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RReessuummeenn  

En este trabajo se presenta la aplicación del análisis exergético al 
sistema de vapor de un central azucarero, con el objetivo de evaluar su 
desempeño, y determinar cuáles son los puntos críticos sobre los cuales se 
pueden tomar acciones para mejorar la eficiencia del sistema, y lograr un 
ahorro de energía que conlleve a un menor consumo de combustible, sin 
decremento de la producción. 

 
El estudio exergético que se desarrolla en este trabajo corresponde a 

un análisis de primer nivel dentro de un programa de ahorro de energía, en 
el cual se realizan balances energéticos y exergéticos de tipo global, es 
decir, tomando la planta como un todo, con lo cual se consigue detectar las 
primeras oportunidades para el aprovechamiento de la energía.  

 
Las propuestas para el ahorro energético son presentadas dentro de 

un programa de implementación estructurado en etapas sucesivas, así que 
las estrategias que se tomen se clasifican en aquellas que pueden ser 
aplicadas a muy corto plazo, corto plazo, mediano plazo, largo plazo y muy 
largo plazo. 

 
Con el planteamiento de las propuestas y su evaluación desde el punto 

de vista de ahorro de energía, se logró obtener un mejor entendimiento del 
concepto de exergía, y establecer claras diferencias entre la eficiencia 
energética y la exergética.   
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 .Área transversal (m2) =ܣ

 .Área del pistón (plg2) =݌ܣ

 .ௌ௨௣= Área superficial (m2)ܣ

൫ܣ ൗܥ ൯
௠௔௦௔

= Relación aire combustible en base masa. 

൫ܣ ൗܥ ൯
௠௢௟௔௥

= Relación aire combustible en base molar. 

 .Concentración de una solución azucarada =ݔܤ

ܿ= Cantidad de caña procesada por hora (Ton/h). 

 .௣= Calor específico a presión constante (kJ/kg·K)ܥ

cos  .Factor de potencia =׎

 .Diámetro promedio de los cilindros (m) =ܦ

 .௢= Diámetro externo de la tubería (m)ܦ

݁= Porcentaje de aire en exceso. 
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ݔ݁ = Exergía térmica específica del fluido (kJ/kg).  

 ூேோ= Exergía térmica específica de la mezcla de gases ideales no reactivosீݔ݁

(kJ/kg). 

 .௘= Energía total  que entra al sistema (kJ)ܧ

 .௦= Energía total que sale del sistema (kJ)ܧ

 .ሶ= Flujo de vapor vegetal producido en el pre-evaporador (kg/s)ܧ

ሶݔܧ ௘= Flujo exergético entrante al sistema (kJ/s). 

ሶܧ  .௣= Flujo exergético perdido (kJ/s)ݔ

ሶݔܧ ௥= Flujo de exergía recuperable (kJ/s). 

ሶܧ  .௦= Flujo exergético que sale del volumen de control (kJ/s)ݔ

ሶݔܧ ௨= Flujo exergético útil (kJ/s). 

݂= Fibra en la caña con relación  a la unidad (%). 

௠݂௜= Fracción másica del componente i en la mezcla de gases. 

݃= Aceleración de gravedad (m/s2). 

 .Flujo de guarapo encalado (lbm/h) =ܧܩ

 .Flujo de guarapo mezclado (lbm/h) =ܯܩ

 .Número de Grashof =ݎܩ

݄= Entalpía específica (kJ/kg). 

݄௘= Entalpía específica a la entrada (kJ/kg). 

݄௖௢௡௩= Coeficiente de convección (W/m2·K). 

ሶ݄௙஼ைమ= Entalpía de formación del dióxido de carbono (kJ/kg). 

ሶ݄௙ுమை= Entalpía de formación del agua (kJ/kg). 
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ሶ݄௙ௌைమ= Entalpía de formación del dióxido de azufre (SO2), evaluada a temperatura 

estándar (-296.800 kJ/kg). 

݄௚= Entalpía específica del vapor saturado (kg/s). 

݄௦ି௦= Entalpía específica isentrópica a la salida (kJ/kg). 

݄଴= Entalpía específica del estado de referencia (kPa). 

 .Altura de bombeo (m.c.a) =ܪ

 .௘௧௔௣௔= Altura de bombeo por etapa (m)ܪ

 .௉= Entalpía de los productos de la combustión (kJ/kmol)ܪ

 .ோ= Entalpía de los reactantes de la combustión (kJ/kmol)ܪ

 .Corriente del motor (A) =ܫ

 .௥௥= Flujo exergético perdido debido a irreversibilidades o exergía destruida (kJ/s)ܫ

݇= Conductividad térmica del fluido (W/mK). 

݇஼= Proporción de cañas picadas con relación a la unidad. 

L= Longitud de la superficie (m). 

݉= Masa (kg). 

ሶ݉ ௘= Flujo másico que entra al sistema (kg/s). 

ሶ݉ ௦= Flujo másico que sale del sistema (kg/s). 

  ሶ݉ ௩௔௣.೎/೟ೠೝ್೚= Flujo másico de vapor consumido por cada turbo-generador (kg/s). 

ሶ݉ ௩௔௣.೎/೘೚೗೔೙೚= Flujo másico de vapor consumido por cada turbina de molino (kg/s). 

  ሶ݉ ௩௔௣.௖/௖௨௖௛௜௟௟௔= Flujo másico de vapor consumido por cada turbina de cuchilla 

(kg/s). 

ሶ݉ ௩௔௣.೎/್೚೘್ೌ ೔೙೤೐೎೎೔೚೙= Flujo másico de vapor consumido por cada turbina de la 

bomba de inyección (kg/s). 
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ሶ݉ ௩௔௣.೎ೌ೗೏ ೔= Flujo másico de vapor generado por la caldera i (kg/s). 

ሶ݉ ௩௔௣.೒೐೙= Flujo másico de vapor total generado por las calderas (kg/s). 

ሶ݉ ௩௔௣ି௔௟௧௔ ൌ Flujo másico de vapor de alta presión (Kg/s). 

ሶ݉ ௩௔௣ି௕௔௝௔ ൌ Flujo másico de vapor de baja presión (Kg/s). 

ሶ݉ ௩௔௣ି஻஺ ൌ Flujo másico de vapor de la turbina de la bomba de alimentación (Kg/s). 

ሶ݉ ௩௔௣ି஻ூ ൌ Flujo másico de vapor de las turbinas de las bombas de inyección (Kg/s). 

ሶ݉ ௩௔௣ି஼ ൌ Flujo másico de vapor de las turbinas de las picadoras (Kg/s).  

ሶ݉ ௩௔௣ି஼௃ ൌ Flujo de vapor de los calentadores de jugo encalado (Kg/s). 

ሶ݉ ௩௔௣ି஼௅ ൌ Flujo de vapor del calentador de licor (Kg/s).                                        

ሶ݉ ௩௔௣ି஼ெ ൌ Flujo de vapor del calentador de meladura (Kg/s). 

ሶ݉ ௩௔௣ି஽௘௦ ൌ Flujo de vapor del desaireador (Kg/s). 

ሶ݉ ௩௔௣ିெ௢௟ ൌ Flujo másico de vapor de las turbinas de los molinos (Kg/s). 

ሶ݉ ௩௔௣ି௉ா ൌ Flujo de vapor de los pre-evaporadores (Kg/s). 

ሶ݉ ௩௔௣ିௌ௘௖= Flujo másico de vapor consumido en el secador de azúcar (kg/s). 

ሶ݉ ௩௔௣ି்ீ ൌ Flujo másico de vapor de las turbinas de los turbo-generadores (Kg/s). 

ሶ݉ ௩௔௣ି்ூ ൌ Flujo másico de vapor de la turbina del tiro inducido (Kg/s). 

ෝ݉= Número de moles de hidrógeno del compuesto i. 

 .஼= Masa molar (kg/kmol)ܯ

݊= Velocidad promedio de rotación (rpm). 

 .Velocidad específica de la bomba =ݍܰ

 .Número de Nusselt =ݑܰ

ො݊= Número de moles de carbono en el compuesto i. 

ܱ଴= Oxígeno teórico. 

ܲ= Fuerza hidráulica total aplicada sobre el cilindro superior (Ton). 
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஼ܲ= Paso de las cuchillas (cm). 

݄ܲ= Presión del aceite (psi). 

 .Número de Prandtl =ݎܲ

௧ܲ= Presión del tanque de agua de alimentación a las calderas (kPa). 

௧ܲ௢௧௔௟= Presión total de la mezcla de gases (kPa). 

௩ܲ= Presión de vapor de agua (kPa). 

 .Poder calorífico superior del combustible =ܵܥܲ

଴ܲ= Presión del estado de referencia (kPa). 

ଵܲ= Presión del agua en la admisión de la bomba (kPa). 

ଶܲ= Presión del agua en la descarga de la bomba (kPa). 

 .௅= Flujo de calor por unidad de longitud (kJ/m·s)ݍ

 .ோ= Calor de reacción por unidad de masa (kJ/kg)ݍ

ܳ௘= Calor total que entra al sistema (kJ). 

ܳ௦= Calor total que sale del sistema (kJ). 

ሶܳ ௖= Flujo de calor de combustión (kJ/s). 

ሶܳ ௘=  Flujo de calor total que entra al sistema (kJ/s). 

ሶܳ ௦= Flujo de calor de suministro (kJ/s). 

ሶܳ ௨=  Flujo de calor útil del proceso (kJ/s). 

 .തோ= Calor de reacción por unidad de moles (kJ/kmol)ݍ

ܴ= Radio del círculo de rotación de las cuchillas (cm). 

 .଴= Entropía específica del estado de referencia (kJ/kg·K)ݏ

ܶ= Temperatura (K).   

௣ܶ௥= Temperatura de punto de rocío de los humos (°C). 
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௦ܶ= Temperatura superficial (°C). 

௦ܶ௔௧= Temperatura de saturación del vapor de agua (°C). 

଴ܶ= Temperatura del estado de referencia (K).  

ܸ= Velocidad (m/s). 

 .Voltaje del motor (V) =ݐ݈݋ܸ

ሶࣰ= Caudal de agua de alimentación a las calderas (m3/s). 

௘ܹ= Trabajo total que entra al sistema (kJ). 

௦ܹ= Trabajo total que sale del sistema (kJ). 

ሶܹ ஻஺= Potencia requerida por la bomba de alimentación (kJ/s). 

ሶܹ ஻ூ= Potencia requerida por la bomba de inyección (kJ/s). 

ሶܹ ௖௨௖௛௜௟௟௔= Potencia demandada por una cuchilla de caña (hp). 

ሶܹ ௠௢௟௜௡௢= Potencia necesaria para accionar un molino (HP). 

ሶܹ ௦= Potencia total que sale del sistema (kJ/s). 

ሶܹ ்ூ= Potencia consumida por el ventilador del tiro inducido (kJ/s). 

ሶܹ ௨= Potencia útil del proceso (kJ/s). 

 .௜= Número de átomos de carbono en el compuesto iݔ

ܺ= Número de moles de carbono. 

 .௜= Número de átomos de hidrógeno en el compuesto iݕ

ܻ= Número de moles de hidrógeno. 

ுܻమை= Fracción molar de agua. 

 .Altura (m) =ݖ

 .Coeficiente de expansión térmica (K-1) =ߚ

 .Peso especifico del agua  (N/m3) =ߛ



Análisis exergético del sistema de vapor en un central azucarero    xv 
 

 

 

 .(%) ஻= Eficiencia de la bombaߟ

 .ூ= Eficiencia de primera ley o eficiencia energéticaߟ

 .ூூ= Eficiencia de segunda ley o eficiencia exergéticaߟ

 .௦௜௦௧= Cambio neto de energía en el sistema (kJ)ܧ∆

 .Cambio neto de energía cinética (kJ) =ܥܧ∆

 .Cambo neto de energía potencial (kJ) =ܲܧ∆

∆ܶ= Diferencia de temperaturas (°C). 

∆ܷ= Cambio neto de energía interna (kJ). 

λ= Factor de aire. 

 Viscosidad absoluta del fluido (N·s/m2) =ߤ

 .Viscosidad cinemática del fluido (m2/s) =ߥ

 .Densidad (kg/m3) =ߩ

ሺௗ௎
ௗ௧
ሻ௦௜௦௧= Variación de la energía interna con respecto al tiempo del sistema (kJ/s). 
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IInnttrroodduucccciióónn  

 

 

 

 

 

Existen muchas fuentes de energía, algunas son renovables, pero 

otras están en riesgo de agotarse. El mundo se encuentra en un momento en 

el que se debe replantear el uso de la energía. En el siglo pasado se 

comenzó a experimentar las consecuencias del mal uso de la energía a nivel 

mundial, el uso indiscriminado de los recursos energéticos ha cambiado el 

clima debido a la aceleración del calentamiento global. Además, el 

crecimiento de las grandes economías mundiales, y de las que aún están 

emergiendo, ha generado tal consumo de energía, que su sostenimiento ha 

creado la preocupación de un agotamiento de los recursos energéticos. 

La sociedad está basada en un uso ineficiente de la energía, puesto 

que no hay conciencia de que los recursos energéticos tienen un límite. En 

Venezuela, a pesar de que se cuenta con grandes reservas de combustibles 

fósiles como gas natural y petróleo, y grandes hidroeléctricas, se ha 

comenzado a sufrir los inconvenientes de la falta de energía. En lo que va de 

año, y desde el año pasado, se han presentado en el país numerosos 

apagones, mucho de los cuales han afectado a gran parte del territorio 



2 
 

nacional simultáneamente. Se ve entonces que el mal manejo de los 

recursos energéticos es la principal causa del déficit de energía. 

La primera ley de la termodinámica establece que la energía no puede 

crearse ni destruirse, la segunda impone otro límite, informa que todo 

proceso de transformación de energía implica su degradación. La 

combinación de ambas leyes sugiere el hecho de que no sólo es importante 

la cantidad de energía que se tenga, sino la calidad de esa energía. En otras 

palabras, es de mayor importancia el contenido exergético de la energía, ya 

que la propiedad exergía constituye la cantidad de energía que realmente 

puede ser aprovechada de manera útil. 

El análisis exergético es una herramienta muy útil en la optimización 

de los procesos y sistemas, lo que se traduce en un menor consumo de 

recursos energéticos y menor deterioro del medio ambiente por las emisiones 

contaminantes. Pueden conseguirse mejores resultados en el mejoramiento 

de la eficiencia energética de los procesos industriales, si se considera la 

calidad de la energía y no sólo su cantidad. 

En el capítulo 1, se plantea la situación problemática junto con los 

objetivos de la investigación, justificación, alcance, limitaciones y 

antecedentes. Luego en el capítulo 2 se asientan las bases teóricas que 

sustentan el desarrollo del análisis exergético. Al pasar al capítulo 3, se 

encuentra la metodología que se llevará a cabo para cumplir los objetivos 

planteados. Seguidamente, en el capítulo 4 se desarrolla el estudio 

exergético del sistema de vapor del central, presentando las propuestas para 

el aprovechamiento energético, y finalmente el análisis de resultados. Por 

último, se presentan las conclusiones a las que se llegaron tras el desarrollo 

de la investigación, y las recomendaciones que se sugieren para posteriores 

trabajos. 
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CCAAPPÍÍTTUULLOO    11

PPllaanntteeaammiieennttoo ddeell PPrroobblleemmaa

1.1 Situación problemática. 
La energía se ha convertido en elemento inseparable de toda técnica 

empleada por el hombre, así a nivel industrial es de vital importancia en el 

desarrollo de sus procesos de producción, constituyendo uno de los 

principales aspectos a analizar en la búsqueda de la optimización de los 

mismos. 

El Central Azucarero “Santa Clara”, es una empresa dedicada a la 

refinación de azúcar, está situada en el Sector Carbonero, Municipio Veroes 

del Estado Yaracuy. El proceso  para la obtención de azúcar refinada se 

inicia una vez que llega la caña de azúcar al central (en tiempo de “zafra”), la 

misma se hace pasar por cuchillas que la dividen en finas astillas, lo que 

facilita el proceso de extracción del jugo, seguidamente las astillas de la caña 

son transportadas hacia los molinos donde se le extrae el jugo, el mismo es 

llevado a través de tuberías hacia unas romanas donde es pesado y luego 

llevado a tanques de encalado donde es purificado, seguidamente es llevado 

a unos calentadores de jugo encalado para separar todos los sólidos en 

suspensión que contenga, dichos sólidos se coagulan por acción de la 
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temperatura. De aquí, el jugo va al clarificador donde se sedimentan todos 

los lodos y se obtiene el jugo clarificado. Éste último se lleva a evaporadores 

de múltiple efecto donde se extrae parte del agua que éste contiene, 

obteniéndose una solución azucarada más concentrada que se denomina 

meladura. La misma se cocina en los tachos, lugar donde se forma los 

primeros cristales de azúcar, éstos quedan concentrados en una masa que 

se lleva a un cristalizador y luego son descargados en centrífugas que 

separan los cristales de azúcar de la miel o meladura, con esto se obtiene el 

azúcar crudo, el cual se cocina nuevamente, en etapas sucesivas, en los 

tachos hasta obtener el azúcar de primera en las centrífugas de primera. El 

azúcar de primera es llevado a la refinería donde es disuelta en agua y este 

disuelto se transforma en licor mediante la acción de aditivos químicos, luego 

pasa por los calentadores de licor, el clarificador, y al salir de allí, es tratado 

nuevamente con agentes químicos para darle coloración blanca. El licor se 

cocina en los tachos de refino y se lleva a las centrífugas de refino para 

obtener el azúcar refinado. Finalmente, éste último se lleva al secador, donde 

se le extrae humedad, para ser finalmente empacado. 

Durante los procesos llevados a cabo en la industria azucarera “Santa 

Clara” se hace uso de grandes cantidades de vapor. El vapor se produce en 

las calderas a 3.032 kPa (425 psi) y 400 ºC (752 ºF), luego se distribuye a 

través de un sistema de tuberías hacia los diferentes equipos que consumen 

vapor para su funcionamiento. En los centrales azucareros por lo general se 

hace uso del vapor para generar electricidad en turbo-generadores, para 

accionar los molinos que extraen el jugo de caña, para accionar las cuchillas 

de las picadoras que preparan la caña para extraerle el jugo, para accionar 

turbinas que a su vez accionan bombas para la alimentación de agua a las 

calderas y condensadores, y finalmente, el vapor que sale de las turbinas se 

utiliza en el proceso de refinación del azúcar. En la figura 1.1 se muestra el 

diagrama del sistema de vapor del Central Azucarero “Santa Clara”. 
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En la actualidad se producen cantidades de vapor suficientes para la 

demanda del sistema, sin embargo, no se considera el uso eficiente de la 

energía térmica, en este sentido se tiene un desaprovechamiento de la 

energía potencial obtenida en la combustión. Esto trae consigo un alto 

consumo de energía y así elevados costos asociados. 

Por lo antes mencionado nace la necesidad de evaluar el sistema de 

vapor desde el punto de vista exergético, con la finalidad de obtener la 

eficiencia del mismo, así como sus puntos críticos y en función de esto 

proponer planes que conlleven a un mejor aprovechamiento del potencial 

energético en las operaciones térmicas del vapor en el central azucarero. 

 

Figura 1.1. Esquema del sistema de vapor del central azucarero. (1,2 y 3) Calderas mixtas; (4) 
caldera compacta; (5) turbina de la bomba de alimentación de agua a las calderas; (6) Turbo-
generadores; (7) turbinas de los molinos; (8) turbinas de las bombas de inyección de agua a los 
condensadores; (9) turbinas de las picadoras; (10) turbina del tiro inducido de la caldera 1; (11) 
secador de azúcar; (12) Desaireador; (13) pre-evaporadores; (14) calentadores de jugo: (15) 
calentador de meladura; (16) calentadores de licor; (17) “válvula 12”. 
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1.2 Objetivos. 

11..22..11  OObbjjeettiivvoo  GGeenneerraall..    

Analizar exergéticamente el sistema de vapor en un central azucarero. 

11..22..22  OObbjjeettiivvooss  EEssppeeccííffiiccooss..    

• Identificar la condición de operación actual del sistema de vapor en el 

central azucarero. 

• Obtener, a partir de análisis termodinámico, la eficiencia del sistema 

de vapor. 

• Determinar mediante balance exergético las pérdidas en el sistema de 

vapor. 

• Calcular la eficiencia exergética del sistema de vapor. 

• Determinar los puntos críticos del sistema en base al análisis 

energético y exergético. 

• Formular propuestas con el fin de reducir las pérdidas y lograr una 

utilización más eficiente de la energía. 

 

1.3 Justificación. 

El análisis de exergía es una herramienta que indica cómo, dónde y 

cuánto se consume la energía, para lograr su uso de manera más racional 

sin reducir la productividad, la calidad de los productos, y de un modo 

general, sin reducir el nivel de vida de las personas, cumpliendo con la 

gestión de conservación de energía y medio ambiente, tanto para la 

empresa, como a nivel nacional. Así mismo, la empresa podrá reducir los 

costos asociados al consumo de energía. 
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Con el desarrollo de este trabajo, la Escuela de Ingeniería Mecánica, 

de la Universidad de Carabobo, contará con información y antecedentes que 

servirán de apoyo para posteriores investigaciones en el área de Térmica y 

Energética, específicamente en el tema de la exergía. Además, se aumenta 

el nivel de conocimiento en esta área, lo que contribuye con el desarrollo 

académico de la Escuela de Ingeniería Mecánica. 

Por otra parte, los autores desarrollarán conocimientos y destrezas en 

la aplicación de análisis energéticos y exergéticos a sistemas térmicos, así 

como también obtendrán experiencia en la industria como consecuencia de 

la interacción con la planta y sus procesos productivos. 

1.4 Alcance. 
El análisis exergético se realizará al sistema de generación, distribución 

y consumo de vapor de la planta. El estudio del sistema de vapor 

comprenderá la medición y determinación de sus parámetros y propiedades, 

el balance energético y exergético; para determinar el consumo de energía, 

los puntos críticos y las pérdidas. 

1.5 Limitaciones. 
Para llevar a cabo el análisis exergético es necesario realizar una 

serie de mediciones en el sistema de vapor, además es necesario el 

conocimiento de datos y especificaciones técnicas de los equipos, para 

determinar si los niveles de operación de dichos equipos corresponden con 

las especificaciones para los que fueron diseñados. 

En la empresa no se cuenta con información técnica de los equipos 

que operan en el sistema de vapor, tampoco existen instrumentos de 
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medición para determinar todos los parámetros del sistema, por lo tanto, esto 

podría representar un obstáculo para el desarrollo de la investigación. 

1.6 Antecedentes. 
El concepto de exergía fue desarrollado en la Unión Soviética y 

Europa Oriental, específicamente en Alemania y Polonia. En la actualidad su 

uso se ha extendido notablemente, además de en esos países, en Estados 

Unidos, Francia y Japón [16]. 

La primera referencia del uso del término “Exergía” se atribuye a Rant 

en 1956. Antes de esta fecha, la exergía se conocía como “Capacidad de 

Trabajo” o “Trabajo Disponible”; desde entonces, el término ha sido aceptado 

mundialmente y se utiliza para proveer un desarrollo integrado de los 

principios de la segunda ley de la termodinámica, aplicada a sistemas 

industriales reales [16]. 

En la década de los sesentas, fueron establecidos los fundamentos 

del método de exergía gracias a los trabajos de diferentes investigadores que 

aparecieron en diferentes libros, artículos y reportes técnicos [16]. 

Rodríguez y Telus en 1980 [18], diseñan una red de vapor y 

condensado para el proceso de fabricación de azúcar. Se propone el 

desarrollo termodinámico como herramienta para determinar las necesidades 

de vapor. Obtuvieron que para la máxima capacidad de molienda del central 

“El Palmar”, la capacidad instalada de generación de vapor abastece por 

completo las necesidades de la fábrica. Por otro lado determinaron que en 

las turbinas de las bombas de alimentación de agua a las calderas, se 

presenta un consumo de vapor real aproximadamente igual al doble del valor 

teórico e ideal. 
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Rivero y Anaya en 1986 [16], desarrollan una metodología para la 

aplicación del método de exergía a sistemas energéticos, derivando modelos 

que permiten determinar el costo de la energía en base a la eficiencia 

energética y exergética, demostrando que los costos que sólo toman en 

cuenta la eficiencia energética están sobreestimados, ya que la eficiencia 

energética es siempre mayor que la eficiencia exergética. Recomienda el uso 

de diagramas temperatura – entropía, para el balance exergético de sistemas 

simples, y el uso de diagramas de bloques, para sistemas complejos, donde 

los bloques representan las ecuaciones, y las entradas y salidas, de cada 

bloque, las variables que intervienen en el proceso.  

Rivero en 1994 [17], presenta de manera general, los principios que 

dan sustento a los análisis exergéticos y sus implicaciones no sólo 

energéticas, sino también económicas y ecológicas. Señala que el objetivo 

principal del análisis exergético es encontrar los puntos críticos de un sistema 

en el que es necesario aplicar algunas medidas con el fin de reducir el 

consumo de energía y de lograr una utilización más económica y eficiente de 

la misma. Además indica que el análisis exergético ha alcanzado un grado tal 

de desarrollo que le permite ser aplicado a cualquier sistema industrial. 

Jaramillo en 1999 [14], presenta un artículo denominado “Gestión 

Energética en la Industria”. En él, introduce el tema del ahorro de energía, 

desde el punto de vista de la gerencia exergética, a ejecutivos interesados en 

disminuir los costos relacionados con la energía en sus industrias. Define 

cuáles son los objetivos de una gestión energética, la estructura y medios 

necesarios, el paso del pensamiento energético al exergético, demostrando 

los errores en los que se incurre al considerar sólo la energía en la mejora de 

la eficiencia de los sistemas térmicos. 
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Da Silva en 2002 [9], realiza un análisis termo-económico de la 

generación de vapor y potencia en una planta de celulosa y papel. El análisis 

lo realizó en base a la segunda ley de la termodinámica, mediante el método 

de la exergía, a partir del cual  propuso mejoras en los equipos para mejorar 

la eficiencia del sistema de vapor y potencia.     

Fernández en 2003 [12], establece una metodología  de análisis 

exergo-económica para la fabricación de azúcar en un central en San Paulo, 

Brasil. Se determinaron los puntos donde ocurren mayores pérdidas de 

exergía. Por otra parte, se estudió el uso de válvulas reductoras de presión  

en la industria azucarera, considerando la alta generación de entropía en las 

mismas, buscando una solución de bajo costo. Los resultados de las 

mayores irreversibilidades obtenidas en el proceso se encuentran en  los 

subsistemas de extracción, cocimiento y evaporación. Posteriormente son 

mostradas las ventajas de la termocompresión frente a las válvulas 

reductoras de presión, arrojando una disminución de hasta 45% de las 

irreversibilidades. 

Cárdenas y Paz en 2005 [3], realizaron una evaluación de las 

operaciones térmicas de calentamiento-evaporación-cristalización en un 

central azucarero en Tucumán, Argentina. Se determinaron las pérdidas de 

exergía en los diferentes sectores que componen el sistema estudiado, 

descubriendo en que etapas se produjeron las mayores pérdidas y 

proponiendo así acciones tendientes a su disminución. En este sentido se 

simularon y compararon dos propuestas dirigidas a la reducción de las 

pérdidas de exergía. Se determina que para lograr reducciones es necesario 

aumentar las superficies de intercambio de calor y reemplazar equipos 

ineficientes. 
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Duran y Fajardo en 2006 [11], desarrollaron una metodología termodinámica 

para aumentar el uso de la energía en una planta procesadora de alimentos, 

con el fin de mejorar el aprovechamiento de la misma. Determinaron el tipo 

de acción correctiva a aplicar para cada una de las secciones dentro de las 

áreas de producción. Se plantearon soluciones destinadas a reducir o 

aprovechar las pérdidas energéticas con el fin de mejorar la eficiencia 

exergética y por ende la energética de los procesos. Dichas soluciones están 

relacionadas con mejores prácticas operacionales y de mantenimiento, así 

como, la aplicación puntual de modelos termodinámicos. 
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CCAAPPÍÍTTUULLOO    22

MMaarrccoo TTeeóórriiccoo

2.1 Primer principio de la termodinámica. 
 
La Primera Ley de la Termodinámica, también conocida como El 

Principio de Conservación de la Energía, proporciona bases sólidas para 

estudiar la relación entre las distintas formas de energía y sus interacciones. 

Este principio se enuncia como sigue: 

“El cambio neto (incremento o decremento) en la energía total del 

sistema, en un proceso, es igual a la diferencia entre la energía total que 

entra y la energía total que sale del sistema durante el proceso” 

Se expresa de forma matemática mediante la ecuación 2.1: 

௘ܧ                                     െ ௦ܧ ൌ  ௦௜௦௧                                     …(2.1)ܧ∆

 

La ecuación 2.1 refiere a un balance de energía y se aplica a cualquier 

sistema bajo cualquier proceso. 

Para el sistema, la energía es una propiedad que no cambia al menos 

que el estado del sistema cambie. En un sistema compresible simple, la 
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energía total depende, principalmente, de la energía interna, cinética y 

potencial, esto es: 

௦௜௦௧ܧ∆                                     ൌ ∆ܷ ൅ ܥܧ∆ ൅  (2.2) …                            ܲܧ∆

 

Considerando que las interacciones de energía están relacionadas 

con el trabajo y calor que se da a través de la frontera de un sistema, el 

balance de energía se puede establecer como: 

௘ܧ     െ ௦ܧ ൌ ሺܳ௘ െ ܳ௦ሻ ൅ ሺ ௘ܹ െ ௦ܹሻ ൌ  ௦௜௦௧               …(2.3)ܧ∆

 

Para un sistema que recibe calor y entrega trabajo, el balance se 

reduce a la forma: 

                                                   ܳ௘ െ ௦ܹ ൌ  ௦௜௦௧                                   …(2.4)ܧ∆

 

Y considerando que el cambio de energía en el sistema solamente se 

debe al cambio de energía interna, entonces: 

                                                          ܳ௘ െ ௦ܹ ൌ ∆ܷ                                        …(2.5) 

 

De acuerdo a una cantidad por unidad de tiempo, la expresión es: 

                                                  ሶܳ ௘ െ ሶܹ௦ ൌ ሺௗ௎
ௗ௧
ሻ௦௜௦௧                                  …(2.6) 

 

Dentro de un sistema existen tres principales formas de energía: 

 

• Energía cinética. 

• Energía potencial. 

• Energía interna. 
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La energía cinética depende de la masa del cuerpo (o sistema) y de la 

velocidad instantánea. Matemáticamente la energía cinética se define como 

el producto de un medio de la masa por el cuadrado de la velocidad, es decir: 

ܥܧ                                               ൌ ଵ
ଶ
ܸ݉ଶ                                               …(2.7) 

 

La energía potencial se asocia con la fuerza de la gravedad. La 

energía potencial también se identifica como una propiedad extensiva del 

cuerpo, definida matemáticamente como: 

ܲܧ                                                ൌ  (2.8)…                                               ݖ݃݉

 

Por otra parte, el cambio en la energía potencial depende 

exclusivamente del cambio en la altura del cuerpo. El cambio de energía 

potencial está definido como: 

ܲܧ                                            ൌ ݉݃ሺݖଵ െ  ଶሻ                                       …(2.9)ݖ

 

La Energía Interna, (U), es una propiedad extensiva que se tiene, 

independientemente, de que exista o no-movimiento y está relacionada con 

todas las formas de energía microscópicas de la estructura molecular de un 

sistema, que son independientes de los marcos de referencia externos. [23] 

 

 

22..11..11  PPrriinncciippiioo  ddee  ccoonnsseerrvvaacciióónn  ddee  llaa  mmaassaa..  

  

 Asumiendo que el sistema se encuentra en régimen estable o 

permanente, y que esta condición es válida para el flujo de energía y para el 

flujo de masa, entonces la cantidad de masa que ingresa al sistema por 

unidad de tiempo debe ser igual a la que sale del sistema por unidad de 

tiempo y se debe cumplir el siguiente balance de masa: 
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                                             ∑ሺ ሶ݉ ௦ሻ െ∑ሺ ሶ݉ ௘ሻ ൌ 0                              …(2.10) 

 

Esta ecuación se puede desarrollar si se reemplaza el caudal de masa por el 

producto ߩ · ܣ ·  donde A es la sección transversal. En efecto, se puede   ߴ

demostrar que: 

                                                           ሶ݉ ൌ  (2.11)…                                     ܸܣߩ

 

  

22..11..22  PPrriimmeerr  pprriinncciippiioo  ddee  llaa  tteerrmmooddiinnáámmiiccaa  ppaarraa  ssiisstteemmaass  aabbiieerrttooss  yy  fflluujjoo  

eessttaabbllee..  

  

Sea un sistema como el mostrado en la figura 2.1. Las fronteras del 

mismo son rígidas, de modo que no hay trabajo mecánico de expansión o 

compresión del sistema. Suponiendo  además que el sistema se encuentra 

en estado estable, es decir que los parámetros de estado del sistema son 

invariables en el tiempo. 

 

 
Figura 2.1. Sistema de flujo en régimen estable. [19] 

 

 

Si en un cierto lapso de tiempo dt se produce el transporte de una 

masa dm que atraviesa el sistema, el balance de energía es (en términos de 

variación de energía y flujo de energía) reordenando la ecuación 2.12: 
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                           ൬ íܽ݃ݎ݁݊ܧ
൰ܽ݉݁ݐݏ݅ݏ ݈ܽ ܽݎݐ݊݁ ݁ݑݍ  – ൬

 íܽ݃ݎ݁݊ܧ
൰ܽ݉݁ݐݏ݅ݏ ݈݁݀ ݈݁ܽݏ ݁ݑݍ ൌ 

                                         ሺܸܽ݃ݎ݁݊݁ ݊݋݅ܿܽ݅ݎíܽ ݈݀݁ ܽ݉݁ݐݏ݅ݏሻ                                        …(2.12) 

 

 

En otros términos: 

                           ∑ ሶܳ െ ∑ ሶܹ ൌ ∆ ቂ݄ ൅ ௏మ

ଶ௚೎
 ൅ ௚

௚೎
ቃݖ  ሶ݉                                 …(2.13) 

 

 

Se supondrá que las variables de flujo de masa y energía (m, V, Q y W) 

no varían con el tiempo. Esto se conoce como régimen estable, estacionario 

o permanente. Si estas variables dependen del tiempo, se dice que el 

régimen es transitorio. Los estados de régimen transitorio son inestables y si 

se espera algún tiempo por lo general el sistema se estabiliza por sí solo, 

tendiendo al régimen estable. A continuación se tratará los requisitos que se 

deben cumplir para que el régimen sea estable. Que el régimen sea 

permanente supone que se cumplen dos hipótesis simultáneamente: 

 

• El flujo de energía se produce en estado permanente. 

• El flujo de masa se produce en estado permanente. 

 

La primera hipótesis requiere que se cumplan simultáneamente 

algunas condiciones que se detallan a continuación: 

 

• La velocidad de transferencia de calor a través de la frontera del 

sistema es constante en el tiempo. 
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• La velocidad de transferencia de trabajo a través de la frontera del 

sistema es constante en el tiempo. 

• El estado termodinámico de las corrientes que entran al sistema es 

constante en el tiempo. 

• El estado termodinámico de las corrientes que salen del sistema es 

constante en el tiempo. 

 

La segunda hipótesis requiere que se cumplan simultáneamente las 

siguientes condiciones: 

 

• El caudal de masa de cada corriente que entra al sistema es 

constante. 

• El caudal de masa de cada corriente que sale del sistema es 

constante. 

 

Se cumple la ecuación 2.10 de continuidad para todo el sistema, es 

decir, que la suma de los caudales de masa de todas las corrientes que 

entran al sistema menos la suma de  los caudales de masa de todas las 

corrientes que salen del sistema es igual a cero (0). 

 

22..11..33  EEffiicciieenncciiaa  tteerrmmooddiinnáámmiiccaa,,  eeffiicciieenncciiaa  ddee  llaa  pprriimmeerraa  lleeyy..  

  

La eficiencia o rendimiento de un sistema es una magnitud de proceso 

adimensional, definida como el cociente de la energía que se desea obtener 

de dicho sistema  y la energía que se debe transferir para su funcionamiento. 

 

ூߟ ൌ
ௌ௔௟௜ௗ௔ ௗ௘௦௘௔ௗ௔

ா௡௧௥௔ௗ௔ ௥௘௤௨௘௥௜ௗ௔
                                  …(2.14) 
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En sistemas de vapor dentro de centrales azucareros, como el que se 

somete a estudio en el presente trabajo, se define la ecuación 2.14 de la 

siguiente manera: 

 

ூߟ                              ൌ
ௐሶ ೠାொሶೠ
ொሶ೎

ൈ ሺ100ሻ                                         …(2.15) 

 

Donde la potencia útil ( ሶܹ ௨) es la sumatoria de las potencias 

entregadas por las turbinas y el calor útil en el proceso ( ሶܳ ௨) es el transferido 

en los intercambiadores de calor.  

 

 

2.2 Exergía, segundo principio de la termodinámica. 
 
La exergía de un sistema es una medida de la calidad de la energía 

que contiene y de su alejamiento con respecto al medio ambiente que lo 

rodea. 

En términos técnicos, la exergía es una propiedad termodinámica de 

un sistema cuyo valor es igual al trabajo máximo que puede obtenerse del 

sistema como resultado de sus condiciones de temperatura, presión, 

composición, posición, velocidad, etc., con respecto a un sistema de 

referencia especificado; todo sistema cuyas condiciones sean diferentes a 

las condiciones del medio ambiente tendrá el potencial para hacer que un 

proceso se efectúe o poder producir un cambio. Una vez que el sistema 

alcanza las condiciones del medio ambiente, el potencial para hacer que un 

proceso se efectúe desaparece, por lo que tales condicionen se conocen 

como “estado muerto” en el cual el valor de la exergía es cero. 

La exergía de la misma manera que la energía, tiene  dos formas 

fundamentales de manifestarse: la primera asociada a una transferencia de 
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energía que no está acompañada por un flujo de materia, y la segunda 

asociada al contenido de exergía de la materia, que es transportado por la 

masa. En el primer caso la exergía es una función de transferencia y las 

maneras principales para efectuar dicha transferencia son las asociadas al 

trabajo Exw y al calor Exh. En el segundo caso la exergía es una propiedad 

de la materia Exm. La figura 2.2 muestra las diferentes formas de exergía 

[17]. 

 

 
Figura 2.2. Formas de exergía. Rivero, 1994 [17]. 
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22..22..11  BBaallaannccee  ddee  eexxeerrggííaa  eenn  vvoollúúmmeenneess  ddee  ccoonnttrrooll,,  fflluujjoo  eessttaabbllee..  

  

El balance exergético en volúmenes de control en condiciones de flujo 

estable de una instalación recoge una serie de corrientes entrantes al 

sistema y salientes del mismo, estas últimas pueden dividirse genéricamente 

en dos tipos: útiles y recuperables. Las útiles se emplean de manera 

inmediata, cualquier otro flujo de exergía saliente puede aprovecharse. 

Generalmente los flujos recuperables se desaprovechan totalmente, 

convirtiéndose en exergía perdida en procesos posteriores, su recuperación 

es, normalmente, el camino más sencillo para mejorar el aprovechamiento 

energético. Ver ecuación 2.16 [17].  

  

ሶݔܧ∑                                        ௘ ൌ ሶݔܧ∑ ௨ ൅ ሶݔܧ∑ ௥ ൅  ௥௥                            …(2.16)ܫ

 

De otra manera, se presenta en la ecuación 2.17: 

                       ∑ሺ1 െ ்ೀ
்
ሻ ሶܳ െ ሶܹ ൅ ∑ ሶ݉ ௘ݔܧ௘ െ∑ ሶ݉ ௦ݔܧ௦ିݔܧ௣ ൌ 0             …(2.17) 

 

Los flujos de exergía asociados a un volumen de control se muestran en la 

figura 2.3: 
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Figura 2.3. Flujos de exergía asociados a un volumen de control. Rojas, 2005 [20]. 

  

22..22..22  EEffiicciieenncciiaa  eexxeerrggééttiiccaa..  
  

También llamada eficiencia de la segunda ley, ésta evalúa la operación 
del sistema con respecto a la operación reversible, se define como [17]: 

ூூߟ                                                   ൌ 1 െ ூ௥௥
∑ா௫ሶ ೐

 ൈ ሺ100ሻ                         …(2.18) 

                                 
 

2.3 Combustión. 
 

La combustión es una reacción química durante la cual se oxida un 

combustible y se libera una gran cantidad de energía. Una combustión se 

considera incompleta, cuando parte del combustible, que entra en reacción, 

se oxida en grado inferior al máximo, o no se oxida. La combustión es 

completa cuando el combustible se quema en su totalidad. 
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Todos los combustibles utilizados en los diversos procesos 

industriales están constituidos únicamente por dos sustancias químicas, el 

carbono (C) y el hidrógeno (H) los cuales están unidos entre sí, formando los 

diversos combustibles utilizados [10]. 

 

22..33..11  EEccuuaacciióónn  ggeenneerraall  ddee  ccoommbbuussttiióónn..  
 

La ecuación correspondiente a la reacción de combustión completa para el 

hidrocarburo de composición general ܥ௫ܪ௬, es la siguiente: 

 

௬ܪ௫ܥ ൅ λ · ܱଶ ൅ λ 3.76 ܱ଴ · ଶܰ ՜ ଶܱܥܺ ൅
௒
ଶ
ଶܱܪ ൅ 3.76 ܱ଴ λ · ଶܰ ൅ ሺߣ െ 1ሻሺܱ଴ሻܱଶ   

…(2.19) 

 

Donde: 

                                                  ܺ ൌ ௜ݔ∑ ො݊                                             …(2.20) 

                                                  ܻ ൌ ௜ݕ∑ ෝ݉                                             …(2.21) 

 

La variable O0 corresponde a la cantidad de oxigeno teórico, calculada a 

partir de: 

 

                                              ܱ଴ ൌ ሺܺߣ ൅ ௒
ସ
ሻ                                           …(2.22) 

 

El factor lambda (λ) es determinado a partir del porcentaje correspondiente al 

exceso de aire [10]. 
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22..33..22  FFaaccttoorr  ddee  aaiirree  ((λλ))..  

  

Factor que considera el aire en exceso que se debe suministrar para 

realizar una combustión por completo, se presenta en la ecuación 2.23 la 

expresión matemática empleada para su determinación [10]: 

                                              ݁ሺ%ሻ ൌ ሺߣ െ 1ሻ100                                   …(2.23) 

 

22..33..33  RReellaacciióónn  aaiirree  ccoommbbuussttiibbllee,,  bbaassee  mmoollaarr..  
 

La ecuación 2.24 permite calcular dicha relación entre aire y combustible en 

base molar [10]: 

 

                                     ൫ܣ ൗܥ ൯
௠௢௟௔௥

ൌ ሺ4.762ሻ ቀ݉ ൅ ௡
ଶ
ቁ                                      …(2.24) 

 

  

22..33..44  RReellaacciióónn  aaiirree  ccoommbbuussttiibbllee,,  bbaassee  mmaassaa..  

  
Esta relación se muestra en ecuación 2.25 [10]:  

                                                 ൫ܣ ൗܥ ൯
௠௔௦௔

ൌ ௠ೌ೔ೝ೐
௠೎೚೘್

                                           …(2.25) 

 

 

22..33..55  PPuunnttoo  ddee  rrooccííoo  ddee  llooss  hhuummooss.. 

 

A partir de la fracción molar ( ுܻమை) se tiene: 

                              ுܻమை ൌ
ே° ெ௢௟௘௦ ுమை

ே° ெ௢௟௘௦ ௉௥௢ௗ௨௖௧௢௦
ൌ ௉ೡ

௉೟೚೟ೌ೗
                                 …(2.26) 
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Se puede calcular la temperatura de punto de rocío de los humos a 

través de la ecuación 2.27 [10]: 

                                   ௣ܶ௥ ൌ ௦ܶ௔௧@ ௩ܲ                                           …(2.27) 

 

  

22..33..66  PPooddeerr  ccaalloorrííffiiccoo..  

  

La unidad que se emplea para medir la cantidad de calor desarrollada 

en la combustión se la denomina poder calorífico. Se entiende por poder 

calorífico de un combustible, la cantidad de calor producida por la 

combustión completa de un kilogramo de esa sustancia. 

Si la temperatura de los productos finales de combustión es tal que el 

vapor de agua que se ha formado continué en ese estado, se tendrá el poder 

calorífico inferior del combustible (GLV). 

En cambio, si la temperatura de los productos finales es 

suficientemente baja como para que aquella se condense, se tendrá el poder 

calorífico superior del combustible (GHV). La diferencia entre ellos será igual 

el calor desprendido por la condensación del agua. [24] 

 

22..33..77  EEnnttaallppííaa  ddee  ffoorrmmaacciióónn  ppaarraa  eell  bbaaggaazzoo  ddee  ccaaññaa..  

La entalpía de formación puede evaluarse a partir de un valor estimado de 

poder calorífico superior [7] a través de la ecuación 2.28, para un compuesto 

de fórmula molecular general ܥ௑ܪ௒ ௌܱ: 

ሶ݄௙ ൌ ܵܥܲ ൅ ሶ݄௙஼ைమ ൅ ቀ௒
ଶ
ቁ ሶ݄௙ுమை ൅

ሶ݄௙ௌைమ                    …(2.28) 

 

Para el bagazo de caña con formula molecular C6H10,63O4,21 y humedad de 

50%, el poder calorífico superior tiene un valor de 9.500 kJ/kg [4], y 
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conociendo los valores de las entalpías de formación del agua, dióxidos de 

azufre y carbono a partir de tablas termodinámicas, se tiene: 

ሶ݄௙௕௔௚௔௭௢ ൌ  െ670.506 ݈݇݋݉݇/ܬ. 

 

2.4 Convección natural. 

La convección es la transferencia de calor mediante el movimiento de 

un fluido. La convección se lleva a cabo porque un fluido en movimiento 

recoge energía de un cuerpo caliente o lleva energía a un cuerpo frío. 

En 1701 Newton definió el calor transferido desde la superficie de un 

sólido a un fluido en movimiento mediante la ecuación 2.29: 

                                        ሶܳ ൌ ݄௖௢௡௩ܣሺ ௦ܶ െ ܶሻ                                        …(2.29) 

 

Donde h es el coeficiente de convección, Ts es la temperatura de la 

superficie del sólido y T  la temperatura media del fluido. 

En el caso de convección natural, el movimiento del fluido se debe a la 

diferencia de densidades que se presenta en el fluido como resultado de una 

diferencia de temperatura. 

El coeficiente de transferencia de calor en convección natural es 

relativamente bajo en comparación con el de convección forzada, sin 

embargo, muchos dispositivos y equipos dependen de este modo de 

transferencia de calor para su funcionamiento, tal es el caso de radiadores 

para calefacción, sistema de enfriamiento de transformadores eléctricos, 

equipos expuestos al aire, tuberías, entre otros. 

En la figura 2.4 se observan movimientos típicos de un fluido que se 

calienta en contacto con diferentes superficies [22]. 
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Figura 2.4. Movimientos típicos de un fluido en convección natural. [22] 

 

Mediante el análisis dimensional se puede demostrar que los grupos 

adimensionales que controlan la transferencia de calor en convección natural 

son: 

• Número de Prandtl: caracteriza la relación entre las propiedades de 

viscosidad y conductividad térmica del fluido, esta relación se 

presenta en la ecuación 2.30: 

ݎܲ                                                ൌ ஼೛ఓ
௞

                                           …(2.30) 

 
• Número de Grashof: relaciona las fuerzas de rozamiento, inercia y 

flotación debidas a la diferencia de densidades entre los distintos 

puntos del flujo no isotérmico, se puede determinar empleando la 

expresión 2.31: 

ݎܩ                                                  ൌ ఉ௚ఘమ௅య୼்
ఓమ

ൌ ఉ௚௅య୼்
ఔమ

                                 …(2.31) 

 
• Número de Nusselt: relaciona la transferencia de calor por 

convección con relación a la transferencia de calor por conducción, la 

ecuación que caracteriza dicha relación es la 2.32: 

ݑܰ                                               ൌ ௛௅
௞

                                            …(2.32) 
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En general los grupos se combinan dando correlaciones del tipo 

                                                       ௨ܰୀ௙ሺீೝ,௉ೝሻ                                        …(2.33) 

 
 

22..44..11  EEccuuaacciioonneess  ssiimmpplliiffiiccaaddaass  ppaarraa  llaa  ttrraannssffeerreenncciiaa  ddee  ccaalloorr  ppoorr        

ccoonnvveecccciióónn  nnaattuurraall  aall  aaiirree  ddeessddee  cciilliinnddrrooss  hhoorriizzoonnttaalleess  [[2222]]..  

En el caso especial de la convección natural desde un cilindro 

horizontal caliente al aire, las correlaciones para determinar el coeficiente de 

transferencia de calor por convección natural quedan como sigue: 

Si   109<  ܩ௥ · ௥ܲ  <1012  

                                             ݄ ൌ 1,06768∆ܶଵ ଷൗ                                       …(2.34) 

Si   103<ܩ௥ · ௥ܲ <109 

                                             ݄ ൌ 1.133 ቀ∆்
஽೚
ቁ
ଵ
ସൗ                                        …(2.35) 

 

22..44..22  EEccuuaacciioonneess  ssiimmpplliiffiiccaaddaass  ppaarraa  llaa  ttrraannssffeerreenncciiaa  ddee  ccaalloorr  ppoorr        

ccoonnvveecccciióónn  nnaattuurraall  aall  aaiirree  ddeessddee  cciilliinnddrrooss  vveerrttiiccaalleess  yy  ppllaannooss  vveerrttiiccaalleess  

[[2222]]..  

Si   109<  ܩ௥ · ௥ܲ  <1012 ó L> 0,4 m 

                                                 ݄ ൌ 1,127∆ܶଵ ଷൗ                                       …(2.36) 

 

Si   103<ܩ௥ · ௥ܲ <109 ó L> 0,4 m 

                                             ݄ ൌ 1.217 ቀ∆்
௅
ቁ
ଵ
ସൗ                                        …(2.37) 
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2.5 Generación de vapor. 

22..55..11  GGeenneerraalliiddaaddeess..  

La generación de vapor para aplicaciones industriales se realiza en 

instalaciones generadoras comúnmente denominadas calderas. 

La instalación comprende no sólo la caldera propiamente dicha, sino, 

además, componentes principales y accesorios tales como: 

• Economizadores y chimeneas. 

• Sobrecalentadores y recalentadores. 

• Quemadores y alimentadores de aire. 

• Condensadores. 

• Bombas y tanques de alimentación. 

• Domos. 

 

En la caldera propiamente dicha se produce el calentamiento, la 

evaporación y posiblemente el recalentamiento y sobrecalentamiento del 

vapor. La caldera puede incluir en su estructura alguno de los componentes 

citados anteriormente. 

Las calderas se pueden clasificar según: 

 

a) El pasaje de fluidos, en pirotubulares o acuotubulares. 

b) El movimiento del agua, de circulación natural o circulación forzada. 

c) La presión de operación, en subcríticas y supercríticas. [25] 
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22..55..22  CCaallddeerraass  aaccuuoottuubbuullaarreess..  

  

Son llamadas de esta manera debido a que su esquema general de 

diseño consiste en hacer circular el agua o vapor por el interior de los tubos y 

los productos de combustión por el exterior. Dentro del recinto de la caldera 

se encuentran los tubos de agua; conformados en un arreglo llamado 

paredes de agua, y el hogar de la caldera; lugar donde ocurre la combustión. 

El recinto posee aberturas para los quemadores y la salida de gases de 

combustión. 

La circulación del agua puede ser natural, debida a la diferencia de 

densidad entre agua fría y caliente. El agua en ebullición se acumula en un 

recipiente llamado domo donde se separa el vapor del agua, estas calderas 

son económicas por la ausencia de las bombas de líquido pero de baja 

producción de vapor por la baja velocidad de circulación del agua. 

Para obtener mayores caudales de vapor y mayores presiones se 

utilizan bombas de alimentación de agua, pudiendo operarse incluso por 

encima del punto crítico del domo de saturación del vapor (21.7 Mpa) [25]. 

 

22..55..33  AAgguuaa,,  aaiirree,,  ccoommbbuussttiibbllee..  

  

El agua del ciclo de vapor debe cumplir requisitos de limpieza en lo 

que respecta a minerales en disolución, que causan depósitos en los tubos, y 

sustancias corrosivas (azufre, cloro, hidrógeno libre). Por lo tanto es 

necesario minimizar las pérdidas de vapor para reducir el consumo de agua. 

El aire para la combustión se alimenta por medio de sopladores de 

gran capacidad. Es común precalentar el aire aprovechando el calor de los 

gases de chimenea y/o pasarlos cerca de las paredes inferiores o el piso de 

la caldera, antes de llegar a los quemadores. 
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Las calderas pueden quemar casi cualquier tipo de combustibles 

sólidos (carbón, madera, residuos industriales o urbanos), líquido (fuel oil, 

gas oil, diesel oil) o gaseoso (gas natural, gas de horno petroquímico, etc.). 

El aire y el combustible se alimentan al hogar por quemadores, 

orificios circulares en el centro de los cuales se inyecta el combustible. El aire 

ingresa por el sector anular, que está provisto de persianas ajustables para 

controlar el caudal de aire. 

El conducto de ingreso de aire suele tener forma de caracol para dar 

al aire una rotación que sirve para estabilizar la llama y acortarla. También 

pueden haber alabes de guía para controlar la rotación. 

En el quemador también se ubican sensores de llama, termocuplas, 

llamas piloto y otros controles y accesorios. En la figura 2.5 se observa una 

representación en corte de un quemador típico [25]. 

 
Figura 2.5. Quemador típico [25]. 
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CCAAPPÍÍTTUULLOO    33

MMaarrccoo MMeettooddoollóóggiiccoo

Este capítulo presenta las técnicas y procedimientos  que se aplicarán 

para el desarrollo de la investigación,  con la finalidad de cumplir con los 

objetivos planteados en la misma. De igual manera se describen aspectos 

como nivel y tipo de investigación. 
  

3.1 Nivel de la investigación. 

El trabajo se enmarca en un esquema de investigación de forma 

descriptiva, ya que se busca medir con la mayor precisión posible los datos y 

variables que permitan la caracterización de la situación en estudio. En este 

sentido se pretende evaluar la generación, distribución y consumo de vapor 

de la planta mediante la medición de parámetros termodinámicos inherentes 

al proceso de producción, con la finalidad de mejorar el aprovechamiento de 

energía. 
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3.2 Diseño de la Investigación. 

En función al desarrollo y cumplimiento de las metas planteadas  se 

seguirá una estrategia que permitirá la realización por etapas de los objetivos 

y en consecuencia de la investigación, se precisarán técnicas y 

procedimientos para realizar el análisis exergético al sistema de vapor.  

En este sentido se tiene que para cumplir con el primer objetivo 

específico, identificar la condición de operación actual del sistema de vapor 

en el central azucarero, se debe: 

• Identificar detalladamente el proceso de generación, distribución y 

consumo de vapor del central azucarero. 

• Elaborar esquemas y diagramas de flujo del sistema de vapor así 

como del proceso productivo de la empresa con la finalidad de poseer 

conocimiento preciso de los sistemas involucrados en los análisis 

energéticos y exergéticos. 

Para obtener a partir de análisis termodinámico la eficiencia del sistema 

de vapor, tarea planteada como segundo objetivo específico, se seguirá el 

siguiente procedimiento: 

• Definir los sitios o puntos del sistema donde se han de medir las 

variables necesarias para los análisis energéticos y exergéticos. 

• Determinar el flujo de vapor generado. 

• Calcular el flujo másico de vapor requerido por cada elemento del 

proceso productivo, así como áreas que consumen vapor y no están 

relacionadas directamente con dicho proceso. 

• Analizar energéticamente el sistema de vapor. 
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Con la finalidad de determinar mediante balance exergético las pérdidas 

en el sistema de vapor, tercer objetivo específico, se debe: 

• Determinar la exergía de las sustancias involucradas en la 

generación de vapor. 

• Realizar un balance exergético al sistema de vapor. 

 

Una vez alcanzados los tres primeros objetivos planteados se dispone 

de información para la realización del siguiente, a través de: 

• Calcular la eficiencia exergética del sistema de vapor. 

 

Seguidamente, para la realización del quinto objetivo específico, se 

determinan los puntos críticos del sistema de vapor en función a los 

parámetros termodinámicos previamente calculados. Además se evalúa y 

precisa las zonas o procesos donde se podrían proponer mejoras a fin de 

aumentar la eficiencia del sistema. 

Finalmente se realizan la descripción y diseño de las propuestas, 

modificaciones y mejoras al sistema de vapor con el fin de reducir las 

pérdidas y lograr una utilización más eficiente de la energía. 

  

3.3 Técnicas e instrumentos de recolección de datos. 

Observaciones: Se observarán detalladamente cada uno de los subsistemas 
de vapor; generación, distribución y consumo, de igual manera se prestará 
atención a la operación de los elementos que conforman el proceso 
productivo. 
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CCAAPPÍÍTTUULLOO    44

DDeessaarrrroolllloo ddee llaa IInnvveessttiiggaacciióónn

A continuación se presenta todo lo concerniente al desarrollo del 

estudio exergético del sistema de vapor del central, para ello se hace uso del 

análisis termodinámico en la cuantificación del calor liberado en la 

combustión que se lleva a cabo en las calderas, así como la determinación 

de los flujos de vapor demandados en cada equipo, y en general, en todo el 

sistema. Seguidamente se identifican los contenidos exergéticos de los 

fluidos entrantes, útiles y recuperables en el sistema, con el fin de estimar las 

pérdidas exergéticas debidas a irreversibilidades, a partir de las cuales se 

definen los puntos críticos del sistema. Luego, se determinan las eficiencias 

de la primera y segunda ley, lo que constituye el punto de partida para 

realizar propuestas con el fin de aumentar el aprovechamiento energético y 

exergético dentro del central. 
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4.1 Situación actual del sistema. 

El central posee un sistema de generación de vapor compuesto por cuatro 

calderas, tres de las cuales operan con bagazo y gas-oil como combustible 

(calderas mixtas) y una cuarta que opera sólo con gas-oil (caldera 

compacta). El vapor generado es utilizado para la producción de energía 

eléctrica y para llevar a cabo el proceso productivo del azúcar. 

Debido a exigencias del proceso productivo y al aumento en el consumo de 

energía eléctrica, se han hecho diversas modificaciones al sistema de vapor. 

En primer lugar, se han reemplazado motores eléctricos por turbinas de 

vapor para el accionamiento de algunos equipos y máquinas como lo son: 

cuchillas picadoras, bomba de alimentación de agua a las calderas, bombas 

de inyección de agua a condensadores barométricos, ventilador del tiro 

inducido de la caldera N° 1. Esto conlleva a que de la línea principal de vapor 

de alta presión, se hagan varias ramificaciones con el objeto de transportar el 

vapor que alimenta a estas turbinas. 

 

Por otra parte, las caídas de presión en las líneas de vapor que alimentan a 

la fábrica (así se le llama al sector del central donde se produce el azúcar), 

han obligado a clausurar algunos tramos de tubería, haciendo que el sistema 

de vapor tenga configuraciones distintas a las de diseño. 

Además, se observan, a lo largo de todo el sistema de vapor, fugas a través 

de tuberías, y aislamientos en mal estado en ciertos sectores.     
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44..11..11  CCáállccuulloo  ddeell  ccaalloorr  ddee  ccoommbbuussttiióónn  eenn  llaass  ccaallddeerraass  mmiixxttaass  ((ccaallddeerraass  NN°°  11,,  

NN°°  22  yy  NN°°  33))..  

Para determinar el calor liberado en la combustión, primero se debe 

establecer la ecuación real de combustión. El combustible de estas calderas 

es bagazo de caña, cuya fórmula molecular se aproxima a C6H10,63O4,21[4] y 

Diesel (Gas-Oil); cuya fórmula molecular es aproximadamente C12H26[5]. 

Además se conoce el análisis de Orsat de los humos de combustión de las 

chimeneas de las calderas mixtas para las zafras 2007 y 2008 [información 

suministrada por el laboratorio de ambiente del central], el cual arrojó el 

siguiente resultado: 

CO2= 8% 

O2= 10% 

CO= 0,1% 

N2= 81,9% 

 

De esta manera se plantea la siguiente expresión, para la ecuación general 

de combustión: 

ܽ൫ܥ଺ܪଵ଴,଺ଷ ସܱ,ଶଵ൯ ൅ ܾሺܥଵଶܪଶ଺ሻ ൅ ܿሺܱଶሻ ൅ ݀ሺ ଶܰሻ   
՜ ଶܱܥ8 ൅ 10ܱଶ ൅ ܱܥ0,1 ൅

81,9 ଶܰ ൅  ଶܱ                                         …(4.1)ܪ݁

Donde los coeficientes a, b, c, d y e, pueden ser hallados al balancear la 

ecuación, de lo que se obtiene un sistema de ecuaciones lineales: 

                                                       ݀ ൌ 81,9                                            …(4.2) 

                                                      3,76ܿ ൌ ݀                                           …(4.3) 

                                               6ܽ ൅ 12ܾ ൌ 8 ൅ 0,1                                   …(4.4) 

                                               10,63ܽ ൅ 26ܾ ൌ 2݁                                    …(4.5) 

                                    4,21ܽ ൅ 2ܿ ൌ 16 ൅ 20 ൅ 0,1 ൅ ݁                            …(4.6) 
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Al resolver simultáneamente el sistema, se obtiene: 

ܽ ൌ 0,2437 

ܾ ൌ 0,5531 

ܿ ൌ 21,78 

݀ ൌ 81,90 

݁ ൌ 8,4861 

 

Finalmente la ecuación real de combustión es: 

 

0,2437൫ܥ଺ܪଵ଴,଺ଷ ସܱ,ଶଵ൯ ൅ 0,5531ሺܥଵଶܪଶ଺ሻ ൅ 21,78ሺܱଶሻ ൅ 81,9ሺ ଶܰሻ   
՜ ଶܱܥ8 ൅

10ܱଶ ൅ ܱܥ0,1 ൅ 81,9 ଶܰ ൅  ଶܱ                             …(4.7)ܪ8,4861

 

Conociendo que la temperatura de salida de los humos es de 507 K (234°C) 

y que la temperatura de los reactantes es la estándar 298 K (25°C) se 

plantea la ecuación 4.8 para obtener el calor de reacción: 

തோݍ ൌ ௉ܪ∑ െ  ோ                                      …(4.8)ܪ∑

 

Las entalpías de los productos y los reactantes para las calderas mixtas se 

muestran en la tabla 4.1. 

La entalpía de formación del agua (H2O) dependerá de la fase en la que se 

encuentre, para conocer esto se verifica la temperatura del punto de rocío de 

los humos de combustión mediante la ecuación 2.26: 

 

ுܰమை

்ܰ௢௧௔௟
ൌ ௩ܲ

்ܲ௢௧௔௟ ൌ ௔ܲ௧௠
ൌ

8,4861
8 ൅ 10 ൅ 0,1 ൅ 81,9 ൅ 8,4861 

֜
8,4861

8 ൅ 10 ൅ 0,1 ൅ 81,9 ൅ 8,4861 · 100݇ܲܽ ൌ ௩ܲ ൌ 7,822 ݇ܲܽ 
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Luego,  

௣ܶ௥ ൌ ௦ܶ௔௧@ ௩ܲ
்௔௕௟௔௦ ௗ௘ ௉௥௢௣௜௘ௗ௔ௗ௘௦
ሱۛ ۛۛ ۛۛ ۛۛ ۛۛ ۛۛ ۛۛ ۛۛ ۛሮ ௣ܶ௥ ؆  ܥ41°

 

Como la temperatura de los humos es de 234°C [información suministrada 

por el laboratorio de ambiente del central], entonces el agua está en fase 

gaseosa, y la entalpía de formación correspondiente a este estado es la que 

se muestra en la tabla 4.1. 

 

 
Tabla 4.1. Entalpías de productos y reactantes en las calderas mixtas. 

REACTANTES 
Sustancia  

Moles ࢎሶ  ࢌ
(kJ/kmol) 

ઢࢎሺ۽܂ି܂ሻ 
(kJ/kmol) ࢒࢕ࡹ ൈ ൫ࢎሶ ࢌ ൅ ઢࢎ൯ 

C6H10,63O4,21 0,2437 -670.506,45 0 -163.402,4219 
C12H26 0,5531 -291.010 0 -160.957,631 
02 21,78 0 0 0 
N2 81,9 0 0 0 

Total HR (kJ/kmol)=      -324.360,0529 
PRODUCTOS 

CO2 8 -393.520 17.991,6 - 9.364 -3.079.139,2 
O2 10 0 14.988,4 – 8.628 63.064 
CO 0,1 -110.530 14.808,6 – 8.669 -10.439,04 
N2 81,9 0 14.787,5 – 8.669 501.105,15 
H2O 8,4861 -241.820 17.075,1 – 9.904 -1.991.254,03 

Total HP (kJ/kmol)=       -4.516.663,12 
 

 

 

Ahora se determina el calor de reacción: 

 

തோݍ ൌ െ4.516.663,12—ሺെ284.880,6529ሻ ൌ െ4.192.303,667ሺ݈݇݋݉݇/ܬሻ 
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En base masa: 

 

ோݍ ൌ
തோݍ
஼ܯ

ൌ

െ4.192.303,667 ܬ݇ ൗ݈݋݉݇

൭162݃ܭ ൗ݈݋݉ܭ ൱ · ሺ0,2437ሻ ൅ ሺ0,5531ሻ · ൭170,338݃ܭ ൗ݈݋݉ܭ ൱
 

 

ோݍ ൌ െ31.652,902 ܬ݇ ݇݃ൗ  

 

Para determinar el calor generado por unidad de tiempo se debe obtener el 

flujo másico de combustible, sumando las aportaciones tanto del diesel como 

del bagazo, cada caldera tiene un flujo másico de combustible diferente, los 

cuales son datos obtenidos de planta. 

 

CCaallddeerraa  NN°°  11.. 

Consumo promedio de gas-oil: 0,000673 m3/s. 

 

ሶ݉ ீ௔௦ିை௜௟ ൌ 0,000673 ௠
య

௦ · 850௞௚௠య ൌ 0,572௞௚௦  

 

Consumo promedio de bagazo, el cual se determina por medio de la  

ecuación 4.9: 

 

ሶ݉ ஻௔௚௔௭௢ ൌ ݋ݖܽ݃ܽܤ% ·  (4.9)…                         ݈ܽ݀݊݁݅݋ܯ

 

El porcentaje de bagazo por molienda, es de 35% aproximadamente [según 

datos suministrados por el departamento de producción de la planta]. La 
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molienda en promedio se encuentra en 245 Ton/h (toneladas de caña por 

hora), entonces: 

ሶ݉ ஻௔௚௔௭௢೛ೝ೚೏ೠ೎೔೏೚ ൌ 0,35 · 245்௢௡௛ ൌ 85,75்௢௡௛ ൌ 23,8194௞௚௦  

 

 

No todo el bagazo producido en la molienda es quemado en las calderas, 

pues existe un rechazo de cerca del 20% del total del bagazo producido, 

debido a la baja calidad del bagazo en la actualidad (alta humedad), esto 

reduce el flujo en 4,7638 kg/s, lo cual hace que el flujo de bagazo hacia las 

calderas sea de 19,0554 kg/s. Suponiendo una distribución equitativa entre 

las tres calderas, queda que para cada una de ellas el consumo de bagazo 

es de 6,3518 kg/s. De este modo al calcular el flujo de calor liberado en la 

combustión, se tiene: 

 

ሶܳଵ ൌ ቀ0,572௞௚௦ ൅ 6,3518 kg/sቁ ൭31.652,902 ܬ݇ ݇݃ൗ ൱ ൌ 219.158,3629 ௞௃௦  

 

 

CCaallddeerraa  NN°°  22.. 

Consumo promedio de gas-oil: 0,4896 kg/s. 

 

Consumo promedio de bagazo: 6,3518 kg/s. 

 

ሶܳ ଶ ൌ ሺ0,4896 kg/s ൅ 6,3518 kg/sሻ ൭31.652,902 ܬ݇ ݇݃ൗ ൱ ൌ  ݏ/ܬ݇ 216.550,1637
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CCaallddeerraa  NN°°  33..  

Consumo promedio de gas-oil: 0,4913 kg/s. 

 

Consumo promedio de bagazo: 6,3518 kg/s. Por lo tanto: 

 

ሶܳ ଷ ൌ ሺ0,4913 kg/s ൅ 6,3518 kg/s. ሻ ൭31.652,902 ܬ݇ ݇݃ൗ ൱ ൌ 216.603,9737 ௞௃௦  

 

 

44..11..22  CCáállccuulloo  ddeell  ccaalloorr  ddee  ccoommbbuussttiióónn  eenn  llaa  ccaallddeerraa  qquuee  ffuunncciioonnaa  ssóólloo  ccoonn  

ggaass--ooiill  ((ccaallddeerraa  NN°°  44))..  

Análogo al cálculo desarrollado para las calderas mixtas, en primer lugar se 

debe establecer la ecuación de combustión. Partiendo de la formula 

molecular del gas-oil (ܥଵଶܪଶ଺ሻ y para un factor de aire ߣ ൌ 1,2 [tomado del 

manual de operación de la caldera], se tiene: 

ଶ଺ܪଵଶܥ ൅ ሺܱଶሻ ߣ ൅ 3,76ሺߣሻሺܱ଴ሻሺ ଶܰሻ   
՜ ଶܱܥܺ ൅ ሺܱ଴ሻߣ ଶܰ ൅ ቀ௒

ଶ
ቁܪଶܱ ൅

ሺߣ െ 1ሻሺܱ଴ሻሺܱଶሻ                                                …(4.10) 

Donde: 

ܱ଴ ൌ 22,2 

 

Por lo tanto la ecuación real de combustión es: 

ଶ଺ܪଵଶܥ ൅ 22,2 ܱଶ ൅ 83,472 ଶܰ   
՜ ଶܱܥ12 ൅ 83,472 ଶܰ ൅ ଶܱܪ13 ൅ 3,7ܱଶ   …(4.11) 
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Conociendo que la temperatura de salida de los humos es de 533 K (260°C) 

y que la temperatura de los reactantes es la estándar 298 K (25°C) se 

plantea la ecuación 4.8 para obtener el calor de reacción, donde las entalpías 

de los productos y los reactantes se muestran en la tabla 4.2. 

 

 
Tabla 4.2. Entalpías de productos y reactantes en la caldera a gas-oil. 

REACTANTES 

Sustancia Moles ࢎሶ  ࢌ
(kJ/kmol) 

ઢࢎሺ۽܂ି܂ሻ 
(kJ/kmol) ࢒࢕ࡹ ൈ ൫ࢎሶ ࢌ ൅ ઢࢎ൯ 

C12H26 1 -291.010 0 -291.010 
02 22,2 0 0 0 
N2 83,472 0 0 0 

                                                                    Total HR (kJ/kmol)=      -291.010 
PRODUCTOS 

CO2 12 -393.520 19.265,8 - 9.364 -4.604.618,4 
O2 3,7 0 15.802,2 – 8.628 26.344,74 
N2 83,472 0 15.558,1 – 8.669 575.046,9552 

H2O 13 -241.820 17.995,8 – 9.904 -3.038.466,6 
Total HP (kJ/kmol)=           -7.041.693,305 

 
 
 
 

La entalpía de formación del agua (H2O) dependerá de la fase en la que se 

encuentre, para conocer esto se verifica la temperatura del punto de rocío de 

los humos de combustión mediante la ecuación 2.26: 

ுܰమை

்ܰ௢௧௔௟
ൌ ௩ܲ

்ܲ௢௧௔௟ ൌ ௔ܲ௧௠
ൌ

13
12 ൅ 13 ൅ 83,472 ൅ 3,7 

 

֜ ௩ܲ ൌ 11,589 ݇ܲܽ 

 

Luego,  

௣ܶ௥ ൌ ௦ܶ௔௧@ ௩ܲ
்௔௕௟௔௦ ௗ௘ ௉௥௢௣௜௘ௗ௔ௗ௘௦
ሱۛ ۛۛ ۛۛ ۛۛ ۛۛ ۛۛ ۛۛ ۛۛ ۛሮ ௣ܶ௥ ؆  ܥ48,403°
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Así, se confirma que el valor de entalpía de formación para el agua (H2O)  es 

la correspondiente a fase gaseosa. 

 

De este modo, se determina el calor de reacción: 

തோݍ ൌ െ7.041.693,305—ሺെ291.010ሻ ൌ െ6.750.683,305ሺ݈݇݋݉݇/ܬሻ 

 

En base masa: 

 

ோݍ ൌ
തோݍ
஼ܯ

ൌ
െ6.750.683,305ሺ݈݇݋݉݇/ܬሻ

ሺ1ሻ ൭170,338 ݇݃ ൗ݈݋݉݇ ൱
 

 

ோݍ ൌ െ39.631,105 ܬ݇ ݇݃ൗ  

 

Ahora el consumo promedio de gas-oil de esta caldera según informes del 

departamento de generación de vapor es de 0,2006 kg/s. Por lo cual el calor 

liberado en la combustión por unidad de tiempo es: 

ሶܳ ସ ൌ ሺ0,2006 kg/s. ሻ ൭39.631,105 ܬ݇ ݇݃ൗ ൱ ൌ 7.950 ௞௃௦  

 

De este modo, el flujo de calor total obtenido de la combustión en las cuatro 

calderas es: 

ሶܳ ௖ ൌ ෍ܳ௜

ସ

௜ୀଵ

ൌ  ݏ/ܬ݇ 660.262,5003
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44..11..33  FFlluujjoo  ddee  vvaappoorr  ggeenneerraaddoo  eenn  llaass  ccaallddeerraass.. 

La tabla 4.3 presenta la producción de vapor promedio en cada caldera. 

 

Tabla 4.3. Producción de vapor en las calderas. 
Caldera Flujo de vapor (kg/s).

1 10,460 
2 10,961 
3 10,835 
4 6,068 

Fuente: Departamento de generación de vapor del central.  

 

Ahora bien, el flujo total de vapor generado se calcula mediante la ecuación 

4.12: 

         ሶ݉ ௩௔௣.೒೐೙ ൌ    ሶ݉ ௩௔௣.೎ೌ೗೏ భ ൅ ሶ݉ ௩௔௣.೎ೌ೗೏మ ൅ ሶ݉ ௩௔௣.೎ೌ೗೏ య ൅ ሶ݉ ௩௔௣.೎ೌ೗೏ ర            ...(4.12) 

 

En consecuencia; 

ሶ݉ ௩௔௣.೒೐೙ ൌ  ݏ/݃݇ 38,324

  

44..11..44  EEqquuiippooss  qquuee  ccoonnssuummeenn  vvaappoorr  eenn  llaa  ppllaannttaa.. 

Los dispositivos que consumen vapor dentro de la planta se encuentran 

subdivididos en tres secciones, éstas son, sección de alta presión, sección 

de baja presión y vapor para el secador de azúcar, el cual opera con una 

presión intermedia.  

El vapor de descarga (vapor de escape) de las turbinas de la sección de alta 

presión, constituye parte de la admisión de vapor de la sección de baja 

presión, el resto es compensado  con un flujo de vapor adicional que 
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proviene directamente de las calderas (haciéndolo pasar primero por una 

válvula reductora antes de entrar al colector principal, ver figura 1.1), ya que 

el vapor de escape de las turbinas no es suficiente para cubrir la demanda de 

esta última sección. Dentro de la sección de alta presión (3.032 kPa) operan 

los siguientes equipos: 

• Turbinas de los turbogeneradores. 

• Turbinas que accionan los molinos. 

• Turbinas que accionan las cuchillas. 

• Turbina que acciona la bomba de alimentación a las calderas. 

• Turbinas que accionan las bombas de inyección. 

• Turbina que acciona el tiro inducido de la caldera N° 1. 

 

Por otra parte, en la sección de baja presión o vapor de escape (184 kPa) se 

encuentran los equipos: 

• Desaireador. 

• Calentadores de jugo encalado. 

• Pre-evaporadores. 

• Calentador de meladura. 

• Calentador de licor. 

 

Adicionalmente se tiene la demanda de vapor por parte del secador de 

azúcar, este vapor se encuentra a un nivel intermedio de presión (963 kPa). 
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44..11..55  DDeemmaannddaa  ddee  vvaappoorr  eenn  llaa  sseecccciióónn  ddee  aallttaa  pprreessiióónn..  

La ecuación 4.13 corresponde al consumo de vapor en la sección de alta 

presión:  

ሶ݉ ௩௔௣ି௔௟௧௔ ൌ    ሶ݉ ௩௔௣ି்ீ ൅ ሶ݉ ௩௔௣ିெ௢௟ ൅ ሶ݉ ௩௔௣ି஼ ൅ ሶ݉ ௩௔௣ି஻஺ ൅ ሶ݉ ௩௔௣ି஻ூ ൅

ሶ݉ ௩௔௣ି்ூ                                           …(4.13) 

 

El consumo de vapor en cada una de las turbinas de la sección de alta 

presión se determina a través de un balance de energía, conociendo las 

condiciones termodinámicas del vapor a la entrada, las eficiencias, y la 

potencia demandada, así como la generada en el caso de los 

turbogeneradores. (Ver tablas 4.4 y 4.5). 

 

Tabla 4.4. Condiciones termodinámicas del vapor en la entrada y salida isentrópica de las 
turbinas (sección alta presión). 

 Presión 
(kPa) 

Temperatura 
(°C) 

Entalpía 
(kJ/kg) 

Entropía       
(kJ/kg K) 

Entrada 3.031,6065 398,8 3.228,3846 6,9140 
Salida 

isentrópica 
184,062 117,551 2.608,034 6,9140 

 
 

 

Tabla 4.5. Eficiencias en turbinas de contrapresión. 
Tipo ࣁ (%)

Termodinámica ሺߟ௧ሻ 65 
Mecánica ሺߟ௠ሻ 98,5 

Caja reductora (ߟ௖ሻ 98 
Generador ሺߟ௚ሻ 96 

Fuente: HUGOT, 1986 [13]. 
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A continuación se presenta una descripción de cada equipo que consume 

vapor de alta presión y la metodología llevada a cabo para la determinación 

del flujo másico demandado. 

 

TTuurrbboo--ggeenneerraaddoorreess..  

El central cuenta con un departamento de generación de energía eléctrica, el 

cual abastece totalmente a la empresa. Esta energía eléctrica se obtiene a 

partir del trabajo mecánico desarrollado por las turbinas de vapor (turbinas de 

contrapresión). El departamento de generación dispone de tres 

turbogeneradores de 2.500 kJ/s (potencia nominal), sin embargo, 

actualmente solo operan dos a una tasa promedio de 1.580 kJ/s [datos del 

departamento de electricidad]. 

Para estas condiciones de trabajo se determina el flujo de vapor requerido 

por una turbina a través de la ecuación 4.14: 

                           ሶ݉ ௩௔௣.೎/೟ೠೝ್೚ ൌ
ௐሶ

ሺ௛೐ି௛ೞషೞሻ.ఎ೟.ఎ೘.ఎ೒
                            …(4.14) 

 

Al introducir los valores numéricos de las variables y las constantes de la 

ecuación 4.14, para el caso de los turbo-generadores, se tiene que el 

consumo de vapor para cada turbina es: 

  ሶ݉ ௩௔௣.೎/೟ೠೝ್೚ ൌ
1.580

ሺ3.228,3846 െ 2.608,0340ሻ · 0,65 · 0,985 · 0,96 

  ሶ݉ ௩௔௣.೎/೟ೠೝ್೚ ൌ  ݏ/݃݇ 4,1438
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Ya que son dos (2) turbo-generadores, el flujo másico total consumido es: 

ሶ݉ ௩௔௣ି்ீ ൌ  ݏ/݃݇ 8,2876

 

MMoolliinnooss..  

Los molinos son cilindros metálicos (llamados también “masas”) que tienen 

como finalidad extraer el jugo de la caña a través de un proceso de 

compresión continuo de la misma. En el central se tienen instaladas seis 

etapas de molienda, cada etapa consiste en tres “masas” accionadas por una 

turbina de vapor de contrapresión, entre el molino y la turbina se tiene una 

caja de engranajes que reduce la velocidad de rotación de las “masas”.  

En este sentido, se tiene que para determinar la potencia necesaria para 

mover las “masas” se deben tomar en cuenta variables como diámetro del 

cilindro, velocidad de rotación, presión hidráulica aplicada, combinadas como 

lo muestra la ecuación 4.15 [13]:  

ሶܹ ௠௢௟௜௡௢ ൌ 0,20ሺܲሻሺܦሻሺ݊ሻ                            …(4.15) 

 

Además se tiene la ecuación 4.16 para el cálculo de la presión hidráulica 

total aplicada sobre el cilindro superior [13]:  

ܲ ൌ ଶሺ௉௛ሻሺ஺௣ሻ
ଶଶ଴ହ

                                          …(4.16) 

 

Se disponen los siguientes valores [proporcionados por la empresa] para el 

cálculo de la potencia necesaria en un molino: 

݄ܲ ൌ  ݅ݏ݌2.400
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݌ܣ ൌ  ଶ݈݃݌ 353,429

݊ ൌ  ݉݌ݎ 7

ܦ ൌ 1,04݉ 

 

Al introducir los valores en la ecuación 4.16, se tiene: 

ܲ ൌ  ݊݋ܶ 385

 

Lo cual permite determinar la potencia necesaria, sustituyendo los valores en 

la ecuación 4.15: 

ሶܹ ௠௢௟௜௡௢ ൌ  ݌݄ 560,56

 

Sin embargo, el manual del ingeniero azucarero [13] recomienda que este 

valor teórico sea incrementado en 15%, por lo tanto la potencia demandada 

en cada molino es: 

ሶܹ ௠௢௟௜௡௢ ൌ ݌݄ 644,644 ൌ  ݏ/ܬ݇ 480,7116

 

Luego al sustituir los valores en la ecuación 4.14 se determina el consumo de 

vapor en cada molino: 

ሶ݉ ௩௔௣.೎/೘೚೗೔೙೚ ൌ  ݏ/݃݇ 1,2350

Siendo seis molinos los instalados, se tiene el flujo de vapor total demandado 

en los molinos es: 

ሶ݉ ௩௔௣ିெ௢௟ ൌ  ݏ/݃݇ 7,4100
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CCuucchhiillllaass..  

Las cuchillas son las encargadas de preparar la caña para el proceso de 

molienda, ellas pican el tallo en finas astillas, lo cual facilita la extracción del 

jugo. 

El accionamiento de las cuchillas se realiza mediante turbinas de vapor de 

contrapresión, tal como las utilizadas en los molinos. Para determinar la 

potencia demandada para su funcionamiento se plantea la ecuación 4.17 

[13]:  

ሶܹ ௖௨௖௛௜௟௟௔ ൌ
଴,଴଴ଶହሺ௞಴ሻሺ௖ሻሺ௙ሻሺ௡ሻሺோሻ

௉಴
                                 …(4.17) 

 

A partir de información obtenida del departamento de producción, así como 

detalles técnicos facilitados por el departamento de proyectos se tiene;  

݇஼: 0,8 

ܿ: 245 Ton/h 

݊: 600 rpm 

݂: 15 % 

ܴ: 83,82 cm 

ܲ: 5,652 cm 

 

Sustituyendo los valores en la expresión 4.17 se determina la potencia 

requerida por cada cuchilla: 

ሶܹ ௖௨௖௛௜௟௟௔ ൌ ݌݄ 654,009 ൌ  ݏ/ܬ݇ 487,6951



Desarrollo de la Investigación 

54 
 

Luego al plantear el balance de energía (ecuación 4.18) en la turbina de la 

cuchilla se determina el consumo de vapor para cada una de ellas: 

                              ሶ݉ ௩௔௣.௖/௖௨௖௛௜௟௟௔ ൌ
ௐሶ

ሺ௛೐೙೟ି௛ೞೌ೗షೞሻ.ఎ೟.ఎ೘.ఎ೎
                            …(4.18) 

Al sustituir los valores de las tablas 4.4 y 4.5, así como el de la potencia que 

requiere la cuchilla, se tiene: 

ሶ݉ ௩௔௣.೎/೎ೠ೎೓೔೗೗ೌ ൌ  ݏ/݃݇ 1,2529

 

Dado que el central trabaja con tres cuchillas simultáneamente, la demanda 

de vapor en las mismas será tres veces el calculado anteriormente: 

ሶ݉ ௩௔௣ି஼ ൌ  ݏ/݃݇ 3,7588

 

BBoommbbaa  ddee  aalliimmeennttaacciióónn  aa  llaass  ccaallddeerraass..  

La energía necesaria para mover la bomba de alimentación de agua a las 

calderas es proporcionada por una turbina de vapor de contrapresión. Para 

determinar el consumo de vapor en dicha turbina, se plantea el balance de 

energía de la ecuación 4.19: 

                                          ሶ݉ ௩௔௣ି஻஺ ൌ ௐሶ

ሺ௛೐೙೟ି௛ೞೌ೗షೞሻ.ఎ೟.ఎ೘
                         …(4.19) 

 

Además de las condiciones termodinámicas, es necesario conocer la 

potencia demandada por la bomba (ecuación 4.20): 

ሶܹ ஻஺ ൌ
൫ ሶࣰ ൯ሺுሻሺఊሻ

ఎಳ
                            …(4.20) 
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Siendo el flujo másico de vapor generado por las calderas 38,324 kg/s y la 

temperatura del agua de alimentación a las mismas es de 95°C (ρ=961,5384 

kg/m3), entonces el caudal de agua que maneja la bomba, considerando el 

porcentaje de purga, es: 

ሶࣰ ൌ 0,04105 ݉ଷ/ݏ 

 

El peso específico del agua se precisa a partir de su temperatura (95°C) en 

las tablas termodinámicas. 

ுమை@ వఱ°೎ߛ ൌ 9432,69 ܰ/݉ଷ  

 

La altura de bombeo, se calcula a partir de la ecuación 4.21: 

ܪ ൌ ௉మି௉భ
ఊಹమೀ@ వఱ°೎

                                       …(4.21) 

 

A partir de los datos mostrados en el panel de control de las calderas se 

sabe que: 

ଶܲ ൌ 3.686,611 ݇ܲܽ 

 

Por otro lado, la presión en la succión se determina aplicando la ecuación 

4.22, conociendo la altura del tanque de alimentación de la bomba, así como 

la presión interna en el mismo (ver figura 4.1).  
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Figura 4.1. Diagrama para el cálculo de P1 de la bomba de alimentación de agua a las 

calderas. 

 

ଵܲ ൌ ௧ܲ ൅  ுమை@ వఱ°೎ሻ                           …(4.22)ߛሺݖ

 

A partir de mediciones realizadas en campo, se establece: 

௧ܲ ൌ 206,1851 ݇ܲܽ 

ݖ ൌ 6 ݉ 

 

Entonces,  

ଵܲ ൌ 149,589 ݇ܲܽ 
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En consecuencia, 

ܪ ൌ 368,974 ݉. ܿ. ܽ 

 

Ya que la bomba es de 4 etapas, entonces la altura de bombeo para cada 

etapa es: 

௘௧௔௣௔ܪ ൌ 92,24 ݉. ܿ. ܽ 

Luego para establecer la eficiencia de la bomba se recurre al cálculo de la 

velocidad específica de la misma, suponiendo que la bomba trabaja en su 

punto nominal, ya que no se dispone de sus curvas características, ver 

ecuación 4.23. 

ݍܰ ൌ ሾ௡ሺ௥௣௠ሻሿൣ ሶࣰ ሺ௠య ௦⁄ ሻ൧భ/మ

ൣு೐೟ೌ೛ೌሺ௠ሻ൧య/ర
                               …(4.23) 

 

Para las condiciones de operación de la bomba: 

ݍܰ ൌ  23,8 

 

Por lo tanto, en la carta de estimación de eficiencias, se obtiene: 

஻ߟ ؆ 78% (Ver figura 4.2) 
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Figura 4.2. Carta de eficiencias para bombas según la velocidad específica. 

 

Al sustituir los valores en la ecuación 4.20 se obtiene la potencia requerida 

por la bomba: 

ሶܹ ஻஺ ൌ  ݏ/ܬ݇ 178,588

 

Luego al aplicar el balance de energía a la turbina se estima el consumo de 

vapor: 

ሶ݉ ௩௔௣ି஻஺ ൌ  ݏ/݃݇ 0,4496
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BBoommbbaass  ddee  iinnyyeecccciióónn..  

Las bombas de inyección tienen por objetivo suministrar agua a los 

condensadores barométricos que son los encargados de realizar el cambio 

de fase del vapor vegetal producido en la fábrica. Análogamente al cálculo 

realizado en la bomba de alimentación a las calderas, se debe determinar la 

potencia requerida para las condiciones de operación. A partir de datos 

tomados en planta y suministrados por el departamento de producción se 

tiene:  

ଶܲ ൌ 549,486 ݇ܲܽ 

ଵܲ ൌ 295 ݇ܲܽ 

݊ ൌ  ݉݌ݎ 1.000

ሶࣰ ൌ 1,1356 ݉ଷ/ݏ 

ுమை@ యఴ°೎ߛ ൌ 9.730 ܰ/݉ଷ 

 

Al sustituir en la ecuación 4.21, los valores de P1, P2 y el peso específico 

para la temperatura del agua, se obtiene la altura de bombeo: 

ܪ ൌ 26,154 ݉. ܿ. ܽ 

 

Ya que no se disponen de las curvas características de las bombas de 

inyección, se supondrá que trabajan en su punto nominal, y se estimará su 

eficiencia en función de la velocidad específica (ecuación 4.23). 

ݍܰ ൌ  92,15 
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Por lo tanto, la eficiencia de la bomba es: 

஻ߟ ؆ 90% (Ver figura 4.2) 

 

A partir de la ecuación 4.20 se determina la potencia requerida por cada 

bomba de inyección: 

ሶܹ ஻ூ ൌ  ݏ/ܬ321,0461݇

 

El consumo de vapor en cada turbina de las bombas de inyección se 

determina con el de balance de energía: 

ሶ݉ ௩௔௣.೎/್೚೘್ೌ ೔೙೤೐೎೎೔೚೙ ൌ  ݏ/݃݇ 0,8248

 

En consecuencia, para el accionamiento de las tres bombas de inyección se 

tiene una demanda de vapor de: 

ሶ݉ ௩௔௣ି஻ூ ൌ  ݏ/݃݇ 2,4744

TTiirroo  IInndduucciiddoo.. 

Los ventiladores del tiro inducido de las calderas son los encargados de 

hacer fluir los humos de la combustión fuera del hogar de la misma a través 

de las chimeneas. En dos de las tres calderas mixtas, estos ventiladores son 

accionados por motores eléctricos (calderas N° 2 y N° 3), al igual que en la 

caldera compacta. Sin embargo en la caldera uno el movimiento del tiro 

inducido es generado por una turbina a vapor.  

Se aproximará la demanda de energía del ventilador del tiro inducido de la 

caldera N° 1, a la potencia suministrada por el motor eléctrico que acciona al 
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ventilador del tiro inducido en la caldera N° 3, ya que operan en las mismas 

condiciones. Para determinar la potencia del ventilador del tiro inducido de la 

caldera N° 3, se tiene: 

ሶܹ ்ூ ൌ ሺܸݐ݈݋ሻሺܫሻሺcos  ሻ√3                  …(4.24)׎

 

Del panel de control se obtuvieron los valores de voltaje, corriente y factor de 

potencia del motor eléctrico: 

ݐ݈݋ܸ ൌ 4160 ܸ 

ܫ ൌ  ܣ 42

cos ׎ ൌ 0,8 

 

Sustituyendo los valores en la ecuación 4.24 se obtiene: 

ሶܹ ்ூ ൌ  ݏ/ܬ݇ 242,099

 

Realizando un balance de energía (ecuación 4.5) en la turbina del tiro 

inducido de la caldera N° 1 se puede determinar el vapor necesario para su 

accionamiento: 

ሶ݉ ௩௔௣ି்ூ ൌ  ݏ/݃݇ 0,6335

 

Haciendo la sumatoria de los flujos anteriormente calculados, mediante la 

ecuación 4.13, se tiene que el consumo de vapor de alta presión es el 

siguiente:  

ሶ݉ ௩௔௣ି௔௟௧௔ ൌ  ݏ/݃݇ 23,0139
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44..11..66  DDeemmaannddaa  ddee  vvaappoorr  eenn  llaa  sseecccciióónn  ddee  bbaajjaa  pprreessiióónn..  

La ecuación 4.25 corresponde al consumo de vapor en la sección de baja 

presión:  

 ሶ݉ ௩௔௣ି௕௔௝௔ ൌ    ሶ݉ ௩௔௣ି஽௘௦ ൅ ሶ݉ ௩௔௣ି஼௃ ൅ ሶ݉ ௩௔௣ି௉ா ൅ ሶ݉ ௩௔௣ି஼ெ ൅ ሶ݉ ௩௔௣ି஼௅    …(4.25)     

 

Las propiedades termodinámicas del vapor en la admisión y la descarga de 

los dispositivos de la sección de baja se presentan en la tabla 4.6. 

 

Tabla 4.6. Condiciones termodinámicas del vapor en la entrada y salida de los dispositivos 
en la sección de baja presión. 

 Presión (kPa) Temperatura (°C) Entalpía (kJ/kg) Entropía  
(kJ/kg K) 

Entrada 184,062 177,101 2825,1567 7,4451 
Salida  184,062 117,551 493,4250 1,5013 

 
 

A continuación se presenta una descripción de cada punto de consumo de 

vapor de baja presión y la metodología llevada a cabo para la determinación 

del flujo demandado. 

 

DDeessaaiirreeaaddoorr..  

El desaireador es un dispositivo de flujo estable cuya función es dividir el 

agua de alimentación a la caldera en finas gotas, calentándolas para 

transformarlas en vapor dentro del mismo, con el fin de separar el aire, 

anhídrido carbónico y otros gases del vapor a medida que este se va 

condensando. Para tal fin, hace uso de vapor de escape de la sección de alta 

presión como fluido de calentamiento, el cual intercambia energía hasta 

llegar a una fase de líquido saturado. 
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La temperatura del agua de alimentación a las calderas dentro del 

desaireador varía desde 45°C hasta 95°C. Adicionalmente el flujo de agua 

que fluye por el desaireador es el manejado por la bomba de alimentación: 

ሶ݉ ுమை೏೐ೞೌ೔ೝ೐ೌ೏೚ೝ ൌ  ݏ/݃݇ 39,4737

Siendo el calor especifico del agua de alimentación a las calderas: 

௣ܥ ൌ 4,22 ܬ݇ ݇݃⁄  ܭ

 

Se plantea la ecuación 4.15 que representa el balance de energía entre los 

dos fluidos [18]: 

                         ሶ݉ ௩௔௣ି஽௘௦ሺ݄௘ െ ݄௦ሻ ൌ ሶ݉ ுమை൫ܥ௣൯ሺ∆ܶሻ                         …(4.26) 

 

Sustituyendo los valores de la tabla 4.6 y el calor específico del agua en la 

ecuación 4.26 y despejando, se tiene: 

ሶ݉ ௩௔௣ି஽௘௦ ൌ  ݏ/݃݇ 3,5720

  

CCaalleennttaaddoorreess  ddee  jjuuggoo  eennccaallaaddoo..  

Los calentadores de jugo encalado son intercambiadores de calor que tienen 

como finalidad aumentar la temperatura del jugo de caña desde 85°C hasta 

105°C a través del uso de vapor de escape como fluido de calentamiento 

(ver figura 4.3).  
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Figura 4.3. Diagrama de un calentador de jugo encalado. 

 

De igual manera, pueden hacer uso de vapor vegetal para realizar el 

intercambio térmico, sin embargo según referencias de fábrica, dos de los 

cuatro calentadores hacen uso de vapor de baja presión.  

 A partir de la ecuación 4.27 se determina el flujo de jugo encalado que 

maneja cada intercambiador de calor [18]. 

ሶ݉ ௝௨௚௢ ௘௡௖௔௟௔ௗ௢ ൌ ܧܩ െ 4%ሺܧܩሻ                        …(4.27) 

 

Donde:  

 :Flujo de guarapo encalado, ver ecuación 4.28 [18] :ܧܩ

ܧܩ ൌ ܯܩ ൅ 15%ሺܯܩሻ                                …(4.28) 
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 :Flujo de guarapo mezclado (lbm/h), ver ecuación 4.29 [18] :ܯܩ

ܯܩ ൌ ሺܿሻሺ91,87ሻሺ% ீெ
ଵ଴଴
ሻ                             …(4.29) 

 

Según datos del departamento de producción, para la zafra 2009: 

ܿ : 245 Ton/h 

% ீெ
ଵ଴଴

: 0,98 

 

Sustituyendo los valores en la ecuación 4.29 el flujo de guarapo mezclado 

es: 

ܯܩ ൌ 529.391,688
݈ܾ݉
݄ ൌ  ݏ/݃݇ 66,702

 

Así, el flujo de jugo encalado es: 

ሶ݉ ௝௨௚௢ ௘௡௖௔௟௔ௗ௢ ൌ  ݏ/݃݇ 73,639

 

El calor específico a presión constante para soluciones azucaradas se 

determina a partir de la ecuación 4.30 [18]:  

௣ܥ ൌ 1 െ 0,006ሺݔܤሻ (Btu/lbm °F)                   …(4.30) 

 

Según datos de producción, la concentración del jugo encalado se encuentra 

en un valor promedio de 15 Bx, por lo tanto el valor del calor específico es: 

௣ܥ ൌ ݑݐܤ0,91 ݈ܾ݉⁄ ܨ° ൌ 3,809  ܬ݇ ⁄ܥ° ݃݇  
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La ecuación 4.31 permite determinar la cantidad de vapor de baja presión 

necesario para realizar el aumento de temperatura del jugo encalado en dos 

intercambiadores de calor funcionando en paralelo [18]. 

                              ሶ݉ ௩௔௣ି஼௃ሺ݄௘ െ ݄௦ሻ ൌ
௠ሶ ೕೠ೒೚ ೐೙೎ೌ೗ೌ೏೚

ଶ
൫ܥ௣൯ሺ∆ܶሻ                …(4.31) 

 

Sustituyendo los valores en la ecuación anterior, se obtiene: 

ሶ݉ ௩௔௣.೎ೌ೗೐೙೟ೌ೏೚ೝ ೕೠ೒೚ ೐೙೎ೌ೗ೌ೏೚ ൌ  ݏ/݃݇ 1,2029

 

PPrree--eevvaappoorraaddoorreess.. 

Los pre-evaporadores son intercambiadores de calor encargados de extraer 

agua del jugo clarificado a fin de aumentar la concentración de azúcar en el 

mismo, además por su funcionamiento generan vapor vegetal, el cual es 

utilizado como vapor de calentamiento en los distintos cuerpos de las 

baterías de evaporación así como vapor de cocimiento para los tachos. Para 

determinar la cantidad de vapor de escape requerido para aumentar la 

concentración de sacarosa en el jugo dentro del pre-evaporador, es 

necesario calcular la cantidad de vapor vegetal producido en el mismo, ver 

ecuación 4.32 [13]: 

ሶܧ ൌ   ሶ݉ ௝௨௚௢ ௘௡௖௔௟௔ௗ௢ሺ1 െ
஻௫೐೙೟ೝೌ೏ೌ
஻௫ೞೌ೗೔೏ೌ

ሻ                        …(4.32) 

 

A partir de los datos suministrados por el departamento de producción: 

௘௡௧௥௔ௗ௔ݔܤ ൌ  ݔܤ 15

௦௔௟௜ௗ௔ݔܤ ൌ  ݔܤ 23
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Se calcula que el flujo de vapor vegetal producido es: 

ሶܧ ൌ  ݏ/݃݇ 25,613

 

El vapor vegetal producido en los pre-evaporadores sale de los mismos en 

fase de vapor saturado a una presión de 156,4832 kPa, por tanto: 

݄௚ೡೌ೛೚ೝ ೡ೐೒೐೟ೌ೗ ൌ  ݃݇/ܬ݇ 2.222,654

 

Así se plantea la ecuación 4.33, de balance de energía entre los fluidos que 

permite determinar el flujo de vapor de baja presión requerido para la 

operación en cuestión. 

ሶ݉ ௩௔௣ି௉ாሺ݄௘ሻ ൅ ሶ݉ ௝௨௚௢ ௘௡௖௔௟௔ௗ௢൫ ௝݄௨௚௢ ௘௡௖௔௟௔ௗ௢൯ ൌ

ሶ݉ ௩௔௣ି௉ாሺ݄௦ሻ ൅ ሶܧ ቀ݄௚ೡೌ೛೚ೝ ೡ೐೒೐೟ೌ೗ቁ ൅ ሶ݉ ௝௨௚௢ ௖௢௡௖௘௡௧௥௔ௗ௢൫ ௝݄௨௚௢ ௖௢௡௖௘௡௧௥௔ௗ௢൯…(4.33) 

 

A partir de la ecuación 4.30, y conociendo la concentración de la solución 

azucarada en la entrada (15 Bx) y en la salida (23 Bx) del pre-evaporador, 

así como sus temperaturas (105 °C a la entrada y 112,566 °C a la salida), se 

tiene: 

௝݄௨௚௢ ௘௡௖௔௟௔ௗ௢ ൌ  ݃݇/ܬ݇ 399,945

௝݄௨௚௢ ௖௢௡௖௘௡௧௥௔ௗ௢ ൌ  ݃݇/ܬ݇ 406,147

 

Sustituyendo en la ecuación 4.33 los valores de la tabla 4.6 así como la 

entalpía del vapor vegetal, se determina el flujo másico de vapor requerido 

en los pre-evaporadores: 
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ሶ݉ ௩௔௣ି௉ா ൌ  ݏ/݃݇ 25,337

 

CCaalleennttaaddoorr  ddee  mmeellaadduurraa.. 

El intercambiador de calor de meladura es el encargado de aumentar la 

temperatura de este fluido de alta concentración de sacarosa (60 Bx) desde 

una temperatura de 60°C hasta una temperatura de 92°C, para ello hace uso 

de vapor de baja presión como fluido de calentamiento (ver figura 4.4). 

 
Figura 4.4. Diagrama de un calentador de meladura. 

 

Para determinar el consumo del mismo es necesario estimar la cantidad de 

meladura producida para las condiciones de operación del central, (ver 

ecuación 4.34): 

ሶ݉ ௠௘௟௔ௗ௨௥௔ ൌ ሶ݉ ௝௨௚௢ ௘௡௖௔௟௔ௗ௢ െ  ሶ௧௢௧௔௟                     …(4.34)ܧ
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Donde: 

 ሶ௧௢௧௔௟: Vapor vegetal producido en los pre-evaporadores y múltiple efecto, verܧ

ecuación 4.35 [13]: 

ሶܧ ൌ   ሶ݉ ௝௨௚௢ ௘௡௖௔௟௔ௗ௢ሺ1 െ
஻௫೐೙೟ೝೌ೏ೌ ೛ೝ೐೐ೡೌ೛.

஻௫ೞೌ೗೔೏ೌ ೏೐೗ ೘ೠ೗೟೔೛೗೐ ೐೑೐೎೟.
ሻ          … (4.35) 

 

Siendo: 

.௦௔௟௜ௗ௔ ௗ௘௟ ௠௨௟௧௜௣௟௘ ௘௙௘௖௧ݔܤ ൌ  ݔܤ 60

 

Entonces, al sustituir los valores en la ecuación 4.34 y en la ecuación 4.35 se 

obtiene el flujo de meladura: 

ሶ݉ ௠௘௟௔ௗ௨௥௔ ൌ  ݏ/݃݇ 18,41

 

A partir de la ecuación 4.30 se determina el calor específico para la meladura 

(Brix 60). 

௣ܥ ൌ ݑݐܤ0,646 ݈ܾ݉⁄ ܨ° ൌ 2,7046  ܬ݇ ⁄ܥ° ݃݇  

 

Así, es posible estimar el consumo de vapor para realizar este calentamiento 

a partir de la ecuación 4.36: 

                  ሶ݉ ௩௔௣ି஼ெሺ݄௘ െ ݄௦ሻ ൌ ሶ݉ ௠௘௟௔ௗ௨௥௔൫ܥ௣൯ሺ∆ܶሻ                         …(4.36) 
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Siendo la demanda de vapor: 

ሶ݉ ௩௔௣ି஼ெ ൌ  ݏ/݃݇ 0,683

 

CCaalleennttaaddoorr  ddee  lliiccoorr..  

En el intercambiador de calor de licor se aumenta la temperatura de este 

fluido en 17°C, desde 75°C hasta 92°C gracias al intercambio térmico con el 

vapor de baja presión (ver figura 4.5).  

 
Figura 4.5. Diagrama de un calentador de licor. 

 

El flujo de licor se determina a partir de la ecuación 4.37 [15]: 

ሶ݉ ௟௜௖௢௥ ൌ
௖ሺ଴,଴଻ሻ
஻௫೗೔೎೚ೝ

                                          … (4.37) 

 

A partir de datos referenciales del departamento de producción: 
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௟௜௖௢௥ݔܤ ൌ  ݔܤ 63

 

Se determina el calor específico del licor (ecuación 4.30): 

௣ܥ ൌ ݑݐܤ0,622 ݈ܾ݉⁄ ܨ° ൌ 2,6041  ܬ݇ ⁄ܥ° ݃݇  

 

Así, al sustituir los valores en la ecuación 4.37 y transformar unidades, el flujo 

de licor es: 

ሶ݉ ௟௜௖௢௥ ൌ  ݏ/݃݇ 7,56

 

Planteando la expresión para el intercambio de energía entre los fluidos en el 

intercambiador de calor de licor se puede estimar el valor del flujo másico de 

vapor necesario, ver ecuación 4.38. 

                          ሶ݉ ௩௔௣ି஼௅ሺ݄௘ െ ݄௦ሻ ൌ ሶ݉ ௟௜௖௢௥൫ܥ௣൯ሺ∆ܶሻ                        …(4.38) 

 

De donde se obtiene: 

ሶ݉ ௩௔௣ି஼௅ ൌ  ݏ/݃݇ 0,1857

 

Luego al sustituir los valores en la ecuación 4.25 se determina la demanda 

de vapor en la sección de baja presión: 

ሶ݉ ௩௔௣ି௕௔௝௔ ൌ  ݏ/݃݇ 30,9798
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44..11..77  DDeemmaannddaa  ddee  vvaappoorr  eenn  eell  sseeccaaddoorr  ddee  aazzúúccaarr..  

Una vez que son obtenidos los cristales de azúcar en la etapa de 

centrifugado, son transportados a un secador de tambor giratorio donde el 

aire caliente absorbe parte de la humedad del azúcar. Este aire que se 

introduce dentro del secador es calentado sensiblemente gracias a la 

transferencia de energía con el vapor proveniente de las calderas, al cual se 

le reduce la presión hasta 963 kPa. El intercambio energético ocurre en un 

intercambiador de calor que se encuentra justo a la entrada del tambor 

giratorio (ver figura 4.6). 

 
Figura 4.6. Diagrama del intercambiador de calor de flujo cruzado que está a la entrada del 

secador. 

 

La tabla 4.7 muestra las propiedades termodinámicas del vapor en la entrada 

y la salida del intercambiador de calor: 
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Tabla 4.7. Propiedades termodinámicas del vapor en la entrada y salida del intercambiador 
de calor del secador. 

 Presión (kPa) Temperatura (°C) Entalpía (kJ/kg) Entropía 
 (kJ/kg K)

Entrada 963,173 382,784 3.228,3846 7,4299 
Salida  963,173 178,244 762,679 2,1222 

 

 

La tabla 4.8 muestra las propiedades termodinámicas iníciales y finales del 

aire durante el proceso de calentamiento simple: 

 

Tabla 4.8. Propiedades termodinámicas iníciales y finales del aire durante el proceso de 
calentamiento simple. 

 Presión 
(kPa) 

Temperatura 
(°C) 

Entalpía 
(kJ/kgas) 

Humedad especifica 
(kg/kgas) 

Iníciales 101 32 78 0,018 
Finales  101 90 411,4798 0,018 

 

 

La ecuación de balance de energía aplicada en el intercambiador de calor 

(ecuación 4.39) permite determinar la cantidad de vapor necesario para llevar 

a cabo el calentamiento del aire en el secador: 

                            ሶ݉ ௩௔௣ିௌ௘௖ሺ݄௘ െ ݄௦ሻ ൌ ሶ݉ ௔௜௥௘ሺ݄௙௜௡௔௟ െ ݄௜௡௜௖௜௔௟ሻ               …(4.39) 

 

Donde el flujo másico de aire recomendado  ሺ ሶ݉ ௔௜௥௘ሻ para el secador de 

azúcar que opera actualmente es 1,2889 kg/s [13]. Entonces, el flujo de 

vapor requerido en el secador de azúcar es: 

ሶ݉ ௩௔௣ିௌ௘௖ ൌ  ݏ/݃݇ 0,1743
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En síntesis, los requerimientos de vapor en las distintas secciones del 

sistema son los siguientes: 

ሶ݉ ௩௔௣ି௔௟௧௔ ൌ  ݏ/݃݇ 23,0139

ሶ݉ ௩௔௣ି௕௔௝௔ ൌ  ݏ/݃݇ 30,9798

ሶ݉ ௩௔௣ିௌ௘௖ ൌ  ݏ/݃݇ 0,1743

 

Considerando que todo el vapor de la sección de alta presión luego de pasar 

por las turbinas se convierte en vapor de escape (baja presión), entonces 

existe una diferencia de 7,9639 kg/s de vapor que son enviados a la sección 

de baja presión directamente desde las calderas, haciéndole una reducción 

en la “válvula 12” que es la válvula reductora de presión de 3.032 kPa a 184 

kPa. 

 

4.2 Eficiencia energética del sistema. 

Una vez cuantificada la cantidad de calor generado por la combustión en las 

calderas, así como los consumos de vapor útiles en la planta se puede 

calcular la eficiencia energética haciendo uso de la ecuación 2.15. 

Donde la potencia útil en la fábrica se determina sumando las potencias 

útiles en cada turbina de contrapresión (ecuación 4.40): 

                                     ሶܹ ௨ ൌ ሶ݉ ௩௔௣ି௔௟௧௔ሺ݄௘ି௔௟௧௔ െ ݄௦ି௔௟௧௔ሻ                     …(4.40) 
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Además el calor útil dentro del proceso productivo se calcula como la 

sumatoria de los calores transferidos en cada intercambiador de calor 

(ecuación 4.41): 

ሶܳ ௨ ൌ ሶ݉ ௩௔௣ିௌ௘௖ሺ݄௘ିௌ௘௖௔ௗ௢௥ െ ݄௦ିௌ௘௖௔ௗ௢௥ሻ 

൅ ሶ݉ ௩௔௣ି௕௔௝௔ሺ݄௘ି௕௔௝௔ െ ݄௦ି௕௔௝௔ሻ                 …(4.41) 

 

De este modo se tiene: 

ሶܹ ௨ ൌ  ݏ/ܬ݇ 9.404,7267

ሶܳ ௨ ൌ 72.231,918 ൅  429,7724 ൌ  ݏ/ܬ݇ 72.661,69

 

Por lo tanto, la eficiencia energética del sistema de vapor es: 

ூߟ ൌ 12,4 % 

 

4.3 Análisis exergético del sistema. 

Una vez definido el sistema a analizar exergéticamente, es necesario 

establecer las condiciones termodinámicas del medio ambiente, ya que en 

base a las mismas se desarrollarán las estimaciones referentes a la 

metodología. 

En este sentido, en la localidad de Carbonero Edo. Yaracuy, la temperatura 

promedio es de ଴ܶ ൌ ܥ32° ൌ y presión ଴ܲ ܭ 305 ൌ 101 ݇ܲܽ, valores que 

definen el estado de referencia para el análisis. Con estas propiedades, para 

el agua se define la entalpía y la entropía del estado muerto. 
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44..33..11  EExxeerrggííaass  eessppeeccííffiiccaass..  

FFlluujjooss  eennttrraanntteess.. 

• Agua de alimentación a las calderas. 

En el flujo de agua que entra a las calderas, para convertirse en vapor 

sobrecalentado, sólo se considerará la exergía térmica (ver figura 2.2). La 

tabla 4.9 muestra los valores de las propiedades termodinámicas del flujo en 

cuestión. 

Tabla 4.9. Propiedades termodinámicas del agua de alimentación a las calderas. 
 Presión (kPa) Temperatura (°C) Entalpía (kJ/kg) Entropía (kJ/kg K)

Agua  3.686 95 398,09 1,2504 
 

 

Sustituyendo los valores respectivos en la ecuación 4.42 para el cálculo de la 

exergía térmica se tiene: 

ݔ݁ ൌ ሺ݄ െ ݄௢ሻ െ ሺ ଴ܶሻሺݏ െ  ଴ሻ                      …(4.42)ݏ

ுమை೎ೌ೗೏೐ೝೌೞݔ݁ ൌ  ݃݇/ܬ݇ 24,1746

 

• Aire de suministro. 

La exergía específica del aire de suministro para las condiciones ambientales 

presentes de 32°C y presión atmosféricas es [8]:  

௔௜௥௘ݔ݁ ൌ 3,2098  ܬ݇ ݇݃⁄  
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• Combustible. 

Siendo los combustibles utilizados bagazo y diesel se tiene que según 

investigaciones anteriores: 

௕௔௚௔௭௢ݔ݁ ൌ  [4] ݃݇/ܬ݇ 7.440

ௗ௜௘௦௘௟ݔ݁ ൌ  [1] ݃݇/ܬ݇ 42.252

 

FFlluujjooss  úúttiilleess..  

• Vapor de entrada a la sección de alta presión. 

Sustituyendo los valores de la tabla 4.4 en la ecuación 4.42 y tomando en 

consideración los valores de entalpía y entropía del estado muerto, se tiene: 

௩௔௣௢௥ೌ೗೟ೌݔ݁ ൌ  ݃݇/ܬ݇ 1.127,0712

 

• Vapor de entrada al secador de azúcar. 

Tomando en cuenta la exergía térmica que este flujo de vapor posee, al 

sustituir los valores de la tabla 4.7 en la ecuación 4.42, se obtiene: 

௩௔௣௢௥ೞ೐೎ೌ೏೚ೝݔ݁ ൌ  ݃݇/ܬ݇ 969,7217

 

• Vapor de admisión a equipos de baja presión. 

En la tabla 4.6 se presentan los valores de entalpía y entropía del vapor de 

baja presión, al considerar su exergía térmica se tiene: 

௩௔௣௢௥್ೌೕೌݔ݁ ൌ  ݃݇/ܬ݇ 558,3198
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FFlluujjooss  RReeccuuppeerraabblleess..  

• Humos de combustión. 

La exergía específica de los humos de combustión se determina a partir de la 

ecuación 4.43 por tratarse de un gas ideal no reactivo [8]:  

ூேோீݔ݁ ൌ ௣ሺ்ሻܥ ቂሺܶ െ ଴ܶሻ െ ଴ܶሺln
்

బ்
ሻቃ                     …(4.43) 

 

En este orden de ideas, se debe determinar el calor específico a presión 

constante de los humos de combustión tanto para las calderas mixtas, como 

para la caldera compacta de gasoil. La ecuación 4.44 permite determinar el 

calor específico de una mezcla de gases en función de la temperatura y 

conociendo los productos de la combustión [6]:  

௣ሺ்ሻܥ ൌ ∑ ௠݂௜ሺܥ௣௜ሺ்ሻሻ ሺ݇ܬ ⁄ܭ ݃݇ ሻ                        … (4.44) 

 

Donde: 

௠݂௜ ൌ
௠௔௦௔ ௖௢௠௣௨௘௦௧௢

௠௔௦௔ ௗ௘ ௟௔ ௠௘௭௖௟௔ ௗ௘ ௚௔௦௘௦
                           …(4.45) 

 

La tabla 4.10 presenta los calores específicos a 507 K para los distintos 

compuestos de los humos de combustión en las calderas mixtas, así como 

las fracciones másicas: 
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Tabla 4.10. Calores específicos a 507 K y fracciones másicas de humos de combustión en 
calderas mixtas. 

Compuesto Fracción másica
 (࢏࢓ࢌ )

Calor específico ࢏࢖࡯ሺ૞૙ૠࡷሻሺࡶ࢑ ⁄ࢍ࢑  ሻࡷ 

Dióxido de carbono (ࡻ࡯૛) 0,1127 1,018 
Monóxido de carbono (ࡻ࡯) 8,9723 x 10-4 1,0646 

Nitrógeno (ࡺ૛) 0,7348 1,057 
Agua (ࡴ૛ࡻ) 1,8723 0,0489 
Oxigeno(ࡻ૛) 0,1025 0,974 

 

 

Sustituyendo los valores de la tabla 4.10 en la ecuación 4.44: 

௣ሺఱబళ ಼ሻܥ ൌ 1,0835  ܬ݇ ⁄ܭ ݃݇  

De forma análoga se presenta en la tabla 4.11 los valores de fracción másica 

y calor específico a presión constante para los humos de combustión en la 

caldera N° 4. 

 
Tabla 4.11. Calores específicos a 533 K y fracciones másicas de humos de combustión en la 

caldera compacta. 

Compuesto Fracción másica
 (࢏࢓ࢌ )

Calor específico ࢏࢖࡯ሺ૞૜૜ࡷሻሺࡶ࢑ ⁄ࢍ࢑  ሻࡷ 

Dióxido de carbono (ࡻ࡯૛) 0,164 1,018 
Nitrógeno (ࡺ૛) 1,057 1,057 

Agua (ࡴ૛ࡻ) 1,8723 0,07277 
Oxigeno(ࡻ૛) 0,0367 0,974 

 

 

En consecuencia el calor específico de los humos de combustión en la 

caldera 4 es: 

௣ሺఱయయ ಼ሻܥ ൌ 1,1067  ܬ݇ ⁄ܭ ݃݇  
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Al sustituir los valores de los calores específicos, así como las temperaturas, 

se obtienen las exergías específicas de los humos de combustión en las 

calderas mixtas y de la caldera compacta, respectivamente: 

௛௨௠௢௦௖௔௟ௗ௘௥௔௦ ௠௜௫௧௔௦ݔ݁ ൌ  ݃݇/ܬ݇ 50,923

௛௨௠௢௦௖௔௟ௗ௘௥௔ ௗ௜௘௦௘௟ݔ݁ ൌ  ݃݇/ܬ݇ 52,01405

 

• Condensado. 

Vapor condensado en el secador de azúcar. 

El vapor de calentamiento del aire en el secador de azúcar sale del 

intercambiador de calor como líquido saturado a una presión de 963 kPa. De 

esta manera, la entalpía del líquido saturado a esa presión es hf = 755,313 

kJ/kg y la entropía sf = 2,1222 kJ/kg K, por tal motivo la exergía térmica de 

este fluido es: 

௖௢௡ௗ௘௡௦௔ௗ௢ೞ೐೎ೌ೏೚ೝݔ݁ ൌ  ݃݇/ܬ݇ 65,5366

 

 Vapor condensado en los calentadores de meladura y de licor. 

El vapor de baja presión usado como fluido de calentamiento en los 

intercambiadores de calor para la meladura y el licor, se convierte en 

condensado y luego es enviado al drenaje, desaprovechando el contenido 

exergético del flujo. Dicho contenido exergético por unidad de masa se 

estima en función de las propiedades del líquido saturado a la presión de 

baja (184 kPa) (ver tabla 4.6). 
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௖௢௡ௗ௘௡௦௔ௗ௢೘೐೗ೌ೏/೗೔೎೚ೝݔ݁ ൌ  ݃݇/ܬ݇ 42,9851

 

  Vapor condensado por pérdidas de calor en tuberías. 

El flujo de vapor condensado por pérdidas de calor en tuberías tendrá una 

exergía específica variable en función del sector donde se condensa. A 

continuación, se muestra las propiedades del condensado para las distintas 

secciones en la tabla 4.12, se estima que dicho condensado sale del sistema 

de vapor en fase de líquido saturado: 

 

Tabla 4.12. Entalpía y entropía del vapor condensado por pérdidas de calor en tuberías. 

 Entalpía ሺࢍ࢑/ࡶ࢑ሻ Entropía ሺࡷ ࢍ࢑/ࡶ࢑ሻ 
Vapor en alta presión (3.031,6 kPa)  1.010,916 2,650 
Vapor al secador azúcar (963,17 kPa) 755,313 2,122 
Vapor en baja presión (184,06 kPa) 493,425 1,501 

 

 

Luego el valor de la exergía por unidad de masa es determinado a partir de 

la ecuación 4.42 y de los datos de la tabla 4.12 (ver tabla 4.13): 

 

Tabla 4.13. Exergía específica del vapor condensado por pérdidas de calor en tuberías. 

 Exergía ሺࢍ࢑/ࡶ࢑ሻ
Vapor en alta presión (3.031,6 kPa)  160,222 
Vapor al secador azúcar (963,17 kPa) 65,536 
Vapor en baja presión (184,06 kPa) 42,985 
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• Vapor perdido por fugas. 

En el sistema de vapor del central no se cuenta con medidores de flujo que 

permitan determinar la cantidad de vapor que va por las tuberías y así poder 

determinar también la cantidad de vapor de fugas, por esta razón se hace la 

siguiente suposición:  en sistemas que operan en dos niveles de presión 

diferentes, usualmente la mayor parte de las pérdidas se presentan en las 

zonas de alta presión, por otro lado casi tres cuartas partes de los equipos 

que operan con vapor se encuentran en esta zona, por tales motivos se 

estima que el 70% de las pérdidas ocurren con las condiciones energéticas y 

exergéticas de esta sección y el restante 30 % con las condiciones 

termodinámicas de la zona de baja presión.  

Entonces la exergía específica del 70% este vapor perdido será: 

௙௨௚௔௦ೌ೗೟ೌ ݔ݁ ൌ  ݃݇/ܬ݇ 1.127,0712

 

La exergía específica del restante 30% del vapor perdido es: 

௙௨௚௔௦್ೌೕೌ ݔ݁ ൌ  ݃݇/ܬ݇ 558,3198

  

44..33..22  BBaallaannccee  ddee  eexxeerrggííaa..  

A continuación se presentan los flujos másicos, así como el flujo de exergía 

por unidad de tiempo de cada uno de los fluidos que entran y salen del 

volumen de control. También se muestran los flujos de exergía útiles en el 

proceso, esto permitirá contabilizar las pérdidas debido a irreversibilidades 

presentes en el sistema de vapor (ecuación 2.16). 
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EExxeerrggííaass  eennttrraanntteess.. 

• Agua de alimentación. 

Conocidos el flujo de agua de alimentación a las calderas (39,4727 kg/s), así 

como la exergía específica de la misma (24,1746 kJ/kg), se determina el 

contenido exergético por unidad de tiempo del flujo en cuestión: 

ሶݔܧ ுమைೌ೗೔೘೐೙೟ೌ೎೔೚೙ ೎ೌ೗೏೐ೝೌೞ ൌ  ݏ/ܬ݇ 954,260

 

• Combustible. 

La tabla 4.14 muestra los flujos de bagazo y gasoil en cada caldera, el 

contenido de exergía de cada combustible por unidad de tiempo y la exergía 

total del flujo de combustible que entra. 

 

Tabla 4.14. Exergía del combustible. 

ሶ࢓  ሺ ࢕ࢠࢇࢍࢇ࢈
ࢍ࢑
࢙ ሻ ࢓ሶ ࢒࢏࢕࢙ࢇࢍ ሺ

ࢍ࢑
࢙ ሻ ሶ࢞ࡱ ࢕ࢠࢇࢍࢇ࢈ ሺ

ࡶ࢑
࢙ ሻ ሶ࢞ࡱ ሺ࢒࢏࢕࢙ࢇࢍ

ࡶ࢑
࢙ ሻ ࢞ࡱሶ ሺ.࢈࢓࢕ࢉ

ࡶ࢑
࢙ ሻ 

Caldera 1 6,481 0,572 48.218,64 24.168,144 72.386,784 

Caldera 2 6,481 0,4896 48.218,64 20.686,579 68.904,219 

Caldera 3 6,481 0,4913 48.218,64 20.758,4076 68.977,0476 

Caldera 4 0 0,2006 0 8.475,751 8.475,751 
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Al realizar la sumatoria de los flujos de exergía que entran con el combustible 

de cada caldera, se tiene: 

ሶݔܧ ௖௢௠௕௨௦௧௜௕௟௘ ൌ  ݏ/ܬ݇ 218.743,8016

 

• Aire de suministro. 

La cantidad de aire de suministro se determinará a partir de la relación aire 

combustible, tanto para las calderas mixtas como para la caldera compacta 

de gas-oil. A partir de la ecuación de combustión en las calderas y usando la 

ecuación de relación aire combustible en base masa (ecuación 2.25) se 

obtiene: 

௠௔௦௔ܥ/ܣ ൌ 22,371 

 

Valor a partir del cual se determina la cantidad de aire necesario para la 

combustión. (Ver tabla 4.15). 

 

Tabla 4.15. Flujo de aire de entrada en las calderas mixtas. 

ሶ࢓  ࢋ࢘࢏ࢇ ሺ
ࢍ࢑
࢙ ሻ

Caldera 1 157,7826 

Caldera 2 155,9392 

Caldera 3 154,6350 
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Por otro lado, la relación aire combustible para la caldera 4 es: 

௠௔௦௔ܥ/ܣ ൌ 17,896 

 

En consecuencia, el flujo de aire de entrada a la caldera es: 

ሶ݉ ௔௜௥௘ ൌ 3,59 ሺ
݇݃
ݏ ሻ 

 

De este modo es posible cuantificar la tasa de exergía con la que entra el 

aire al sistema para cada caldera (ver tabla 4.16). 

 

Tabla 4.16. Exergía del aire de entrada en las calderas mixtas. 

ሶ࢞ࡱ  ሺ.ࢋ࢘࢏ࢇ
ࡶ࢑
࢙ ሻ

Caldera 1 506,4505 

Caldera 2 500,5336 

Caldera 3 496,3474 

Caldera 4 11,523 
 

 

Realizando la sumatoria de las exergías que entran con el aire en todas las 

calderas, se tiene: 

ሶݔܧ ௔௜௥௘ ൌ  ݏ/ܬ݇ 1514,8545
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La ecuación 4.46 permite contabilizar la exergía de entrada al sistema. 

ሶݔܧ∑                         ௘  ൌ ሶݔܧ ௔௜௥௘ ൅ ሶݔܧ ௖௢௠௕௨௦௧௜௕௟௘ ൅ ሶݔܧ ுమை೎ೌ೗೏                    …(4.46) 

 

Sustituyendo los valores previamente calculados en la ecuación anterior, se 

tiene: 

෍ݔܧሶ ௘௡௧௥௔ௗ௔ ൌ  ݏ/ܬ݇ 221.212,9161

 

EExxeerrggííaass  úúttiilleess..  

Una vez conocidos los consumos de vapor en las secciones de alta presión 

baja presión y el secador de azúcar, así como la exergía específica del vapor 

en la admisión de los equipos de todos los sectores del sistema, se 

presentan los valores de la exergía útil por unidad de tiempo. (Ver tabla 

4.17). 

 

Tabla 4.17. Exergía Útil. 

ሶ࢓  ࢘࢕࢖ࢇ࢜ ሺ
ࢍ࢑
࢙ ሻ

ሶ࢞ࢋ ሺ࢘࢕࢖ࢇ࢜
ࡶ࢑
ሻࢍ࢑ ሶ࢞ࡱ  ሻ࢙/ࡶ࢑ሺ࢒࢏࢚࢛

Alta presión (3.032 kPa) 23,3236 1.127,0712 26.287,3578 

Secador de azúcar (963 kPa) 0,1743 969,7217 169,0224 

Baja presión (184 kPa) 30,9778 558,3198 17.295,5191 
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La cantidad de exergía aprovechada se determina mediante la suma de las 

exergías útiles en los sectores de alta y baja presión así como en el secador 

de azúcar: 

෍ݔܧሶ ௨ ൌ 43.751,8993  ݏ/ܬ݇ 

EExxeerrggííaa  rreeccuuppeerraabbllee..  

La recuperación de la energía térmica de los humos de combustión para 

precalentamiento representa una de las principales oportunidades de ahorro 

energético, lo cual a su vez aumentaría la eficiencia del sistema en estudio. 

De igual modo el aprovechamiento de condensados producidos por la red 

debido a la transferencia de calor a los alrededores, así como el vapor 

perdido por fugas, representan un potencial energético recuperable. Dicho 

potencial se cuantifica a  continuación: 

 

• Humos de combustión. 

La tabla 4.18 presenta los valores de la exergía arrojada al ambiente en los 

humos de combustión para cada chimenea. 

 
Tabla 4.18. Exergía de los humos de combustión. 

ሶ࢓  ࢙࢕࢓࢛ࢎ ሺ
ࢍ࢑
࢙ ሻ

ሶ࢞ࢋ ሺ࢙࢕࢓࢛ࢎ
ࡶ࢑
ሻࢍ࢑ ሶ࢞ࡱ ሻ࢙/ࡶ࢑ሺ࢙࢕࢓࢛ࢎ

Caldera N° 1 164,8356 50,923 8.393,9232 
Caldera N° 2 162,9098 50,923 8.295,8557 
Caldera N° 3 161,5473 50,923 8.226,4731 
Caldera N° 4 3,7906 52,0140 197,1644 
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Luego se realiza una sumatoria de la exergía arrojada al ambiente en los 

humos de combustión y se tiene: 

ሶݔܧ ௛௨௠௢௦ ൌ  ݏ/ܬ݇ 25.113,4164

 

• Condensado. 

Producido en el secador de azúcar. 

Partiendo del hecho que todo el vapor que entra al secador de azúcar sale 

como líquido saturado entonces se tendría un contenido exergético 

aprovechable de: 

ሶݔܧ ௖௢௡ௗ௘௡௦௔ௗ௢ೞ೐೎ೌ೏೚ೝ ൌ  ݏ/ܬ݇ 11,4230

 

Producido en los calentadores de meladura y de licor. 

El condensado recuperable producto del intercambio de calor con los flujos 

de meladura y el licor tiene una exergía por unidad de tiempo: 

ሶݔܧ ௖௢௡ௗ௘௡௦௔ௗ௢೘೐೗ೌ೏/೗೔೎೚ೝ ൌ  ݏ/ܬ݇ 37,3411

 

Producido por pérdidas de calor en las tuberías. 

El cálculo de pérdidas de calor en las tuberías, que distribuyen el vapor a el 

central, se hace tomando en cuenta los efectos de la convección natural al 

aire desde la superficie externa de los tubos, y se desprecian los efectos de 
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la radiación, ya que la diferencia entre la temperatura de la superficie externa 

de los tubos y la de los alrededores es muy pequeña. 

Para calcular la transferencia de calor por convección, se hizo necesaria la 

determinación del coeficiente de transferencia de calor por convección (hconv), 

por medio de correlaciones del tipo que muestra la ecuación 2.35; para el 

caso de tuberías horizontales y la 2.37; para tuberías verticales. Para 

determinar la temperatura en la superficie externa de los tubos se utilizó un 

pirómetro, con el cual se tomaron lecturas de distintos puntos de las tuberías. 

Se observó que para tuberías de un mismo sector, la temperatura en la 

superficie externa de los tubos se mantenía prácticamente uniforme, por lo 

que se estableció una temperatura promedio para tuberías de un mismo 

sector. Dichos sectores se clasifican de acuerdo a los equipos que se 

encuentran conectados con dichas tuberías. Además se observó que para 

tuberías utilizadas en aplicaciones similares, más específicamente en el caso 

de las tuberías de admisión y escape de las turbinas, las temperaturas eran 

aproximadamente iguales, por lo que para este grupo de tuberías se 

estableció también una temperatura promedio.  

Como ejemplo de cálculo se determina el coeficiente de transferencia de 

calor por convección h, para la tubería que va desde la salida de la caldera 4, 

hasta la trampa de condensado donde se une con la salida de las calderas 

N° 1, N° 2 y N° 3. Cabe destacar que esta tubería es de un mismo diámetro, 

y que su temperatura es prácticamente uniforme en toda la superficie, de 

aquí que, el siguiente procedimiento se debe aplicar cada vez que haya un 

cambio de diámetro en la tubería, y/o cambios en la temperatura exterior de 

la tubería. 
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De la ecuación 2.35 se tiene que: 

݄௖௢௡௩ ൌ 1.133ቆ
ܥ82° െ ܥ32°

0,3207 ቇ
ଵ
ସൗ

ൌ 4,0035
݈݇ܿܽ

݄ ڄ ݉ଶ ڄ ܥ° ൌ 4,653
ܹ

݉ଶ ڄ  ܭ

 

Siendo la tubería de diámetro nominal 0,2032 m (8 pulgadas), y calibre 80 

(Schedule), el diámetro externo es de 0,2191 m (8,625 pulgadas), la cual 

tiene un recubrimiento de fibra de vidrio de 0,0508 m (2 pulgadas), el 

diámetro externo queda como: 

଴ܦ ൌ 2 · ൬
0,2191
2 ൅ 0,0508൰ ൌ 0,3207 ݉ 

 

Ya obtenido el coeficiente de convección, se procede a determinar la 

transferencia de calor por unidad de longitud: 

௅ݍ ൌ
ௌܶ െ ଴ܶ
1

௘௫௧݄௖௢௡௩ݎߨ2

ൌ
82 െ 32

1
ሺ0,16035ሻሺ4,653ሻߨ2

ൌ 234,393 
ܹ
݉ 

 

Así, sólo queda determinar el calor que se pierde a lo largo de la tubería, 

multiplicando ݍ௅  por la longitud de cada tramo. Los resultados se muestran 

en la tabla 4.19: 

Tabla 4.19. Pérdidas de calor en las tuberías horizontales a la salida de la caldera N°4. 
Tramo L(m) QL(W/m) Q(W) 

1 5,2 234,393 1.218,844 
2 15 234,393 3.515,895 
3 12 234,393 2.812,716 
4 1 234,393 234,393 
5 2,5 234,393 585,9825 
6 22 234,393 5.156,646 
7 5 234,393 1.171,965 
  Total= 14.696,441 
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El procedimiento anterior se sigue para los demás sectores de tuberías, los 

resultados se muestran en la tabla 4.20: 

 

Tabla 4.20. Pérdidas de calor en las tuberías horizontales del sistema de vapor. 
Sector Q(W) 
Salida de la caldera 4. 14.696,441 
Salida de las calderas 1,2 y 3. 15.164,243 
Distribución a turbinas de los molinos. 10.435,972 
Distribución a turbo-generadores. 3.757,439 
Distribución a turbinas de las picadoras. 19.755,436 
Distribución a turbinas de bombas de inyección. 19.891,483 
Distribución a turbina del tiro inducido de la caldera 1 y la reducción a 12 psi. 9.176,307 
Distribución a la turbina de la bomba de alimentación a las calderas. 1.771,2576 
Distribución hacia el secador (con aislante). 1.628,655 
Distribución hacia el secador (sin aislante). 55.496,222 
Descarga de las turbinas de los molinos. 9.281,018 
Descarga de las turbinas de los turbo-generadores. 2.367,557 
Descarga de las turbinas de las picadoras. 10.754,665 
Descarga de las turbinas de las bombas de inyección. 14.745,666 
Descarga de la turbina del tiro inducido de la caldera 1. 6.893,172 
Salida de la válvula de reducción a 12 psi. 6.579,846 
Descarga de la turbina de la bomba de alimentación a las calderas. 3.603,249 
Colector principal de vapor de escape de las turbinas. 1.0081,057 
Distribución hacia el desaereador. 2.194,0625 
Distribución hacia los calentadores de jugo encalado. 2.755,763 
Distribución hacia los pre-evaporadores. 2.335,766 
Distribución hacia el calentador de meladura. 852,832 
Distribución hacia el calentador de licor. 979,386 
Total= 225.197,495

 

De la ecuación 2.37, se tiene que: 

݄௖௢௡௩ ൌ 1.217ቆ
ܥ82° െ ܥ32°

2,6 ቇ
ଵ
ସൗ

ൌ 2,55
݈݇ܿܽ
݄݉ଶ°ܥ ൌ 2,96

ܹ
݉ଶܭ 

 

Como puede observarse el coeficiente de convección hconv depende de la 

longitud o altura del tramo de tubería vertical, por tal razón debe calcularse 
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un coeficiente de convección para cada altura diferente, a continuación se 

muestran, en la tabla 4.21, los coeficientes para cada tramo: 

 
Tabla 4.21. Coeficientes de convección  de las tuberías verticales a la salida de la caldera 

N° 4. 
Tramo L(m) hconv 

(kcal/h.m2.°C) 
hconv (W/m2.K) 

1 2,6 2,55 2,96 
2 3 2,46 2,86 
3 2 2,72 3,16 
4 4 2,29 2,66 
5 4 2,29 2,66 
6 3,5 2,37 2,75 

    

Luego para determinar el calor perdido por cada tramo se hace uso de la Ley 

de Enfriamiento de Newton: 

                                             ሶܳ ൌ  ௌ௨௣݄௖௢௡௩∆ܶ                                       …(4.47)ܣ

 

Siendo el área superficial: 

ௌ௨௣ܣ                                                     ൌ  (4.48)…                                       ܮ଴ܦߨ

 

Por lo tanto: 

ሶܳ ൌ ሺ0,3207ሻሺ2,6ሻሺ2,96ሻሺ82ߨ െ 32ሻ ൌ 387,69 W 

 

 

 

 



Desarrollo de la Investigación 

94 
 

Finalmente, en la tabla 4.22, se muestran las pérdidas de calor para cada 

tramo: 

Tabla 4.22. Pérdidas de calor en las tuberías verticales a la salida de la caldera N° 4. 
Tramo L(m) Dext(m)  TS(°C) T∞(°C) hconv 

(W/m2.K) 
Q(W) 

1 2,6 0,3207 82 32 2,96 387,69 
2 3 0,3207 82 32 2,86 432,22 
3 2 0,3207 82 32 3,16 318,37 
4 4 0,3207 82 32 2,66 536,00 
5 4 0,3207 82 32 2,66 536,00 
6 3,5 0,3207 82 32 2,75 484,86 

 Total= 2.695,14 
 

El procedimiento anterior se debe repetir para cada altura de tubería, con la 

temperatura superficial correspondiente. A continuación se muestran los 

resultados totales en la tabla 4.23: 

Tabla 4.23. Pérdidas de calor en las tuberías verticales del sistema de vapor. 
Sector Q(W) 
Salida de la caldera 4. 2.695,14 
Salida de las calderas 1,2 y 3. 1.726,89 
Distribución a turbinas de los molinos. 5.503,94 
Distribución a turbo-generadores. 1.047,01 
Distribución a turbinas de las picadoras. 3.001,24 
Distribución a turbinas de bombas de inyección. 1.134,08 
Distribución a turbina del tiro inducido de la caldera 1 y la reducción a 12 psi. 732,35 
Distribución a la turbina de la bomba de alimentación a las calderas. 630,84 
Distribución hacia el secador (con aislante). 239,80 
Distribución hacia el secador (sin aislante). 2.410,58 
Descarga de las turbinas de los molinos. 3.145,70 
Descarga de las turbinas de los turbo-generadores. 601,18 
Descarga de las turbinas de las picadoras. 1.408,30 
Descarga de las turbinas de las bombas de inyección. 2.770,08 
Descarga de la turbina del tiro inducido de la caldera 1. 221,36 
Salida de la válvula de reducción a 12 psi. 371,27 
Descarga de la turbina de la bomba de alimentación a las calderas. 371,27 
Colector principal de vapor de escape de las turbinas. 683,90 
Distribución hacia el desaereador. 947,03 
Distribución hacia los calentadores de jugo encalado. 2.348,57 
Distribución hacia los pre-evaporadores. 1.590,09 
Distribución hacia el calentador de meladura. 95,94 
Distribución hacia el calentador de licor. 21,88 

Total= 33.698,44 



CAPÍTULO 4 

95 
 

Una vez totalizadas las pérdidas de calor es necesario clasificar las pérdidas 

de cada sección de la planta por separado, esto es, pérdidas en tuberías de 

vapor de alta presión (3.032 kPa), pérdidas en la sección de vapor intermedio 

(963 kPa) y pérdidas en la sección de baja presión ó vapor de escape (184 

kPa). La clasificación permitirá calcular el flujo de condensado, el cual 

depende de las propiedades del vapor y del calor perdido. A continuación se 

muestra la clasificación en la tabla 4.24: 

Tabla 4.24. Pérdidas de calor por sección y pérdidas totales. 
Sección de la planta Q(W) 

Vapor de alta presión (3.032 kPa) 111.120,069 
Vapor de presión intermedia (963 kPa) 59.775,257 

Vapor de baja presión (184 kPa) 88.000,6095 
Total= 258.895,936 

 

 

Luego para determinar el flujo de condensado producido en cada sección de 

la red se aproxima el calor transferido al ambiente a través de las tuberías al 

producido por la condensación del vapor en cada sector [8] dando como 

resultado los valores mostrados en la tabla 4.25: 

 

Tabla 4.25. Flujo de condensado producido por pérdidas de calor en la red de tuberías. 
ሻࢍ࢑/ࡶ࢑ሺࢍࢌࢎ  ሶ࢓ ሺ ࢕ࢊࢇ࢙࢔ࢋࢊ࢔࢕ࢉ

ࢍ࢑
࢙ ሻ

Vapor condensado de alta presión 
 (3.032 kPa) 1.792,218 0,062 

Vapor condensado de presión intermedia
(963 kPa) 2.020,372 0,029 

Vapor condensado de baja presión  
(184 kPa) 2.208,960 0,039 

Total = 0,13 
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Se determina la exergía recuperable contenida en el condensado producido 

por pérdidas de calor en las tuberías de vapor mediante la siguiente 

ecuación: 

ሶݔܧ ௖௢௡ௗ௘௡௦௔ௗ௢೛೐ೝ೏೔೏ೌೞ ೎ೌ೗೚ೝ ൌ ∑ ሶ݉ ௖௢௡ௗ௘௡௦௔ௗ௢ ௣௘௥ௗ௜ௗ௔௦ ௖௔௟௢௥.   ௦௘௖௧௢௥ ௖௢௥௥௘௦௣௢௡ௗ௜௘௡௧௘ݔ݁

…(4.49) 

Sustituyendo los valores de las tablas 4.25 y 4.13 en la ecuación anterior se 

tiene que el flujo de exergía es: 

ሶݔܧ ௖௢௡ௗ௘௡௦௔ௗ௢೛೐ೝ೏೔೏ೌೞ ೎ೌ೗೚ೝ ൌ  ݏ/ܬ݇ 13,510

 

Así, la tasa de exergía recuperable contenida en el condensado es 

determinada mediante la ecuación 4.50: 

௖௢௡ௗ௘௡௦௔ௗ௢ݔܧ ൌ

ሶݔܧ ௖௢௡ௗ௘௡௦௔ௗ௢೛೐ೝ೏೔೏ೌೞ ೎ೌ೗೚ೝ ൅ ሶݔܧ ௖௢௡ௗ௘௡௦௔ௗ௢೘೐೗ೌ೏/೗೔೎೚ೝ ൅ ሶݔܧ ௖௢௡ௗ௘௡௦௔ௗ௢ೞ೐೎ೌ೏೚ೝ   …(4.50) 

 

Al sustituir los valores correspondientes, se tiene: 

௖௢௡ௗ௘௡௦௔ௗ௢ݔܧ ൌ  ݏ/ܬ݇ 62,2748

 

• Fugas. 

Conocido el flujo de vapor producido en las calderas, el demandado en las 

secciones de alta presión, baja presión y el secador de azúcar, así como el 

condensado producto de  la pérdida de calor en las tuberías, se plantea la 
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ecuación 4.51 como balance de masa a fin de determinar el flujo de vapor 

perdido por fugas: 

ሶ݉ ௩௔௣.೑ೠ೒ೌೞ ൌ   ሶ݉ ௩௔௣.೒೐೙೐ೝೌ೏೚ െ ሶ݉ ௩௔௣.೏೐೘ೌ೙೏ೌ೏೚ െ ሶ݉ ௖௢௡ௗ௘௡௦௔ௗ௢ ௣௘௥ௗ௜ௗ௔௦ ௖௔௟௢௥  …(4.51) 

 

Esto es: 

ሶ݉ ௩௔௣.೑ೠ೒ೌೞ ൌ  ݏ/݃݇ 7,3442

 

Luego la exergía desperdiciada en fugas se estima mediante la ecuación 

4.52: 

ሶݔܧ ௙௨௚௔௦ ൌ ሺ0,7ሻ ሶ݉ ௩௔௣.೑ೠ೒ೌೞሺ1127,0712ሻ ൅ ሺ0,3ሻ ሶ݉ ௩௔௣.೑ೠ೒ೌೞሺ558,3198ሻ  …(4.52) 

ሶݔܧ ௙௨௚௔௦ ൌ  ݏ/ܬ݇ 7.784,894

 

La ecuación 4.53 permite contabilizar la tasa de exergía que es arrojada al 

ambiente y puede ser recuperada. 

ሶݔܧ∑ ௥ ൌ ሶݔܧ ௙௨௚௔௦ ൅ ሶݔܧ ௖௢௡ௗ௘௡௦௔ௗ௢ ൅ ሶݔܧ ௛௨௠௢௦        …(4.53) 

 

Es decir: 

෍ݔܧሶ ௥ ൌ  ݏ/ܬ݇ 32.960,586

 



Desarrollo de la Investigación 

98 
 

Aplicando la ecuación de balance exergético es posible estimar las perdidas 

por irreversibilidades, ver ecuación 2.16. 

௥௥ܫ ൌ  ݏ/ܬ݇ 144.500,4308

 

44..33..33  EEffiicciieenncciiaa  eexxeerrggééttiiccaa..  

La eficiencia exergética del sistema de vapor, se calcula a partir de la 
ecuación 2.18.                         

ூூߟ ൌ 34,44% 

 

4.4 Puntos críticos. 

El aprovechamiento de los recursos energéticos en cualquier sistema está 

estrechamente vinculado a un aumento de la eficiencia con que se usan los 

mismos. Para aumentar la eficiencia de un proceso existente, es necesario 

en muchos casos, modificar un equipo o cambiar algún procedimiento de 

operación dentro del sistema, lo cual requiere de una determinada inversión.  

Por lo tanto, es importante precisar los puntos donde se puede obtener el 

máximo beneficio energético y económico. Para lograr esto, se deben 

determinar las características de operación de los fluidos de trabajo en 

diferentes sectores del sistema, así como, las pérdidas involucradas en cada 

proceso y su impacto sobre la eficiencia del sistema. A partir de este 

conocimiento desarrollado en el análisis exergético es posible tomar 

decisiones prácticas que permitan aumentar la eficiencia del sistema. 

Las mejoras más significativas en el uso de los recursos energéticos se 

logran en los sectores más intensamente energéticos dentro de la industria, 
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debido que en los mismos es donde se hace uso de la mayor parte de la 

energía de alta calidad. Por lo anterior, se precisan a las calderas mixtas 

como punto crítico para el aprovechamiento energético.  

Por otro lado es importante considerar el flujo de vapor a través de la 
válvula reductora “12”. Este vapor entra a la válvula con una presión de 

3.032 kPa (425 psi, presión de operación de la caldera) y la abandona a 184 

kPa (12 psi, presión del vapor usado en la sección de baja), esta disminución 

en la calidad de la energía (exergía) del vapor representa un punto con 

características viables para el aprovechamiento y la mejora de la eficiencia 

energética del sistema. 

A partir del análisis exergético se determinó que uno de los flujos que 

contiene mayor cantidad de energía aprovechable es el de humos de 
combustión, tomando en cuenta la limitante de la temperatura de 

condensación de los humos, es posible aumentar la eficiencia del sistema 

haciendo uso de los mismos para secar bagazo con alta humedad, además 

de ser ecológicamente conveniente, ya que de esta manera se reduce el 

impacto sobre el ambiente. Por estas razones se estable como uno de los 

puntos críticos sobre los cuales se harán propuestas para aumentar el 

aprovechamiento energético. 

Para lograr un uso eficiente de la energía es necesario reducir al mínimo las 

fugas de calor y masa especialmente en las secciones de alta presión ya 

que son éstas en donde la calidad de la energía es más alta, así se 

establece como un punto crítico el flujo de vapor arrojado al ambiente por 

fugas en las tuberías, por lo tanto, se proponen acciones para la mejora del 

sistema desde el punto de vista energético en dicha sección. 

Las modificaciones a un sistema existente pueden ir desde la sustitución de 

un componente hasta la adición de un sistema auxiliar completo. Puesto que 
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la exergía disponible en el suministro energético inicial es la medida real del 

trabajo potencial total que puede realizarse, la reducción en las pérdidas que 

se obtiene mediante la modificación de un sistema puede relacionarse con el 

costo inicial de la energía. 

 

4.5 Propuestas para el aprovechamiento energético. 

En esta sección se presentan los aspectos relacionados con las acciones 

propuestas para reducir las pérdidas, de energía y exergía, y lograr un uso 

más eficiente de la energía dentro de la industria azucarera, las mismas 

están enmarcadas dentro las estrategias presentadas por Rivero (1996) para 

la implementación de programas integrales de ahorro de energía en plantas 

industriales y en particular en la industria petrolera [16]. Dicha metodología 

indica que la forma de lograr el objetivo propuesto es considerar las distintas 

acciones a tomar en función de su tiempo de implementación. De esta 

manera se presentan actividades inmediatas, de corto, mediano, largo y muy 

largo plazo. En este sentido, dentro de la industria azucarera se proponen las 

siguientes medidas encuadradas dentro del esquema antes mencionado: 

 

44..55..11  IInnmmeeddiiaattaass..  AAcccciioonneess  ddee  ccoonncciieennttiizzaacciióónn  ssoobbrree  llaa  aaccttiittuudd  ddee  llooss  

ttrraabbaajjaaddoorreess..  

Se busca tomar acciones inmediatas sobre la actitud de los trabajadores a 

todos los niveles jerárquicos, estas medidas requieren poca inversión sin 

mano de obra adicional, por tal motivo, se sugiere como punto de partida 

establecer la energía como parte de la administración y de esta manera 

desarrollar sistemas para maximizar la rentabilidad del centro de trabajo. Por 
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otro lado se debe concientizar y motivar al personal sobre la importancia y 

beneficios del ahorro de energía, para de esta manera responsabilizar a cada 

puesto de trabajo sobre sus propios consumos. En este orden de ideas se 

deberían establecer indicadores del uso de la energía por puesto de trabajo 

para identificar las unidades críticas y concentrar esfuerzos en dichas 

unidades. 

 

44..55..22    AA  ccoorrttoo  ppllaazzoo..  AAcccciióónn  ssoobbrree  eell  mmaanntteenniimmiieennttoo..  

 

Este tipo de acciones no requieren de una gran inversión adicional, pero si 

de un aumento de mano de obra. Se busca que las instalaciones trabajen 

con la mayor eficiencia energética posible, por lo tanto, se propone como 

primera acción la reparación de fugas de vapor. Seguidamente, se plantea 

realizar mantenimiento a las calderas mixtas con el fin de mejorar su 

eficiencia, y así poder utilizar el bagazo de caña con una humedad de 50% 

como único combustible, esto traerá consigo el aprovechamiento de la 

biomasa para disminuir la dependencia del combustible fósil, acción que 

finalmente se traduce en la disminución de costos en consumo de energía.  

  

RReeppaarraacciióónn  ddee  ffuuggaass  ddee  vvaappoorr..  ((PPrrooppuueessttaa  NN°°  11))..  

 

Por ende se reduce la generación de vapor sólo a la cantidad demandada 

por el proceso, esta es (ver sección 4.1): 

ሶ݉ ௩௔௣௢௥೏೐೘ೌ೙೏ೌ೏೚ ൌ  ݏ/݃݇ 30,9778
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Con la caldera N° 4 (compacta) trabajando bajo las mismas condiciones 

actuales, es decir produciendo 6,068 kg/s, la producción de vapor en las 

calderas mixtas sería: 

ሶ݉ ௩௔௣௢௥೎ೌ೗೏.೘೔ೣ೟ೌೞ ൌ  ݏ/݃݇ 24,9098

 

Lo cual haría que el calor que debe ser suministrado sea: 

ሶܳ ௦ ൌ  ݏ/ܬ݇ 70.502,819

 

Por otro lado, según el manual de operación de las calderas bagaceras John 

Thompson, es posible trabajar con bagazo como único combustible a una 

eficiencia de 60% siempre que se encuentre el mismo a una humedad límite 

de 50%, sin embargo en la actualidad las condiciones del bagazo así como 

de las calderas no permiten trabajar bajo estas especificaciones. La 

eficiencia actual de los generadores de vapor se pueden estimar empleando 

los valores de flujo calor liberado en la combustión, así como el producto del 

flujo másico de vapor y la variación del contenido entálpico del mismo. 

Haciendo uso de la expresión de eficiencia de la ecuación 2.14, y sustituir los 

valores para cada caldera se tienen los valores de eficiencia que se 

muestran en la tabla 4.26: 

Tabla 4.26. Eficiencias actuales de calderas mixtas. 
ሶ࢓  ࢇࢊ࢏࢒ࢇ࢙ࢎ ࢙/ࢍ࢑ ࢘࢕࢖ࢇ࢜ ࢍ࢑/ࡶ࢑ ࢇࢊࢇ࢚࢘࢔ࢋࢎ ࢍ࢑/ࡶ࢑ ሶ࡯ࡽ  ࣁ ࢙/ࡶ࢑

Caldera 1 10,460 3.228,3846 398,06 219.158,3629 0,135 

Caldera 2 10,961 3.228,3846 398,06 216.550,1637 0,143 

Caldera 3 10,835 3.228,3846 398,06 216.603,9737 0,141 
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En consecuencia se puede establecer como una eficiencia promedio para las 

calderas mixtas un valor de: 

௖௔௟ௗ௘௥௔௦೘೔ೣ೟ೌೞߟ ൌ 14% 

 

Con las calderas mixtas trabajando bajo las mismas condiciones actuales, es 

decir, con una eficiencia de 14%, la tasa de calor generado por el 

combustible será: 

ሶܳ ௖ ൌ  ݏ/ܬ݇ 503.591,5643

 

Esto hace que la cantidad de combustible (bagazo de caña y gas-oil) a 

emplear en las calderas mixtas sea: 

ሶ݉ ௖௢௠௕௨௦௧௜௕௟௘ ൌ
ொ೎
௤ೃ

ሶ                                              …(4.54) 

 

ሶ݉ ௖௢௠௕௨௦௧௜௕௟௘ ൌ  ݏ/݃݇ 15,9098

                        

 El calor útil en el proceso productivo se determinó en la sección 4.1: 

ሶܳ ௨ ൌ  ݏ/ܬ݇ 72.661,69

 

Igualmente la potencia útil: 

ሶܹ ௨ ൌ  ݏ/ܬ݇ 9404,7267
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La entrada requerida será la suma del calor de combustión en las calderas 

mixtas y la caldera compacta: 

ሶܳ ௖ ൌ  ݏ/ܬ݇ 503.591,5643

 

Sustituyendo en la ecuación 2.15, se tiene: 

ூߟ ൌ 16,29% 

 

Ahora, es conveniente conocer cuánto mejora el aprovechamiento del 

potencial para producir trabajo útil, es decir, en cuánto mejora la eficiencia 

exergética. A continuación se muestran los flujos exergéticos entrantes, los 

flujos útiles y los recuperables, los mismos se estimaron  para determinar la 

eficiencia exergética de la presente propuesta. (Ver tablas 4.27, 4.28 y 4.29). 
 

Tabla 4.27. Flujos de exergía entrantes al sistema de la propuesta N° 1. 
Flujos 

entrantes 
Flujo másico 

(kg/s) Exergía especifica (kJ/kg) Flujo exergético 
(kJ/s) 

Bagazo  14,775 7.440 109.926 
Diesel 1,134 4.2252 47.913,768 
Agua 31,9071 24,174 771,322 
Aire 346,313 3,209 1111,595 

  Total Flujo exergía entrante 
(kJ/s) 159.722,685 

 
 

Los flujos de aire se determinaron en función de la relación aire-combustible 
en base masa para el combustible actualmente empleado (ver sección 4.3.2) 
y la cantidad del mismo calculada para la presente propuesta según el tipo 
de caldera. El flujo de agua de alimentación a las calderas es función de la 
cantidad de vapor demanda por la planta, se determina siguiendo el 
procedimiento usado en la sección 4.1.5.  

Debido a que las aplicaciones útiles en el sistema de vapor no cambian el 
flujo exergético aprovechado se mantiene invariable, (ver sección 4.3.2). 
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Tabla 4.28. Flujos de exergía útiles de la propuesta N° 1. 
Flujos Útiles Flujo exergético (kJ/s) 
Alta presión 26.287,3578 

Secador 169,0224 
Baja presión 17.295,519 

Total flujo de exergía útil 43.751,899 
 

 

Por otro lado no se consideran las fugas de vapor como flujo recuperable 
debido a que se propone la eliminación de las mismas. La cantidad de 
humos de combustión se determinan a partir del flujo de aire y combustible 
empleados en cada tipo de caldera. Los valores de exergía específica para 
cada flujo fueron determinados en la sección 4.3.1.  El flujo de condensado 
fue determinado en la sección 4.3.2. En la tabla 4.29 se muestran los flujos 
de exergía recuperables de la propuesta N° 1 

 
Tabla 4.29. Flujos de exergía recuperables de la propuesta N° 1. 

Flujos recuperables Flujo másico 
(kg/s) 

Exergía especifica 
(kJ/kg) 

Flujo 
exergético 

(kJ/s) 
Humos de combustión en 

calderas bagaceras 358,043 50,923 18.232,623 

Humos de combustión en la 
caldera 4 3,790 52,014 197,164 

Condensado Calculado en la sección 4.2.2 62,274 

  Total Flujo exergía 
recuperable (kJ/s) 18.492,062 

 

 

Luego, al aplicar la ecuación 2.16, y despejar, se calculan las pérdidas 
debido a las irreversibilidades: 

௥௥ܫ ൌ  ݏ/ܬ݇ 97.475,7237
 

Así, el valor de la eficiencia exergética se calcula por medio de la ecuación 
2.18: 

ூூߟ ൌ 38,97% 
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Partiendo del consumo actual de combustible entre las tres calderas mixtas 

(20,9959 kg/s), y el consumo propuesto a partir la reparación de fugas 

(15,9098 kg/s), se tiene un ahorro de 5,0861 kg/s. Manteniendo las 

proporciones actuales de consumo de combustible (92,869% bagazo y 

7,130% diesel) entonces es posible obtener una estimación de la disminución 

en el consumo de gas-oil. Así, se tiene: 

0,3626
݃ܭ
ݏ ൌ  ܽݎ݂ܽݖ/ݏ݋ݎݐ݈݅ 6.634.300

 

MMaanntteenniimmiieennttoo  ddee  llaass  ccaallddeerraass  yy  uussoo  ddee  bbaaggaazzoo  aa  5500%%  ddee  hhuummeeddaadd  ccoommoo  

úúnniiccoo  ccoommbbuussttiibbllee  eenn  ccaallddeerraass  mmiixxttaass  ((eessttiimmaacciióónn  ddee  eeffiicciieenncciiaa  mmíínniimmaa  

nneecceessaarriiaa))..  ((PPrrooppuueessttaa  NN°°22))..  

Un plan de mantenimiento de las calderas bagaceras (actualmente mixtas) 

debe estar orientado a mejorar la transferencia de calor dentro del hogar, 

esto permitirá aumentar la eficiencia en la producción de vapor, y por 

consecuencia obtener un mayor aprovechamiento de los recursos 

energéticos. En este sentido, se estima la eficiencia mínima que debe existir 

en la combustión dentro de las calderas usando como combustible bagazo 

de caña previamente secado hasta una humedad de 50%.  

Así, para la demanda actual de vapor la tasa de generación en las calderas 

mixtas es de 32,256 kg/s. Partiendo de tal hecho, el calor de suministro entre 

las tres calderas mixtas es: 

 
ሶܳ ௦ ൌ  ݏ/ܬ݇ 91.294,9503
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Luego se calcula el calor liberado por el combustible por unidad de tiempo a 

partir de la ecuación de combustión y los valores de la tabla 4.30, para ello 

se parte de la ecuación de combustión del bagazo, con un valor de exceso 

de aire ߣ ൌ 1,3 [21]. 

ଵ଴,଺ଷܪ଺ܥ ସܱ,ଶଵ ൅ 8,5247ܱଶ ൅ 32,053 ଶܰ   
՜ ଶܱܥ6 ൅ 1,9672ܱଶ ൅ 32,053  ଶܰ ൅

 ଶܱ                                                              …(4.55)ܪ5,315

 
Tabla 4.30. Entalpías de productos y reactantes para bagazo al 50% de humedad como 

único combustible. 
REACTANTES @ 298 K 

Sustancia Moles ࢎሶ  ࢌ
(kJ/kmol) 

ઢࢎሺ۽܂ି܂ሻ 
(kJ/kmol) ࢒࢕ࡹ ൈ ൫ࢎሶ ࢌ ൅ ઢࢎ൯ 

C6H10,63O4,21 1 -670.506,45 0 -670.506,45 
02 8,5247 0 0 0 
N2 32,053 0 0 0 

Total HR (kJ/kmol)= -670.506,45 
PRODUCTOS @ 493 K 

CO2 6 -393.520 17.991,6 - 9.364 -2.313.109,2 
O2 1,9672 0 14.988,4 – 8.628 -1.249.778,136 
N2 32,053 0 14.787,5 – 8.669 11.549,431 

H2O 5,315 -241.820 17.075,1 – 9.904 182.855,954 
Total HP (kJ/kmol)=           -3.368.481,95 

 
 

La entalpía de formación del agua (H2O) dependerá de la fase en la que se 

encuentre, para conocer esto se verifica la temperatura del punto de rocío de 

los humos de combustión mediante la siguiente expresión (Ver ecuación 

2.26): 

 

ுܰమை

்ܰ௢௧௔௟
ൌ ௩ܲ

்ܲ௢௧௔௟ ൌ ௔ܲ௧௠
ൌ

5,315
6 ൅ 1,9672 ൅ 32,053 ൅ 5,315 

 

֜ 0,1172 · 100݇ܲܽ ൌ ௩ܲ ൌ 11,7232 ݇ܲܽ 
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Luego,  

௣ܶ௥ ൌ ௦ܶ௔௧@ ௩ܲ
்௔௕௟௔௦ ௗ௘ ௉௥௢௣௜௘ௗ௔ௗ௘௦
ሱۛ ۛۛ ۛۛ ۛۛ ۛۛ ۛۛ ۛۛ ۛۛ ۛሮ ௣ܶ௥ ؆  ܥ46°

 

 

Como la temperatura de los humos es aproximadamente de 220°C [21], 

entonces el agua está en fase gaseosa, y la entalpía de formación 

correspondiente a este estado es la que se muestra en la tabla. 

Ahora se determina el calor de reacción: 

 

തோݍ ൌ െ3.022.975,5—ሺെ670.506,45ሻ ൌ െ2.352.468,550 ሺ݈݇݋݉݇/ܬሻ 

 
 

 En base masa:  

ோݍ ൌ െ14.521,4108  ܬ݇ ݇݃ൗ  

 

Para una producción de 245 Ton/h (toneladas de caña por hora) se tiene que 

el flujo de bagazo producido es 23,8194 kg/s, si se considera emplear el  

85% [13] de todo el bagazo como combustible en las calderas, entonces el 

flujo calor liberado por el combustible es: 

ሶܳ ௖೎ೌ೗೏.್ೌ೒ೌ೎೐ೝೌೞ ൌ  ݃݇/ܬ݇ 294.007,5986

 

Lo cual hace que la eficiencia requerida  en estas calderas sea: 

௖௢௠௕௨௦௧௜௢௡ߟ ൌ 31,05 % 
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El calor útil en el proceso productivo se determino en la sección 4.1: 

ሶܳ ௨ ൌ  ݏ/ܬ݇ 72.661,69

 

Igualmente la potencia útil: 

ሶܹ ௨ ൌ  ݏ/ܬ݇ 9404,7267

 

La entrada requerida será la suma del calor de combustión en las calderas 

bagaceras y la caldera no bagacera: 

ሶܳ ௖ ൌ  ݃݇/ܬ݇ 301.957,5986

 

Por lo tanto al sustituir en la ecuación 2.15, la eficiencia del sistema aumenta 

hasta: 

ூߟ ൌ 27,17% 

 

Para determinar la eficiencia de la segunda ley (eficiencia exergética), los 

flujos exergéticos entrantes al sistema serán los que contienen el 

combustible (sólo bagazo en las calderas N° 1, N° 2 y N° 3 y gasoil en la 

caldera N° 4), el agua de alimentación a las calderas y el aire de suministro 

para la combustión en todas las calderas.  

El aire de suministro a las calderas N° 1, N° 2 y N° 3 se estimó en función de 

la relación aire combustible en base masa calculada a partir de la ecuación 

de combustión expuesta anteriormente así como la cantidad de combustible 

estimada para la propuesta en cuestión. 
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Así, a partir de la ecuación 4.55 y la 2.26, se tiene:  

ܥ/ܣ ൌ 7,22 

 
El valor de flujo de agua de alimentación es determinada en función de la 

cantidad de vapor a producir según la propuesta. La exergía específica de 

cada uno de los flujos se determinó en la sección 4.3.1. Los valores de los 

flujos exergéticos entrantes se muestran en la tabla 4.31: 

Tabla 4.31. Flujos de exergía entrantes al sistema de la Propuesta N° 2. 
Flujos 

entrantes 
Flujo másico 

(kg/s) Exergía especifica (kJ/kg) Flujo exergético 
(kJ/s) 

Bagazo  20,246 7.440 150.633,885 
Diesel 0,2006 42.252 8.475,751 
Agua 39,47 24,174 954,26 
Aire 149,88 3,209 481,113 

  Total Flujo exergía entrante 
(kJ/s) 160.545,01 

 

 

Los flujos útiles al igual que la propuesta anterior ya fueron estimados en la 

sección 4.3.2. (Ver tabla 4.28): 

௫௨ܧ  ൌ  ݏ/ܬ݇ 43.751,8993 

 
Por otra parte, los flujos de exergía recuperables los constituyen las fugas de 

vapor, el condensado y los humos de las calderas bagaceras y la no 

bagacera. 

La cantidad de humos de combustión se determina con los valores de flujo 

másico de aire y de combustible usados en cada tipo de caldera. La exergía 

específica de estos humos para las calderas bagaceras se determinó en 

función de su valor de calor específico, es este sentido se emplean las 
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ecuaciones 4.32 y 4.33 junto con la ecuación de combustión para un 

combustible de sólo bagazo a 50% de humedad. En este sentido se obtiene: 

௣ሺସଽଷ ௄ሻ௖௔௟ௗ௘௥௔௦ ௕௔௚௔௖௘௥௔௦ܥ
ൌ 1,035

ܬ݇
 ܭ ݃݇

 
Por tal motivo el valor de la exergía específica de estos humos es: 

௛௨௠௢௦ ௖௔௟ௗ௘௥௔௦ ௕௔௚௔௖௘௥௔௦ݔ݁ ൌ  ݃݇/ܬ݇ 52,014

 

La exergía recuperable contenida en las fugas, así como la contenida en el 

condensado arrojado al ambiente ya fue calculada en la sección 4.3.2. Los 

flujos exergéticos recuperables se muestran en la tabla 4.32: 

 
 Tabla 4.32. Flujos de exergía recuperables de la propuesta N° 2. 

Flujos recuperables Flujo másico 
(kg/s) 

Exergía especifica 
(kJ/kg) 

Flujo 
exergético 

(kJ/s) 
Humos de combustión en 

calderas bagaceras 166,545 42,993 7.160,383 

Humos de combustión en la 
caldera 4 3,790 52,014 197,164 

Fugas Calculado en la sección 4.3.2 7.784,894 
Condensado Calculado en la sección 4.3.2 62,274 

  Total Flujo exergía 
recuperable (kJ/s) 15.204,716 

 

 

Al sustituir los valores de las tablas 4.31 y 4.32, así como el valor de exergía 

útil del central, en la ecuación 2.16, y despejar, se obtiene: 

௥௥ܫ ൌ  ݏ/ܬ݇ 101.588,3947
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Así, el valor de la eficiencia exergética se calcula por medio de la ecuación 

2.18: 

ூூߟ ൌ 36,72% 

 

La sustitución por completo del combustible mixto actualmente empleado por 

bagazo al 50% una vez realizado mantenimiento a las calderas mixtas 

implica un ahorro en combustible fósil de: 

1,5529 
݃ܭ
ݏ ൌ  ܽݎ݂ܽݖ/ݏ݋ݎݐ݈݅  28.412.589,18

  

MMaanntteenniimmiieennttoo  ddee  llaass  ccaallddeerraass  mmiixxttaass  yy  rreeppaarraacciióónn  ddee  ffuuggaass..  ((PPrrooppuueessttaa  NN°°  

33)).. 

 

La puesta en marcha de ambas propuestas traería beneficios mucho 

mayores, debido a que para una caldera mixta con eficiencia de 31,05%, 

donde sólo se deba emplear bagazo como combustible, y a una tasa de 

generación de vapor de de 24,9098 kg/s, el calor liberado en la combustión 

dentro de las calderas mixtas por unidad de tiempo es: 

ሶܳ ௖ ൌ  ݏ/ܬ݇ 227.428,4507

 

Siendo el calor de reacción del bagazo al 50% de humedad: 

ோݍ ൌ െ14.521,4108  ܬ݇ ݇݃ൗ  
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Entonces el flujo de bagazo requerido en la combustión será: 

ሶ݉ ௖௢௠௕௨௦௧௜௕௟௘ ൌ  ݏ/݃݇ 15,661

 

El calor útil en el proceso productivo se determino en la sección 4.1: 

ሶܳ ௨ ൌ  ݏ/ܬ݇ 72.661,69

 

Por otra parte la potencia útil: 

ሶܹ ௨ ൌ  ݏ/ܬ݇ 9404,7267

 

La entrada requerida será la suma del calor de combustión en las calderas 

mixtas y la caldera compacta: 

ሶܳ ௖ ൌ  ݏ/ܬ݇ 235.378,4507

 

Sustituyendo en la ecuación 2.15, se tiene: 

ூߟ ൌ 34,87% 

 

Ahora se calcula la eficiencia exergética para esta propuesta donde los flujos 

entrantes se presentan en la tabla 4.33 y los flujos útiles fueron estimados en 

las dos propuestas anteriores. 
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Tabla 4.33. Flujos de exergía entrantes al sistema de la propuesta N° 3. 
Flujos 

entrantes 
Flujo másico 

(kg/s) Exergía especifica (kJ/kg) Flujo exergético 
(kJ/s) 

Bagazo  15,661 7.440 116.517,84 
Diesel 0,2006 42.252 8.475,751 
Agua 31,9071 24,174 771,322 
Aire 112,381 3,209 360,72 

  Total Flujo exergía entrante 
(kJ/s) 126.125,6332 

 

 

La exergía útil se determino en la sección anterior: 

௫௨ܧ  ൌ  ݏ/ܬ݇ 43.751,8993 

 
La exergía recuperable es la contenida en los humos de combustión y el 

condensado. Se muestran en la tabla 4.34: 

 
Tabla 4.34. Flujos de exergía recuperables de la propuesta N° 3. 

Flujos recuperables Flujo másico 
(kg/s) 

Exergía especifica 
(kJ/kg) 

Flujo 
exergético 

(kJ/s) 
Humos de combustión en 

calderas bagaceras 123,847 42,993 5324.554 

Humos de combustión en la 
caldera 4 3,79 52,014 197,164 

Condensado Calculado en la sección 4.3.2 62,274 

  Total Flujo exergía 
recuperable (kJ/s) 5583,992 

 

 

Al sustituir en la ecuación 2.16 los valores de las tablas 4.33 y 4.34, y los 

flujos de exergía útil del sistema, y despejar, se obtiene: 

௥௥ܫ ൌ  ݏ/ܬ݇  76.789,7419

 



CAPÍTULO 4 

115 
 

Así, el valor de la eficiencia exergética se calcula por medio de la ecuación 

2.15:  

ூூߟ ൌ 39,11% 
 

Los ahorros en combustible fósil debido al cambio de diesel y bagazo por 

sólo este último ya fueron estimados en la propuesta anterior.  

Por otra parte siendo el flujo másico de combustible 15,661 kg/s, se tendría 

un exceso de bagazo, al 50% de humedad, de 8,421 kg/s lo cuales pueden 

ser comercializados en otros centrales o almacenados para el tiempo 

“muerto” (donde no se muele caña de azúcar).  

 

44..55..33    AA  mmeeddiiaannoo  ppllaazzoo..  AAcccciióónn  ssoobbrree  llooss  cciirrccuuiittooss  ddeell  pprroocceessoo.. 

RReeeemmppllaazzoo  ddee  vváállvvuullaa  rreedduuccttoorraa  ddee  pprreessiióónn  ppoorr  uunn  ttuurrbboo--ggeenneerraaddoorr  yy  

rreeeemmppllaazzoo  ddee  ttuurrbbiinnaass  eenn  ccuucchhiillllaass  yy  bboommbbaass  ppoorr  mmoottoorreess  eellééccttrriiccooss..  

((PPrrooppuueessttaa  NN°°  44))..  

Esta propuesta consiste en sustituir la válvula que reduce la presión de vapor 

de alta (3.032 kPa) hasta 184 kPa (vapor de baja), por un turbo-generador, 

de manera de aprovechar el potencial energético que se está desperdiciando 

en dicha reducción. Además, esto compensaría la energía eléctrica 

necesaria para utilizar motores eléctricos, en lugar de turbinas, en las 

cuchillas de las picadoras, en las bombas de inyección, en la bomba de 

alimentación y en el ventilador del tiro inducido de la caldera N° 1. 

Para comenzar con el desarrollo de esta propuesta, se determinará la 

energía eléctrica adicional que demandaría el uso de motores eléctricos en 
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los equipos y máquinas ya mencionadas, a continuación se desglosa el 

consumo eléctrico por equipo y se obtiene la sumatoria: 

ሶܹ ௖௨௖௛௜௟௟௔ ൌ  ݏ/ܬܭ 1.463,07

ሶܹ ஻஺ ൌ  ݏ/ܬܭ 178,588

ሶܹ ஻ூ ൌ  ݏ/ܬܭ 1.083,69

ሶܹ ்ூ ൌ ܬܭ242,099 ൗݏ  

Haciendo la sumatoria se obtiene: 

ሶܹ ்௢௧௔௟ିா௤௨௜௣ ൌ  ݏ/ܬܭ 2.967,43

 

Sumando el resultado anterior con la demanda eléctrica actual, la cual es de 

3.160 kJ/s (dos turbo-generadores de 1.580 kJ/s cada uno), se obtiene la 

energía eléctrica necesaria para abastecer los requerimientos de la 

propuesta planteada: 

ሶܹ ்௢௧௔௟ ൌ  ݏ/ܬ݇ 6.127,43

 

Al eliminar el uso de turbinas en los equipos y máquinas mencionadas, el 

flujo másico de vapor en la sección de alta presión sería: 

  ሶ݉ ௩௔௣.೎/೟ೠೝ್೚ ൌ 8,2876
݇݃
ݏ  

ሶ݉ ௩௔௣.೘೚೗೔೙೚ೞ ൌ 7,4100
݇݃
ݏ  
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Lo que da un total de: 

ሶ݉ ௩௔௣ି௔௟௧௔ ൌ  ݏ/݃݇ 15,6976

 

Sin embargo, la demanda de vapor de baja presión (demanda de la fábrica) 

es de 30,9778 kg/s, por lo que con la nueva distribución de la red de vapor 

de alta presión se genera un déficit de 15,2802 kg/s, ya que todo el vapor de 

descarga de las turbinas, que se distribuye a la fábrica como vapor de baja 

presión, es igual a la admisión de las mismas (demanda de vapor de alta), 

esto obliga hacer pasar 15,2802 kg/s de vapor por la turbina que 

reemplazará a la válvula reductora, esto se traduce en el uso de una turbina 

de gran capacidad en relación a la capacidad de las turbinas existentes en la 

planta. Tal hecho se demuestra a continuación: 

De la ecuación 4.14: 

ሶܹ ௚௘௡௘௥௔ௗ௔ ൌ ሶ݉ ௩௔௣೏೐೘ೌ೙೏ೌ೏೚ሺ݄௘ െ ݄௦ି௦ሻ. .௧ߟ .௠ߟ  ௚ߟ

 

Introduciendo los valores de flujo másico, las entalpías de la tabla 4.2 y las 

eficiencias de la tabla 4.3 se tiene: 

ሶܹ ௚௘௡௘௥௔ௗ௔ ൌ 14,3570 · ሺ3.228,3846 െ 2.608,0340ሻ · 0,65 · 0,985 · 0,96 

ሶܹ ௚௘௡௘௥௔ௗ௔ ൌ 5.826,222
ܬ݇
ݏ  

 

Para evitar el uso de una turbina de esta capacidad, se plantea aumentar la 

potencia de los dos turbo-generadores que existen, y además, poner en 

operación el tercero que actualmente permanece apagado. De esta manera 
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el vapor será distribuido de manera equitativa y se aprovecharía de una 

mejor manera la capacidad de generación de potencia instalada. Con los tres 

turbo-generadores trabajando a 2.000 kW cada uno (80% de su capacidad 

nominal), el consumo de vapor, para cada turbina, será: 

  ሶ݉ ௩௔௣.೎/೟ೠೝ್೚ ൌ
2.000

ሺ3.228,3846 െ 2.608,0340ሻሺ0,65ሻሺ0,985ሻሺ0,96ሻ 

  ሶ݉ ௩௔௣.೎/೟ೠೝ್೚ ൌ 5,2453
݇݃
ݏ  

 

Para las tres turbinas: 

ሶ݉ ௩௔௣ି்ீ ൌ 15,7360
݇݃
ݏ  

 

Con los tres turbo-generadores conectados y las turbinas de los seis molinos 

el consumo de vapor de alta presión será: 

  

ሶ݉ ௩௔௣ି௔௟௧௔ ൌ 15,736 ൅ 7,4100 ൌ 23,1460
݇݃
ݏ  

 

De esta manera, el flujo másico de vapor que compensará la demanda de 

vapor de baja presión (demanda de la fábrica), pasando por la turbina de un 

turbo-generador, en lugar de una válvula, sería la diferencia entre el 

consumo de vapor de baja presión y el nuevo consumo de vapor de alta 

presión: 

ሶ݉ ௩௔௣೟ೠೝ್೚షర ൌ 30,9798 െ 23,1460 ൌ 7,8318
݇݃
ݏ  
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Este flujo másico de vapor producirá la siguiente cantidad de energía en una 

turbina: 

ሶܹ ௚௘௡௘௥௔ௗ௔ ൌ ሺ7,8318ሻሺ3.228,3846 െ 2.608,0340ሻሺ0,65ሻሺ0,985ሻሺ0,96ሻ 

ሶܹ ௚௘௡௘௥௔ௗ௔ ൌ 2.986 ܹ݇ 

 

Haciendo la sumatoria de la potencia generada por los tres turbo-

generadores existentes, con la de la turbina que reemplazará a la válvula, se 

tendrá una producción de energía eléctrica de 8.986 kW, cantidad de energía 

que satisface los consumos eléctricos de la planta, los existentes y los 

agregados con esta propuesta, quedando un excedente de energía que 

puede ser entregado a la red de distribución de energía eléctrica local. 

Sumando la potencia generada por los turbo-generadores a la potencia 

consumida en los molinos, se obtiene el trabajo útil producido bajo las 

condiciones actuales: 

     
ሶܹ ்ீ ൌ 8.986 ܹ݇ 
ሶܹ ெ௢௟ ൌ 2.884 ܹ݇ 

ሶܹ ௨ ൌ 11.870 ܹ݇ 

 

El calor generado es el calor que se tiene en las condiciones actuales 

(secciones 4.1.1 y 4.1.2), y el calor útil es el que demanda la fábrica, 

entonces sustituyendo en la ecuación 2.15, se tiene: 

   

ூߟ ൌ 12,80% 
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Para determinar la eficiencia exergética de esta propuesta es necesario 

calcular la variación de exergía útil que se genera al modificar la distribución 

de turbinas en la sección de alta presión, manteniéndose los flujos útiles de 

la sección de baja presión y hacia el secador. Esto se muestra en la tabla 

4.35: 

Tabla 4.35. Flujos de exergía útiles de la propuesta N° 4. 
Flujos Útiles Flujo exergético (kJ/s)
Alta presión 3.3873,561 

Secador 169,0224 
Baja presión 17.295,519 

Total flujo de exergía útil 51.185,10 
 

 
Los flujos de exergía recuperable y de entrada al sistema son los mismos 

que se tienen en las condiciones actuales de operación (sección 4.3.2), así, 

la ecuación 2.16 permite calcular las pérdidas debido a las irreversibilidades 

una vez sustituidos los valores de las tablas 4.34 y 4.35, así como la exergía 

recuperable, y despejar: 

௥௥ܫ ൌ  ݏ/ܬ݇ 137.067,227
 

Así, el valor de la eficiencia exergética se calcula por medio de la ecuación 
2.15:  

ூூߟ ൌ 38,08% 
  

RReeeemmppllaazzoo  ddee  vváállvvuullaa  rreedduuccttoorraa  ddee  pprreessiióónn  ppoorr  uunn  ttuurrbboo--ggeenneerraaddoorr  yy  

rreeeemmppllaazzoo  ddee  ttuurrbbiinnaass  eenn  ccuucchhiillllaass  yy  bboommbbaass  ppoorr  mmoottoorreess  eellééccttrriiccooss,,  

rreeppaarraacciióónn  ddee  ffuuggaass  yy  mmaanntteenniimmiieennttoo  ddee  ccaallddeerraass  mmiixxttaass  ((PPrrooppuueessttaa  NN°°  55))..  

La eficiencia energética de esta propuesta se calcula a partir del trabajo 

producido con la incorporación de una turbina que sustituya a la “válvula 12”  
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y la eliminación de turbinas en bombas y cuchillas, el calor útil que se 

consume en la fábrica y el calor de combustión que se obtiene al reparar 

fugas y hacer mantenimiento a las calderas, tal que se pueda utilizar bagazo 

al 50% de humedad como único combustible es las calderas N° 1, N° 2 y N° 

3: 

ூߟ ൌ 35,91%  

 

La eficiencia de segunda ley se determina en función de los flujos 

exergéticos entrantes, útiles y los recuperables, en este orden se presentan 

las tablas 4.36, 4.37 y 4.38 con los valores determinados para dichos flujos. 

 

Tabla 4.36. Flujos  de exergía entrantes al sistema de la propuesta N° 5. 
Flujos 

entrantes 
Flujo másico 

(kg/s) Exergía especifica (kJ/kg) Flujo exergético 
(kJ/s) 

Bagazo  15,661 7.440 116.517,84 
Diesel 0,2006 42.252 8475,751 
Agua 31,9071 24,174 771,322 
Aire 112,795 3,209 361,959 

  Total Flujo exergía entrante 
(kJ/s) 126.126,5722 

 

 

Por otro lado existirá un mayor aprovechamiento exergético en la sección de 

alta, esto se puede detallar al observar la tabla 4.37, en comparación al flujo  

de exergía útil en la sección de alta para las propuestas anteriores: 

 
Tabla 4.37. Flujos de exergía útiles de la propuesta N° 5. 

Flujos Útiles Flujo exergético (kJ/s) 
Alta presión 33.873,561 

Secador 169,0224 
Baja presión 17295,519 

Total flujo de exergía útil 51.338,102 
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Finalmente, los flujos recuperables estarán constituidos por los humos de 

combustión así como por el condensado producido en la red, ver tabla 4.38: 

 
Tabla 4.38. Flujos de exergía recuperable de la propuesta N° 5. 

Flujos recuperables Flujo másico 
(kg/s) 

Exergía especifica 
(kJ/kg) 

Flujo 
exergético 

(kJ/s) 
Humos de combustión en 

calderas bagaceras 128,847 42,993 5.539,519 

Humos de combustión en la 
caldera 4 3,79 52,014 197,164 

Condensado Calculado en la sección 4.3.2 62,274 

  Total Flujo exergía 
recuperable (KJ/s) 5.798,926 

 

 

Al sustituir los valores de las tablas 4.36, 4.37 y 4.38, en la ecuación 2.16, y 
despejar, se obtiene: 

௥௥ܫ ൌ  ݏ/ܬ݇ 68.989,5437

 

Así, el valor de la eficiencia exergética se calcula por medio de la ecuación 

2.18: 

ூூߟ ൌ 45,3% 

 

44..55..44    AA  llaarrggoo  ppllaazzoo..  AAcccciióónn  ssoobbrree  llooss  pprriinncciippiiooss  ddee  llooss  pprroocceessooss..  

En este caso las inversiones son mayores, resultado de investigaciones 

detalladas las cuales llevan a la búsqueda de tecnologías complejas o 

desarrollo de las mismas, en las que es pieza fundamental la consideración 

de la calidad de la energía (exergía). Estas acciones no  implican 

modificaciones en las especificaciones de los productos obtenidos de los 
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procesos pero si una modificación de los procesos, así como de las materias 

primas en caso de ser necesario. En este sentido se propone el secado del 

bagazo aprovechando los humos de combustión de las calderas, las cuales 

sólo producen el vapor demandado por el proceso y operan con una 

eficiencia de 30,05%. Es decir, que para la puesta en marcha de esta 

propuesta es necesario haber implementado las acciones planteadas en las 

propuestas anteriores. 

 

SSeeccaaddoo  ddeell  bbaaggaazzoo  aa  ppaarrttiirr  ddeell  uussoo  ddee  llooss  hhuummooss  ddee  ccoommbbuussttiióónn  ppaarraa  llaa  
mmeejjoorraa  ddeell  mmiissmmoo  ccoommoo  úúnniiccoo  ccoommbbuussttiibbllee..  ((PPrrooppuueessttaa  NN°°  66))..  
 
Después de haber visto que al combinar propuestas, o al aplicar propuestas 

de un nivel superior después de haber aplicado las del nivel anterior, se 

obtienen mejores resultados desde el punto de vista de la eficiencia del 

sistema, en esta propuesta se incluye todo el aporte de las propuestas 

anteriores, a saber: reparación de fugas de vapor, mantenimiento de 

calderas para utilizar bagazo de caña al 50% como único combustible y 

reemplazo de válvula reductora de presión por un turbo-generador y 

reemplazo de turbinas por motores en cuchillas y bombas.  

Siendo el bagazo de caña unos de los dos combustibles empleados 

actualmente para la generación de vapor en la empresa, resulta conveniente 

formular propuestas que permitan mejorar su desempeño. En este sentido se 

distingue entre otras medidas, operaciones que permitan reducir la humedad 

en el mismo y consecuentemente mejorar la producción de calor de 

combustión por unidad de masa. Trabajos realizados por Grobart en 1973, 

Martínez en 1988 y Santillán en 2002, entre otros, indican que la humedad 

en el bagazo al salir de la molienda (presenta una humedad promedio de 

50%) puede ser disminuida a valores de hasta 30%, que procuren mejores 
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condiciones térmicas en la combustión y consecuentemente aumento en la 

eficiencia del sistema bajo estudio [7]. En estas investigaciones se hizo uso 

de secadores rotatorios, donde se emplea aire como fluido para absorber la 

humedad en el bagazo, el aire es previamente calentado con humos de 

combustión provenientes de las mismas calderas bagaceras. 

Se estima que el bagazo con humedad de 30% tiene un poder calorífico 

superior de 13.500 kJ/kg [4], valor con el cual se calcula la entalpia de 

formación, ver ecuación 2.18: 

ሶ݄௙ ൌ  െ22.506,45 ݈݇݋݉݇/ܬ 

 

El análisis de la combustión permite estimar la cantidad de bagazo a 

humedad de 30% que es necesario alimentar en las calderas funcionando 

con una eficiencia de 30,05%. Se parte de la ecuación de combustión del 

bagazo, con un valor de exceso de aire ߣ ൌ 1,3 [21]: 

ଵ଴,଺ଷܪ଺ܥ ସܱ,ଶଵ ൅ 8,5247ܱଶ ൅ 32,053 ଶܰ   
՜ ଶܱܥ6 ൅ 1,9672ܱଶ ൅ 32,053  ଶܰ ൅

 ଶܱ                                            …(4.56)ܪ5,315

 

En la tabla 4.39 se muestran las entalpías de los productos y reactantes para 

la producción de bagazo a 30% de humedad.  

La entalpía de formación del agua (H2O) dependerá de la fase en la que se 

encuentre, para conocer esto se verifica la temperatura del punto de rocío de 

los humos de combustión mediante la siguiente expresión (Ver ecuación 

2.24): 
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ுܰమை

்ܰ௢௧௔௟
ൌ ௩ܲ

்ܲ௢௧௔௟ ൌ ௔ܲ௧௠
ൌ

5,315
6 ൅ 1,9672 ൅ 32,053 ൅ 5,315 

֜ 0,1172 · 100݇ܲܽ ൌ ௩ܲ ൌ 11,7232 ݇ܲܽ 

Luego,  

௣ܶ௥ ൌ ௦ܶ௔௧@ ௩ܲ
்௔௕௟௔௦ ௗ௘ ௉௥௢௣௜௘ௗ௔ௗ௘௦
ሱۛ ۛۛ ۛۛ ۛۛ ۛۛ ۛۛ ۛۛ ۛۛ ۛሮ ௣ܶ௥ ؆  ܥ46°

 

Como la temperatura de los humos es aproximadamente de 220°C [21], 

entonces el agua está en fase gaseosa, y la entalpía de formación 

correspondiente a este estado es la que se muestra en la tabla. 

 
 

Tabla 4.39. Entalpías de productos y reactantes para bagazo al 30% de humedad como 
único combustible. 

REACTANTES @ 298 K 

Sustancia Moles ࢎሶ  ࢌ
(kJ/kmol) 

ઢࢎሺ۽܂ି܂ሻ 
(kJ/kmol) ࢒࢕ࡹ ൈ ൫ࢎሶ ࢌ ൅ ઢࢎ൯ 

C6H10,63O4,21 1 -22.506,45 0 -22.506,45 
02 8,5247 0 0 0 
N2 32,053 0 0 0 

Total HR (kJ/kmol)=     -22.506,45 
PRODUCTOS @ 493 K 

CO2 6 -393.520 17.991,6 - 9.364 -2.313.109,2 
O2 1,9672 0 14.988,4 – 8.628 -1.249.778,136 
N2 32,053 0 14.787,5 – 8.669 11.549,431 

H2O 5,315 -241.820 17.075,1 – 9.904 182.855,954 
Total HP (kJ/kmol)=           -3.368.481,95 

 
 

 

Ahora se determina el calor de reacción: 

തோݍ ൌ െ3.368.481,95—ሺെ22.506,45ሻ ൌ െ3.390.987,45 ݈݇݋݉݇/ܬ 

 

Por unidad de masa: 

ோݍ ൌ െ20932,02 ݇ܬ/݇݃ 
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Por otro lado el calor liberado en la combustión en las calderas es el 

determinado una vez reparadas las fugas de vapor y realizado 

mantenimiento a las mismas  (ver sección 4.5), ya que previamente se 

determinó que el no hacerlo implicaría llevar a cabo el secado de bagazo 

hasta una humedad de 0% lo cual es inviable con los métodos de secado de 

bagazo existente: 

ሶܳ ௖ ൌ  ݏ/ܬ݇ 235.378,45

 

Esto permite estimar la cantidad de bagazo necesario en las calderas 

bagaceras, mediante la ecuación 4.54: 

ሶ݉ ௖௢௠௕௨௦௧௜௕௟௘ ൌ  ݏ/݃ܭ 11,2448

 

La eficiencia energética producto de esta propuesta será (ver ecuación  

4.57): 

ߟ ൌ ொሶೠାௐሶ ೠାொሶ೓ೠ೘೚ೞ
ொሶ೎

                                             …(4.57) 

 

Donde el calor útil en el proceso productivo se determino en la sección 4.1: 

ሶܳ ௨ ൌ  ݏ/ܬ݇ 72.661,69

Igualmente la potencia útil: 

ሶܹ ௨ ൌ  ݏ/ܬ݇ 11.870,204

 

Y el calor recuperable de los humos se estima a través de la ecuación 4.58: 
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ሶܳ ௛௨௠௢௦ ൌ ሶ݉ ௛௨௠௢௦ሺܥ௣ሻሺ ௛ܶ௨௠௢௦ െ ௣ܶ௥ሻ                       …(4.58) 

 

Donde el flujo de humos es función de la cantidad de combustible alimentado 

a las calderas y de la relación aire combustible calculada en la sección 4.3.2, 

ver tabla 4.40. 

 
Tabla 4.40. Flujo de combustible, aire y humos de combustión para la propuesta N° 6. 

ሶ࢓  ࢋ࢒࢈࢏࢚࢙࢛࢈࢓࢕ࢉ ࢙/ࢍ࢑ ሶ࢓ ࢋ࢘࢏ࢇ ࢙/ࢍ࢑ ሶ࢓  ࢙/ࢍ࢑ ࢙࢕࢓࢛ࢎ

Calderas bagaceras 10,4455 75,4692 85,9147 

Caldera N° 4 0,2006 3,5900 3,7906 

 
 

Donde la relación aire combustible para la combustión del bagazo es 

determinada a partir de la ecuación general de combustión y la ecuación 

2.25: 

௠௔௦௔ܥ/ܣ ൌ 7,225 

 

Por otro lado el calor específico para los humos de combustión en las 

calderas bagaceras a la temperatura de salida de los mismos (220°C), se 

determina a partir de la metodología empleada en la sección 4.3.1 haciendo 

uso de las ecuaciones 4.43, 4.44 y 4.45, este valor es aproximadamente: 

௣ሺరవయ ಼ሻܥ ൌ 1,1008  ܬ݇ ⁄ܭ ݃݇  

 

Análogamente para los humos de la caldera N° 4 el calor específico es: 

௣ሺఱయయ ಼ሻܥ ൌ 1,1067  ܬ݇ ⁄ܭ ݃݇  
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Se determina la cantidad de calor recuperable en los humos de todas las 

calderas para la propuesta hecha: 

ሶܳ ௛௨௠௢௦ ൌ 16.456,0428
ܬ݇
ݏ ൅  889,3520

ܬ݇
ݏ  

ሶܳ ௛௨௠௢௦ ൌ  ݏ/ܬ݇ 17.345,3948

Sustituyendo en la ecuación 4.57, se tiene: 

ூߟ ൌ 43,28% 

 

Para el cálculo de la eficiencia exergética se tienen los flujos entrantes y 
útiles que se presentan las tablas 4. 41, 4.42, respectivamente:  

 

Tabla 4.41. Flujos de exergía entrantes al sistema de la propuesta N° 6. 
Flujos 

entrantes 
Flujo másico 

(kg/s) Exergía especifica (kJ/kg) Flujo exergético 
(kJ/s) 

Bagazo  11.244 7440 83.655,36 
Diesel 0,2006 42252 8475,751 
Agua 31,9071 24,174 771,322 
Aire 116,385 3,209 373,479 

  Total Flujo exergía entrante 
(kJ/s) 93.275,912 

 

 
Tabla 4.42. Flujos de exergía útiles de la propuesta N° 6. 

Flujos Útiles Flujo exergético (kJ/s)
Alta presión 33873,561 

Secador 169,0224 
Baja presión 17.295,5191 

Total flujo de exergía útil 51.338,1025 
 

 
Por otro lado los flujos recuperables estarán constituidos por los humos de 
combustión así como por el condensado producido en la red, ver tabla 4.43: 
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Tabla 4.43. Flujos de exergía recuperables de la propuesta N° 6. 
Flujos 

recuperables 
Flujo másico 

(kg/s) Exergía especifica (kJ/kg) Flujo exergético 
(kJ/s) 

Condensado Calculado en la sección 4.3.2 62,274 

  Total Flujo exergía 
recuperable (kJ/s) 62,274 

 

 

Así, al sustituir los valores de las tablas 4.41, 4.42 y 4.43, en la ecuación 
2.16, y despejar, se obtiene: 

௥௥ܫ ൌ  ݏ/ܬ݇ 41.481,202
 

Así, el valor de la eficiencia exergética se calcula por medio de la ecuación 
2.18: 

ூூߟ ൌ 55,52% 

 
La sustitución por completo del combustible mixto actualmente empleado por 

bagazo seco al 30% implica un ahorro de combustible fósil de: 

1,5529 
݃ܭ
ݏ ൌ  ܽݎ݂ܽݖ/ݏ݋ݎݐ݈݅  28.412.589,18

 

Por otra parte siendo el flujo másico de combustible 11,24 kg/s que se 

tendría un exceso de bagazo de 12,579 kg/s (195.562,5981 Ton/zafra), los 

cuales pueden ser comercializados, o almacenados para el tiempo “muerto”. 
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44..55..55    MMuuyy  llaarrggoo  ppllaazzoo..  AAcccciióónn  ssoobbrree  eell  oobbjjeettiivvoo  ttééccnniiccoo  ssoocciiaall  ddeell  pprroocceessoo..  

Este tipo de acciones van enfocadas más allá del alcance de un programa de 

ahorro de energía en cualquier industria y sólo pueden ser realizadas a muy 

largo plazo como resultado de las políticas y estrategias energéticas globales 

a nivel nacional. Se trata de modificar la concepción misma de los productos 

que se generan en las plantas industriales así como la visión sobre los usos 

de la energía por parte de la población en general. La idea es optimizar 

integralmente los procesos en general (industriales y sociales) creando 

propuestas económicamente rentables y ecológicamente sustentables.  

 

4.6 Análisis de resultados 

Como consecuencia de la aplicación del análisis exergético al sistema de 

vapor del central se obtuvieron los resultados siguientes: 

Al reparar las fugas de vapor en el sistema la eficiencia energética 

aumentaría hasta un 16,29%, lo cual representa una mejora de 3,89% con 

respecto a la situación actual, ya que una disminución en la cantidad de 

vapor generado en las calderas requiere de menor consumo energético 

manteniendo los requerimientos actuales del central. Mientras que la 

eficiencia exergética aumenta hasta 38,97%, mejorando un 4.53%, 

observándose así que el vapor que se fuga por las tuberías posee cierto 

contenido exergético que puede ser aprovechado. 

Mejorando la eficiencia de las calderas mixtas a través del mantenimiento, 

para utilizar bagazo al 50% de humedad como combustible único, se logra 

aumentar la eficiencia energética hasta 27,17%, por el hecho de que se 

disminuye aún más el consumo de energía manteniendo los requerimientos 

del central. Ahora bien, la eficiencia exergética aumenta hasta 36,72%, 
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2.25% menos que la propuesta anterior, lo que indica que aunque se reduce 

el gasto energético, sigue existiendo un potencial energético 

desaprovechado.  

En base a los resultados de las dos propuestas anteriores, se formuló la 

combinación de ambas, con lo cual se pudo mejorar la eficiencia energética 

hasta 34,87% y la exergética hasta 39,11%, siendo estos valores de 

eficiencias los máximos que podrían obtenerse dentro de un segundo nivel 

del plan de ahorro de energía propuesto para este sistema.   

Al pasar a la tercera etapa del plan de ahorro de energía, se observó que al 

modificar el sistema de vapor, replanteando el uso de las turbinas, se obtuvo 

une eficiencia energética de 12,8%, esto no representa una mejora 

apreciable en relación con la situación actual, este resultado se debe a que a 

pesar de aumentar la salida deseada sigue existiendo una gran entrada 

requerida (en términos de energía). La eficiencia exergética aumentó hasta 

38,08%, ya que el flujo de exergía útil es mayor que antes de aplicar la 

propuesta. 

Cuando se combinan las propuestas de segundo nivel del plan con la del 

tercero, se obtienen resultados mucho mejores. Este hecho ya se había 

evidenciado al combinar dos propuestas referentes al mantenimiento del 

sistema. En este caso se está aumentando la energía aprovechada, y al 

mismo tiempo, disminuyendo el consumo, por esto la eficiencia energética 

aumenta hasta 35,91%. La eliminación de fugas, la disminución en el 

consumo de combustible y el aprovechamiento del potencial energético, 

combina los efectos de utilización de flujos de exergía recuperable, 

disminución de flujos de exergía entrante y aumento del flujo de exergía útil, 

es por ello que la eficiencia exergética aumenta hasta 45,3%. 



Desarr

132 
 

Al lleg

que fu

propu

propu

aume

En las

las ef

y pér

actua

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

rollo de la Inv

gar al cuar

uera posibl

uesta del s

uestas de lo

entó hasta 4

s figuras 4.

iciencias en

rdidas por 

l del sistem

0,00%

5,00%

10,00%

15,00%

20,00%

25,00%

30,00%

35,00%

40,00%

45,00%

50,00%

vestigación 

rto nivel de

le, desde e

secado del 

os niveles a

43,28%, y la

8, 4.9, 4.10

nergéticas, 

irreversibil

ma de vapor

Figu

%

%

%

%

%

%

%

%

%

%

%

EF

AC

el plan de a

el punto de

bagazo, e

anteriores. 

a exergétic

0 y 4.11, se

eficiencias

idades, res

r, como par

ura 4.8. Eficie

ICIENCIA

CTUAL P1

ahorro de e

e vista técn

era necesa

De esta ma

a hasta 55,

e presentan

s exergética

spectivame

ra las difere

encias energé

 

 

PROPUEST

AS ENER

P2 P3

energía se 

nico, la imp

ario haber 

anera la efi

,52%.      

n gráficas d

as, consum

ente, tanto 

entes propu

éticas. 

TAS

RGÉTICAS

P4 P5 P

observó qu

plementació

cumplido 

iciencia ene

donde se ob

mos de com

para la s

uestas plan

S

P6

ue para 

ón de la 

con las 

ergética 

bservan 

bustible 

ituación 

teadas. 



 

0,00%

10,00%

20,00%

30,00%

40,00%

50,00%

60,00%

0

5

10

15

20

25

kg/s

EF

AC

ACTUAL

CON

Figura 4.9

Figura 4.10.

ICIENCIA

CTUAL P1

P1 P2

NSUMO

BA

9. Eficiencias 

 

 Consumos d

PROPUEST

AS EXER

P2 P3

2 P3

O DE COM

AGAZO GAS

exergéticas.

de combustibl

TAS

GÉTICAS

P4 P5 P

P4

MBUSTIB

S‐OIL

le. 

S

P6

P5 P

BLE

CAPÍTULO

1

 

 

 

 

  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

P6

O 4 

133 

 



Desarr

134 
 

rollo de la Inv

F

0

20000

40000

60000

80000

100000

120000

140000

160000

kJ/s

vestigación 

Figura 4.11. P

PERD
IR

ACTUA

Pérdidas de e

DIDAS DE
RREVERS

AL P1 P2

exergía por ir

E EXERGÍ
SIBILIDAD

2 P3 P4

reversibilidad

ÍA POR 
DES

P5 P6

des. 



135 
 

 

CCoonncclluussiioonneess  yy  RReeccoommeennddaacciioonneess

 

Conclusiones. 
 
Con el planteamiento de las propuestas para el ahorro de energía se logró 

establecer más claramente la diferencia entre el análisis energético y el 

exergético. En el caso de las propuestas N° 1 y N° 2, queda claro la diferencia 

entre cantidad y calidad de la energía, ya que a pesar de haber disminuido el 

consumo energético en la propuesta N° 2, no se prestaba atención a las fugas 

de vapor lo que implica un desaprovechamiento de energía con alto potencial 

para producir trabajo. En este orden de ideas, en la propuesta N° 4 existe un 

incremento en el aprovechamiento de la exergía, a pesar de mantener altos 

niveles de consumo energético, luego en la propuesta N° 5 se ve el efecto que 

tiene sobre el sistema disminuir la cantidad de energía requerida y aumentar 

el aprovechamiento de la calidad de la misma. A partir de estos resultados se 

puede concluir que para obtener mejoras en la eficiencia de los sistemas es 

necesario aplicar tanto el análisis energético como el exergético.  

La reparación de fugas y mantenimiento a sistemas generadores de vapor 

representan un punto importante a la hora de mejorar la eficiencia de los 

sistemas. Ya que en estos sectores se tienen flujos de energía con alta 

calidad debido a las altas presiones y temperaturas.  
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A pesar de que desde el punto de vista de ahorro de energía el cambio de 

turbinas por motores eléctricos para accionar equipos rotativos, no demuestra 

grandes beneficios, desde el punto de vista de mantenimiento implica una 

mejora logística que disminuye los costos asociados. 

En la manera en cómo se formulan las propuestas se evidencia que un plan 

de ahorro de energía da mayores beneficios al ser aplicado en etapas 

sucesivas, ya que las propuestas de alto nivel requieren de la implementación 

previa de las medidas tomadas en los primeros niveles del plan para que su 

aplicación sea factible. 

Debido a las grandes cantidades de energía empleadas en centrales 

azucareros, es necesaria la aplicación de análisis exergéticos a este tipo de 

industria en búsqueda de la optimización de sus sistemas. 

Durante el desarrollo del estudio exergético en el central se obtuvieron varias 

conclusiones acerca del uso de la biomasa como combustible, en primer lugar 

se concluyó que por su bajo poder calorífico, en comparación con el de los 

combustibles fósiles, es necesario que los sistemas posean altas eficiencias 

para que su uso sea viable. Además de esto, se concluye que por ser el 

bagazo de caña un residuo en el proceso productivo del azúcar es 

conveniente y de gran valor su utilización como combustible.  

Las propuestas formuladas no sólo tienen implicaciones energéticas, sino que 

también económicas y ecológicas, ya que al disminuir el consumo de 

combustible se disminuyen las emisiones contaminantes al ambiente y se 

invierten menos recursos, adicionalmente el uso de bagazo de caña como 

combustible no involucra la deforestación exagerada de los campos por lo 

cual es más amigable con el medio ambiente a diferencia de otros tipos de 

biomasa. 
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Recomendaciones.  
 
Para completar el estudio exergético en el central, se recomienda extender el 

análisis para el tiempo “muerto” y enmarcar las propuestas para el ahorro de 

energía para que puedan ser implementadas durante todo el año productivo. 

Incluir el vapor vegetal dentro del análisis exergético ya que este flujo se 

produce en grandes cantidades y por las propiedades termodinámicas que 

posee representa un flujo de exergía adicional. 

Realizar el diseño de un secador de bagazo neumático donde se usen los 

humos de combustión como fluido para calentar el aire. 

Realizar el análisis de factibilidad económica para las propuestas formuladas. 

Realizar estudios acerca de la factibilidad de producir energía eléctrica 

mediante el uso de bagazo de caña como combustible. Esta energía podría 

ser producida en plantas de generación de potencia externas a los centrales 

azucareros, o bien dentro de los mismos y entregar dicha energía al sistema 

eléctrico nacional. 
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