utilizadas, el gas natural y la electricidad son las més utilizadas, con un
32% y un 31% respectivamente.

Para una empresa, los costes de energia suponen del 1 al 10% de sus gastos
totales de media e incluso llega del 15 al 40% en industrias como la quimica o la
del acero. Por tanto, son necesarias medidas de eficiencia energética para seguir
siendo competitivos en un mercado globalizado.

Las medidas de eficiencia energética se pueden aplicar a cualquier parte del
sistema de vapor: generacion, distribucién o recuperaciéon de condensado.

En nuestra industria nos hemos basado sélo en medidas en la distribucion y en
la recuperacioén, ya que, la generacién esta externalizada a otra empresa.

El VAN (Valor Actual Neto) y la TIR (Tasa Interna de Retorno) son los dos
parametros de rentabilidad en los que basamos si un proyecto es rentable o no.
Para tomar dicha decisién, el VAN tiene que ser positivo y la TIR tiene que ser
superior a la tasa de descuento o coste de capital.
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9. Resumen y conclusiones

Por ultimo, las conclusiones de los andlisis llevados a cabo para solucionar la
problematica anteriormente planteada se enumeran en los siguientes puntos:

1. Las medidas que finalmente hemos decidido implantar guiandonos segun los
resultados arrojados por los analisis de rentabilidad son:

1.1.

1.2.

1.3.

1.4.

15.

Mejorar el aislante de todos los colectores de suministro de vapor (30, 15, 7y 4
barg) instalando el del espesor 6ptimo obtenido con el criterio econémico.

El colector de retorno de condensado del sistema de vapor de 7 barg
desemboca en un tanque de recuperacion flash a presién atmosférica. Esto se
va a modificar y va a desembocar en el tanque presurizado a 4 barg para
recuperar parte de su energia en vapor de esta presion.

Las trampas de vapor termodinamicas del colector de 4 barg se van a migrar
progresivamente a trampas de vapor bimetalicas.

Para reutilizar el exceso de vapor de muy baja presion que tenemos en nuestra
industria vamos a instalar un intercambiador de calor para utilizarlo de
precalentador en una corriente de fenol.

Existe un problema de erosion en los colectores de retorno de condensado de
4 barg y de un intercambiador de calor. Se van a ampliar estos colectores desde
6 a 8" en el caso del colector de 4 barg y desde 2 a 3" en el caso del
intercambiador de calor.

2. La inversidn necesaria para llevar a cabo todos los proyectos arriba mencionados
es de 296,2 mil euros, y el andlisis de rentabilidad de todo su conjunto ofrece los
siguientes parametros:

v
v
v

VAN = 4,1 millones de euros.
TIR =416%
Tiempo de retorno de lainversion = 0,24 afios.
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10. Anexos

10. Anexos

Anexo |I: Proceso de absorcion en enfriadoras (chillers) de refrigracién

1 Agua
(refrigerante)

Recipiente
cerrado

/

Agua circulando
en los tubos del

intercambiador
- ’
Agua de refrigeracion

2 Solucién
Refri t
eirigerante concentrada LiBr

Agua de
Agua de

refrigeracion

Refrigerante vaporizado Proceso absorcién

3 Vapor refrigerante
t

Solucion
concentrada LiBr

Agua (refrigerante) o= Fone

- e calor

-
Agua de

refrigeracion
€ Agua delenfriamiento

.

Solucién diluida

-

Bomba absorcién

Los sistemas de absorcion usan
energia térmica para producir el
efecto refrigerante. En estos
sistemas, el refrigerante, por
ejemplo, agua, absorbe calor a
baja temperatura (ya que el
recipiente esta a un alto grado de
vacio) durante la evaporacién y lo
libera a una presion y temperatura
mayor durante la condensacion.

La solucion de bromuro de litio
concentrada tiene mucha afinidad
hacia el agua, por lo tanto, actla
como el absorbente y se usa para
absorber el refrigerante
vaporizado. La evaporacion del
refrigerante tiene lugar a baja
presion.

Conforme la solucién de bromuro
de litio absorbe el refrigerante
vaporizado, se va diluyendo vy
pierde su capacidad para seguir
absorbiendo. La solucién diluida se
bombea hacia un tanque donde se
calienta con el vapor residual a una
presion mayor y se evapora el agua
gue contenia, concentrando de
nuevo la solucién de LiBr, la cual
pasa al evaporador de nuevo.
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! Vapor refrigerante

Condensador ",

aguade /

Agua de *~
refrigeraciéon

Evaporador

™, Liquido

entriamm WE I‘Eefrigera nte

-—

Absorbedor
Y

Agua de
enfriamiento

Generador

-

-
Fuente de
calor

Bomba absorcion

Vapor refrigerante

Em —————pmm

Agua .
friamiento

Agua de

f

Agua de
'enfriamiento
— -

’ -
Bomba asorcién

N — X

Figura 10.1. Esquema de funcionamiento de un circuito de refrigeracion por absorcion Li-Agua de una sola

10. Anexos

El vapor refrigerante producido
al calentar la solucion diluida
pasa a otra camara donde se
enfria con agua y entonces
condensa. Este condensado
frio es el liquido refrigerante
gue cae al tanque de vacio de
nuevo y enfria el agua del
circuito de refrigeracion que
pasa por unos tubos. El ciclo, a
partir de aqui, comienza de
nuevo.

En este ultimo gréfico podemos
ver el esquema completo con
los procesos del ciclo de
refrigeracion identificados:
evaporador, absorcion,
generador 'y  condensador
(Thermax, 2008).

etapa. Fuente: (Thermax, 2008)
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