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1 Justificacion

El presente trabajo estudia como la necesidad de encontrar mejores formas de
tratamiento de los Residuos Solidos Urbanos (RSU), resultado del incremento
exponencial de generacion de residuos a nivel global, ha originado un sinnimero
de tratamientos con sus respectivas ventajas y desventajas.

Esto hace que el proyecto con el nombre “Generacion de un sistema piloto de
tratamiento de residuos soélidos organicos municipales (RSOM)” sea de tanta
trascendencia, ya que este puede significar una solucién viable para el problema
mundial de gestion de residuos y, de manera particular, puede resultar una
solucion adecuada para la critica problematica que sufre el area metropolitana del
Valle de México y municipios colindantes del Estado de México y Morelos.

Al haber planteado una posible solucion a esta problemética fue necesario
determinar el tipo de tratamiento que se utilizard en el proyecto. Por lo tanto,
después de hacer una revision bibliografica de los métodos de tratamiento de
RSOM, el proceso de digestion anaerobia (DA) destaca, estos es debido a que en
los ultimos afios ha demostrado ser un método eficiente para el tratamiento de los
RSOM. A patrtir de haber seleccionado la digestion anaerobia como el proceso a
utilizar en la Planta Piloto se analizaron los distintos tipos de DA para poder
justificar la eleccién del sistema humedo de una etapa que sera utilizado en la PP.

Después de seleccionar un tratamiento para los RSOM se estudiaron las variables
de influencia dentro del proceso de DA. Entre los pardmetros esenciales del
proceso de DA la temperatura es uno de los de mayor importancia ya que la
eficiencia del proceso depende en gran medida de él. Por ello, este parametro es
en el cual el presente trabajo se enfoca principalmente, ya que al garantizar que
este se encuentre en el rango mesofilico dentro del biodigestor se lograra
optimizar el sistema térmico de la PP.

Conociendo el problema a solucionar y el estado del arte de los sistemas de DA se
propone una optimizacién del sistema a partir de un recubrimiento aislante para
diversos elementos del sistema térmico. De manera paralela se determinaron las
especificaciones de equipos del sistema de calentamiento para asegurar con ello
un adecuado funcionamiento del proceso de DA de la PP.
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2 Objetivos

21 GENERAL

Desarrollar la ingenieria conceptual y basica para el disefio de un sistema que
mantenga la materia prima a la temperatura adecuada dentro del biodigestor en
una planta piloto de digestién anaerobia (DA) para FORSU.

22 PARTICULARES

e Establecer propuestas viables para la optimizacion del sistema térmico de
la PP de DA.

e Determinar la carga térmica que debe poseer el calentador para satisfacer
las necesidades del sistema.

e Establecer propuestas viables a nivel de ingenieria conceptual y basica,
para el disefio de un sistema intercambiador de calor que mantenga la
materia prima a la temperatura adecuada dentro del biodigestor en una
planta piloto de digestion anaerobia (DA) para FORSU.
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3 Antecedentes

3.1 PROBLEMATICA DE LOS RESIDUOS SOLIDOS URBANOS

Actualmente las ciudades del mundo generan aproximadamente 1,300 millones de
residuos solidos por afo y para el afio 2025 se ha proyectado que esta cifra
alcance los 2,200 millones de residuos solidos por afio (Hoornweg, 2012).

En el afio 2002 habia 2,900 millones de habitantes de las ciudades los cuales
generaban 0.64 [kg] de RSU per capita por dia (esto es 680 millones de toneladas
por afio). Segun (Hoornweg, 2012) se estima que ahora hay 3,000 millones de
habitantes urbanos los cuales generan 1.2 [kg] de RSU per capita por dia.

Al observar estas cifras se pueden observar las repercusiones globales que
ocasiona el crecimiento vertiginoso de los residuos. Los residuos sélidos son una
gran fuente de gas metano, uno de los gases de efecto invernadero con mayor
potencial de calentamiento global, por ello la gestion deficiente de estos ha
producido un fuerte impacto en el ambiente con un consecuente costo ecoldgico-
energeético.

Los RSU son uno de los contaminantes locales mas nocivos; los residuos soélidos
gue no son recolectados son la causa principal de inundaciones en las ciudades,
asi como el principal contaminante del aire y del agua (Hoornweg, 2012). El
manejo de los RSU debe de contar con dos puntos esenciales: Una planeacion
integral de los residuos, desde su recoleccion, su transporte y su tratamiento; y un
sélido contrato social entre el gobierno y la comunidad.

Los RSU estan ligados de manera inherente a la urbanizaciéon y al desarrollo
econdémico. Conforme los paises se van urbanizando su riqueza economica va
aumentando. De igual manera cuando los estandares de vida y los ingresos
disponibles aumentan, el consumo de bienes y servicios lo hace de manera
paralela, lo cual resulta en el incremento correspondiente en la generacion de
RSU.

Situaciéon en México

Entre los problemas ambientales mas serios se encuentra el referente al aumento
excesivo de residuos sélidos. En nuestro pais es cada vez mas frecuente observar
la acumulacién de residuos sélidos alrededor de ciudades, carreteras, caminos
rurales y cuerpos de agua superficiales.

Los residuos sélidos urbanos (RSU) son los generados principalmente en los
hogares. El volumen estimado de generacion nacional de RSU crecio, entre 1997
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y 2008, alrededor de 28%, pasando de 29.3 a 37.6 millones de toneladas anuales
(SEDESOL, 2009). Asimismo la generacion per capita diaria crecido en el mismo
periodo de 840 a 970 gramos. En 2008, las entidades que generaron un mayor
volumen de RSU fueron el Estado de México (16.4% del total nacional para ese
afo), Distrito Federal (12.6%) y Jalisco (7.2%) (SEDESOL, 2009). En contraste, de
forma conjunta los estados de Colima, Baja California Sur, Campeche, Nayarit,
Tlaxcala, Zacatecas y Aguascalientes contribuyeron en conjunto con 5.1% a la
generacion de RSU (SEDESOL, 2009).

Opciones de tratamiento de residuos

El sector de la gestion de los residuos sigue una jerarquia que responde a
consideraciones de tipo financiero, ambiental y social. Dicha jerarquia se puede
observar en la Figura 1

Opcidon mas deseada

el
Reusar Aprovechamiento
de desechos

Reciclar
Recuperar -
(Digestion, compostaje)
Incineracion Disposicién
Relleno Sanitario de residuos

Tiradero Controlado

Opcién menos deseada
Figura 1. Jerarquia de tratamiento de los RSU (Hoornweg, 2012).

La parte superior de la piramide indica la mejor opcién para la disminuciéon de los
gases de efecto invernadero derivados de la gestion integral de los RSU, mientras
que en la parte inferior se encuentran la opcion menos deseada para la gestion de
residuos.

Con base en lo anterior, la descripcion de la jerarquia de los tratamientos de RSU
esta descrita a continuacion:
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e Aprovechamiento de desechos

Reducir el consumo y la produccién de los productos. De esta forma se reduciran
las emisiones de gases de efecto invernadero derivados de la creacion de dichos
articulos y al reducir la cantidad de RSU generados, de manera paralela se
reducirian los gases generados de su descompaosicion.

El reciclar los residuos sélidos trae como beneficio un menor volumen de RSU que
seran tratados en algun sitio de disposicion final.

Recuperar de los RSU fertilizante (compostaje) o energia eléctrica al quemar el
biogas producido (digestion anaerobia).

e Disposicion de residuos

Mediante la incineracion se puede reducir el volumen de los RSU hasta en un
90%, lo cual hace que la gestion de los mismos sea mas sencilla.

Confinar los residuos de los procesos antes descritos a un sitio donde el proceso
de generacion de biogas esté controlado (relleno sanitario), o confinar los residuos
a un sitio sin control del biogas generado (tiradero controlado).

Pero antes de profundizar en la gestion de los RSU es importante conocer el
impacto que tienen estos en el cambio climatico.

Los residuos y el cambio climéatico

Los gases de efecto invernadero producto de los RSU han adquirido una gran
importancia ya que se estima que estos representan el 5% (1,460 MtCO.e) del
total de los gases emitidos a nivel global (Hoornweg, 2012).

A nivel global el metano generado en los rellenos sanitarios equivale al 12% del
total de emisiones de este gas (APA 2006), el cual tiene un potencial perjudicial 21
veces mayor que el didxido de carbono, ademas es el gas de efecto invernadero
mas comun solamente superado por el dioxido de carbono.

Las emisiones de gases de efecto invernadero son uno de los principales
problemas que nos aqueja hoy como sociedad, por ello es una prioridad encontrar
soluciones para reducir sus emisiones utilizando medidas de control y prevencion.

Un ejemplo de prevencion para la reduccion de las emisiones de estos gases son
las medidas que ha tomado la Unién Europea, la cual ha logrado reducir sus
emisiones de 69 [MtCO2e] anuales en 1990 hasta 32 [MtCOZ2e] anuales en 2007
(ISWA, 2009).
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En la Tabla 1 las emisiones de metano y otros gases de efecto invernadero en
diversos paises incluido México:

Tabla 1. Emisiones de metano y de gases de efecto invernadero (Hoornweg,

2012).
Emisiones de _ Porcentaje de las
Emisiones de gases I,
metano de emisiones
. de rellenos , globales de
Pals sanitarios efecto invernadero metano de sitios
: (CO2, CH4, N2O) [Mt : o
y tiraderos CO, €] de disposicion
[MtCO.€] 2 final
Brasil 16 659 24 %
China 45 3,650 1.2 %
India 14 1,210 1.1 %
México 31 383 8.1 %

3.2 PLANTA PILOTO DE DA PARA TRATAMIENTO DE FORSU

Los objetivos principales del proyecto para la generacién de una planta piloto (PP)
de digestion anaerobia (DA) de manera general son: el aprovechamiento eficiente
de los RSU y sus subproductos para la ZMCM vy las areas conurbadas de la
ciudad de Cuernavaca y el Valle de Toluca.

3.2.1 DESCRIPCION DEL PROCESO
El proyecto considera la inclusion de un tratamiento biolégico anaerobio tipo
digestor anaerobio humedo para tratar una carga de 1 [;ta] de residuos solidos

organicos municipales (RSOM) triturados y diluidos los cuales seran alimentados
al biodigestor.

El biodigestor se calentara hasta a una temperatura de 37°C para garantizar una
operacion Optima, en la cual se asegura un ambiente idoneo para que las
bacterias anaerobias mesofilicas sean capaces de descomponer los RSOM vy
consecuentemente producir biogas de manera adecuada, el cual sera almacenado
en un Gasholder.

El rango de temperatura antes mencionado es alcanzado por medio del uso de un
sistema de calentamiento, el cual esta compuesto de un tanque de agua caliente,
un calentador de tipo casero y un intercambiador de calor de tipo serpentin. El
serpentin serd construido en acero inoxidable y transportara en su interior agua
caliente a 46 °C, la cual al pasar a través del biodigestor reducira su temperatura
hasta 42 °C. Debido a que el sistema de calentamiento sera un sistema cerrado,
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contara con un tanque de almacenamiento con capacidad maxima de 450 litros. El
biodigestor contara también con un agitador de paletas el cual tiene como una de
sus funciones homogenizar la temperatura dentro del reactor.

El funcionamiento del biodigestor se llevara a cabo en una sola etapa en
condiciones mesofilicas. La alimentacion y descarga se realizaran al mismo
tiempo para tratar de mantener un nivel estable en el tanque. La alimentacion sera
continua, al mismo tiempo se retirara una parte correspondiente de digestato.

El digestato sera adecuado para después poder ser aprovechado para generar
composta. Para el caso del lixiviado generado en el proceso se planea enviarlo a
un tratamiento para poder utilizarlo posteriormente como agua de riego.

3.2.2 FILOSOFIA DE OPERACION

En esta seccion esta definido el comportamiento de la Planta Piloto, estableciendo
lineamientos para su adecuada operacion en situaciones normales y especiales.

Los niveles de los tanques son controlados por una serie de alarmas para evitar
tanto que las bombas trabajen en seco como también para evitar el
desbordamiento de los tanques.

El equipo méas importante del proceso es el biodigestor el cual depende en gran
medida de la temperatura, la cual es uno de los parametros de mayor importancia
en el proceso de DA.

La temperatura dentro del biodigestor no debe variar mas de +/— 2 °C. Durante la
alimentacion de la materia prima la valvula reguladora de temperatura mantendra
un flujo regulado de agua caliente para mantener los 37 °C deseados en el
digestor.

La temperatura del tanque debe ser controlada de una manera muy minuciosa,
para ello se utilizan sensores de temperatura, los cuales en tiempo real envian
informacion al PLC, el cual controlara la valvula de alimentacion de agua caliente
para el intercambiador de calor dentro de cada uno de los biodigestores.

El control de temperatura se da de la siguiente manera: cuando la temperatura del
tanque descienda hasta 34 °C se activara una alarma indicando una temperatura
muy baja, cuando la misma alcance 36 °C las valvulas de alimentacion se abriran
para que el agua caliente circule por el intercambiador de calor, al alcanzar los
38 °C la valvula de alimentacién se cerrard, finalmente, si la temperatura alcanza
los 40 °C se activara una alarma indicando una temperatura demasiado alta.
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4 Marco teorico

4.1 RSU

De acuerdo con la definicion que da la Ley General para la Prevencion y Gestion
Integral de los Residuos (LGPGIR), promulgada en la Gaceta Oficial de la
Federacion, un residuo es un material o producto cuyo propietario o poseedor
desecha y que se encuentra en estado solido o semisélido, o es un liquido o gas
contenido en recipientes o depdsitos, y que puede ser susceptible de ser
valorizado o requiere sujetarse a tratamiento o disposicion final (LGPGIR, 2012).

Al conocer la definicion es importante conocer la problematica que generan los
residuos solidos urbanos (RSU), los cuales son una de los principales
contaminantes en todos los asentamientos humanos, si no son sometidos a una
gestion integral de recoleccién y tratamiento pueden convertirse en focos
importantes de infeccion, propagacion de plagas y en general de contaminacién
del aire y el agua, elementos esenciales para el ser humano.

4.1.1 DEFINICION

Es necesario conocer qué tipo de desechos engloba el término de RSU, para ello
se analizan las definiciones dadas por distintas organizaciones ambientales y de
desarrollo que se presentan a continuacion:

De acuerdo a la OCDE, (2012) (Organizacion para la Cooperacion y Desarrollo
Econdmico): Los residuos municipales son recolectados y tratados por las
municipalidades. Incluyen los residuos de los hogares, residuos similares de los
comercios, edificios de oficinas, instituciones y pequefios negocios, de jardin, del
barrido de las calles, de contenedores de residuos solidos publicos y de mercados.
No son incluidos los residuos de las redes municipales de alcantarillado y de
tratamiento, asi como los residuos de construccion municipal.

Por otro lado la OPS, (2012) (Organizacion Panamericana de la Salud): Los
residuos solidos o semisolidos generados en centros urbanos incluyendo los de
origen doméstico y comercial, asi como los generados por la industrias de
pequefia escala y las instituciones (incluyendo los hospitales y clinicas); también
se incluyen los residuos sélidos recolectados por medio del barrido en calles y
mercados.

El PICC, (2012) (Panel Intergubernamental sobre el Cambio Climatico) los define
de la siguiente manera: El PICC incluye los siguientes como RSU: Residuos de
comida; residuos de jardines y parques; papel y cartdn; madera; textiles; pafales
desechables; hule y cuero; plasticos; metal; vidrio y ceramicos; y otros (ej. Ceniza,
polvo, tierra, residuos electrénicos).
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Por ultimo de manera particular para el Distrito Federal, la Ley de residuos solidos
del Distrito Federal define a los RSU como sigue: Los residuos urbanos son los
generados en casa habitacion, unidad habitacional o similares que resultan de la
eliminacion de los materiales que utilizan en sus actividades domésticas, de los
productos que consumen y de sus envases, embalajes o empaques; los
provenientes de cualquier otra actividad que genere residuos solidos con
caracteristicas domiciliarias y los resultantes de la limpieza de las vias publicas y
areas comunes, siempre que no estén considerados por esta Ley como residuos
de manejo especial (GDF, 2003).

4.1.2 GENERACION

La generaciéon de residuos varia en funcion de la region o pais de estudio y
también existen cambios en la cantidad de residuos de ciudad a ciudad en una
misma region o pais.

A continuacion se presenta una comparacion entre la region de Latinoamérica y el
Caribe, en donde encontramos de manera general paises con ingresos bajos e
ingresos medios, Y la region de la OCDE, donde en general los habitantes de los
paises que conforman dicha region perciben ingresos altos.

La cantidad total de residuos generados por afio en la region de Latinoamérica y el
Caribe es de 160 millones de toneladas con un promedio de generacion per capita
de 1.1 [kg/hab/dia] lo que equivale al 12% de la generacion global de RSU. En
comparacion, los paises de la OCDE generan anualmente un total de 572 millones
de toneladas de residuos sélidos con rangos de generacion desde 1.1 hasta 3.7
[kg/hab/dia], con un promedio de 2.2 [kg/hab/dia] es decir el 44% de la generacién
global (Hoornweg, 2012).

En la Tabla 2 se puede ratificar lo antes expuesto, donde los paises con mayor
nivel de ingresos, pertenecientes a la OCDE, son los que generan mas residuos
con un 46% del total global, mientras que los paises con ingresos medios y bajos
generan el 56% restante. Se observa que los paises mas desarrollados y con
mayor nivel de ingresos tienden a consumir mas y por consecuencia generan una
cantidad mayor de residuos.
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Tabla 2. Generacion de RSU por nivel de ingresos (Hoornweg, 2012).

) . Generacion de RSU urbana
Nivel de Habitantes — —
ingresos urbanos Generacmn de RSU per Generacion de RSU
capita [kg/hab/dia] total [t/dia]
Bajo 343,000,000 0.60 204,802
'Vl')Z‘jj(')o 1,293,000,000 0.78 1,012,321
Medio alto | 572,000,000 1.16 665,586
Alto 774,000,000 2.13 1,649,546
Total 2,982,000,000 1.19 3,532,255

La generacion de residuos se puede analizar mas a fondo al revisar el caso
especifico de cada pais, a continuacién se presentan en la Tabla 3 algunos paises
representativos de las regiones sugeridas por Hoornweg (2012), entre los cuales
encontramos paises en desarrollo latinoamericanos, incluido México, asi como
paises desarrollados como Estados Unidos. Con base en esto se corrobora que la
generacion per capita de los paises va creciendo al aumentar su nivel de
desarrollo, es decir, que en los paises mas desarrollados la poblacion tiende a
generar mas residuos que los habitantes de los paises en vias de desarrollo.

Tabla 3. Generacion de RSU por pais (Hoornweg, 2012)

, vael de Habitantes Generacmp Qe Generacion de RSU
Pais ingreso Urbanos RSU per capita total [t/dia]
S [kg/hab/dia]
Brasil Maelg)'o 144,507,175 1.03 149,096
Alemania Alto 60,530,216 2.11 127,816
Japon Alto 84,330,180 1.71 144,466
México szlt‘ﬂo 79,833,562 1.24 99,014

A partir de la tabla anterior se puede observar que la generacion per capita de
residuos en México correspondiente a las zonas urbanas con un nivel medio de
ingresos es de 1.24 [kg/hab/dia] mientras que la generacion per capita en las
zonas urbanas de nivel de ingresos altos de Alemania es de 2.11 [kg/hab/dia].

En la Tabla 4 se puede observar la generacion en los tres estados de la Republica
Mexicana que comprende el proyecto de la PP:
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Tabla 4. Generacion de RSU en el Distrito Federal, Estado de México y
Morelos (Elaboracion propia).

Poblacion RSU generado RSU totales
Estado Afo urbana per cépita .
(kg/hab/dia] generados [t/dia]
Distrito 12,500(GDF,
Federal 2011 8,741,259 1.43 (GDF, 2011). 2011).
Morelos | 2009 (SE,?/I?A“";I\?ET) 1.13 1,892(SEMARNAT)
Estado de 14, 500,000 15,110 (SMAGEM,
México | 2097 | (INEGI, 2005). 1.04 2007).

4.1.3 CLASIFICACION

Una clasificacion adecuada de los RSU es necesaria para el buen manejo y
posterior tratamiento de los residuos y con ello asegurar la salud publica en la
comunidad.

Con base en la Ley General para la Prevencion y Gestion Integral de los
Residuos, publicada en la Gaceta Oficial de la Federacion, los residuos se
clasifican en 3 tipos (LGPGIR, 2012):

Residuos peligrosos - Son aquellos que poseen algunas de las caracteristicas
de corrosividad, reactividad, explosividad, toxicidad, inflamabilidad, o que
contengan agentes infecciosos que les confieran peligrosidad.

Residuos de manejo especial — Son aquellos generados en los procesos
productivos, que no reunen las caracteristicas para ser considerados como
peligrosos o como residuos sélidos urbanos, o que son producidos por grandes
generadores de residuos solidos urbanos (Ej. Residuos de servicios de salud,
lodos de las aguas residuales, residuos de construccién, residuos tecnolégicos).

RSU — Son los generados en las casas habitacion, que resultan de la eliminacion
de los materiales que utilizan en sus actividades domésticas, de los productos que
consumen y de sus envases, embalajes y empaques; los residuos que provienen
de cualquier otra actividad dentro de establecimientos o en la via publica que
genere residuos con caracteristicas domiciliarias y los resultantes de la limpieza.

Los residuos solidos urbanos podran, a su vez, subclasificarse en residuos
organicos y residuos inorgénicos, de esta forma podra facilitarse su separacion
primaria y secundaria y asi hacer mas eficiente su posterior tratamiento y eventual
disposicion final. Los residuos organicos son desechos de origen biolégico y son
facilmente biodegradables. Los residuos inorganicos son desechos de origen no
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bioldgico, que son resultado de un proceso artificial, los cuales pueden ser o no
biodegradables.

4.1.4 GESTION

La gestion de los RSU estad compuesta por dos etapas: primero los residuos son
recolectados para posteriormente ser sometidos a un tratamiento en el cual se
busca prepararlos para una disposicion final.

Recoleccion

Segun la definicion dada por la SEDESOL (2008), cualquier material que adquiere
la calidad de residuo, pasa a formar parte de un proceso de operaciones
secuenciales que conforman un sistema de manejo. La primera de estas
operaciones en el manejo de los residuos solidos consiste en almacenarlos en su
lugar de origen.

El almacenamiento se entiende como: la accion de retener temporalmente los
residuos en tanto se procesan para su aprovechamiento, se entregan al servicio
de recoleccion o se dispone de ellos (SEDESOL, 2008).

El almacenamiento de residuos sélidos municipales se divide en dos tipos:
almacenamiento domiciliario y almacenamiento no domiciliario (SEDESOL, 2008).
El domiciliario se efectia en las viviendas familiares. El no domiciliario proviene de
diversas fuentes generadoras (comercios, mercados, tiendas de autoservicio,
terminales de autotransporte, industrias, hospitales, sitios publicos,
institucionales).

La recoleccion de residuos se define como la obtencién de los RSU desde el punto
de generacién de los mismos (residencial, industrial, comercial, institucional) y
transportarlo hasta el punto de disposicion final (SEDESOL, 2008).

La recoleccién de los residuos es la parte fundamental del sistema de manejo de
residuos soélidos; tiene como objetivo asegurar la salud publica mediante la
recoleccion de ellos en todos los centros de generacion, y transportarlos al sitio de
tratamiento o sitio de disposicion final (SEDESOL, 2008).

El proceso de gestién de los RSU se desarrolla de la siguiente manera:

¢ Inicialmente, los residuos son recogidos por camiones recolectores ya sea
en un punto previamente determinado por la municipalidad, (Esquina o en
contenedores asignados), o fuera de los domicilios.

25



e A continuacion, los camiones transportan los residuos a una estacion de
transferencia donde se trasladan los residuos a un vehiculo con mayor
capacidad, el cual traslada los residuos a un sitio de disposicion final.

e Finalmente, los residuos son tratados por distintos métodos, los cuales
varian debido a diversos factores como son: el nivel de ingresos de la
poblacidén, la composicion de los residuos sélidos, la tecnologia disponible,
los altos costos a solventar en ciertos tratamientos (incineracion, rellenos
sanitarios), y el espacio disponible para instalacién de plantas (SEDESOL,
2008).

Los métodos mas comunes para el tratamiento de los RSU se definen a
continuacion:

Reciclaje — Proceso en el cual se obtiene de desechos (principalmente
inorganicos), materia prima para generar nuevos productos.

Compostaje — Proceso en el cual mediante la digestion de materia organica por
via aerobia, se reducen los residuos y se obtiene abono o fertilizante para la tierra.

Sistemas térmicos — Proceso de combustion controlada en el cual se reduce el
volumen de los residuos hasta en un 90%. Debe de contar con controles de
emisiones de gases de efecto invernadero, y los residuos deben contener bajos
porcentajes de materia organica. Son tres principalmente: incineracion,
gasificacion y pirolisis.

Finalmente después de someter a un tratamiento a los RSU estos deben ser
depositados en sitios de disposicion final, de los cuales existen dos tipos:

Relleno Sanitario — Lugar disefiado para la disposicion final de los desechos en
donde hay medidas de monitoreo y control (de generacion de biogas y manejo de
lixiviados) sobre los mismos. Este tratamiento incluye los procesos de digestion.

Tiradero — Lugar improvisado para la disposicidn final de los desechos en donde
no hay medidas de monitoreo y control sobre los mismos.

En la Figura 2, Hoornweg (2012) muestra el porcentaje de cada uno de los
métodos de tratamiento de RSU en el planeta, como se puede observar la
tendencia en el uso de rellenos sanitarios superan por mucho a los tiraderos no
controlados, asi como la generacion de energia y el reciclaje son opciones
bastante recurridas.
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Figura 2. Métodos globales de tratamiento de RSU (Hoornweg, 2012).

En este sentido la Tabla 5 muestra los métodos de tratamiento de RSU mas
importantes por pais, en ella resalta el mindsculo porcentaje de RSU que son
depositados en sitios de disposicion final en Japén, un pais con una densidad de
poblacién de 350 [hab/km?], (México apenas llega a los 58 [hab/km?]) (Banco
Mundial, 2012). Esto se debe a la necesidad del pais asiatico de utilizar métodos
de tratamiento de RSU que ocupen un espacio reducido, por ello se puede
observar que el porcentaje de RSU destinados a los rellenos sanitarios es cercano
a cero.

Tabla 5. Porcentaje de métodos de tratamiento y sitios de disposicion final de
los RSU por pais (Hoornweg, 2012).

Pais Nivel de | Tiraderos sl?aililtez;ioo Composta | Reciclaje ?jin:r::fgi;?; Otros
ingresos [%] [%] [%] [%] [%] [%0]
Japén Alto - 3 - 17 74 6
México | Medio : 97 : 3 : :
alto
Estados Alto i 54 8 24 14 -
Unidos

4.1.5 COMPOSICION

Conocer la composicion de los residuos solidos es importante para poder enfrentar
adecuadamente su manejo, ya que la composicion de los RSU es el factor
determinante para decidir a qué tipo de tratamiento deberan ser sometidos o por
defecto a qué tipo de disposicion final deberan de ser enviados.
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Para los residuos inorganicos, el reciclaje es una opcion prometedora mediante el
reutilizacion de dichos desechos a través de una seleccion y clasificacion de los
mismos. Para los residuos organicos hay dos alternativas importantes. La primera
es la generacion de fertilizantes organicos a través del compostaje utilizando el
proceso de digestion aerobia. La segunda comprende la generacion de energia a
través del proceso de digestion anaerobia (Hoornweg, 2012). Este ultimo sera
analizado con detalle méas adelante en este trabajo.

La composicion de los residuos sélidos depende esencialmente de los siguientes
factores:

e El nivel de ingresos de la poblacion. Donde la poblacion con ingresos
altos genera una menor cantidad de residuos organicos, a diferencia de la
poblacidén con ingresos bajos que este tipo de residuos son los de mayor
proporcién dentro de los residuos generados.

e La estacion del afo. Los productos consumidos varian segun las diversas
temporadas del afio, por ejemplo a fin de afo la cantidad de residuos
aumenta debido a los empaques y envolturas de los regalos navidefios y la
cantidad de residuos organicos también crece gracias a la gran cantidad de
reuniones de familias y amigos.

e El dia de la semana. Durante el trascurso de una semana la composicion y
generacion de residuos varia. Los fines de semana por ejemplo la cantidad
de residuos aumenta en especial la cantidad de residuos organicos los
cuales son generados principalmente en comercios como restaurantes y
plazas comerciales.

e Las costumbres de los habitantes. La variacion de la composicion de los
residuos soélidos también responde al tipo de sociedad que genera los
residuos. Sociedades mas consumistas tienden a generar mas residuos no
organicos debido a la gran cantidad de empaques en los cuales estan
contenidos los alimentos los cuales principalmente son adquiridos en
locales de comida rapida.

e La ubicacion geografica. La composicion de los residuos solidos variara
dependiendo de la regién en donde estos son generados. Por ejemplo en
regiones costeras la cantidad de residuos de pescados y mariscos sera
mayor gue en regiones sin acceso a zonas maritimas.

e El clima. Este factor estd intimamente ligado con el anterior, ya que en
regiones con climas calidos la cantidad de residuos organicos sera similar a
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través del afo, mientras que en regiones con climas frios este tipo de

residuos

se

disminuirA en las épocas mas frias del afo.

Donde el factor que predomina en el tipo de composicion de los residuos es el

nivel de ingresos de

la poblacion.

En la Tabla 6 se muestra la clasificacion de residuos segun Hoornweg, 2012

Tabla 6.

Tipos de residuos y sus fuentes (Hoornweg, 2012).

Tipo Fuentes de generacion
Organico Restos de comida, residuos de jardineria, madera.
Papel Residuos de papel, cartdn periddico, revistas, bolsas, cajas,
directorios telefénicos, vasos de papel.
Plastico Botellas, empaques, contenedores, bolsas, vasos.
Vidrio Botellas, vidrio roto, focos.
Metal Latas, laminas, latas de aerosol, bicicletas.
Otros Textiles, cuero, hule, residuos electronicos, cenizas, materiales
inertes.

En las siguientes figuras (Figura 3, Figura 4) se observa que el porcentaje de
residuos organicos disminuye conforme los ingresos de la poblacion aumentan. En
paises con ingresos bajos y medios (Latinoamérica y el Caribe), la cantidad de
residuos de tipo organico representa mas de la mitad de los residuos generados,
en cambio, en los paises con ingresos altos (miembros de la OCDE), el porcentaje
de residuos organicos se ve mermado considerablemente.

Composicion de residuos en
Latinoamérica y el Caribe

12%
M Organico Papel m Plastico mVidrio ® Metal m Otros
0,

Figura 3. Composiciéon de residuos en Latinoamérica y el Caribe (Hoornweg,
2012).
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Como se puede ver en la Figura 3, la mayoria de los residuos generados en
paises latinoamericanos son principalmente organicos, mientras que en los paises
desarrollados de la OCDE el porcentaje mayor es de residuos de papel.

Composicion de residuos en paises
de la OCDE

B Organico M Papel mPlastico ®Vidrio m Metal mOtros

6%

7%

Figura 4. Composicién de residuos en paises de la OCDE (Hoornweg, 2012).

También es necesario considerar que la composicion de los residuos solidos varia
en cada region de pais a pais, esto lo podemos ver en la Tabla 7, que contiene
algunos paises representativos de diversas regiones del mundo.

Tabla 7. Composicion de los RSU por pais (Hoornweg, 2012).

Pais Nivel de | Organico | Papel | Plastico | Vidrio | Metal | Otros
ingresos [%0] [%0] [%0] [%0] [%0] [%0]
Brasil Medio 61 15 15 3 2 5
alto
Alemania Alto 14 34 22 12 5 12
Japoén Alto 26 46 9 7 8 12
México | Medio 51 15 6 6 3 18
alto
Estados Alto 25 34 12 5 8 16
Unidos

En México la composicibn es principalmente organica. Esto arroja dos
conclusiones. Primero, se comprueba lo antes expuesto con relacion a la
composicion de los RSU de acuerdo con el nivel de ingresos de cada pais (siendo
México un pais con ingresos medios). Segundo, se hace evidente la gran
oportunidad que tiene México para el aprovechamiento de los residuos organicos,
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sobre todo es interesante pensar en un aprovechamiento de estos desechos para
generar energia eléctrica a través de la quema del biogas generado en el proceso
de digestion anaerobia.

4.1.5.1 Fraccion Organica de los Residuos Solidos (FORSU)

Conforme un pais se urbaniza y por ende, los ingresos de su poblacién aumentan,
el consumo de materiales inorganicos también se incrementa, mientras la fraccién
organica se ve reducida. Generalmente los paises con ingresos bajos e ingresos
medios tienen un gran porcentaje de materia organica (entre 40 y 85 %) en la
composicion de sus RSU (Hoornweg, 2012), mientras que la fraccion inorganica
aumenta en paises con alto ingreso.

Al ser México un pais con un nivel de ingresos medio bajo, se observa que se
tiene un gran potencial para el aprovechamiento de los residuos organicos ya que
mas de la mitad de los RSU generados en el pais son de origen organico (51%).

Con una Fraccion Organica de los Residuos Sélidos Urbanos de esta magnitud, es
posible pensar en tratamientos de RSU que utilizan la digestion ya sea aerobia o
anaerobia para la eliminacion de los residuos con alto contenido organico.

4.1.5.1.1 Definicion

La Fraccion Orgéanica de los Residuos Sélidos Urbanos (FORSU) es la porciéon de
los RSU que se compone Unicamente de desechos organicos, la cual, de acuerdo
con la legislacion que competa, puede o0 no contemplar los residuos de jardineria y
de papeleria. Para el caso de México estos residuos son considerados como parte
de la FORSU.

En este sentido, la Fraccién Organica de los Residuos Sdlidos Urbanos (FORSU),
representa un material susceptible al tratamiento por la digestiébn anaerobia, ya
que ésta constituye entre un 30 a 40% del total de los Residuos Sdlidos Urbanos
en la zona metropolitana del Distrito Federal (GDF, 2010), lo cual hace una opcién
adecuada la utilizacion de la digestion anaerobia para tratar los desechos de la
ciudad.

Sin embargo, la digestion anaerobia no es el Unico método utilizado para el
tratamiento de los residuos organicos, también se utilizan la incineracion, la
pirdlisis y la gasificacion.

4.1.5.1.2 Sistemas de tratamiento

El tratamiento que se le debe dar a los RSU depende de varios factores; el nivel
de ingresos de la poblacion es el principal, ya que a partir de éste se derivan otros
como son la composicion de los residuos solidos, la tecnologia disponible, los
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altos costos a solventar en ciertos tratamientos (incineracion, rellenos sanitarios) y
el espacio disponible para instalacién de los centros de tratamiento.

Considerando lo anterior los métodos mas comunes para el tratamiento de los
RSU son: reciclaje, compostaje, sistemas térmicos y sistemas de digestion.
Mientras que los tipos de disposicion final son: Relleno sanitario y tiraderos.

Sistemas térmicos

Los procesos de conversion térmica se definen como los procesos que permiten
obtener a partir de los RSU productos gaseosos, liquidos y solidos que pueden ser
aprovechados, y ademas logran reducir el volumen de los residuos alimentados al
reactor de combustibn. También es posible obtener energia a partir de la
combustiéon de los residuos; en general se obtiene energia térmica que sera
utilizada como calor de proceso. Estos tratamientos se basan en la transformacién
de las moléculas organicas por la accion del calor y comprenden tecnologias de
tratamiento a altas temperaturas, que se pueden clasificar de acuerdo a las
necesidades de oxigeno del proceso en: incineracion, gasificacion y pirdlisis
(Cabrera, 2010; Garceés, 2010).

En la Figura 5 se observa la clasificacion de los tres procesos:

Oxigeno en

exceso . . "‘
»  |ncineracion Gases de
combustion +
cenizas
Tratamiento Oxigeno o
térmico de limitado N . Requerimientos
residuos solidos »  Gasificacion (3as de sinlesis + de oxigeno
urbanos vitrificado

Bin oxigeno
Gas+
Liguidos (bio-oil)}+
Inguemados

> Pirélisis

Figura 5. Clasificacion de los procesos térmicos de tratamiento de los RSU
(Cabrera, 2010).

A continuacion se explicaran en qué consisten, de manera general; los tres
tratamientos térmicos.
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Incineracion

La combustion con exceso de aire, también conocida como incineracion, es un
proceso que actualmente se utiliza para la eliminacion de residuos sélidos que no
pueden ser reciclados, reutilizados o dispuestos por otra tecnologia. Este proceso
permite una reduccién de volumen del 90% y una reduccién de masa de cerca del
70%. La energia quimica contenida en los componentes orgénicos de los residuos
es convertida en energia calorifica (Provincia de Chubut, Argentina, 1993).

Sin embargo, este proceso ha adquirido una mala connotacién segun sefiala
Garcés (2010), esto debido a las frecuentes operaciones deficientes presentes en
algunas plantas de incineracion, las cuales no tienen un correcto control de las
emisiones atmosfeéricas.

Para este proceso es de suma importancia tener control sobre el porcentaje de
exceso de aire, ya que al proporcionar una cantidad adecuada se facilita la
combinacion de las moléculas de aire con el combustible (en este caso los RSU),
incrementando la eficiencia de la combustion y disminuyendo la formacion de
monoxido de carbono. El exceso de aire influye en la temperatura y la cantidad de
productos de la combustion, a mayor cantidad de oxigeno menor temperatura de
flama y mayor contenido de oxigeno en los gases de combustion. En un proceso
de incineracién, las temperaturas de los gases van de los 800 °C a los 1200 °C
(Cabrera, 2010).

El proceso de incineracién, puede tener o no recuperacion de cierto porcentaje de
la energia contenida en los residuos y en los gases generados a partir de los
mismos. En las instalaciones de incineracion modernas, se cuenta con sistemas
de aprovechamiento energético, donde la energia contenida en los residuos es
recuperada como calor. Dichos sistemas incrementaran el tiempo de construccién
de las instalaciones, y de forma muy considerable la inversion inicial; ademas de
crear un importante conjunto de necesidades a la hora de su correcto
funcionamiento y mantenimiento (Cabrera, 2010).

Al comparar los costos de incineraciéon de los RSU, contra los costos para la
disposicion de los desechos en un relleno sanitario, se puede observar que el
proceso de incineracion necesita de una inversibn mas elevada. Cabrera (2010),
sefala que esta diferencia entre los costos de dichos proceso es considerable, ya
que para la década de los 90 el rango de precios para el tratamiento por
incineracion de los RSU iba desde los 25 hasta los 100 délares, un rango mucho
mas elevado que el rango de precios para el tratamiento por disposicion en
rellenos sanitarios de los RSU que iban desde los 10 hasta los 40 délares.
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Los costos de inversion se ven influenciados también por la maquinaria utilizada
para la produccion de energia, que puede ser desde un simple enfriado de los
gases de combustion (sin produccién de energia), hasta la produccion de energia
a partir del proceso (calor y electricidad) (Cabrera, 2010).

Gasificacion

La gasificacion es un proceso de conversion termoquimica que utiliza una cantidad
de aire subestequiométrica para obtener una oxidacién parcial de la materia
organica (Garcés, 2010), con lo cual ésta es convertida en un combustible
gaseoso llamado gas de sintesis (syngas), cuyo composicion esta formada
principalmente por gases como el dioxido de carbono (CO;), monéxido de carbono
(CO), hidrégeno (H), metano (CH,) y vapor de agua (H,O) (Cabrera, 2010).

La oxidacion parcial se puede llevar a cabo con diferentes agentes gasificadores
como el aire, el aire enriquecido de oxigeno, oxigeno puro o vapor, aunque la
opcion mas utlizada por su bajo costo es la de utilizar aire comun. Las
temperaturas empleadas en este tratamiento van desde los 900 °C hasta los 1,100
°C utilizando aire, y de 1,000 °C hasta 1,400 °C utilizando oxigeno (Cabrera,
2010).

La gasificacion con aire es la técnica mas utilizada debido a los bajos costos que
conlleva su uso, sin embargo, Cabrera (2010) sefiala que la gasificacion con
oxigeno es una mejor opcion ya que esta produce gas de mejor calidad con
poderes calorificos que van de 10 a 18 MJ/Nm® mientras que la técnica con aire
solo alcanza valores de 4 a 6 MJ/Nm®.

En el proceso de gasificacion, la energia contenida en los RSU es transferida al
gas generado durante el proceso como energia quimica. Esta energia puede ser
utilizada para producir electricidad al utilizar motores o turbinas que utilizan este
gas como combustible (Cabrera, 2010).

El producto principal de la gasificacion es el gas de sintesis, el cual puede ser
utilizado para la generacion de energia eléctrica o para la sintesis de sustancias
como el metanol y el amoniaco.

El gas de sintesis, también conocido como syngas, puede ser utilizado para
producir energia eléctrica por varios medios, que van desde su uso en motores de
gas, hasta su uso en turbinas de gas para ciclos combinados, o en plantas con
ciclo Rankine que como indica Garcés (2010), es el método mas comun para la
recuperacion de energia.
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Los costos del sistema de gasificacion dependen de diversos factores, entre los
gue se encuentran el poder calorifico de los residuos, eficiencia de generacién
eléctrica, la eficiencia de enfriamiento del gas, costos de disposicién de residuos,
capacidad de la planta, el sistema de recuperaciéon de energia, entre otros.

Pirdlisis

La pirolisis o termdlisis, consiste en la descomposicion fisico-quimica de la materia
organica utilizando calor en un estado libre de oxigeno (Cabrera, 2010; Garcés,
2010). Los productos que se obtienen de la pirdlisis son tres: una fraccion
gaseosa, una liquida y una sélida (Cabrera, 2010). La fraccibn gaseosa esta
compuesta principalmente de monodxido de carbono (CO), diéxido de carbono
(CO,), hidrégeno (H,) y etano (C,Hg). La fraccion liquida estd constituida por
productos mas pesados que no pueden permanecer en estado gaseoso y por lo
tanto se condensan como acidos organicos, fenoles, alcoholes, aldehidos,
cetonas, entre otros. La fraccion sélida suele estar formada por un residuo
carbonoso llamado “char”, en el que se pueden encontrar los materiales originales
qgue fueron sometidos al proceso de pirdlisis, que por ciertas condiciones de
operacion sélo se fundieron y se volvieron a solidificar (Cabrera, 2010; Garcés,
2010).

En contraste con los procesos de combustién y de gasificacion, el proceso de
pirdlisis es altamente endotérmico. Desde el punto de vista de aportacion de calor,
la pirolisis se divide en dos grupos: los sistemas autotérmicos y los sistemas
alotérmicos (Cabrera, 2010).

Segun describe Cabrera (2010), en los sistemas autotérmicos, la energia es
proporcionada por la combustion de parte de la carga, es decir por calentamiento
directo. En este tipo de sistemas las reacciones de termorreducciéon deben
realizarse en un medio quimicamente inactivo o en atmaosfera reductora ya que
cualquier introduccidon de oxigeno provocaria la combustion de una parte del
combustible.

En los sistemas alotérmicos la transmision de calor se lleva a cabo por conduccion
y radiacion de las paredes, la fuente de energia suele ser la combustion de los
gases producidos o bien el propio “char”, este sistema de suministro de calor es el
mas utilizado ya que presenta notables ventajas sobre el calentamiento directo. El
intervalo de temperatura a la que se lleva a cabo la pir6lisis va de los 300 a los
900 °C (Castells y Cadavid , 2005).

La recuperacion de energia en el proceso de pirdlisis se da a través de la
valorizacion de las tres principales fracciones de productos que se obtienen:
liquidos aceitosos, gas de pirdlisis y el residuo carbonoso llamado “char”.
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Liquido aceitoso — Este liquido puede ser utilizado directamente en sistemas
convencionales de generacion de energia eléctrica a través de su uso en motores
diésel y turbinas de gas, su poder calorifico se encuentra entre los 25 MJ/kg para
los aceites derivados de la pirdlisis de los RSU y de 42 MJ/kg para los aceites
derivados de la pirdlisis de los residuos de llantas (Cabrera, 2010). Las dos mas
grandes ventajas que poseen estos liquidos es su facil transporte en comparacion
a los solidos y gases y la facilidad de adaptacion para ser utilizados en equipos de
combustion convencionales.

Gas — El gas obtenido del proceso de pir6lisis de los RSU tiene un poder calorifico
de alrededor de 18 MJ/m® y puede ser utilizado para satisfacer los requerimientos
de energia para el proceso, por lo que es usualmente utilizado para generar vapor
con el cual se alimenta una turbina de vapor, mediante la cual se genera energia
eléctrica (Williams P., 2005).

“Char” — Este producto contiene un poder calorifico relativamente alto (alrededor
de 19 MJ/kg) lo que lo hace un buen combustible (Williams P., 2005).

Digestion

Los procesos de digestion han sido utilizados por la humanidad por mucho tiempo
como una forma efectiva para dar un uso practico a los residuos generados. El
meétodo de digestion anaerobia era utilizado por culturas como la china, como un
meétodo para obtener abono y utilizarlo como fertilizante para las tierras de cultivo.

En la actualidad se ha logrado implementar el proceso de digestion anaerobia para
complementar el antiguo proceso de compostaje (digestion aerobia), esto ha sido
impulsado por la necesidad de resolver la problematica global sobre la gestion de
los RSU; gracias a la investigacion y desarrollo de tecnologia, este proceso se ha
convertido en una solucién real al problema de tratamiento de residuos.

Digestion aerobia y anaerobia

El contenido organico de los residuos solidos puede ser reducido mediante una
actividad bacteriana controlada. Si la actividad bacteriana es anaerobica, la
reduccion del contenido organico de los residuos se alcanza a través de la
digestion de los lodos. Por otro lado, si la actividad bacteriana es aerdébica, la
reduccion del contenido organico se alcanza a través de la estabilizacion de lodos.

A continuacién se comparan ambos procesos, con ello es posible identificar las
ventajas y desventajas que conlleva cada técnica con lo cual se puede decidir cudl
es la técnica mas adecuada segun la finalidad que es buscada.
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Como lo indica Tchobanoglous (1993), la digestion aerobia fue utilizada en gran
medida en la década de los 90 para transformar la FORSU en composta. La
digestiébn anaerobia o bien compostaje, puede ser utilizado para tratar una gran
variedad de residuos, de entre los que resaltan: residuos de jardineria, la FORSU
asi como también los RSU.

Este tratamiento para los RSU esta cayendo en desuso debido a las ventajas que
proporciona la digestibn anaerobia, entre las que destacan: la generacion de
energia, el poco espacio requerido para la instalacion de los equipos utilizados en
el proceso de digestion, el buen control de olores sobre los RSU, entre otras.

Respecto a la generacion de biogés, la digestibn anaerobia es ademés mas
rentable que la digestion aerobia, esto debido a la gran capacidad de producir
energia del proceso anaerobio, entre 100 a 150 kWh por tonelada de residuos
(Juanga, 2005), contra la nula capacidad de generacion de energia en el proceso
aerobio, donde ademas es necesario invertir entre 30 a 35 kWh por tonelada de
residuos para poder operar el proceso.

Un factor de importancia a considerar es el impacto social de cada método, esto
es ya que la digestion anaerobia resulta mas atractiva para la sociedad al
considerar que dicho sistema ocupa un menor espacio y tiene un mejor control de
olores, mientras que el sistema aerobio necesita de grandes areas para operar y
no garantiza la eliminacion de los malos olores.

El proceso de digestion anaerobia fue utilizado ampliamente durante la ultima
década del Siglo XX para el tratamiento de aguas residuales industriales (Juanga,
2005). Segun lo indica Mata-Alvarez (2003), dentro de los tratamientos biolégicos
la digestion anaerobia es el método mas rentable tomando en consideracioén sus
altas tasas de generacion de energia y su bajo impacto ambiental.

4.2 DIGESTION ANAEROBIA

Los malos olores generados en los rellenos sanitarios son una de las principales
problematicas a tratar con respecto a la gestién de los RSU en México.

Como se describié anteriormente, mas del 90% de los RSU generados son
dispuestos en rellenos sanitarios, ya sea controlados o sin control alguno. Por ello
es de suma importancia contar con un método que pueda asegurar la reduccién
significativa de los malos olores al tratar los RSU.

Otro problema primordial de los rellenos sanitarios es la falta de lugares cercanos
a las grandes ciudades donde se generan los residuos, lo cual evidencia la
necesidad de métodos de tratamiento de RSU los cuales puedan realizarse en
espacios reducidos.
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En este sentido los sistemas comerciales de digestion anaerobia pueden
reproducir el proceso de descomposicion que se lleva en los rellenos sanitarios
dentro de un reactor disefiado el cual puede producir biogas en tasas mucho
mayores, entre 2 a 3 semanas en comparacion con el proceso natural que tarda
entre 30 a 100 afos (RIS International Ltd., 2005).

Los digestores anaerdbicos utilizan procesos catabdlicos (destructivos) para la
descomposicion de residuos (Gerardi, 2003). Estos procesos se deben de llevar a
cabo en la ausencia de oxigeno (O?), ya que en la presencia de este la actividad
bacteriana se vera afectada de manera considerable, o que ocasionara un bajo
rendimiento en el proceso de digestion. Este proceso es comunmente utilizado en
el tratamiento de lodos con grandes contenidos de solidos (particulas y residuos
coloidales).

En los digestores anaerobicos, la digestion de los residuos organicos se lleva a
cabo en un reactor donde las condiciones ambientales como la humedad,
temperatura, pH, entre otros tantos factores, son controlados para maximizar las
tazas de descomposicién de los residuos y la consecuente generacion de biogas
(RIS International Ltd., 2005).

El objetivo de los digestores anaerobicos es el de destruir una parte importante de
los solidos volétiles en el sustrato y con ello minimizar la putrefaccion de los
mismos. Los productos principales de los digestores anaerdbicos son el biogas y
los lodos sélidos digeridos (digestato) (RIS International Ltd., 2005).

En adicion a la reduccién en el volumen y peso de los lodos, los digestores
anaerobicos proveen de otras caracteristicas atractivas, entre ellas, la disminucién
de los costos de disposicion final de los residuos (Gerardi, 2003).

Las temperaturas relativamente altas y los largos tiempos de retencion de los
digestores anaerdébicos reducen significativamente la cantidad de virus, bacterias y
hongos patdgenos, y gusanos parasitos; esto es una caracteristica sumamente
atractiva debido al aumento en la preocupacion que las agencias regulatorias y del
publico en general, tiene por los riesgos a la salud que representa el uso de los
lodos digeridos para ser utilizados como fertilizantes en la agricultura (Gerardi,
2003).

El proceso de digestion anaerobia es uno de los procesos para tratar los RSU mas
utilizados alrededor del mundo. En la actualidad existen varias plantas de
digestiéon anaerobia, son 79 en total y en la Tabla 8 se observa en que paises
estan ubicadas:

38



Tabla 8. Distribucidon de algunas plantas existentes de digestion anaerobia a
nivel global (RIS International Ltd., 2005).

Namero de Pais Numero de Pais
plantas plantas

28 Alemania 3 Holanda
12 Suiza 2 Canada
7 Espafa 1 Finlandia
5 Austria 1 Suecia
5 Italia 1 Dinamarca
4 Japon 1 Libia
4 Francia 1 Corea
3 Bélgica 1 Portugal

4.2.1 ETAPAS DEL PROCESO

El proceso de digestion anaerobia, para la produccion de metano, esta dividido en
cuatro etapas que ilustran la secuencia de los eventos microbianos que ocurren
durante el proceso de digestion. Estas etapas son: hidrélisis, acidogénesis,
acetogénesis y metanogénesis (Gerardi, 2003).

Este se lleva a cabo de manera eficiente si las velocidades de degradacién de las
cuatro etapas son iguales. Si la primera etapa es inhibida, entonces los sustratos
para la segunda y la tercera etapa seran limitados y por ende la produccion de
metano se vera disminuida (Gerardi, 2003).

A continuacion se ilustra en la Figura 6 el proceso de digestion anaerobia.
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Figura 6. Diagrama de flujo del proceso de digestion anaerobia (Curry et al.,
2011).

4.2.1.1 Hidrolisis

La primera etapa del proceso de digestion anaerobica es la hidrélisis. Dentro del
digestor existen particulas y residuos coloidales, los cuales estan compuestos por
carbohidratos, grasas y proteinas. Estos residuos son substancias poliméricas, es
decir, se forman a partir de grandes moléculas que estan compuestas por
moléculas de menor tamafio, unidas por enlaces quimicos. Estas pequefias
moléculas se convierten rapidamente en solucién cuando los enlaces quimicos
antes mencionados son rotos (Gerardi, 2003). En esta etapa, las substancias
poliméricas como son los azucares, grasas Yy proteinas son convertidas en
substancias mas pequefias como son los aminoacidos, azucares simples, acidos
grasos y alcoholes (Schnirer y Jarvis, 2009), mediante las enzimas producidas
por las bacterias hidroliticas (FNR, 2010).
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4.2.1.2 Acidogénesis

La segunda etapa del proceso es la etapa acidogénica, en donde los compuestos
solubles producidos en la hidrélisis son degradados por una gran diversidad de
aerobios y anaerobios facultativos (FNR, 2010), a través de varios procesos de
fermentacion. La degradacion de estos compuestos resulta en la produccion de
diéxido de carbono, hidrogeno, alcoholes, &acidos organicos, compuestos
organicos de nitrogeno y algunos compuestos organicos de sulfuro (Gerardi,
2003).

4.2.1.3 Acidogénesis

Algunos de los compuestos antes mencionados pueden ser usados directamente
como sustratos por las bacterias metanogénicas, sin embargo existen compuestos
gue no pueden ser utilizados de manera directa, por ello es necesario que primero
bacterias fermentativas los degraden para formar acetato durante la etapa
acetogénica. Si las bacterias metanogénicas no degradan los productos de la
segunda etapa entonces estos se acumularan y produciran un medio &cido el cual
provocara que el sistema no sea estable y por lo tanto poco adecuado para un
proceso de digestion efectivo (Gerardi, 2003).

El compuesto con mayor peso en esta etapa es el acido acético o acetato, ya que
este es el acido organico o acido volatil principalmente utilizado como sustrato por
las bacterias metanogénicas (Gerardi, 2003). Por ello esta etapa requiere de una
cercana relacion entre las bacterias acidogénicas y las bacterias metanogénicas
(Schnurer y Jarvis, 2009). Esto es debido a que el hidrégeno producido debe de
tener una concentracién adecuada, ya que si la concentracion de hidrogeno dentro
del reactor es muy alta se formara una cantidad excesiva de acidos organicos que
al acumularse inhibiran el proceso de generacion de metano (Schnurer y Jarvis,
2009). Por ello, es de gran importancia que exista esta relacion entre las bacterias
acidogénicas con las metanogénicas, ya que estas Ultimas son las encargadas de
mantener los niveles de hidrégeno lo suficientemente bajos para que el proceso de
acetogénesis se desarrolle de manera correcta (Wandrey et al., 1983; FNR, 2010).

4.2.1.4 Metanogénesis

En la tercera etapa, el metano es formado principalmente a partir del acetato,
dioxido de carbono e hidrégeno, asi como también en menor proporcion de
algunos compuestos organicos, por lo tanto es necesario que todos los productos
fermentativos se conviertan a compuestos que puedan ser usados por las
bacterias metanogénicas. Los compuestos que no son degradados por dichas
bacterias se acumulan en el sobrenadante del digestor como se explicoO en la
etapa anterior (Gerardi, 2003).
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La descomposicion de los compuestos organicos complejos a metano, se puede
llevar a cabo tan rapidamente como dichos compuestos puedan ser convertidos a
sustratos que alimenten a las bacterias metanogénicas (Gerardi, 2003), las cuales
son los organismos con la velocidad mas baja de crecimiento en el proceso de
digestion anaerobia y por lo tanto son los limitantes para la generacién de biogas
(Liu y Whitman, 2008).

4.2.2 VARIABLES DE INFLUENCIA

El factor que limita la velocidad de las reacciones que se llevan a cabo en el
proceso de digestion anaerobia es usualmente la conversidbn de los acidos
volatiles en metano (Gerardi, 2003). Las bacterias metanogénicas obtienen muy
poca energia de la degradacién de los acidos volatiles, o que ocasiona que su
velocidad de crecimiento se vea restringida, es decir, que la cantidad de sustrato
utiizado por cada organismo es muy alta o dicho de otra manera, la
bacteriogénesis resulta muy baja y por lo tanto se deben encontrar las condiciones
operativas Optimas para asi obtener tasas de destruccion de solidos y produccion
de metano aceptables.

Las bacterias metanogénicas son extremadamente sensibles a los cambios en
alcalinidad, pH y de temperatura (Gerardi, 2003); por lo tanto, las condiciones
operativas en el digestor deben de ser monitoreadas constantemente para
mantenerlas en rangos Optimos que permitan una actividad adecuada de las
bacterias metanogénicas. Por consiguiente, las variables de influencia del proceso
son: tiempos de retencion hidraulicos, nutrientes, pH, temperatura, entre otras.

Debido a que la metodologia a desarrollar en este trabajo se enfoca en el ambito
de transferencia de calor solo es importante plantear la importancia de la
temperatura dentro del reactor del proceso de DA.

4.2.2.1 Temperatura

En presencia de oxigeno, la materia organica al descomponerse libera calor lo que
causa que esta se caliente. En un proceso anaerobico esto sucede en una
proporcion mucho menor, pero siguiendo la primera ley de la termodinamica esta
energia es almacenada y transferida a la energia interna contenida en el metano
al final del proceso. Por lo tanto, este proceso es altamente eficiente térmicamente
hablando, ya que se le debe suministrar muy poco calor y el producto final tiene un
gran contenido energético (Schnurer y Jarvis, 2009).

La temperatura es uno de los factores con mayor influencia sobre la actividad
microbiana, y por consiguiente, la produccién de metano dentro de un digestor
anaerobio, sin embargo, no existe una temperatura 6ptima global para una
adecuada operacién para el proceso de digestibn anaerobia; hay rangos de
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temperatura en los cuales cierto tipo de bacterias encuentran un ambiente idoneo
para desarrollar sus funciones. Estos rangos se dividen en cuatro: psicrofilico,
mesofilico, termofilico e hipertermofilico (Noah y Wiegel, 2008), tal como se
observa en la Tabla 9

Tabla 9. Rango de temperatura para bacterias metanogénicas (Schnirer y
Jarvis, 2009).

Rango de temperatura | | Cporatra
[°C]
Psicrofilico 4 a25
Mesofilico 25 a 40
Termofilico 50 a 60
Hipertermofilico > 65

La mayoria de las bacterias metanogénicas desarrollan sus funciones en dos
rangos de temperatura; el rango mesofilico que varios autores concuerdan que va
desde 30 hasta los 40 °C (RIS International Ltd., 2005; Rapport et al., 2008;
Tchobanoglous G. et al., 1991; Nordberg, 2006) con un rango de temperatura
Optima desde los 35 hasta los 37°C (Schnurer y Jarvis, 2009). Por otro lado, el
rango termofilico no estd muy bien definido ya que existen varios rangos
propuestos por diversos autores. Segun Rapport et al., (2008) y Nordberg, (2006)
este rango va desde 50 hasta los 60 °C, por otro lado RIS International Ltd., (2005)
menciona que el rango va desde 50 a 65°C con una temperatura 6ptima de 55°C y
Tchobanoglous G. et al., (1991) sefiala que el rango va desde los 44 hasta los
57°C.

Para este trabajo, el rango que se considerara sera el propuesto por Schnirer y
Jarvis, (2009), el cual se encuentra expuesto en la Tabla 9.

Sin embargo, es posible producir biogas mediante digestion anaerobia dentro del
rango psicrofilico, con producciones menores de metano en comparacion con los
rangos mesofilico y termofilico (Hesselgren et al 2005, Collins et al 2006, Bohn et
al 2006). También para el rango hipertermofilico existen casos de organismos
metanogénicos que subsisten en temperaturas de hasta los 110°C (Chaban et al.,
2006), pero para los procesos estables de generacion de biogds solo se han
documentado temperaturas maximas en el rango de entre 60°C hasta los 70°C
(Scherer et al., 2000).
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Es importante sefalar que el intervalo que va desde los 40 hasta los 50 °C, entre
los rangos mesofilico y termofilico, las bacterias metanogénicas son inhibidas y
por lo tanto la produccion de biogas se ve inhibida (Rapport et al, 2008; Madigan y
Martinko, 2006; Wagner y Wiegel, 2008; Gerardi, 2003).

Los problemas operacionales mas recurrentes en los digestores anaerobios son la
pérdida de la capacidad de calentamiento y la conservacion de una temperatura
Optima para el proceso de digestion (Gerardi, 2003). Se debe de conservar una
temperatura aceptable y uniforme a través de todo el digestor, para asi prevenir
actividad bacteriana que no es adecuada para el proceso, ya que las variaciones
en la temperatura afectan a las bacterias metanogénicas, provocando la
disminuciéon de la generacién de biogas y por tanto, reduciendo la eficiencia del
proceso. Por ello, VAV (1981) sugiere que para rangos mesofilicos y termofilicos,
una vez definida la temperatura de operacidbn en el proceso, esta debe
permanecer constante y no variar mas de +/—0.5°C para tener una eficiencia
adecuada en el sistema. Es también de suma importancia que el reactor tenga un
aislamiento adecuado como lo menciona Svahn (2006), esto para prevenir
pérdidas de calor a través del reactor y con ello invertir la menor cantidad de
energia al sistema.

Es importante precisar que las variaciones en la temperatura no sélo afectan a las
bacterias metanogénicas, sino también a las acidogénicas, por lo tanto, las
fluctuaciones de la temperatura pueden ser benéficas para algunas bacterias y
nocivas para otras. Por ejemplo un aumento de 10°C en la temperatura puede
ocasionar que las bacterias metanogénicas dejen de producir biogéas, por otro lado
las bacterias acidogénicas incrementaran su produccion (Gerardi, 2003). Esto
resultara en variaciones en los niveles de &cidos organicos y los alcoholes
producidos durante la fermentacion y, como se explicoO con anterioridad, al ser
estos productos los sustratos utilizados por las bacterias metanogénicas, se
ocasionara que el rendimiento global del digestor se vea afectado. Pero la causa
principal de un bajo rendimiento en el proceso de digestion, es la caida de la
temperatura por debajo del rango de temperatura Optima como lo explican
Schndrer y Jarvis (2009).

Considerando las actuales regulaciones con respecto a la gestion integral de los
RSU, la elevada tasa de destruccion de patdgenos en los digestores termofilicos,
como lo sefiala Sahlstrom (2003), es bastante atractiva. Esto se debe
principalmente a que una elevada temperatura en el proceso de digestién asegura
que el sistema del digestor no se convierta en un foco de infeccién.

Gerardi (2003) y Steadman (1975) sugieren que las tasas de la digestidon
anaerobia y de produccion de metano son directamente proporcionales a la
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temperatura, esto es, al aumentar la temperatura, también aumentara la
destruccion de soélidos volatiles asi como también la produccion de biogas;
compuesto de metano y diéxido de carbono, con lo cual el volumen del reactor
puede reducirse considerablemente (Duran y Speece, 1997. Edstrom y Nordberg,
2004). Otras ventajas que conlleva el uso de este rango son que las altas
temperaturas propiciaran una mayor generacion de biogas en lapsos de tiempo
mas cortos (RIS International Ltd., 2005).

A pesar de lo anterior, existen autores tales como Hilkiah (2007), que mencionan
que es importante sefialar que esto no significa que el aumentar la temperatura
dentro del digestor se asegure una mayor eficiencia en el proceso de digestion.

La operacién del proceso bajo diferentes regimenes de temperatura puede
representar beneficios o por el contrario, problemas. Uno de los inconvenientes de
manejar el proceso en el rango termofilico es la falta de estabilidad que
proporciona al proceso (Tchobanoglous G. et al., 1991. Léven y Schnirer, 2005.
Léven et al., 2005.), ademas de la clara necesidad de una mayor cantidad de
energia térmica que se le debe suministrar al sistema.

Asimismo, como lo sugieren Kiely (1998) y Zinder (1986), las bacterias de los
procesos termofilicos son muy sensibles a las pequefas variaciones en la
temperatura, por lo que se debe asegurar que ésta tenga las minimas variaciones
posibles. Esto es en parte debido a que la temperatura Optima de los
microorganismos en este rango es muy cercana a la temperatura en la cual estos
mueren o0 son inactivados (Madigan y Martinko, 2006). Asi mismo, el proceso
termofilico tiene el gran problema de necesitar energia en grandes proporciones
para poder alcanzar el rango de temperaturas de operacion lo cual ocasiona, en
términos energéticos, que este proceso sea menos eficiente en comparacion al
proceso mesofilico (Schnirer y Jarvis, 2009).

A pesar de que la produccion de metano se puede llevar a cabo en un rango
variado de temperaturas, la digestion anaerobia de lodos es comunmente operada
en el rango mesofilico con una temperatura 6ptima, segun Gerardi (2003),
Schndrer y Jarvis (2009) y RIS International Ltd. (2005), de 35°C. Gerardi (2003)
también menciona que cuando la temperatura del digestor alcanza los 32°C, hay
que tener cuidado con la relacién acido-alcalinidad, ya que los acidos volatiles
pueden seguir generandose a bajas temperaturas pero la produccion de metano
se ve mermada. Una de las ventajas que conlleva el uso de este rango es que las
bacterias dentro del digestor tienen una alta capacidad para la adaptacion a las
variaciones de las condiciones operativas dentro del tanque (RIS International Ltd.,
2005. Léven et al., 2007).
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A continuacion se expone en la Tabla 10 una comparacion entre los rangos
mesofilico y termofilico para el proceso de digestion anaerobia:

Tabla 10. Comparacion entre el rango mesofilico y el rango termofilico
(Gerardi, 2003).

Variable Digestor Digestor
mesofilico termofilico
Tasas de alimentacion Menor Mayor
Destruccion de patégenos Menor Mayor
Sensibilidad a los agentes téxicos Menor Mayor
Generacion de bacterias anaerobias Mayor Menor
Diversidad de anaerobios Mayor Menor
Costos operativos Menor Mayor
Control de temperatura Menos dificil (2 a Mas dificil (menos
3°C) de 1°C)

Al hacer un balance entre los pros y los contras de la digestion termofilica, se
observa que la mejor opcién es la de operar en el rango mesofilico debido a que
este tiene dos grandes ventajas: una mayor eficiencia energética y mayor
estabilidad en el proceso. Al tener una menor necesidad de energia para calentar
la materia prima, la obtencion de energia neta contenida en el biogas es mucho
mayor que para el proceso termofilico, lo cual esta directamente ligado con los
costos operativos del sistema ya que al consumir una mayor cantidad de energia
calorifica los costos se elevaran. Por otro lado, como sefala Mattocks (1984), la
estabilidad durante la digestion anaerobia es un factor crucial en el proceso de
generacion de biogds ya que esto garantiza una produccion moderadamente
continua del mismo.

4.2.3 CLASIFICACION

Existen diversas clasificaciones de los métodos utilizados para llevar a cabo el
proceso de digestion anaerobia para el tratamiento de la FORSU, estas pueden
estar enfocadas en la materia prima a procesar o0 en los equipos necesarios para
poder operar el sistema principalmente.

Dichas clasificaciones se encuentran intimamente conectadas, las combinaciones
entre ellas es lo que origina las tecnologias existentes como se ejemplifica en la
Figura7
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Figura 7. Diagrama de flujo de la interaccion de las diferentes clasificaciones
de tecnologias de digestion anaerobia (RIS International Ltd., 2005).

Estas categorias se dividen en tres: Por contenidos de soélidos, por numero de
etapas y por tipo de alimentacion.

4.2.3.1 Por contenido de solidos

El contenido total de sélidos dentro de un digestor anaerobio depende del tipo de
sistema empleado (humedo o seco).

Tanto los sistemas humedos como los sistemas secos son procesos eficientes
para la descomposicion de residuos solidos y poseen ventajas el uno sobre el otro.
Los sistemas humedos son ideales para procesos en donde los residuos tienen
altos contenidos contaminantes como son bolsas plasticas. Los procesos secos
resultan mas eficientes cuando los residuos dentro del digestor son casi en su
totalidad organicos (RIS International Ltd., 2005).

En los sistemas secos los residuos son digeridos tal y como son recibidos, por otro
lado, en los sistemas humedos los residuos son diluidos con agua hasta una
concentracion de solidos totales de entre 10 a 15% (RIS International Ltd., 2005).

En el aspecto econdmico ambos sistemas presentan ventajas como lo explica
Vandevivere et al. (2002), ya que a pesar de que los sistemas secos necesitan
digestores con volimenes menores, el equipo necesario para operar el proceso es
muy costoso, a diferencia de los sistemas humedos, que aunque precisan de
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reactores muy grandes la inversion en la tecnologia necesaria para realizar el
proceso de digestion es baja.

En el aspecto técnico la tecnologia seca es mucho mas rentable que la tecnologia
hameda (Vandevivere, P. et al. 2002), esto es debido a las fallas que se presentan
con mayor frecuencia en los sistemas humedos gracias a la presencia de arena,
rocas, plasticos y madera en los residuos diluidos.

4.2.3.2 Por niimero de etapas

La produccién de biogas o biometanizacion de los residuos organicos se lleva a
cabo a través de una serie de transformaciones bioquimicas, mismas que pueden
ser clasificadas en dos pasos (Vandevivere, P. et al. 2002); en el primer paso se
lleva a cabo la hidrdlisis, acidificacion y licuefaccion y en el segundo paso se lleva
a cabo la transformacion de acetato, hidrégeno y didxido de carbono en metano
(metanogénesis).

En los procesos de digestion anaerobia de una etapa, estas transformaciones se
llevan a cabo en un mismo reactor. En cambio los procesos de dos etapas
necesitan de dos reactores, uno para el proceso de acidogénesis y otro para el de
metanogénesis (Vandevivere, P. et al. 2002).

Los sistemas de una etapa presentan pocas fallas técnicas, ademas de tener un
menor costo. Su eficiencia no dista mucho de la que se presenta en los sistemas
de varias etapas (RIS International Ltd., 2005). Alrededor del 90% de las plantas
de digestion anaerdbica de la FORSU a nivel industrial en Europa, utilizan los
sistemas de una etapa y estos sistemas son divididos aproximadamente en 50%
en sistemas humedos y 50% en sistemas secos (De Baere, 1999).

Los sistemas de dos etapas son los mas complejos y costosos, pero poseen una
gran ventaja sobre los sistemas de una sola etapa y de los sistemas de tipo
“batch”, esta consiste en la utilizacién de un tanque buffer el cual ayuda a regular
la tasa de alimentacion al tanque digestor, y a que los procesos de hidrolisis y
metanogénesis se lleven a cabo de una manera mas eficiente (Capela et al., 1999.
Weiland, 1992). Un problema que pueden llegar a presentar los sistemas de una
etapa es la rapida acidificacion de los desechos debido a una mala mezcla de los
mismos, lo cual ocasiona que la metanogénesis se vea inhibida y por ende se
reduzca la produccién de biogas (Vandevivere, P. et al. 2002).

Existen diversos estudios que indican que los sistemas de dos etapas tienen
muchas ventajas sobre los sistemas de una sola etapa, por ejemplo O'Keefe y
Chynoweth (2000) sefalan que los sistemas de dos etapas aseguran un proceso
mas rapido y estable, sin embargo De Baere (2000) indica que las aseveraciones
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sobre el aumento de la velocidad de los procesos de hidrolisis y metanogénesis no
han sido probadas, ademas de no verse reflejadas estas ventajas en la practica al
observar la predileccién en el mercado por tecnologias de una sola etapa para la
digestién anaerobia. Esto es resultado en gran parte por la mayor complejidad que
conlleva la operacion de un sistema de dos etapas, asi como también su costo
elevado. Ademas Kim y Speece (2002a), asi como también RIS International Ltd.,
(2005) y Weiland, (1992), sefialan que los sistemas de dos etapas generan muy
pocos beneficios en comparacion con los sistemas de una etapa en la fase inicial y
ningun beneficio considerable en las operaciones en periodos largos.

4.2.3.3 Por tipo de alimentacion

Con base en la frecuencia de carga, los biodigestores se pueden clasificar en
continuos, semi-continuos y discontinuos (Al et al., 2008; Deublein & Steinhauser,
2008; Lépez et al., 2009).

Los sistemas de flujo continuo se caracterizan por tener una alimentacion (fraccion
organica del residuo) que se adiciona de forma continua y constante en el
fermentador (Forster, T., 2005).

Los biodigestores continuos presentan configuracion vertical u horizontal y operan
en dos etapas. Pueden ser de dos tipos: Reactor Continuo Completamente
Mezclado (CSTR, por sus siglas en inglés) o Reactor de Flujo Piston (PFR, por
sus siglas en inglés); generalmente los CSTR se usan para la DA humeda,
mientras que los PFR se usan en la DA seca (Vandevivere et. al, 2003; Al, et al.,
2008; Deublein & Steinhauser, 2008 y Leary, 2008).

Los sistemas de flujo semi-continuo consisten en introducir la materia organica en
el reactor periodicamente. En aplicaciones practicas, esta alimentacion suele
dosificarse intermitentemente de 1 a 3 veces al dia (CEDECAP, 2007). Por otro
lado, varios autores Al, et al., (2008), SGC (2009) y Pérez (2010) sugieren que el
sustrato debe ser bombeado al biodigestor entre 1 y 8 veces durante el dia.

Los biodigestores semi-continuos o semi-batch son comunes cuando se trabaja a
pequefia escala, por lo que también son ampliamente empleados en el medio rural
(CEDECAP, 2007), cuando se trata de sistemas pequefios para uso domestico.
Poseen el gasometro integrado al sistema y se construyen bajo el nivel del suelo.
Se cargan por gravedad, con un volumen de mezcla que depende del tiempo de
fermentacién o retencion y producen una cantidad diaria mas o menos constante
de biogas si se mantienen las condiciones de operacion.
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Entre los digestores semi-continuos clasicos, se tienen los de tipo hindu (de
campana flotante), tipo Chino (estructura fija) y tipo baldén (de estructura flexible),
los cuales son descritos a continuacion.

Los sistemas en semi-continuos se caracterizan principalmente por llenar el
volumen del reactor en una Unica toma (CEDECAP, 2007). La materia organica,
junto con el inbéculo, permanecen en el reactor hasta transcurrir el tiempo
necesario para conseguir la degradacién requerida, esto es, cuando las
reacciones cesan o la rapidez de estas se vuelve demasiado baja, lo cual se
determina cuando la produccion de biogas disminuye al grado de ser casi nula
(Deublein & Steinhauser, 2008; CEDECAP, 2007). Al terminar el proceso los
residuos de la digestidon son removidos de manera total o parcial y pasan a un
tratamiento posterior (Deublein & Steinhauser, 2008). Sus principales ventajas son
la facilidad de su operacion y la inexistencia de equipos de mezclado (Rittmann &
McCarty, 2001).

Los sistemas semi-continuos son la tecnologia mas sencilla y barata, por ello son
usados principalmente en paises en desarrollo, sin embargo tienen dos
inconvenientes, los grandes volumenes que se necesitan para la instalacion del
sistema y las bajas tasas de produccion de biogas. Ademas, tedricamente es
posible tener un 100% de eficiencia de digestion, lo que significa que dependiendo
de la biodegradabilidad del sustrato es posible transformar todos los solidos
volatiles en biogas (Vandevivere, P. et al. 2002).

Los sistemas semi-continuos a su vez se dividen principalmente en tres tipos:
Sistemas de una etapa, tipo SEBAC e Hibrido Batch-UASB. A continuacion se
describiran brevemente cada uno de ellos.

El sistema de una etapa tiene la particularidad de contar con recirculacion de
lixiviados, los cuales se recolectan en el fondo del biodigestor, se bombean y se
rocian en el domo del mismo. El rendimiento de este biodigestor es bajo debido a
la mala distribucion del lixiviado rociado en la carga organica ya que no cuenta con
agitacion.

El sistema secuencial o SEBAC (por sus siglas en inglés) tiene tres fases de

operacion (Verma, 2002; Vandevivere, 2003):

e Primero, en el biodigestor “joven” recién alimentado se producen acidos
organicos y el lixiviado rico en estos &cidos se alimenta a un biodigestor
viejo donde la metanogénesis ocurre.

50



e Luego, este biodigestor “joven” pasa a ser “maduro” cuando disminuye la
produccion de acidos organicos, entonces los lixiviados se recirculan al
domo del mismo biodigestor.

e Cerca del final del proceso, de aproximadamente tres semanas, el lixiviado
del ahora biodigestor “viejo”, se usa para el arranque del nuevo biodigestor
joven, de forma que, un nuevo ciclo comience.

Finalmente, el sistema hibrido Batch-UASB (por sus siglas en inglés) es similar al
sistema SEBAC, pero los dos biodigestores se encuentran siempre en contacto
mediante la recirculacion de lixiviados. El primer biodigestor es un discontinuo
comun, mientras que el segundo es un biodigestor de flujo de lodos ascendentes o
UASB, este biodigestor ha sido usado durante muchos afios para el tratamiento de
aguas residuales, actualmente también se usa para la DA de residuos organicos.
La alimentacion al biodigestor UASB generalmente se realiza en la parte inferior
del biodigestor, por lo que el flujo se da de manera ascendente de modo que la
alimentacion atraviesa una capa densa de lodos (Vandevivere, P. et al. 2002).

4.2.4 BIOGAS

Después de describir, de manera general el proceso de DA es adecuado
enfocarse en uno de los productos mas importantes del proceso de digestion
anaerobia, el biogas.

Este producto ha generado gran interés dentro de la industria energética ya que es
una solucion sustentable para dos grandes problemas que aquejan al planeta, la
excesiva generacion de RSU y la dificultad para su gestibn, ademas de la
busqueda de energias alternativas que ayuden a reducir los gases de efecto
invernadero.

4.2.4.1 Generacion

El biogas es producido por bacterias en el proceso de biodegradacion de material
organico en condiciones anaerdbicas. Es una mezcla de gases en donde
predomina el metano y el diéxido de carbono. El metano es un gas inflamable el
cual es uno de los productos utiles de este proceso, el hidrégeno es otro producto
gue también puede ser utilizado como combustible, y que mediante una sencilla
adaptacion puede ser utilizado en el hogar como por ejemplo en cocinas o para
sistemas de calefaccion.

La produccion de biogas resultante del proceso de digestion anaerdbica depende
de las caracteristicas y tipo de la materia organica, asi como de la cantidad de la
misma. En términos generales, el biogas puede ser obtenido de las aguas
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residuales organicas y de residuos sélidos, como por ejemplo, el estiércol,
desechos de pastos o de los RSU (SAGARPA, 2007).

4.2.4.2 Composicion

El biogas generado a través del proceso de digestién tiene una composicién de
entre 55 a 70% de metano y de entre 30 a 45% de didéxido de carbono. (RIS
International Ltd., 2005), asi como elementos traza de gases como oxigeno,
nitrégeno, amoniaco, entre otros.

El contenido energético del biogas obtenido del proceso de digestién anaerobia se
encuentra quimicamente limitado al contenido de metano. La composicion y las
propiedades del biogas varian en cierto grado dependiendo de varios factores
como son la materia prima que alimenta al proceso, el tipo de sistema de
digestion, la temperatura, los TRH, entre otros. En la Tabla 11 que se presenta a
continuacion se observan los valores promedio de la composicion del biogas.
Considerando que el biogas con una concentracion de metano del 50%, el poder
calorifico es de 21 MJ/Nm?, su densidad es de 1.22kg/Nm3 y su masa es similar a
la del aire 1.29kg/Nm?® (Al et al., 2008).

Tabla 11. Composicion del biogas (Al et al., 2008).

Compuesto Simbolo quimico Contenido (Vol.%)
Metano CHgy 50-75
Dioxido de carbono CO; 25-45
Vapor de agua H,O 2(20°C)-7(40°C)

Oxigeno 0O, <2
Nitrégeno N> <2
Amoniaco NHs <1
Hidrégeno H> <1
Acido Sulfhidrico H,S <1

A continuacion en la Tabla 12 se presenta la composicion de metano dependiendo
la materia prima utilizada en el proceso de digestion.
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Tabla 12. Produccion de biogas dependiendo la materia prima (Al et al., 2008).

Sustrato L de gas/kg de CH4[%] | CO3 [%]
ST
Proteinas 700 70a71 29 a 30
Grasas 1200 a 1250 67 a 68 32 a33
Carbohidratos 790 a 800 50 50

4.2.4.3 Aplicaciones

Al observar la cantidad de recursos de biomasa que existen en el planeta es
posible percatarse del potencial que tiene la produccion de biogas del cual Al et al.
(2008) sefala que el porcentaje aprovechando es bastante bajo.

En este sentido la Asociacion Europea de Biomasa (AEBIOM) calcula que la
produccion de energia utilizando biomasa puede ser aumentada de las 72 millones
de toneladas equivalentes de petroleo (Mtep) producidas en 2004 hasta 220
millones de toneladas para el 2020 (Al et al., 2008) mediante la implementacion de
tratamientos de RSU, especificamente los que utilizan el proceso de digestion
para generar biogas.

Por otro lado el Instituto Aleman de Energia y Tecnologia Ambiental (IUTA)
menciona que el potencial de generacién de biogas en Europa es tan grande que
es viable reemplazar el consumo de gas natural por el consumo de biogas
simplemente inyectando el biogas tratado, es decir sometido a una limpieza de
componentes no deseados, dentro del sistema de distribucion de gas natural
existente (Al et al., 2008).

Con base en lo anterior dentro de las principales motivaciones para el consumo de
biogas destacan:

e Su aprovechamiento directo para iluminacion y uso directo para la coccién
de alimentos.

e La reduccion de gases de efecto invernadero gracias al aprovechamiento
de los gases producidos por la fermentacion.

e Una soluciébn para el problema de sobreexplotacion de los rellenos
sanitarios.

Considerando lo previamente expuesto, las medidas necesarias para poder utilizar
el biogas varian de acuerdo con la aplicaciéon que se le piense dar, por ejemplo,
para los quemadores de gas no es necesario aplicar un tratamiento o una
presurizacion adicional al biogas debido a la buena resistencia de dicho equipo al
azufre y la humedad (RIS International Ltd., 2005). Por otro lado, para utilizar el
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biogas en plantas de digestion anaerobia, es necesario utilizar generadores como
los que son usados en plantas de generacién ubicadas en rellenos sanitarios ya
gue este tipo de generadores son resistentes al azufre y a la humedad, sin
embargo, es necesario del uso de compresores para obtener una presion de
operacion adecuada para el generador (RIS International Ltd., 2005).

Asimismo es posible utilizar el biogas como combustible para motores de
combustién interna, sin embargo, es necesario hacer una limpieza previa al biogas
para asegurar que el gas no generara ningun tipo de corrosion dentro del motor,
asi como la eliminacion de particulas que resulten dafiinas al mismo al estar en
funcionamiento (RIS International Ltd., 2005).

42.4.4 Limpieza

Como se expuso con anterioridad, los tratamientos a los que se debe someter al
biogas dependeran del uso que se le vaya a dar al combustible. Para utilizar el
biogas utilizado en una turbina de gas, es necesario remover el exceso de
humedad y el acido sulfhidrico para asi prevenir la corrosion y asegurar el buen
funcionamiento del equipo. Ademas, es necesario el realizar una presurizacion al
combustible hasta el nivel operativo utilizado por el equipo.

Para adecuar el biogas y asi poder utilizarlo se debe de aplicar las siguientes
medidas segln como sea necesario: Remocién de azufre, remocién de didxido de
carbono, deshumidificacion y presurizacion (RIS International Ltd., 2005).

4.3 TECNOLOGIAS PARA EL DESARROLLO DEL PROCESO DE DA

Existe una gran gama de tecnologias para realizar el proceso de digestion
anaerobia para el tratamiento de la FORSU. Las diferentes tecnologias se
clasifican, como fue expuesto con anterioridad, en tres tipos principalmente: por
contenido de solidos, por numero de etapas y por tipo de alimentacion (RIS
International Ltd., 2005).

Cabe resaltar que a pesar de las diferencias que presentan las diversas
tecnologias, la mayoria de estas realizan un pretratamiento a los residuos que
seran digeridos dentro del reactor. En dicho proceso la materia prima es triturada
para reducir el tamafio de particula de los residuos y luego es mezclada para asi
asegurar una buena digestion dentro del reactor; es necesario realizar una
depuracion de los residuos antes del mezclado para asi procurar que la materia
prima esté compuesta en su mayoria por residuos organicos, para esto se utilizan
diversos tamices tanto fijos como mecanizados, asi como la separacion mediante
el uso de imanes para remover contaminantes como piedras, metales, vidrio y
plasticos de la materia prima (RIS International Ltd., 2005).
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La categoria de contenido de solidos se subdivide a su vez en sistemas humedos
y sistemas secos, de los cuales para el proyecto se determiné utilizar el sistema
hiamedo debido a la relativa sencillez de los equipos a utlizar para la
implementacion de la planta piloto de tratamiento de la FORSU.

Por lo tanto, es apropiado realizar una revision bibliografica de las tecnologias
para el tratamiento de la FORSU en sistemas humedos. A continuacion se
presentan las tres principales tecnologias las cuales son: la tecnologia de BTA,
Waasa y Strabag.

431 BTA

A continuacion se presenta una breve descripcion de la tecnologia BTA, las
especificaciones de la materia prima que alimentard al proceso y sus
especificaciones energéticas.

Descripcion de la tecnologia

La tecnologia de BTA (Biotechnische Abfallverwertung GmbH & Co KG), es un
proceso humedo que puede llevarse a cabo en una o en varias etapas de
digestién anaerobia, esta disefiado para el tratamiento de la FORSU. El proceso
puede ser operado tanto en el rango mesofilico como en el rango termofilico.

El proceso consiste de forma general en dos pasos: pretratamiento mecanizado y
la conversion bioldgica. El pretratamiento mecanizado se encarga de separar los
contaminantes no digeribles (plasticos, textiles, piedras y metales), que se
encuentran dentro de los residuos que alimentaran al digestor utilizando un
rastrillo y una trampa para residuos pesados. A continuacion el lodo organico es
convertido en una especie de pulpa a la cual se le agrega agua de recirculacion
del proceso para generar una suspension homogénea con una concentracion total
de sélidos del 10% (RIS International Ltd., 2005).

Dentro del equipo encargado de convertir en pulpa los residuos se encuentra un
impulsor ubicado en el fondo del mismo el cual se encarga de la formacién y
posterior mezclado de dicha pulpa. La suspension es extraida de la maquina
generadora de pulpa por medio de un filtro ubicado en la parte baja del reactor, lo
cual asegura que la materia no digerida no pase a la siguiente etapa, estos
remanentes son removidos por un rastrillo auto mecanizado el cual los introduce a
una prensa hidraulica que los compacta para finalmente ser desechados (RIS
International Ltd., 2005).

A continuacién la pulpa es transferida a un tanque hidrodindmico de remocion de
arena en donde, mediante el tratamiento mecanico, esta se precipita al fondo del
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tanque y pasa a un clasificador hidraulico para después ser extraida y desechada
(BTA, 2010).

Esta suspension puede ser tratada en un proceso de pasteurizacion al ser
calentada de 65 a 70°C por un lapso de una hora para asi poder eliminar
organismos patogenos y algas (RIS International Ltd., 2005). El proceso de
pasteurizacion se puede llevar a cabo antes o después del digestor.

La pasteurizaciébn asegura la eliminacion de agentes patdégenos para con ello
poder utilizar posteriormente el digestato como fertilizante. Primero la materia
prima es suministrada a la unidad de pasteurizacion, a continuacion un primer
intercambiador de calor, que utiliza calor residual extraido del enfriamiento de la
materia prima para con ello asegurar una temperatura adecuada de la misma
antes de introducirla al digestor, eleva su temperatura. Posteriormente, un
segundo intercambiador eleva la temperatura de la materia hasta los niveles
requeridos utilizando calor recuperado del sistema de cogeneracion de la planta
de DA (WMW, 2013).

Como se menciond anteriormente, el proceso de BTA puede ser operado en una
sola etapa de digestion o en varias, para el caso de operacion del sistema en
varias etapas, se utilizan biorreactores separados para la digestion de materia
organica, el primero es un tanque buffer para asi lograr desacoplar la etapa de
procesamiento de la pulpa con el proceso de digestidbn. A continuacion, los
liquidos contenidos en los lodos son separados para asi poder bombearlos al
pulpificador o a el equipo de remocién de arena, o son enviados a tratamiento
(BTA, 2010). Después de un periodo de entre 2 a 4 dias, la suspension hidrolizada
es deshidratada y el liquido hidrolitico es alimentado al reactor de digestion
anaerobia por un lapso de aproximadamente 3 dias, donde aproximadamente
entre 60 a 70% de los sdlidos volatiles son transformados en biogas (RIS
International Ltd., 2005).

El digestato resultante es deshidratado y después enviado a un tratamiento
aerobico. La demanda de agua es abastecida al recircular el agua del proceso, la
cual estd contenida en los desechos (RIS International Ltd., 2005). Finalmente, el
agua sobrante recibe un tratamiento para poder ser utilizada posteriormente como
fertilizante.

A continuacién se presenta en la Figura 8 el diagrama de flujo del proceso antes
descrito:
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Figura 8. Diagrama de flujo del proceso BTA (BTA, 2010).
Especificaciones de la materia prima

El proceso de BTA esta disefiado para tratar principalmente residuos organicos
provenientes de tres fuentes de generacion: domésticos, comerciales y agricolas
(BTA, 2010), sin embargo, es adecuado utilizar RSU para alimentar el sistema de
digestion.

Los residuos de jardineria contenidos en los RSU son separados para después ser
utilizados para aumentar el volumen del digestato resultante del proceso de
digestion anaerobia y asi aumentar su valor como composta (BTA, 2010).

Especificaciones energéticas

El proceso de BTA genera cominmente entre 110 hasta 130 m® de biogas por
tonelada de residuos tratados, el cual contiene entre 60 hasta 65% de metano
(RIS International Ltd., 2005). Una planta con una capacidad de tratamiento de

20,000 [ﬁ] podra producir entre 14 hasta 16 miIIones[%], requiriendo para usos

propios 1.7 millones de kWh de electricidad y 1.1 millones de kWh de calor
anualmente (RIS International Ltd., 2005).

Una ventaja que conlleva el uso de esta tecnologia es que el biogas generado es
bastante “limpio”, es decir que esta libre en gran medida de trazas de compuestos
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como el acido sulfhidrico, lo cual hace posible su uso directo en motores y
unidades de cogeneracion sin pasar primero por un proceso de mejoramiento del
gas (BTA, 2010).

4.3.2 WAASA

Esta tecnologia ha sido altamente utilizada en Finlandia y Suecia para el
tratamiento de los lodos de las aguas residuales, después se hizo posible su uso
para el tratamiento de RSU (RIS International Ltd., 2005).

Descripcion de la tecnologia

El tratamiento Waasa es un proceso humedo de digestion anaerobia de una sola
etapa que trabaja en los rangos termofilico y mesofilico. Este proceso era
principalmente utilizado para tratar los lodos de las aguas residuales, después
evoluciono para poder también ser utilizado para el tratamiento de los RSU (RIS
International Ltd., 2005).

Al igual que el proceso de BTA, el proceso de Waasa consiste esencialmente en
dos pasos: pretratamiento mecanizado y la conversion biologica (RIS International
Ltd., 2005).

En primera instancia, es necesario depurar los residuos inorganicos de la carga de
RSU para después introducir la fraccion organica al equipo encargado de
convertirla en una pulpa homogénea y diluida a la concentracion de soélidos totales
requerida (entre 10 a 15% de sdlidos totales) (RIS International Ltd., 2005). Para la
dilucion de la pulpa se utiliza agua reciclada del mismo proceso. A continuacion, la
pulpa es introducida a un reactor en donde pasa en primera instancia a través de
una pre-camara y posteriormente pasa a la camara principal del reactor gracias a
un piston dentro de la pre-camara. La funcion de dicha pre-camara es evitar que
se produzcan “cortos circuitos” dentro del proceso de digestion en el reactor, al
permitir una correcta inoculacion de la materia prima ademas de asegurar con esto
igualar los TR de la pulpa que entra al reactor con el TR de la pulpa ya contenida
en el reactor, para esto es necesario inyectar una porcion de la pulpa de la camara
principal para aumentar el proceso de digestion (Vandevivere, P. et al. 2002). El
mezclado dentro del reactor se lleva a cabo mediante la inyeccion de una porcién
del biogas producido durante el proceso (RIS International Ltd., 2005).

A continuacién en la Figura 9 se puede observar el diagrama de flujo de un
proceso Waasa tipico con una sola etapa:
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Figura 9. Diagrama de flujo del proceso Waasa (Vandevivere et al. 2002).

Una desventaja que presenta este proceso se da durante el pretratamiento, ya que
se pierde una gran fraccion de los sdlidos volatiles (entre 15 a 25%) debido a la
remociéon de los contaminantes contenidos en la pulpa de los residuos
(Vandevivere, P. et al. 2002).

Especificaciones de la materia prima

El proceso esta disefiado para manejar la FORSU (RIS International Ltd., 2005),
es decir que es importante un adecuado pretratamiento para la separacion de los
residuos.

Especificaciones energéticas

El proceso de Waasa produce entre 100 y 150 m® de biogas por tonelada de
residuos, utilizando entre 20 a 30% del gas total generado para usos propios de la
planta, para asi tener entre 70 a 80% de biogas que puede ser vendido (RIS
International Ltd., 2005).

4.3.3 STRABAG

La empresa Linde-KCA-Dresden GmbH es la creadora de la tecnologia para el
tratamiento de lodos de aguas residuales y de RSU que llevaba su nombre.
Actualmente, la tecnologia ha adoptado el nombre de la empresa que compré a la
compainiia, esta es la empresa austriaca Strabag-Umweltanlagen GmbH.
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Descripcion de la tecnologia

La tecnologia Strabag hiumeda se caracteriza por ser un sistema de una o dos
etapas el cual puede ser operado en el rango mesofilico o termofilico, de una
manera similar a las tecnologias de BTA y Waasa antes expuestas. El sistema
tiene como primer paso el convertir en una pulpa los RSU recibidos para después
separar los contaminantes contenidos en los residuos mediante un tambor filtro,
después dicha pulpa pasard a un tanque pulmén donde se llevara a cabo el
proceso de hidrdlisis (RIS International Ltd., 2005). Finalmente, se envia la pulpa
al reactor de digestion anaerobia, en donde en la parte central existe un tubo
conductor en el cual se recircula una porcion del biogas generado para asi
asegurar un mezclado de la pulpa (Strabag, 2011).

Parte del calentamiento se realiza fuera del digestor con un pequefio
intercambiador de calor, sin embargo, la mayor parte del intercambio de calor se
lleva a cabo dentro del digestor utilizando un intercambiador de mayores
dimensiones (Satoto Endar, N., 2009).

El digestato resultante del proceso de digestion es deshidratado por medio de un
decantador ubicado a la salida del reactor, el agua residual es recirculada al
pulpificador o es tratada (Strabag, 2011).

En la Figura 10 se puede observar el diagrama de flujo del proceso Strabag:

Proceso Strabag (Humedo)
Biogas Residuos para
Residuos composta

pretratados Agua de proceso A

Recirculacion de hiogas —

=, Digestor con
tubo conductor

Tambor filiro

Suspension Deshidratador

Pulpificador e i !
Flotantes | | Calor de =
) proceso Agua a tratarmiento
Sedimentos Tangue de hidrolisis
Figura 10. Diagrama de flujo del proceso Strabag (RIS International Ltd.,
2005).

Especificaciones de materia prima
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El proceso puede manejar FORSU, lodos de aguas residuales y/o estiércol. Este
método principalmente ha sido utilizado con RSU como materia prima, separados
en las diversas fuentes de generacion (Residuos domésticos, comerciales e
industriales), combinados con lodos de aguas residuales y estiércol. También es
importante mencionar que los residuos de jardineria pueden ser tratados por este
proceso (Strabag, 2011).

Especificaciones energéticas

El proceso Strabag (himedo) produce aproximadamente 100 m® por tonelada de
residuos (RIS International Ltd., 2005).

4.4 TRANSFERENCIA DE CALOR

Es necesario precisar lo que es la transferencia de calor, ya que el analisis
propuesto en este trabajo para el calentamiento de la materia prima de la PP de
DA requiere de una compresion detallada de este fenomeno para calcular las
caracteristicas principales a disefiar en el sistema de calentamiento, esto debido a
gue dicho proceso se lleva a cabo gracias a un inequilibrio en la temperatura en el
mencionado sistema.

A partir de un andlisis de transferencia de calor es posible determinar las
principales caracteristicas a considerar para el disefio y posterior implementacion
del sistema térmico de la PP, el cual estarda encargado de asegurar mantener el
tanque biodigestor a la temperatura de operacion 6ptima de 37 °C dentro del rango
mesofilico en el cual operara el proceso de DA.

Primero, es importante definir las diferencias fundamentales entre el método de
transferencia de calor y la termodinamica. A pesar que la termodinamica estudia la
interaccion del calor y el rol vital que juega dentro de la primera y segunda ley, no
considera los mecanismos que propician el intercambio de calor ni tampoco los
métodos existentes para el célculo del mismo. La termodindmica estudia estados
en equilibrio en donde no se consideran los gradientes de temperatura. La
transferencia de calor, en cambio, es un proceso de desequilibrio ya que se
necesita de un gradiente de temperaturas para que este pueda efectuarse
(Cengel, 2006; Incropera, 2006).

Por lo tanto la transferencia de calor busca hacer lo que la termodinamica es
incapaz de lograr, esto es, el cuantificar la velocidad en la cual la transferencia de
calor ocurre en términos del grado de desequilibrio térmico (Incropera, 2006).

4.4.1 TIPOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR

Incropera (2006) proporciona la siguiente definicion: “La transferencia de calor es
energia térmica en transito debido a la diferencia espacial de temperaturas”. Este
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transito de energia puede darse de tres maneras: por conduccién, por conveccion
y por radiacion. En la Figura 11 se observan ejemplos de los tres mecanismos de
transferencia de calor.

Conduccidn a través de un sdlido o un Conveccidn desde una superficie Intercambio de calar neta par
fluido estacionario hacia un fluido en movimienta radiacian entre dos supericies
) T =T P
-'_- 1 ! 2 Tz Superficie Tl
| ;o
Fluido en movimiento , 7 .
—_— '/ \ \\ Superficie . Tg
- " —_— q" q1 A \ f/
» g
— . N
—_— _T; ffg -
Figura 11. Modos de transferencia de calor (Incorpera, 2006).

A continuacion se definen las tres formas de transferencia de calor: Conduccion
conveccion y radiacion.

4.4.1.1 Conduccion

Se llama conduccién a la transferencia de calor cuando existe un gradiente de
temperatura en un medio estacionario, el cual puede ser un fluido o un sdélido. La
conduccion se puede llevar a cabo gracias al intercambio de calor entre particulas,
es decir, a la interaccidon de las mas frias con las mas calientes (Incropera, 2006).

Es posible cuantificar la transferencia de calor utilizando las ecuaciones de
velocidad de transferencia adecuadas. Mediante estas ecuaciones es posible
calcular la cantidad de energia que esta siendo transferida por unidad de tiempo.
Para la conduccion de calor la ecuacion utilizada es conocida como la Ley de
Fourier, y de manera general, para el caso de una pared unidimensional, se
expresa en la ecuacion Ec. 1 de la siguiente manera (Incropera, 2006):

AT
G = —k—

Ec.1

El flujo de calor q, (W/m?) es la velocidad de transferencia de calor en la direccion
X por unidad de area perpendicular a la direccibn de la transferencia y es

. . ar . ..
proporcional al gradiente de temperatura —-enesa direccion.
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El parametro k es una propiedad de transporte conocida como conductividad
térmica (W /m.K) es una caracteristica intrinseca del material (en este caso la
pared).

El signo negativo se debe al hecho de que el calor es transferido en la direccion
donde la temperatura decrece.

Cuando existen condiciones de estado estable la distribucidon de la temperatura es
lineal y por ello el gradiente de temperatura puede ser expresado de la siguiente
manera (Incropera, 2006):

dT_TZ_Tl
dx L

Y entonces el flujo de calor puede expresarse como se observa en la ecuacion Ec.
2
Tz - Tl k Tl - Tz AT

9 = —k—7 Lk

Ec. 2
Donde T; > T,

4.4.1.2 Conveccion

Se llama conveccion a la transferencia de calor cuando existe un gradiente de
temperatura entre una superficie y un fluido en movimiento. EI modo de
conveccion para la transferencia de calor esta compuesto por dos mecanismos.
Ademas de la transferencia de calor debido al movimiento molecular cadtico
(difusion), la energia térmica también es transferida a través del movimiento del
fluido (adveccion) (Incropera, 2006).

Existen dos regiones de suma importancia que se forman debido al movimiento de
un fluido sobre un objeto. Por ejemplo, en un fluido que pasa sobre una superficie
podemos encontrar estas regiones. Primero, al considerar la interaccion del fluido
con la superficie en términos de velocidad encontramos que esta varia desde cero
desde la superficie hasta un valor finito u. asociado con el flujo. Esta region del
fluido es conocida como la region hidrodindmica o capa limite de velocidad. Por
otro lado, si hay un gradiente de temperatura entre la superficie y el flujo que pasa
sobre ella existira una region donde la temperatura varia desde Ts en y = 0 hasta
T. en el flujo. Esta region es llamada la capa limite térmica, la cual puede ser
menor, igual o mayor que la capa limite de velocidad (Incropera, 2006). Estas
regiones se pueden observar en la siguiente Figura 12.
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Figura 12. Desarrollo de las capas limites en la conveccion (Incropera,
2006)

De acuerdo con lo anterior la conveccion puede ser clasificada segun la naturaleza
del movimiento del fluido, en dos tipos: forzada y libre. Se habla de conveccion
forzada cuando el flujo es causado por medios externos, como por ejemplo un
ventilador o una bomba. En contraste, se habla de conveccion libre o natural
cuando el flujo es inducido por las fuerzas boyantes, las cuales se dan gracias a la
diferencia de densidades causadas por las variaciones de temperatura dentro del
fluido.

La ecuacion que es utilizada para calcular la transferencia de calor por conveccion
se expresa de la siguiente manera en la ecuacion Ec. 3:

q" = h(Ts - Too)
Ec. 3

Donde g  es el flujo de calor convectivo (W/m?) el cual es proporcional a la
diferencia de temperatura entre la superficie y el fluido (T,, T,), donde la superficie
tiene una mayor temperatura que el fluido que la rodea. Esta expresion es
conocida como la ley de Newton del enfriamiento y el parametro h (W /m?.K)
representa el coeficiente convectivo, el cual varia dependiendo de las condiciones
de la capa limite, la geometria de la superficie, la naturaleza del movimiento del
fluido y de diversas propiedades de transporte y termodinamicas (Incropera,
2006).
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4.4.1.3 Radiacion

Se llama radiacién a la transferencia de calor cuando existe un gradiente de
temperatura entre dos superficies donde puede o no haber materia, de hecho la
transferencia de calor por medio de radiacion se lleva a cabo de manera mas
eficiente en el vacio, este tipo de transferencia de calor se lleva a cabo por medio
de ondas electromagnéticas.

La energia emitida por medio de radiacion esta caracterizada por la ley de Stefan-
Boltzmann, la cual se representa por la ecuacion Ec. 4

Eb = O'TS4
Ec. 4

Donde Ts es la temperatura de la superficie (en Kelvin), o es la constante de
Stefan-Boltzmann (o = 5.67x1078 [W /m?.K*]). Los cuerpos que cumplen con esta
ecuaciéon son llamados cuerpos negros o radiadores ideales.

El flujo de calor que emite una superficie real es menor que el flujo que emite un
cuerpo negro con una misma temperatura en la superficie. Por lo tanto, con la
ecuacion Ec. 5 se puede calcular el flujo de calor en una superficie real (Incropera,
2006):

Eb = SO'TS4
Ec.5

Donde ¢ es una propiedad de la superficie llamada emisividad la cual tiene valores
dentro del rango 0 < ¢ < 1, y es definida como la medida de cuan eficiente es una
superficie para emitir energia en relacion a un cuerpo negro (Incropera, 2006).

Otro posible escenario es cuando el cuerpo de estudio recibe también energia en
forma de radiacion de los alrededores, por ello de la ecuacion Ec. 5 se deriva la
expresion Ec. 6 para el célculo del flujo de calor:

" q
Qrad = Z = EG(TS4 - T;lrededores)
Ec. 6

Esta expresion arroja la diferencia entre la energia térmica que es liberada a
través de radiacion y la energia térmica que es ganada debido a la absorcion de
radiacion de los alrededores.
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También es posible calcular la energia térmica transferida por medio de la
siguiente ecuacioén Ec. 7:

Qraa = hradA(Ts - Talrededores)

Ec. 7

Donde el coeficiente de la transferencia de calor por radiacion se obtiene a partir
de la ecuacion Ec. 8 :

2 2
hrad = SO-(TS + Talrededores)(Ts + Talrededores )
Ec. 8

4.4.2 BALANCES DE ENERGIA

Mediante el célculo de la transferencia de calor se puede determinar cuanta
energia es transferida del sistema térmico de la PP hacia el medio circundante
para posteriormente poder elegir un aislante térmico adecuado para minimizar
dichas pérdidas, sin embargo, es necesario realizar un balance de energia para
determinar la carga térmica que debera poseer el calentador que sera el
encargado de elevar la temperatura del agua hasta los 50 °C requeridos para
asegurar un calentamiento adecuado de la materia prima dentro del tanque de DA.

A continuacion se describen factores fundamentales para realizar un adecuado
balance de energia en el sistema térmico de estudio.

4.4.2.1 Conservacion de la energia

La primera ley de la termodinamica establece que la energia de un sistema se
mantiene constante y la Unica manera de que la cantidad de energia en dicho
sistema cambia es cuando la energia atraviesa sus fronteras. En un sistema
cerrado existen dos formas para que la energia total del sistema cambie: mediante
transferencia de calor o mediante trabajo realizado sobre el sistema o aplicado al
mismo. Esto se puede ver expresado en la ecuacion Ec. 9 (Incropera, 2006):

Ec.9

Donde AEL% es el cambio en la energia total almacenada en el sistema, Q es el
calor neto transferido al sistema y W es el trabajo neto realizado en el sistema. Lo
anterior estd esquematizado en la Figura 13:
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Figura 13. Conservacion de la energia para un sistema cerrado en un

intervalo de tiempo (Incropera, 2006).

De igual manera, la primera ley sirve para describir el equilibrio de energia en un
sistema abierto mediante el uso de un volumen de control, el cual es una region
delimitada por una superficie de control a través de la cual el intercambio de masa
es posible. La masa que entra y deja el volumen de control lleva energia, lo cual
hace que un sistema pueda intercambiar energia por medio de tres mecanismos:
por transferencia de calor, por trabajo realizado y por transferencia de masa
(Incropera, 2006). Esto se sintetiza en el enunciado de la primera ley:

“El aumento en la cantidad de energia almacenada en un volumen de control debe
ser igual a la cantidad de energia que entra al volumen de control menos la
cantidad de energia que sale del volumen de control.” (Incropera, 2006).

La primera ley de la termodinamica habla de la energia total, la cual esta
constituida de energia mecénica (energia cinética y energia potencial) y energia
interna (energia térmica, energia nuclear, energia quimica, entre otros.)
(Incropera, 2006). La primera ley puede ser enunciada de la siguiente manera
refiriendose a la energia térmica y mecanica del sistema:

“El aumento en la cantidad de energia térmica y mecanica almacenadas en el
volumen de control debe de ser igual a la cantidad de energia térmica y mecanica
que entran al volumen de control, menos la cantidad de energia térmica y
mecéanica que deja el volumen de control, mas la cantidad de energia térmica que
es generada dentro del volumen de control” (Incropera, 2006).

El enunciado anterior se puede escribir como se muestra en la ecuacion Ec. 10
AEpim = Egnt — Esqi + Egen
Ec. 10

Donde AE,;,es el cambio de la energia térmica almacenada en el volumen de
control en un intervalo de tiempo, Ez,:y Esq SON la energia térmica que entra y la
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energia que sale del volumen de control y E;.,es la energia térmica generada
dentro del volumen de control (Incropera, 2006).

4.4.2.2 Tipos de energia

La primera ley de la termodinamica define que la energia total en un sistema esta
constituida de energia cinética, de energia potencial y de energia interna. Para la
gran mayoria de los andlisis de transferencia de calor la energia mecéanica
(cinética y potencial) es tan pequefia que puede ser despreciable (Incropera,
2006) esto debido a que los sistemas analizados son considerados sistemas
estacionarios en donde la energia potencial y cinética no tienen variaciones. La
energia interna (U) estd formada por un componente sensible (Us.,) Y un
componente latente (U,,:), l0S cuales en conjunto se le conoce como energia
térmica, asi como también por un componente quimico y un componente nuclear.
Para los andlisis de transferencia de calor los componentes de importancia son el
sensible, asociado con los cambios de temperatura, y el latente, asociado con los
cambios de fase. La generacion de energia se define como la conversién de una
forma de energia interna (quimica, eléctrica, electromagnética o nuclear) a otra
energia térmica (Cengel, 2006).

Al aplicar la primera ley de la termodinamica a un volumen de control en el cual el
fluido de trabajo cruza las fronteras, es normal dividir el término de trabajo (W) en
dos partes. La primera es llamada flujo de trabajo y es asociado al trabajo
realizado gracias a las fuerzas de presion moviendo el fluido a través de la frontera
del volumen de control. Por unidad de masa, la cantidad de trabajo es equivalente
al producto de la presién por el volumen especifico del fluido (pv). Por otro lado, la
segunda parte permanece como el trabajo (W) que realiza el sistema menos el
trabajo realizado sobre este (Cengel, 2006).

© Altuirg cle referencic

Figura 14. Conservacion de la energia en un sistema abierto con flujo
estable (Incropera, 2006).
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Ahora, si el proceso se encuentra en estado estable (dE,;,/dt = 0)y no hay
generacion térmica dentro del volumen de control, como se describe en la Figura
14 resulta en la ecuacion de flujo estable como se observa en la ecuacion Ec. 11

m(u +pv + 1/2 & +gz)Ent —m(u+pv+ 1/2 & +gz)5al +q-W=0
Ec. 11

La suma de la energia térmica con el flujo de trabajo por unidad de masa puede
ser remplazada por la entalpia por unidad de masa i =u+pv. Si el fluido es
considerado como un gas ideal con valores de calor especifico constantes, la
diferencia de entalpias entre los flujos de entrada y salida puede ser expresada
como (igne — isar) = cp(Tgnr — Tsq1), donde ¢, es el calor especifico a presion
constante. Si el fluido es un liquido incompresible, sus calores especificos a
presién y volumen constantes son iguales c, = ¢, = ¢ por lo tanto la expresion
anterior se reduce a (ugp: — Usg) = ¢(Tgne — Tsqy) €StO €S gracias a que la
diferencia entre los términos de flujos de trabajo es despreciable en un liquido.
Con lo que la ecuacién Ec. 12 simplificada de energia térmica para flujo estable es
(Cengel, 2006):

q= mcp (Tent — Tsar)
Ec. 12

Donde el flujp méasico m del fluido puede ser expresado como m = pVA, =
pV,donde p es la densidad del fluido, A.es el area de la seccion transversal del
conducto donde pasa el fluido, V es la velocidad del mismo y V, es el flujo
volumétrico (Cengel, 2006).

4.4.2.3 Balance de energia en la superficie

Para realizar un balance de energia en la superficie se utiliza la Ec. 10, pero como
los términos de almacenamiento y generacion son despreciables en este caso, la
ecuacion se convierte en (Incropera, 2006) la ecuacion Ec. 13:

EEnt - ESal =0
Ec. 13
En la Figura 15 se ejemplifican tres términos de transferencia de calor, todos por
unidad de &rea. Se observa la conduccion del medio a la superficie de control
(qcona™), conveccion de la superficie hacia el fluido (gcony") Y radiacion de la

superficie a los alrededores (qgrqq").- Por lo que el balance de energia queda
expresado en la ecuacion Ec. 14 de la siguiente forma
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Figura 15. Balance de energia en una pared (Incropera, 2006).

4.4.2.4 Transferencia de energia por calor

Para los sistemas cerrados, el intercambio de energia solo se puede llevar a cabo
a través de calor o de trabajo. Cuando un cuerpo esta en un medio el cual tiene
una temperatura distinta al mismo, se lleva a cabo una transferencia de calor entre
el cuerpo y su medio hasta que se alcance el equilibrio térmico, es decir, que el
cuerpo y su entorno alcancen la misma temperatura. La direccion de transferencia
de calor siempre se da desde el cuerpo con mayor temperatura hacia el que tiene
menor temperatura (Cengel, 2006).

El proceso en el cual no existe transferencia de calor se le conoce como proceso
adiabatico. Para que éste proceso pueda existir hay dos alternativas; que el
cuerpo y el medio en el que estad inmerso se encuentren en equilibrio térmico o
que el cuerpo este perfectamente aislado (Cengel, 2006).

4.4.2.5 Transferencia de energia por trabajo

Como se menciono6 antes, para los sistemas cerrados el intercambio de energia
solo se puede llevar a cabo a través de calor o de trabajo. El trabajo es la
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transferencia de energia asociado con una fuerza a través de una distancia
(Cengel, 2006).

El calor y el trabajo son cantidades direccionales y por lo tanto, para describirlas
es necesario especificar tanto su direccion como su magnitud. Por ello, se debe de
adoptar una convencion de signo, la mas aceptada segun lo indica Cengel, (2006)
es la siguiente:

“La transferencia de calor a un sistema y el trabajo realizado por el mismo sistema
son positivos; por consecuencia la transferencia de calor de un sistema y el trabajo
realizado sobre el mismo sistema son negativos”.

4.4.2.6 Balance de energia

El principio de conservacién de la energia puede ser expresado como lo indica
Cengel, (2006): “El cambio neto en la energia total de un sistema durante un
proceso es igual a la diferencia entre la energia total que entra al sistema y la
energia total que sale del mismo”.

Lo anterior se expresa en la ecuacion Ec. 15:

Eent — Esai = AEsistema

Ec. 15

Esta relacion es conocida como balance de energia y puede ser utilizada en el
proceso de cualquier sistema.

4.4.2.7 Mecanismos de transferencia de energia

La energia puede ser transferida desde o hacia un sistema de tres maneras: calor,
trabajo y a través de flujo masico. Las interacciones de energia se llevan a cabo
cuando la energia cruza las fronteras de un sistema, por lo tanto, las Unicas dos
formas de interacciones de energia que pueden llevarse a cabo en un sistema
cerrado, son mediante la transferencia de calor y a través de trabajo (Cengel,
2006).

Habiendo definido las formas de transferencia de energia en un sistema, la Ec. 15
se puede desarrollar de la siguiente manera, para asi obtener la ecuacion Ec. 16
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Epnt — Esq1 = (QEnt - QSal) + (WEnt - WSal) + (EMasa,Ent - EMasa,Sal) = AEgistema
Ec. 16

4.4.2.8 Andlisis de energia para sistemas de flujo estable (Voliimenes de
control)

Los procesos de flujo estable se definen, segin Cengel (2006), como aquellos en
los cuales el fluido de trabajo pasa a través de un volumen de control de manera
estable. Esto significa que las propiedades del fluido pueden cambiar de punto a
punto dentro del volumen de control, pero en un punto en particular estas
permanecen constantes durante el proceso.

En un proceso de flujo estable ninguna propiedad intrinseca y extrinseca cambia
con el tiempo dentro del volumen de control. Por lo tanto el volumen, la masa y la
energia total en el volumen de control permanecen constantes. Esto resulta en
que el total de la cantidad masa o energia que entran al volumen de control deben
ser iguales a la cantidad de masa o energia que salen del mismo. De igual
manera, el intercambio de calor y trabajo de un sistema de flujo estable con sus
alrededores no cambia con respecto al tiempo (Cengel, 2006).

El balance de masa para un sistema de flujo estable se muestra a continuacion en

la ecuacion Ec. 17
PRI

Ent Sal

Ec. 17

Durante un proceso de flujo estable, la energia total del volumen de control
permanece constante y por lo tanto el cambio en la energia total del sistema es
igual a cero. Por lo tanto, la cantidad de energia que entra al volumen de control
en cualquiera de sus formas (calor, trabajo y masa) debe de ser igual a la cantidad
de energia que sale de mismo (Cengel, 2006). Por consiguente, el balance de
energia se reduce a la ecuacion Ec. 18

. . dEg;e . .
Epne = Bsar = ———=0 = Epn = Esa

Ec. 18

Lo cual de manera explicita se escribe como se muestra en la ecuacion Ec. 19
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. . V2 . . V2
QEnt+WEnt+zm<h+7+gZ> :QSal+WSal+zm<h+7+gz>

Ent Sal

Ec. 19

4.4.3 RESISTENCIAS TERMICAS

Para poder conocer la transferencia de calor total en nuestro sistema térmico de la
PP de DA es adecuado utilizar el método de analisis unidimensional conocido
como meétodo de resistencias térmicas. Utilizando este método es posible
determinar la transferencia de calor en el sistema para posteriormente poder
seleccionar un aislante adecuado con el cual seran recubiertas ciertas partes del
mismo para con ello reducir sus requerimientos térmicos.

Al realizar un andalisis unidimensional en un sistema, es decir, considerar que la
transferencia de calor se lleva a cabo Unicamente en una sola direccion, es posible
aplicar una técnica llamada resistencias térmicas (Incropera, 2006).

En los sistemas cilindricos y esféricos habitualmente los gradientes de
temperatura se dan en la direccion radial, y por lo tanto, pueden ser tratados como
sistemas unidimensionales (Incropera, 2006). A continuacion se presenta en la
Figura 16 un esquema de la distribucion de temperaturas en una pared cilindrica
compuesta.
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Figura 16. Distribucion de temperaturas en una pared cilindrica

compuesta (Incropera, 2006).

El nombre de “resistencias térmicas” es resultado de la analogia entre la difusion
del calor y las cargas eléctricas. Al igual que una resistencia eléctrica esta
asociada con la conduccion de electricidad, una resistencia térmica puede ser
asociada con la conduccién de calor. Definiendo a una resistencia como el
cociente de un potencial de conduccién entre la velocidad de transferencia
correspondiente, se puede obtener la expresion Ec. 20 en coordenadas cilindricas
para la resistencia térmica por conduccion (Incropera, 2006)

Ln(rz / r1)
Ricona = T

Ec. 20

Es también posible obtener una resistencia térmica para el caso de transferencia
de calor por conveccion a partir de la Ley de Newton del Enfriamiento, esta se
observa en la expresion Ec. 21

74



1
R cony = ———
Leony = omryLhy

Ec. 21

El intercambio de radiacion entre la superficie y los alrededores puede ser
importante si el coeficiente de transferencia de calor por conveccion es pequefio
(Incropera, 2006). La resistencia térmica por radiacion se define en la expresion
Ec. 22 como

1
R -
LRad = 5y Lh,

Ec. 22

La representacion en circuitos de resistencias térmicas es bastante util para
conceptualizar y cuantificar analisis de transferencia de calor. El circuito térmico
equivalente para una superficie cilindrica se muestra en la Figura 16.

Para el calculo de la transferencia de calor en un cilindro hueco con pared
compuesta se tiene la siguiente expresion Ec. 23 (Incropera, 2006)

_ (Toos = Ten4)
=" Ln(ry/r) _ Ln(rs/rs) | Ln(ra/rs) 1
2nriLhq 2Lk 4 2ntLkp 2nLkc 27r4Lhy

Ec. 23

En términos de la diferencia total de temperaturas, T, ; — T4, Y 12 resistencia
térmica total, Ry,:, Yy por ello la transferencia de calor puede ser expresado en la
Ec. 24 de la siguiente forma (Incropera, 2006)

To1 — T
Qr = —7
" RTot

Ec. 24

Debido a que las resistencias conductivas y convectivas se encuentran en serie, la
resistencia total del sistema se expresa en la Ec. 25 de la siguiente manera
(Incropera, 2006)
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R = 1 Ln(ry/r)  Ln(rs/ry)  Ln(ry/r3) 1
Tot = 2mr,Lh, = 2mLk, 2mLkp 2mLk.  2mr,Lhy

Ec. 25

La transferencia de calor puede ser determinada a partir del analisis de cada
elemento por separado del sistema. Dado que g, es constante a través del
sistema se obtiene la siguiente expresion Ec. 26

Too,l - Ts,l Ts,l - TZ TZ - T3 T3 - Ts,4 Ts,4 - Too,4

Ax = 1 T Ln(ra/m) T Ln(rs/r2) © Ln(ry/T3) 1
2nriLhy 2mLk 4 2nLkp 2nLkc 27r4Lhy

Ec. 26
O bien a través de la expresion Ec. 27 para la transferencia de calor total
qr = UA(Too1 — Too,a)
Ec. 27

Si U esta definido en términos del area interna A; = 2nry L, entonces se obtiene la
expresion Ec. 28

1
U1 = 1 1 ) 1 T3 1 Ty 1 1
L PR PSR P L
hi " ka 1 kp 12 k¢ 13 Tihy

Ec. 28

Esta definicion es arbitraria, y por lo tanto el coeficiente global puede ser definido
en términos de cualquier area de la pared compuesta como se muestra en la
expresion Ec. 29

U,A; = UyA; = UsA; = U,A,
Ec. 29

Lo anterior se puede aplicar de igual manera para el caso de tener una geometria
esférica, para lo cual solo se debe considerar el cambio en los términos de las
resistencias térmicas para ser utilizados en coordenadas esféricas (Incropera,
2006). En la Figura 17 se observan los parametros a considerar en el analisis de
la transferencia de calor utilizando resistencias térmicas en una esfera hueca
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Figura 17. Conduccién en una esfera hueca (Incropera, 2006).

Para el caso de la conduccion, la resistencia térmica se expresa como se muestra
en la ecuacion Ec. 30

R _ 1 (1 1)
Leond = ank \ry 1,
Ec. 30

Para el caso de conveccion en el interior de la esfera se expresa como se muestra
en la ecuacion Ec. 31

1

Riconv =
' hConv 4‘7T7"1 2

Ec. 31

Para el caso de radiacion en el exterior de la esfera se expresa como se muestra
en la ecuacion Ec. 32

1

Ripaa =77
R g g4y ?

Ec. 32

4.4.4 COEFICIENTES CONVECTIVOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR

Para poder determinar el flujo de calor en un analisis de transferencia de calor es
imperativo conocer el coeficiente convectivo de calor. Sin embargo, este
parametro depende de varios factores como son las condiciones del flujo, las
propiedades del fluido de trabajo y las geometrias de las superficies en donde se
lleva a cabo el proceso de intercambio de calor, asi como también si se trata de
flujo externo sobre cierta geometria o flujo interno en una tuberia. Por ello es
importante poder obtener dichos coeficientes mediante las relaciones adecuadas,
las cuales seran definidas a continuacion.
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4.4.4.1 Conveccion forzada

La conveccidn forzada se caracteriza por que el movimiento relativo entre el fluido
y la superficie de contacto es producido por fuerzas externas, como por ejemplo
un ventilador o una bomba, y no por las fuerzas boyantes producidas gracias a los
gradientes de temperaturas en el fluido (Incropera, 2006).

Es importante diferenciar que los parametros para el andlisis del flujo varian
principalmente debido a dos razones, si el flujo es externo o si el flujo es interno.
En el flujo externo la capa limite del fluido se desarrolla sin ningun cuerpo la
restrinja, por otro lado en el flujo interno la capa limite se ve restringida gracias a
las paredes internas de la tuberia en donde corre el fluido de trabajo. Por ello es
importante analizar de manera individual cada caso (Incropera, 2006).

44.41.1 Flujo externo

Como se mencion6 anteriormente, los parametros a calcular para poder obtener el
coeficiente convectivo de transferencia de calor varian dependiendo si el flujo que
analizado es un flujo externo o interno con respecto a la geometria estudiada.
Para este trabajo las superficies de estudio son cilindros circulares, por lo que a
continuacion se describirdn las variables involucradas para la obtencion del
coeficiente convectivo para un flujo externo que pasa sobre un cilindro.

Flujo sobre cilindros

Para el flujo normal al eje de un cilindro circular, la velocidad del fluido de la
corriente libre se vuelve cero en el punto de estancamiento delantero del cilindro y
por consecuencia la presion en este punto aumenta. A partir de este punto la
presion va decayendo al aumentar el recorrido del fluido sobre el cilindro, como se
puede observar en la Figura 18 (Incropera, 2006):

Purto de estancamierta frontal

- Purto de seporocidn

Copo fmite

Figura 18. Formacion y desprendimiento de la capa limite en un cilindro
circular en flujo cruzado (Incropera, 2006).
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En la Figura 18 se debe observar que existe una diferencia entre la velocidad V
de la corriente del flujo y la velocidad u,, de la corriente libre. La velocidad u,,
depende de la distancia x a partir del punto de estancamiento. Como se puede
observar u,, =0 en el punto de estancamiento, a partir de ese punto el fluido
acelera debido a un gradiente de presion positivo (du.,/dx > 0 cuando dp/dx < 0)
y llega a una velocidad maxima cuando dp/dx = 0, y entonces la velocidad u,,
disminuye debido al gradiente de presion negativo (du,/dx <0 cuando
dp/dx > 0) (Incropera, 2006). Esto se puede observar claramente en la Figura 19

7 I I~
<Grc:dierrte e presitn positivo | Grodiente de presidn negotivo H:h

J'_'.r

dp <0 I ;‘J{r s

- 3

o ax

Purto de seporocion

O ’) \Estelu::
[Fuersion de fliujo =¥

Wartices

Figura 19. Perfil de velocidades asociado con la separacion de la
capa limite en un cilindro circular con flujo cruzado (Incropera, 2006).

Conforme el fluido desacelera, el gradiente de velocidad en la superficie se va
aproximando al cero. En este lugar, llamado el punto de separacion, al fluido
cercano a la superficie no tiene el momentum suficiente para superar el gradiente
de presiéon lo que causa que la capa limite se desprenda de la superficie, esto
genera una estela propensa a la vorticidad en el fluido cercano a la superficie
(Incropera, 2006).

Para poder determinar si el flujo es turbulento o laminar se utiliza un factor
adimensional que recibe el nombre de numero de Reynolds. EI numero de
Reynolds es la relacion entre las fuerzas inerciales y las fuerzas viscosas. Si el
namero de Reynolds es pequeiio las fuerzas inerciales son insignificantes
comparadas con las fuerzas viscosas y por ello las perturbaciones son disipadas y
el flujo se conserva laminar. Por otro lado si el nimero de Reynolds es grande las
fuerzas inerciales son suficientes para poder transformar el flujo laminar a flujo
turbulento (Incropera, 2006).
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Para el cilindro circular la longitud caracteristica es el diametro y por lo tanto el
namero de Reynolds se define en la ecuacion Ec. 33 como
_pVD VD

Rep, = —
D m >

Ec. 33

Conveccioén de calor

Para el caso de flujo sobre un cilindro circular, el numero de Nusselt varia segun
las propiedades del fluido de trabajo, especialmente debido a la velocidad de éste,
o dicho de otra manera, si el flujo es laminar o es turbulento. Estas propiedades
hacen que el punto de separacion de la capa limite varie y por ende el nimero de
Nusselt se ve afectado (Incropera, 2006).

El nimero de Nusselt se define como la relacién entre la transferencia de calor por
conveccién y la transferencia de calor por conduccion.

El nimero de Nusselt para el caso particular de los cilindros se expresa en la
ecuacion Ec. 34 de la siguiente forma

Ec. 34
Flujo sobre un serpentin dentro de un tanque sometido a agitacion

Para el caso de un intercambiador de calor con geometria helicoidal que esta
contenido en un tanque dentro del cual existe un fluido en movimiento debido un
agitador, Suryanarayanan et al. (1976) proponen la siguiente relacion Ec. 35 para
calcular el niamero de Nusselt para el fluido que pasa sobre la tuberia del
intercambiador

0.17 0.13 -0.45
Hyg

(Dser 029 <Dtub ser)

D
Nu = 0.21(Re")%66(Pr")033 (—“g) =
Dtan Dtan

D¢an Dian
Ec. 35

Para calcular el numero de Reynolds generalizado proponen la expresion Ec. 36
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p

Re' = D2;N—
ag I
Ec. 36
Para el niumero de Prandtl generalizado utilizan la expresion Ec. 37
Cptt
pr ==
k
Ec. 37

Para finalmente poder obtener el coeficiente convectivo a partir de la relacion Ec.
38

tan

Ec. 38

44.4.1.2 Flujo interno

A continuacion describirdn los parametros necesarios para obtener el coeficiente
convectivo para flujos internos en tuberias circulares como las utilizadas en el
sistema térmico de la PP de DA.

Condiciones de flujo

Considerando flujo laminar en un tubo circular de radio r,, Figura 20, donde el
fluido entra al tubo con una velocidad uniforme, al hacer contacto el fluido con la
superficie se genera una capa limite al ir aumentando la coordenada x. Este
desarrollo se produce a expensas de una region, que se va haciendo mas
pequefia al aumentar x, de flujo no viscoso, la cual provoca que las capas limites
se unan en la linea central de dicho flujo. A partir de esta union de capas limites el
perfil de velocidades se vuelve constante. El flujo es entonces considerado como
un flujo totalmente desarrollado, y la distancia entre la entrada hasta el punto en
donde se alcanza esta condicion es llamada longitud de entrada hidrodinamica
xrpp. COmo se muestra en la Figura 20, el perfil de velocidades totalmente
desarrollado en un tubo circular es parabdlico para flujo laminar. Para flujo
turbulento el perfil es aplanado debido a un mezclado turbulento en la direccion
radial (Incropera, 2006).
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Figura 20. Desarrollo de la capa limite hidrodinamica para un flujo
laminar en un tubo circular (Incropera, 2006).

Al estudiar flujos internos es importante conocer la extensién de la region de
entrada, la cual depende si el flujo es laminar o turbulento. El nUmero de Reynolds
para el flujo en un tubo circular se puede definir en la ecuacion Ec. 39 como

pu,D u,D
ReD = =
U v

Ec. 39

Donde u,, es la velocidad media del fluido a través de la seccion transversal del
tubo y D es el diametro del tubo. Para un flujo totalmente desarrollado el niumero
de Reynolds critico a partir del cual se empieza a generar turbulencia es Re, =
2,300, sin embargo, a partir de Rep =~ 10,000 se alcanzan condiciones
completamente turbulentas (Incropera, 2006).

Para flujo laminar (Rep < 2,300), la longitud de la entrada hidrodinamica puede ser
obtenida a partir de la expresion Ec. 40 (Langhaar, H., 1942)

(le;"h)Lam ~ 0.05Re,,

Ec. 40

Esta expresion esta basada en la suposicion que el fluido entra al tubo a través de
una tobera convergente y por lo tanto esta caracterizado por un perfil de
velocidades uniforme en la entrada. A pesar de que no existe ninguna expresion
general satisfactoria para determinar la longitud de entrada con flujo turbulento, se
puede utilizar la expresion Ec. 41 (Kays, W. et al., 1993)
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10 < (xTD'h)

Turb

Ec. 41

Es importante hacer una observacion, para numeros de Prandtl mayores a 1 la
capa limite hidrodinAmica se desarrolla més rapido que la capa limite
termodinamica.

Factor de friccién

Para utilizar ciertas relaciones que permitan calcular parametros necesarios para
el analisis de transferencia de calor es necesario conocer el factor de friccion de
Darcy el cual puede ser obtenido para flujo laminar totalmente desarrollado
mediante la ecuacion Ec. 42

64
f=—

B Rep
Ec. 42

Para flujo turbulento totalmente desarrollado, el analisis es mucho més complicado
por lo que es necesario utilizar relaciones obtenidas de resultados experimentales.
Factores de friccion para un amplio rango de valores de Reynolds se encuentran
graficados en el diagrama de Moody. El factor de friccibn no solo depende del
namero de Reynolds, también esta relacionado con la rugosidad de la superficie
de contacto e (Incropera, 2006). Algunas correlaciones que aproximan bastante el
valor de friccidon son las ecuaciones Ec. 43y Ec. 44

f =0.316Re;/* Rep < 2x10*

Ec. 43

f =0.184Re;*®  Rep = 2x10*
Ec. 44
Consideraciones térmicas

Si un fluido entra a un tubo a una temperatura uniforme T(r,0), como se muestra
en la Figura 21, y es menor a la temperatura de la superficie del tubo, la
transferencia de calor por conveccion ocurre, y por ende, se empieza a desarrollar
una capa limite térmica. Y si aunado a lo anterior la superficie del tubo mantiene
ya sea una temperatura uniforme (Ts = constante), 0 existe un flujo de calor
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uniforme (q"s = constante), una condicion térmica totalmente desarrollada es
eventualmente alcanzada (Incropera, 2006).

Condiciones de superficie

- T,> T(r,0) 495

|
P
L &, fo |F
pue——— 4 | S _ {
——y - —— -} r>"—-_—-‘-__‘l ———— e — - — —
| ;s | i
| | | L | | | | |
T (r,0) T(r0) T, | T(r0) T, T(r,0) Ty
i
< Reqidn de entrocc ténmica Reqidn totolmente desorollada >
. Xed, ¢
Figura 21. Desarrollo de la capa limite térmica en un tubo circular

sometido a calentamiento (Incropera, 2006).

Para el flujo laminar la longitud de entrada térmica puede expresarse con la Ec.
45 (Kays, W. et al., 1993)

(x“"t) ~ 0.05Rep, Pr

D Lam
Ec. 45
En cambio para el flujo turbulento tenemos la expresion Ec. 46
XTD,t
- =10
( D )Turb
Ec. 46

Ley de Newton del enfriamiento

La ley de Newton del enfriamiento puede ser expresada de la siguiente manera al
utilizar la temperatura media del flujo dentro de la tuberia

q”s = h(Ts - Tm)

Hay que tener presente que la temperatura T,,, a diferencia de la T,, de la
corriente para flujos externos, varia al aumentar la coordenada x dentro del tubo.
Si la transferencia de calor se da de la superficie al fluido (T, > T,,) el valor de T,
aumenta con la coordenada x; si la transferencia de calor se da del fluido a la
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superficie (T; < T,,) el valor de T,, disminuye con la coordenada x (Incropera,
2006).

Balance de energia

Debido a que el flujo en un tubo esta completamente delimitado, un balance de
energia puede ser aplicado para determinar como la temperatura media T,,(x)
varia con respecto a la posicion a lo largo de la tuberia, y cémo la transferencia
convectiva total de calor q.,n, €Sté relacionada con la diferencia de temperaturas
entra la entrada y la salida de la tuberia. En este caso, el fluido se mueve con un
gasto masico constante m y la transferencia convectiva de calor se lleva a cabo en
la superficie interna (Incropera, 2006). La manera adecuada para calcular la
transferencia de calor gracias a la conveccion dentro de la tuberia esta dada por la
expresion Ec. 47

Qconv = ‘I’fle (Tm,sal - Tm,ent)
Ec. 47

Para un tubo con una longitud finita. Esta es una expresion general que puede ser
aplicada sin importar la naturaleza de la superficie térmica o las condiciones del
flujo dentro de la tuberia.

Flujo de calor constante en la superficie de la tuberia

Para poder calcular la transferencia de calor por conveccién, dentro de una tuberia
en la cual existe un flujo constante de calor de la superficie hacia el fluido dentro
de la misma, se utiliza la ecuacién Ec. 48 (Incropera, 2006)

Qconv = q”s(P-L)
Ec. 48
Temperatura constante en la superficie

Para poder calcular la transferencia de calor por conveccién, dentro de una tuberia
en la cual existe una temperatura constante en la superficie hacia el flujo, se
utilizan las ecuaciones Ec. 49y Ec. 50

AT T, — T, PL —
Sal _ s mSal __ (—_—h) Ts = Constante
ATEnL‘ Ts - Tm,Ent m

Ec. 49
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Qconv = EASATlm T, = Constante
Ec. 50

La ecuacion anterior es una variante de la ley de Newton del enfriamiento para el
tubo completo, en la cual la temperatura media logaritmica AT;, es la temperatura
promedio adecuada, ya que ella se aproxima mas al comportamiento exponencial
del decremento de la temperatura a través de la tuberia (Incropera, 2006).

Es importante sefalar que en muchas aplicaciones, la temperatura externa del
fluido es la temperatura que se conserva constante y no la temperatura de la
superficie de la tuberia como se ilustra en la Figura 22. Para tales casos, es
posible utilizar la misma ecuacidon pero modificando dos parametros; la
temperatura de la superficie Ts,,., debe ser reemplazada por la temperatura de la

corriente del fluido externo T, y el coeficiente convectivo h debe de ser

reemplazado por el parametro U, el coeficiente global de transferencia de calor
promedio (Incropera, 2006). Obteniendo las ecuaciones Ec. 51y Ec. 52

ATSal — Too - Tm,Sal — ex (_ ﬁAs)
ATEnt Ty, — Tm,Ent Tth

Ec. 51
q = UAAT,,,
Ec. 52

Al expresar las mismas ecuaciones en términos de la resistencia térmica total se
obtiene la expresion Ec. 53 y Ec. 54

ATSal — T — Tm,Sal = exp (_ 1 )
ATEnt Ty, — Tm,Ent meRTot

Ec. 53
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ATy,
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Ec. 54
Fluijo exterma
T, h, ,
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i Ay P
Figura 22. Transferencia de calor entre un fluido circulando sobre un tubo

que transporta un segundo fluido (Incropera, 2006).
Region completamente desarrollada

Para el flujo laminar de un fluido incompresible, con propiedades constantes en la
region totalmente desarrollada de un tubo circular sometido a un flujo de calor
constante en su superficie, se puede obtener el coeficiente convectivo de
transferencia de calor a partir de la expresion Ec. 55, para la cual hay que tener la
precaucion de utilizar la T,, para obtener la conductividad térmica k (Incropera,
2006)

hD
Nup = - = 436 q¢ = Constante

Ec. 55

Para el mismo caso, pero sustituyendo el flujo de calor constante en la superficie
por una temperatura constante en la misma superficie, se utiliza la expresion Ec.
56
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Nup = 3.66 T = Constante

Ec. 56
La region de entrada

Existen dos soluciones para esta condicion: Flujo hidrodinamico totalmente
desarrollado antes de la regién térmica de entrada y el caso en el que ambas
regiones de entrada se desarrollan simultaneamente (Incropera, 2006).

Para el primer caso es necesario que el perfil de velocidades éste completamente
desarrollado para la region térmica de entrada, para lo cual debe existir una regién
sin calentamiento para que se pueda desarrollar el perfil. Este caso también aplica
para fluidos con grandes numeros de Prandtl como por ejemplo aceites, esto es
debido a que los fluidos con estos numeros de Prandtl tienden a desarrollar la
region hidrodindmica mucho mas rapido que la region térmica. Para el segundo
caso, el desarrollo de los perfiles de velocidad y de temperatura se dan al mismo
tiempo (Incropera, 2006).

Para el primer caso se tiene la correlacion Ec. 57

0.0668(/, )Rep Pr
]2/3

Nup = 3.66 +
1+ 0.04[(P/,)RepPr

Ec. 57

0]

Longitud de entrada térmica ]
Longitud de entrada térmica e hidrodinamica con Pr = 5

Para el segundo caso se tiene la relacion Ec. 58 propuesta por Sieder, E. N., y G.
E. Tate., (1936)

ReDPr)1/3 (M >0.14

Nu, = 1.86( =
Ho L/D s

0.60<Pr<5

0.0044 < (i> <9.75

Us

Ec. 58

En el caso de que mediante la Ec. 58 se obtengan valores Nu, < 3.66 es
aceptable utilizar el valor de Nu, = 3.66. Todas las propiedades de las ecuaciones

e
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Ec. 57 y Ec. 58, excepto u; deben de ser evaluadas en la temperatura media
T = (Trmpne + Tmsar)/2 (Incropera, 2006).

Correlaciones de conveccion: Flujo turbulento en tubos circulares

Para el andlisis del flujo turbulento en tuberias existen numerosas correlaciones, a
continuacion se presentan algunas que son Utiles para la obtencion del nimero de
Nusselt, el cual es factor fundamental para poder conocer el coeficiente convectivo
de transferencia de calor para el calculo de la transferencia de calor del sistema
(Incropera, 2006).

Una expresion clasica para el calculo del nimero de Nusselt para un flujo
turbulento, hidrodindmicamente y térmicamente desarrollado en una tuberia de
area circular, es la presentada en Ec. 59 por Colburn, A., (1933) en:
Nup = 0.023Re"/sPr'/s
Ec. 59

Sin embargo, la ecuacion Ec. 60 de Dittus-Boelter (Winterton, R., 1998) es mas
precisa

Nup = 0.023Re"/spr™
Ec. 60

Donde n = 0.4 para calentamiento (T, > T,,) y n = 0.3 para enfriamiento (T < T,).
La validez de estas ecuaciones ha sido comprobada experimentalmente para el
rango de condiciones

0.6 < Pr < 160
Rep, > 10,000

L =10

D=

Donde todas las propiedades debe de ser evaluadas en la temperatura T,
(Incropera, 2006).

Para flujos que se caracterizan por presentar grandes variaciones en sus
propiedades es recomendable utilizar la ecuacién Ec. 61 propuesta por Sieder y
Tate, (1936)
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0.14
Nup = 0.027Re"/spr'/3 (Mﬁ)
S

0.7 < Pr < 16,700
Rep, > 10,000

L>10
D=

Ec. 61

Donde todas las propiedades excepto u, deben de ser evaluadas en la
temperatura T,,, (Incropera, 2006).

Sin embargo, a pesar que las ecuaciones Ec. 60 y Ec. 61 son faciles de utilizar
pueden alcanzar errores de hasta 25%. Por ello es mas conveniente utilizar
correlaciones mas modernas que pueden reducir este error hasta en un 10%
(Petukhov, B.S., 1970. Bhatti, M. S., and R. K. Shah, 1987).

Una correlacion valida para grandes numeros de Reynolds es expuesta en Ec. 62
por Gnielinski, (1976)

(f/8)(Rep — 1000)Pr

Nu, =
U S T ¥ 12.7(f/8) 2 (Pre/s — 1)

0.5 < Pr<2,000
3,000 < Rep < 5x10°

Ec. 62

Donde el factor de friccion puede ser obtenido del diagrama de Moody. Al usar la
ecuacion anterior, la cual puede ser utilizada tanto para el caso de un flujo
constante de calor o para el caso de una temperatura constante en la superficie de
la tuberia. Para utilizar la expresion anterior, es necesario evaluar las propiedades
del fluido de trabajo en la temperatura T, (Incropera, 2006).

4.4.4.2 Conveccion libre

Cuando un fluido no se ve influenciado por una fuerza o velocidad externa
(forzada) este no se conserva estatico, existen corrientes convectivas originadas
gracias a la interaccion entre las fuerzas volumétricas con una corriente en la que
existen gradientes de densidad. El efecto neto resultante son fuerzas boyantes, las
cuales inducen a la generacion de corrientes de convecciéon libre o natural.
Generalmente el gradiente de densidad se origina gracias a un gradiente de
temperatura y las fuerzas volumétricas tienen su origen gracias al campo
gravitacional de la Tierra (Incropera, 2006).

e
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Para el caso de un cuerpo inmerso en un fluido en reposo, en donde se tiene que
la temperatura del cuerpo es mayor a la temperatura del fluido Ty > T, el fluido
cercano al cuerpo es menos denso que el fluido mas alejado del mismo. Las
fuerzas boyantes inducen una capa limite de conveccion libre en donde el fluido
calentado se aleja del cuerpo y se mezcla con fluido a menor temperatura de la
region adyacente (Incropera, 2006).

Para poder calcular el coeficiente convectivo de transferencia de calor es
necesario primero conocer parametros como el coeficiente volumétrico de
expansion térmica (f), el cual indica como varia la densidad debido a un cambio
en la temperatura a una presion constante (Incropera, 2006). Dicha propiedad
puede ser obtenida, si se considera al fluido como un gas ideal, con la expresion
Ec. 63

1P 1
p= pRT2 T
Ec. 63
Donde T es la temperatura absoluta.

Otro parametro de importancia es el numero de Grashof, el cual mide la relacién
entre las fuerzas boyantes y las fuerzas viscosas en un fluido y se expresa en Ec.
64 de la siguiente manera

_ gﬁ(Ts - Too)L3

Gr
VZ

Ec. 64
Los efectos de la turbulencia

Es importante precisar que las capas limite en la conveccion libre no existen
Gnicamente en el régimen laminar. La transicion del régimen laminar al régimen
turbulento dependen de la magnitud relativa de las fuerzas boyantes y viscosas en
el fluido (Incropera, 2006). El parAmetro que mide esta relacion es el numero de
Rayleigh, el cual se expresa en Ec. 65 de la siguiente manera

T. —T..)L3
Ra=Gr.Pr=g'B( s )
va

Ec. 65
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Cilindro

Churchill, S. W., y H. H. S. Chu, (1975) sugieren una correlaciéon que engloba un
gran rango de numeros de Rayleigh, esta se presenta a continuacion en Ec. 66

2
0.387Ray/®

Nup = 10.60 +
uD [1+ (0.559/Pr)9/16]8/27

RaD < 1012

Ec. 66

Los parametros (Numero de Prandtl, coeficiente volumétrico de expansion térmica)
deben de ser evaluados en la temperatura de pelicula (Incropera, 2006) la cual se
obtiene a partir de la ecuacion Ec. 67

Tr = (Ts + Too) /2
Ec. 67
Esfera

Para una esfera completa Churchill, S. W., (2002) propone la relacion Ec. 68

0.589Ra,"/*
[1+ (0.469/Pr)°/16]4/9

WD=2+

Ec. 68
Donde el nimero de Prandtl debe de ser evaluado en Ty.

Para el caso de una media esfera sometida a conveccion libre existen pocas
relaciones para obtener el numero de Nusselt, y consecuentemente, el coeficiente
convectivo, Shiina y Fujimura (1986) proponen la relacién experimental Ec. 69

Nu = 0.2357Rqa%2%*2

[9x10° < Ra < 7x10°]

Ec. 69

Todos los parametros se evaluaron en la temperatura media T,

4.4.5 INTERCAMBIADORES DE CALOR

Después de conocer los requerimientos basicos del sistema térmico de la PP de
DA, como son la carga térmica del calentador del agua del proceso y las pérdidas
de calor, se procedi6 a calcular los parametros basicos del intercambiador de calor
que sera el encargado de transferir la energia térmica del fluido de trabajo, es
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decir el agua proveniente del calentador, hacia la materia prima del proceso de
digestién anaerobia.

Un intercambiador de calor es un dispositivo que tiene como funcion transferir
calor entre dos fluidos a diferentes temperaturas sin que estos se mezclen entre si
(Cengel, 2006. Incropera, 2006).

4.4.5.1 Tipos de intercambiadores de calor

Los intercambiadores de calor son clasificados usualmente de acuerdo con el tipo
de flujo y su tipo de construccion. El intercambiador de calor mas comun es en el
que los fluidos caliente y frio fluyen en la misma o en direccién opuesta el uno con
el otro dentro de un tubo concéntrico. En la Figura 23 se puede ver los dos tipos
de flujo, en (a) se observa un flujo paralelo y en la figura (b) se observa un flujo
contracorriente (Incropera, 2006).

Figura 23. Intercambiador de calor de tubos concéntricos (a) Flujo
paralelo (b) Flujo contracorriente (Incropera, 2006).

También existen intercambiadores de flujo cruzado (flujos perpendiculares) como
se muestra en los intercambiadores con y sin aletas de la Figura 24.

Dichas configuraciones son diferenciadas gracias a una idealizacién que trata al
fluido en movimiento sobre los tubos como sin-mezclar o mezclado. En (a) se dice
que el fluido esta sin-mezclar debido a que las aletas inhiben el movimiento en la
direccidon (y), transversal a la direccion principal de flujo en la direccion (x). En
este caso la temperatura del fluido varia con x y con y. En contraste el arreglo sin
aletas mostrado en (b), existe mezclado debido a que la direccion de flujo puede
darse de manera transversal y por ende, las variaciones de temperatura se dan
principalmente en la direcciéon x del flujo. Las condiciones de mezclado son un
factor de gran importancia para la eficiencia del intercambiador de calor
(Incropera, 2006).
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Figura 24. Intercambiadores de flujo cruzado. (a) Con aletas con ambos

fluidos mezclados (b) Sin aletas con un fluido mezclado y el otro sin
mezclar (Incropera, 2006).

Otra configuracion comun es la de intercambiadores de carcasa como se observa
en la Figura 25 (Standards of the Tubular Exchange Manufacturers Association,
1978).

Sailiclo cle
103 tukans Ertroco de o corcosn Deflectores

I Sl p——

LN 7 —=2n s

. @ 1 i

. [ ey -,

l‘_\'
- |
Soflich de oy corcoso Entroics dle
los tuboos
Figura 25. Intercambiador de calor de carcasa (Modo de operacion de

flujo contracorriente-cruzado) (Incropera, 2006).

Los deflectores ayudan a aumentar el coeficiente de conveccion en el fluido dentro
de la carcasa al inducir turbulencia y un componente de velocidad de flujo
cruzado. Ademas, estos deflectores tienen la funcion de soportar los tubos lo cual
ayuda en gran medida a reducir la vibracion en estos (Incropera, 2006).

Una clase especial de intercambiadores de calor es usada para disponer de
grandes areas de transferencia de calor por unidad de volumen. Son llamados
intercambiadores de calor compactos y se caracterizan por tener arreglos con una
gran cantidad de tubos con aletas o placas como se observa en la Figura 26.
Estos intercambiadores se utilizan comunmente cuando uno de los fluidos de
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trabajo es un gas, el cual por definicién tendra un coeficiente convectivo bajo. Los
tubos pueden ser planos o circulares y sus aletas pueden ser rectangulares o
circulares. Los intercambiadores de placas paralelas pueden ser aletados o
corrugados y pueden ser de un solo paso o multi-paso. El flujo asociado con
intercambiadores de calor compactos es pequeiio y por ello tiende a ser laminar
(Incropera, 2006).

l l = Tuba plono l l o Tuibaos circulores =
=) )

Aletoy
[a) rectangulcr

_Aletos
 cormugadas

== W, JNNANARARALE
N, 7 EErt
o TR
i A

LT | e —-—

Figura 26. Nucleos de intercambiadores de calor compactos. (a) Tubo
aletado (tubos planos, aletas rectangulares continuas). (b) Tubo aletado
(tubos circulares, aletas rectangulares continuas). (¢) Tubo aletado (tubo
circular, aletas circulares). (d) Placas aletadas (un solo paso). (e) Placas

aletadas (multi-paso) (Incropera, 2006).

4.4.5.2 Coeficiente global de transferencia de calor

Una parte esencial de cualquier analisis de un intercambiador de calor es la
obtencion del coeficiente global de transferencia de calor. Como se expuso con
anterioridad, en este texto dicho coeficiente esta definido en términos de la
resistencia térmica total que existe entre dos fluidos, entre los cuales existe un
intercambio de calor. Como se desarrolld en la Ec. 28, se observa que el
coeficiente se obtuvo al considerar las resistencias conductivas y convectivas
entre dos fluidos separados por una pared cilindrica. Sin embargo, es importante
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precisar que dichos resultados solo aplican para superficies nuevas y limpias
(Incropera, 2006).

Durante una operacion normal en un intercambiador de calor, las superficies estan
sujetas a ensuciamiento debido a impurezas del fluido de trabajo, formacion de
oxido, ademas de un sinnimero de reacciones que se pueden llevar a cabo entre
el fluido y el material de la pared de la tuberia. La subsecuente deposicién de una
pelicula o de incrustaciones en la superficie pueden incrementar en gran manera
la resistencia la transferencia de calor entre los fluidos. Este efecto puede ser
considerado al agregar una resistencia térmica adicional llamada factor de
ensuciamiento, R¢. Su valor depende de la temperatura de operacion, la velocidad
del flujo y el tiempo de uso del intercambiador de calor (Incropera, 2006). En la
ecuacion Ec. 70 se observan los términos convectivos y de ensuciamiento para los
dos fluidos de trabajo dentro de un intercambiador de calor tubular.

i _ 1 _ 1 _ 1 n R”f,lnt n In(Dgy¢/Dint) n ”f,Ext n 1
UA UIntAInt UExtAExt hlntAInt Alnt 2mKkL AExt hExtAExt
Ec. 70

Donde F y C se refieren a fluido frio y fluido caliente respectivamente.

Dgy: Y Dine @ las superficies exterior e interior.

. . In(D D
Las areas son iguales a Agyy = mDgyeL Y At = Dl Reong = % se

obtiene de la Ec. 20. Diversos factores de ensuciamiento se encuentran enlistados
en el Anexo 1.

4.4.5.3 Temperatura media logaritmica

Para disefiar o predecir el rendimiento de un intercambiador de calor, es esencial
relacionar el flujo total de transferencia de calor a parametros como las
temperaturas de entrada y salida del fluido, el coeficiente global de transferencia
de calor y el area total de transferencia de calor (Incropera, 2006). Para ello, es
adecuado realizar un balance de energia global a los fluidos que intervienen en el
intercambio de calor, como se muestra en la Figura 27.
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Figura 27. Balances de energia global para los fluidos caliente y frio de

un intercambiador de calor (Incropera, 2006).

Si g es el flujo total de transferencia de calor entre los fluidos caliente y frio, y el
intercambiador de calor se considera como un sistema adiabatico ademas de
considerar despreciables los cambios en las energias cinética y potencial, es
posible aplicar la ecuacion de energia para flujo estable para poder obtener la
relacion Ec. 71 (Incropera, 2006)

q= mC(iC,Ent - iC,Sal)

q= mF(iF,Ent - iF,Sal)
Ec. 71
Donde i es la entalpia del fluido.
Los subindices C y F indican si el fluido es caliente o frio.

Mientras que Ent y Sal indican si el flujo entra o sale del sistema. Si los fluidos no
sufren de un cambio de fase y si sus calores especificos se consideran
constantes, la ecuacion anterior se reduce a la Ec. 72

q= mCCp,C (TC,Ent - TC,Sal)

q= mFCp,C(TF,Ent - TF,Sal)
Ec. 72

Donde las temperaturas utilizadas son las temperaturas medias de cada uno de
los fluidos. Es importante precisar que tanto la Ec. 71 como la Ec. 72 son
independientes del arreglo de flujo y del tipo de intercambiador utilizados.
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Otra expresion bastante util puede ser obtenida al relacionar el flujo total de
transferencia de calor g a la diferencia de temperaturas AT entre los fluidos
caliente y frio, esta expresion se observa en Ec. 73

AT =T, —Tg
Ec. 73

La expresion resultante es una extension de la Ley de Enfriamiento de Newton,
pero el coeficiente convectivo h es sustituido por el coeficiente global de
transferencia de calor U. Sin embargo, AT varia segun la posicion evaluada dentro
del intercambiador de calor y por ello es necesario trabajar con una ecuacion de la
forma de Ec. 74 (Incropera, 2006)

q = UAAT,,
Ec. 74
Donde AT, es una diferencia media de temperatura apropiada.
Flujo paralelo en un intercambiador de calor

La distribucion de temperaturas para flujos calientes y frios de un intercambiador
de calor de flujo paralelo se muestra en la Figura 28
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Figura 28. Distribucidon de temperaturas para un intercambiador de calor

de flujo paralelo (Incropera, 2006).

La diferencia de temperatura AT es grande al inicio pero va disminuyendo al
aumentar x hasta acercarse a cero de manera asintotica. Es importante precisar
que para este tipo de intercambiador la temperatura de salida del fluido frio nunca
puede exceder a la temperatura de salida del fluido caliente. En la Figura 28 los
subindices 1 y 2 designan los extremos opuestos del intercambiador de calor.
Para el flujo paralelo se tiene que: T¢gne = Tcqy Tesat = Te2s Trene = Tray Trsa =
Tk, (Incropera, 2006).

Los calores especificos pueden cambiar debido a las variaciones de temperatura y
el coeficiente global de transferencia de calor puede cambiar debido a las
variaciones en las propiedades del fluido y las condiciones del flujo. Sin embargo
en muchas aplicaciones estas variaciones no tienen gran relevancia y por ello es
correcto trabajar con valores promedio de los valores C,¢, C,r Yy U (Incropera,

2006).

Para intercambiadores con flujo paralelo la diferencia de temperaturas apropiada
es la temperatura media logaritmica, la cual se expresa en la Ec. 75
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ATZ - ATl ATl - ATZ

AT = =
'™ T n(AT,/AT,) ~ In(AT,/AT,)

AT, = Tc,1 - TF,l = TC,Ent - TF,Ent
AT, = Tc,z - TF,Z = TC,Sal - TF,Sal

Ec. 75
Intercambiador de calor de contraflujo

La distribucion de temperaturas para flujos calientes y frios de un intercambiador
de calor de contraflujo se muestran en la Figura 29
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Figura 29. Distribucién de temperaturas para un intercambiador de calor
de contraflujo (Incropera, 2006).

En contraste con el intercambiador de flujo paralelo, esta configuracion induce a la
transferencia de calor entre las partes mas calientes de ambos fluidos en un
extremo del intercambiador, mientras que en el otro existe transferencia entre las
partes mas frias. Por ello el cambio en la diferencia de temperatura AT = T, — T,
con respecto a x en ninguna parte de esta configuracion es mayor a la diferencia
de temperatura para la configuracién de flujo paralelo. Para este caso es posible
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que la temperatura de salida del fluido frio pueda sobrepasar la temperatura de
salida del fluido caliente (Incropera, 2006).

Para el analisis de este tipo de intercambiadores es valido utilizar las expresiones
utilizadas en el analisis del intercambiador de flujo paralelo, pero considerando las
diferencias de temperatura de la siguiente manera

ATy =Teqr — Tr1 = Tegnt — Trsal
AT, =Tcy — Ty = Tesar — Trent

Para las mismas temperaturas de entrada y salida, la diferencia de temperaturas
media logaritmica para el arreglo en contraflujo es mayor que la misma del arreglo
en paralelo, ATy, cr > AT, rp- POr lo tanto, el area superficial requerida para
obtener un determinado flujo de transferencia de calor g, es menor para el arreglo
en contraflujo que para el arreglo en paralelo, asumiendo un mismo valor de U
para ambos casos (Incropera, 2006).
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5 Ingenieria conceptual y basica para el sistema de
calentamiento de la materia prima dentro del biodigestor

Después de haber realizado una adecuada fundamentacion tedrica es apropiado
iniciar el desarrollo de la ingenieria conceptual, en ella se generd una optimizacién
del sistema térmico y se plantearon dos propuestas para el intercambiador de
calor, siempre bajo la consigna de cumplir los objetivos del presente trabajo.

Posteriormente, al haber definido estas propuestas se desarrollé la respectiva
ingenieria basica, para ello se realizaron los célculos necesarios para obtener los
pardmetros esenciales para la optimizacién del sistema térmico y el disefio del
intercambiador de calor. Al obtener estos parametros fue posible determinar los
espesores y los materiales de los aislantes térmicos y las caracteristicas basicas
gue debe de tener el intercambiador de calor de la PP de DA.

5.1 INGENIERIA CONCEPTUAL

Para el disefio del sistema térmico para el calentamiento de la materia prima de la
PP de DA es necesario seguir el siguiente procedimiento.

Primero se debe conocer que tanto calor se pierde a través de los tanques que
operan como biodigestores, para posteriormente seleccionar un aislante adecuado
que reduzca de manera considerable esas pérdidas.

A continuacion, se deben conocer las pérdidas de calor que se dan a traves de las
tuberias que alimentan de agua caliente a los intercambiadores de calor ubicados
dentro de los tanques biodigestores.

Después de conocer la cantidad de calor que se pierde en los reactores y en las
tuberias de alimentacién, es necesario realizar un balance de energia para con
ello poder calcular la carga térmica que debe suministrar el calentador al agua que
alimenta al intercambiador de calor y de esta manera asegurar una temperatura de
37 °C dentro de los reactores de DA. Esto se pude ver ilustrado en la Figura 30
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Figura 30. Flujo de calor en el sistema térmico.

Finalmente, es necesario obtener las dimensiones adecuadas para el
intercambiador de calor que se encargara de suministrar la energia requerida para
mantener la temperatura de operacion de la materia prima dentro del biodigestor.

Para ello, se hicieron dos propuestas para conocer el largo de la tuberia del
intercambiador en forma de serpentin helicoidal.

En la primera propuesta se plantea una idealizacion del serpentin para el cual se
aproximaron los calculos, al considerarlo como un intercambiador de calor con
tuberias concéntricas a contraflujo. Esta propuesta surgio principalmente debido a
gue el flujo de agua caliente dentro del serpentin sigue una trayectoria similar al
flujo del lodo que circula sobre la tuberia como se puede ver en la Figura 31. La
direccion de los flujos se considera en sentidos opuestos para asi asegurar una
mejor transferencia de calor con una menor cantidad de tuberia.
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Figura 31. Diagrama de operacion para la propuesta 1. a) Vista frontal b)

Vista superior c) ldealizacion

En la segunda propuesta las dimensiones del serpentin se calcularon a partir de
las relaciones para un serpentin que transporta agua caliente dentro de un tanque
agitado con un fluido pseudopléstico, para lo cual las relaciones para los numeros
de Reynolds y Prandtl son descritas por Suryanarayanan et al., (1976).

52  INGENIERIA BASICA
A continuacién se presenta el procedimiento realizado para el disefio del sistema
térmico de la planta piloto de digestién anaerobia.

5.2.1 PERDIDAS DE CALOR EN LOS REACTORES

5.2.1.1 Parametros considerados

A continuacién en la Tabla 13 se presentan los parametros que se utilizaron para
realizar los céalculos de transferencia de calor para los dos tanques biodigestores.
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Tabla 13. Parametros para el calculo de la pérdida de energia en los reactores.

Referencias
Parametros
T amb [°C] Temperatura del aire del ambiente 20
T res [°C] Temperatura de la materia prima 37
D tan [m] Didmetro del tanque (externo) 3
- FORDECyYT
h tan [m] Altura cilindro 3.6 174710
D esf [m] Didmetro de la media esfera (domo) 0.5
Radio de la media esfera (domo) 0.25
resf[m]
v agi [RPM] Velocidad de los agitadores dentro del reactor 100
Cp agua [kJ /kg . Calor especifico del agua a 46 °C 4.18
K]
0 agua [kg/m3] Densidad del agua a 46 °C 990 Cengel,
Viscosidad dindmica agua a 46 °C 0.0006 (2006)
u agua [kg /m.s]
Numero de Prandtl agua a 46 °C 3.9100
Pr agua
k agua [W /m . °C] Conductividad térmica agua a 46 °C 0.6370
dt Acero [m] Espesor del tanque (Acero inoxidable) 0.078 FORDECYT
. — 174710
dt Fibra vidrio [m] Espesor del tanque (Fibra de vidrio) 0.010
Conductividad térmica del reactor (Acero 14.9
kR [W/m.K] inoxidable) ’
Conductividad térmica del reactor (Fibra de 0.036 Cengel,
kR [W /m.K] vidrio) ' (2006)
Aceleracién de la gravedad a 2400 msnm 9.799
g[m/s2]
TiPC] Temperatura de la pared interior 37
; Propuesta
Te [°C] Temperatura de la pared exterior 28.5
Tf[°C] Temperatura de pelicula 24.25
. Radio de la pared interior (cilindro) 1.42
ri [m]
re [m] Radio de la pared exterior (cilindro) 1.50 FORDECYT
174710
Radio del aislante (cilindro) 1.52
ra [m]
i [m] Radio de la pared interior (tapa) 0.17

105



re [m] Radio de la pared exterior (tapa) 0.25
ra [m] Radio del aislante (tapa) 0.27
. Radio de la pared interior (cilindro) 1.49

ri [m]
Radio de la pared exterior (cilindro) 1.50

re [m]
Radio del aislante (cilindro) 1.52

ra [m]
i [m] Radio de la pared interior (tapa) 0.24
re [m] Radio de la pared exterior (tapa) 0.25
ra [m] Radio del aislante (tapa) 0.27

La temperatura del aire del ambiente se tom6 como T,,,,, = 20 °C ya que esta es la
temperatura media del municipio de Cuatitlan Izcalli en el Estado de México, sitio
donde se instalara la PP de DA. La temperatura de la materia prima debe de ser
de T,.; = 37 °C para que con ello se lleve a cabo el proceso de DA en el rango
mesofilico, segun como esta especificado en la descripcion del proceso de la
planta. La constante de aceleracion de la gravedad fue considerada como

g =9.799 [Sﬂz] debido a la elevacion de 2400 msnm del sitio de instalacion de la

planta y se obtuvo a partir del Anexo 2. Las dimensiones del cuerpo cilindrico del
tanque, asi como de su domo con geometria de media esfera, se obtuvieron a
partir de las especificaciones finales del proyecto de la PP; asi como también los
valores del espesor de la pared del tanque para el reactor para los dos materiales
considerados, estos son fibra de vidrio y acero inoxidable. De igual manera la
velocidad del agitador dentro del tanque fue obtenida de las especificaciones de la
PP. Las propiedades del agua (¢, aguas Paguar Faguar PTagua Kagua) @ 12 temperatura
media considerada de Tagua =46 °C se obtuvieron a partir del Anexo 3. La
temperatura media del agua se obtuvo de la siguiente forma

Tagua — Tagua ent ;’ Tagua sal — 50°C '; 42°C = 46°C

Las propiedades del aire que se muestran en la Tabla 14 se obtuvieron del Anexo
4 para la temperatura de pelicula Tr = 24.25 °C, utilizando una interpolacién. Estas
propiedades se obtuvieron para la temperatura de pelicula debido a que las
relaciones utilizadas para calcular los coeficientes convectivos y los parametros
adimensionales (Numero de Rayleigh, Niumero de Nusselt, entre otros) fueron
formuladas a partir de esta. Dicha temperatura se obtiene de la Ec. 67
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T+ Tw  To+Tomp 285+ 20

= 24.25°C
s 2 2 2

Para la temperatura de la pared exterior del tanque T,, se obtuvo un promedio de
la siguiente manera:

Ty 4 Tamp _ 37°C+20°C

= 28.5°C
¢ 2 2

Tabla 14. Propiedades del aire a la temperatura de pelicula.

Fuentes
Aire
T K] 293
KW /m . K] 2.55E-02
vIm2/s] 1.56E-05 Cengel,
(2006).
alm2/s] 2.13E-05
Pr 0.73
3.41E-03
B [1/K]

Las conductividades térmicas del acero inoxidable AISI 304 y de la fibra de vidrio
se obtuvieron de los anexos (Anexo 5y Anexo 6), respectivamente. El acero AISI
304 fue seleccionado para el proyecto de la PP para ser el material de los
reactores de DA, gracias a su alta resistencia a la corrosion y su baja
conductividad térmica. Los aislantes que se consideraron fueron los mas utilizados
en la industria para el aislamiento térmico, estos se encuentran enlistados en la
siguiente Tabla 15
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Tabla 15. Materiales aislantes comunes.

Conductividad térmica

Conductividad ) Fuentes
Aislante térmica [W /m . K] total (aceroKl?ox) W/m.
Lana mineral (A 38 °C) 0.0346 14.9346 CALORCOL,
(2013)
Papel ceramico (A
25°C) 0.0600 14.9600
Fibra mineral (A 24°C) 0.0270 14.9270 RATSA, (2009)
Espuma de
Poliuretano 0.0230 14.9230 Cengel, (2006)

Poliestireno VALCOM, (2013)

expandido 0.0404 14.9404
Fibra de vidrio 0.0360 14.9360
Celulosa 0.0390 14.9390 Cengel, (2006)
Corcho 0.0390 14.9390
Uretano 0.0260 14.9260

5.2.1.2 Memoria de cilculo

El cuerpo del reactor se consider6 como un cilindro que solo transfiere calor a través de
sus paredes; por dentro el tanque esté lleno en su totalidad por el compuesto organico. La
tapa del reactor se consider6 como media esfera dentro de la cual hay biogas. La
conveccion por fuera del tanque es natural, donde el aire es el fluido que recorre la parte
externa del reactor. La temperatura de la pared interna es igual a la temperatura del
compuesto, esto fue establecido de esta manera ya que el interés de este trabajo es
asegurar una temperatura constante dentro del digestor, por lo que abordar el problema
del calentamiento de la materia prima desde la temperatura ambiental no es importante
para los objetivos de esta investigacion. Se considerara un estado estacionario del
sistema.

Después de conocer la pérdida de calor en los dos tipos de tanques (de acero inoxidable
y de fibra de vidrio), es necesario determinar el aislante que se utilizara para minimizar
estas pérdidas de calor asi como su espesor.

A continuacién se presenta la memoria de calculo para el caso del tanque fabricado en
acero inoxidable.

52121 Sin aislante
Para el cuerpo cilindrico
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Utilizando la ecuaciéon de enfriamiento de Newton Ec. 27
q = Ucitinaro iAcitindaro iAT

4 = Ucitinaro iAcitindro i(Ti - TAmb)

Primero se determina el coeficiente global de transferencia del sistema a partir de
la Ec. 28

1
UCilindroi - (E) + T 1

Ziln
kr

Ty Te Ramp

Se tienen todos los parametros excepto el coeficiente convectivo del ambiente, por
ello es necesario calcularlo tomando las siguientes consideraciones:

La conveccion es libre en la parte exterior del tanque.
Los efectos de la radiacion son despreciables.

La transferencia de calor se lleva a cabo en una sola direccion (radial ambos
casos).

Las propiedades de los fluidos y de los materiales se mantienen constantes.

Habiendo hecho las consideraciones pertinentes se debe calcular el nimero de
Rayleigh utilizando la Ec. 65

 9Baire(Ty — To)Drar®  (979|5]) 341 107)(2855 °C — 20 °). 3[m]?
- VaireQaire - (156« 103 [’”TZ]) (213 <103 [’”TZ])

Rap
Rap = 2.32 x 101°

Se obtuvo el numero de Nusselt utilizando la Ec. 66 para cilindros sujetos a
conveccion libre externa:

2

2
(e 0.387Ra/® (o0, 0387232+ 1010)1/6
o =\ O T T (0.559/Pr)7t61e27 |~ \ 700 T 1 + (0.559/0.73)%/16]8/27

Nup = 316.47

Para asi finalmente calcular el coeficiente de conveccidén para el aire que pasa
alrededor del cilindro utilizando la Ec. 34 de la siguiente manera:

e
109




w

mK1(316.47) = 2.69 [

_ ki 2.55 * 102
hamp = %Nun = [

Tan 3 [m]

7]
m2. K

Al obtener el coeficiente ambiental lo siguiente es calcular la transferencia de calor
desde el interior del tanque de almacenamiento al entorno.

Primero obtenemos el coeficiente global del cilindro

1 1 w
Ucitinaroi = Tiln (r_e) T 1 = Taz[m] In (1.50[m]) + 1.42[m] 1 =279 [mz.K]
Tehamp 1492  \142[m]/ © 1.50[m] 2.69| 7]

kr Ty

Para asi calcular la transferencia de calor utilizando la ecuacién de la ley de
enfriamiento de Newton:

Acitinaro i = 2MTihrqn, = (2m)(1.42[m])(3.6[m]) = 32'17[m2]

Acitinaro = Ucitinaro iAcitindro i(Ti - TAmb)

w
m2. K

eitindro = (2.79[ ]) (32.17[m2])(37 °C — 20 °C) = 1526.83[W]

Para el domo de media esfera

Utilizando la ecuacion del enfriamiento de Newton, Ec. 27
q= UTapa iATapa AT
q= UTapaiATapai(Ti — Tamp)

Primero se determina el coeficiente global de transferencia del sistema con la Ec.
28

1
1 r? r?
— (Ti — —L) + L >
kr Te hampTeé

Se tienen todos los parametros excepto el coeficiente convectivo del ambiente, por
ello es necesario calcularlo tomando las siguientes consideraciones:

UTapa i=

La conveccion es libre en la parte exterior del tanque.
Los efectos de la radiacion son despreciables.

La transferencia de calor se lleva a cabo en una sola direccion (radial ambos
casos).
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Las propiedades de los fluidos y de los materiales se mantienen constantes.

Se segquira utilizando la temperatura de pelicula y por lo tanto las propiedades del
aire son las mismas que las usadas en el cilindro.

Se debe calcular el nUmero de Rayleigh a partir de Ec. 65

 Baire(Ts — To)Dran®  (979]5]) (341 ¥ 1073)(28.5 °C — 20 °C). (0.5[m))?

Rap Vgire X aire B (1.56 * 10°5 [mTZD (2-13 *107° [mTZD

Ra, = 1.07 » 108

El nimero de Nusselt se obtiene al utilizar la siguiente expresion para el caso de
una media esfera sometida a conveccion libre Ec. 69

Nu = 0.2357Ra%?*? = 0.2357(1.07 = 108)°%%42 = 20.69
Para asi, finalmente, calcular el coeficiente de conveccion para el aire que pasa

alrededor del cilindro utilizando la Ec. 34 de la siguiente manera

w
_ ki 2.55 % 10% |—
Py = Aire Nup = [m.K]

DESf N OS[m]

(20.69) = 1.05 [%]

Al obtener este coeficiente lo siguiente es calcular la transferencia de calor desde
el interior del tanque de almacenamiento al entorno

Primero obtenemos el coeficiente global de la media esfera

1 1
UTapai = 2 z
1 7] 7] 1 _ (0.17[m])? (0.17[m])?
kr (r" B r_e) + hampré 1490 (0.17[m] 0.25[m] ) o ——]0.25[ml)2
w
Urapai = 2.20 [mz K]

Para asi calcular la transferencia de calor utilizando la ecuacién de la ley de
enfriamiento de Newton

Arapai = 21r% = (21)(0.17[m])? = 0.19[m?]

w ]) (0.19[m?]) (37 °C — 20 °C)

4rapa = Urapa iATapai(Ti — Tamp) = (2.20 [mz.l(

dTapa = 6.98[W]
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Por lo tanto el calor total transferido desde el reactor hacia el ambiente, es igual al
calor que se pierde en el cuerpo del reactor (cilindro) méas el calor perdido en la
tapa del mismo (media esfera)

drotal = Ycitindro T drapa = 1526.83[W] + 6.98[W] = 1533.80[W]

52.1.2.2 Con aislante

Para obtener la transferencia de calor para el caso en el que se recubre el tanque
con un aislante térmico, se realizan los mismos célculos para obtener la
transferencia de calor del tanque sin aislar hacia el medio circundante, pero se
debe de tomar en cuenta que el diametro del tanque aumenta de D;,, = 3[m]
hasta Dyqp aisiado = 3-04[m] de igual forma que el diametro del domo pasa de
Dgsr = 0.5[m] hasta Dggf pisiqa0 = 0.54[m].

Para el cuerpo cilindrico

 Baire(Ts — Tu)Dran®  (979]5]) (341 x 107)(28,5 °C — 20 °C). (3.04[m])?

o Vaire@aire - (156 « 1075 [™]) (213 « 10-5 [=])
Rap = 2.41 % 1010
Niip = <0.60 4 0.387Ra11)/6 )2 _ (0.60 . 0.387. (2.41 * 1010)1/6 >2
[1 + (0.559/Pr)9/16]8/27 [1 + (0.559/0.73)9/16]8/27
Nup = 320.55
2| v
ymp = Z:ZN—“D = 2'55;01([)m[]’“-’< (320.55) = 2.68 [%]

El coeficiente global de transferencia de calor del sistema con recubrimiento
aislante también cambia ya que a la resistencia térmica total se le agrega un
término

1
Ucitinaroi = 77 7rn mi - fray 1 1
Eln (r_L) + Eln (Z) + E hamp
’ 1
Cilindroi = 1.42[m] 1.50[m] 1.42[m] 1.52[m] 1.42(m] 1
1492 ] (1.42[m]) 0.023[ -] In (1-50[m]) * (1-52[m]) 2.68]-7]
w
UCilindroi =0.85 [mz_ K
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Para calcular la transferencia de calor
Acitinaroi = 2Mrihrayn = (2m)(1.42[m])(3.6[m]) = 32.17[m?]

Acitinaro = Ucitinaro iAcitindro i(Ti - TAmb)

w
m2. K

dcilindro = (085 [ ]) (3217[m2])(37 °C — 20 OC) = 46634[W]
Para el domo de media esfera

9Baire(Ts — T)Dpan®  (979[5]) (3:41+ 107%)(28.5 °C — 20 °C)(0.54[m])?

Rap =
Uaire@aire (156 + 1075 []) (2.13  10-5[=])
Rap = 1.35 % 108
Nu = 0.2357Ra%?*? = 0.2357(1.35 = 108)%%42 = 21.88
S [ W
ke 2.55 107 [-2 w
h = Nup = —=(21.88) = 1.03 [—]
Amb = p. “p 0.54[m] ( ) m2. K
1
Urapai =TT w7
E( - Z) kq (re ra) hampTZ
UTapai
1
= 1 _ (0.17[m])? 1 0.17[m]?  0.17[m]? (0.17[m])2
4,9[%] (0.17[m] 0.25[m] ) + 0,023[%] (0.25[m] 0.27[m]) 1_03[%](0,27[771])2
w
Urapai = 1.28 [mz K]

Para finalmente calcular la transferencia de calor

Argpqi = 2mri? = (2m)(0.17[m])? = 0.19[m?]

w ]) (0.19[m?]) (37 °C — 20 °C)

4rapa = Urapa iATapai(Ti — Tamp) = (1.28 [mz.K

dTrapa = 4.06[W]

Por lo tanto, el calor total transferido desde el reactor aislado hacia el ambiente es
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dTotal Aistado = Ycilindro Aislado t QTapa Aistado = 466.34[W] + 4.06[W] = 470.40[W]

Para el caso en el que el tanque es fabricado con fibra de vidrio se repitieron los
calculos anteriores, tanto para el tanque sin aislar, como para el tanque con
aislante, y como se puede observar en la Tabla 19, la razén por la que se decidié
utilizar un tanque de fibra de vidrio es gracias a la menor cantidad pérdidas de
energia en el sistema.

Cabe resaltar que del Anexo 6 se obtuvieron los valores de conductividad térmica
para aislantes térmicos comunmente utilizados en la industria. Se tomoé la espuma

de poliuretano, k, = 0.0230 [%] como aislante para los reactores debido a su

baja conductividad, lo cual garantiza menores pérdidas de energia en nuestro
sistema.

5.2.2 PERDIDAS DE CALOR EN TUBERIAS
5.2.2.1 Pardametros considerados
Los parametros necesarios para conocer la cantidad de energia en forma de calor

gue se pierde, al transferirse al medio ambiente a través de las tuberias externas
del sistema de calentamiento, se encuentran enlistados en la siguiente Tabla 16
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Tabla 16. Parametros para el calculo de las pérdidas de energia en las

tuberias.
. R eferencias
Pardametros
del ai | bi FORDECyYT
T amb [°C] Temperatura del aire del ambiente 20 174710
Temperatura agua a la salida del 50
T cal[°C] calentador FORDECYT
” 174710
Cp lodo [k) /kg . K] Calor especifico del lodo 4.18
| fico del . Cengel,
Cp agua [kJ /kg . K] Calor especifico del agua a 46 °C 4.18 (2006)
Flujo masico de agua (Un tanque) 0.0363
m agua [kg/s] ) g d Propuesto
Velocidad del agua en la tuberia 0.1121
v agua [m/s]
L 1[m] Longitud de la tuberia al tanque 1 14.2 | FOR DECyT
‘ , 174710
L 2[m] Longitud de la tuberia al tanque 2 17.2
D tub ext [m] Didmetro de la tuberia (externo) 0.0254
Espesor de la tuberia 0.0025
e tub [m] Propuesto
D tub int [m] Didmetro de la tuberia (interno) 0.0204
A tub [m2] Area transversal tuberia 0.0003
Coeficiente de conductividad del 63.90 Cengel,
k tub [W /m . K] acero al carbén AIS1 1010 ) (2006)
. Radio de la pared interior (tuberia) 0.0102
ri [m]
re [m] Radio de la pared exterior (tuberia) 0.0127 | Propuesto
Radio del aislante (tuberia) 0.0277
ra [m]

La temperatura del agua a la salida del calentador se obtuvo a partir de las
especificaciones del proyecto, ya que esta es la temperatura maxima del
calentador que se utilizara en la planta para calentar el agua que va hacia el
serpentin. De igual manera, el calor especifico del lodo C, 4., las longitudes de
las tuberias de alimentacion de agua de calentamiento para los digestores L, y L,
fueron datos obtenidos a partir de especificaciones de la PP.

El flujo de agua para un tanque se calcul6 a partir Ec. 12 de la siguiente manera
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1.21 [kW k
Magua = Ugua _ W] =O.0363[Tg]

Cp agualTagua (4.18 k’;—’K) (50 °C — 42 °C)

Donde Q44.4S €l calor necesario que el agua de calentamiento debe de transferir
al biodigestor para con ello poder conservar los 37 °C.

Se propusieron los diametros externos e internos (Dryp ext> Drub int) d€ la tuberia
qgue transportara el agua de calentamiento del calentador hacia los reactores. El
diametro externo propuesto fue de una pulgada ya que esta es la medida de la
boquilla de salida del calentador.

La velocidad del agua dentro de la tuberia se calculé a partir de la ecuacion de la
continuidad de la siguiente forma

g 00363 m
VAgua = pAguag‘Z:ub 990 [%4] .0.0083 [m?] M [?]

Por dltimo, el material de la tuberia esta especificado en el proyecto como acero al
carbon AISI 1010. El coeficiente de conductividad térmica del acero al carbon kg,
se obtuvo del Anexo 5.

5.2.2.2 Memoria de cilculo

Es necesario calcular las pérdidas de calor a través de las tuberias que
transportan agua caliente desde el calentador hasta el intercambiador de calor
dentro de los biodigestores, y posteriormente determinar un aislante térmico que
ayude a reducirlas lo mas posible.

El calentador alimenta dos biodigestores y las tuberias que transportan el agua
caliente tienen las siguientes longitudes L, = 14.2[m] y L, = 17.2[m], de acuerdo a
las especificaciones de la PP.

Para poder conocer cuanta energia se pierde a través de las tuberias, es
necesario conocer primero los coeficientes convectivos tanto de la parte externa
de la tuberia asi como el coeficiente de la parte interna.

Se desarrollard la memoria de céalculo para el tanque numero 1 con una longitud
de tuberias de L, = 14.2[m], tanto para el caso sin aislante, para conocer la
energia que se perderia, como para el caso de la tuberia ya aislada.

De manera analoga a los célculos realizados para conocer los coeficientes
convectivos externos de transferencia de calor en los tanques biodigestores en las
tuberias, es necesario hacer primero ciertas consideraciones

e
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La conveccion es libre en la parte exterior de la tuberia.

Los efectos de la radiacion son despreciables.

La transferencia de calor se lleva a cabo en una sola direccién (radial).

Las propiedades de los fluidos y de los materiales se mantienen constantes.

52221 Sin aislante

Para conocer el coeficiente externo se debe calcular primero el nimero de
Rayleigh

3 m -3 o o 3

9Baire(Ts — To)Dpan® (979 [5]) (341 + 1073)(50 °C — 20 °€)(0.0254[m])

Rap VpireQaire - (1.56 * 1075 [mTZD (2-13 *107° [mTZD

Rap = 4.96 » 10*

A continuaciéon se debe obtener el nUmero de Nusselt

2
1
0.387Ra, \ 0.387.(4.96 x 104)%/6
—| =060+

8

Nup = | 0.60 + - 5
|1+ 0559/Pryic]” / ll N (@)%l"

0.73

Nuj, = 6.51

Finalmente, se obtiene el coeficiente convectivo externo a partir de

w
. kaire 255107 |05 [ w ]
Ry = —2T¢ Ny, = %1 (6.51) = 6.52 |——
et = —Nup =—goeamy (05D m2.K

Para el coeficiente convectivo interno se hacen las siguientes consideraciones:
La conveccion es forzada dentro de la tuberia.

Los efectos de la radiacion son despreciables.

La transferencia de calor se lleva a cabo en una sola direccion (radial).

Las propiedades de los fluidos y de los materiales se mantienen constantes.

Después de hacer estas consideraciones se procede a calcular el coeficiente
convectivo, para ello es necesario primero calcular en numero de Reynolds a partir
de la Ec. 33
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Rep = PaguaVaguaDrub me _ (990 [%D (0'1121 [%]) (0.0204[m]) = 3798

Hagua 0.0006[-2]

Ya que el Reynolds es mayor a 2300 el flujo se considera como turbulento.

A continuacion es necesario saber si el flujo dentro de la tuberia esta totalmente
desarrollado tanto hidraulica como térmicamente, para ello se utilizan las
ecuaciones Ec. 41 y Ec. 46 respectivamente

XTot Des,H > 1ODTub Int
L; > 10(0.0204[m]); 14.2[m] > 0.204[m]

Como el valor de L, es mayor que el valor de 10D, s, €ntonces es adecuado
considerar el flujo como hidrodinamicamente desarrollado.

Ahora, para saber si el flujo esta desarrollado térmicamente se hace lo siguiente
Xrot pes,t = 10D7yp e
L, =10(0.0204[m]); 14.2[m] = 0.204[m]

Como el valor de L; es mucho mayor que el valor de 10Ds,p 1n:, €NtONCES €S
adecuado considerar el flujo como térmicamente desarrollado ya que los efectos
de la entrada térmica no tendran mucha relevancia sobre las condiciones del flujo.

Ahora, se debe calcular en nimero de Nusselt utilizando la ecuacién Ec. 62

_ (f/8)(ReD - 1000)PrAgua
14+ 12.7(F/8)Y2(Prygua®’® — 1)

Up
Pero antes es necesario obtener el valor del coeficiente de friccion a partir de la
expresion contenida en Ec. 43
f = 0.316Re;"/* = 0.316(3798)1/* = 0.0403
Y por lo tanto

_(0.0403/8)(3798 — 1000)(3.91)
" 1+ 12.7(0.0403/8)1/2(3.912/3 — 1)

Finalmente, se obtiene el coeficiente convectivo interno

w
) Kpgua — 06370 [—] W
h,.., = Nu, = — K1 (2357) = 736.13 [—]
me =5 ——Nup = 5 o50amm 237 m2.K

e
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Ahora es posible calcular el coeficiente global de transferencia de calor

1
UTuberiai -1 + i In (Te) +Ti 1
hinte ~ KTup Ti Te hExt
1
Uruberiai = 1 0.0102[m] (0.0127[m]) (0.0102[m]) 1
w
73613[—5—| = 6390 \0.0102[m] 0.0127(m)/) 652 7]

w
m2. K

Uruveriai = 8.03 [

Para calcular la transferencia de calor

Aruperiai = 2mriL; = (2m)(0.0102[m])(14.2[m]) = 0.91[m?]

dTuberia = UTuberiaiATuberiai(Ti - TAmb)

Irberia = (8.03 [msz]) (0.91[m2]) (50 °C — 20 °C)(0.001)

Qruberia = 0.22 [kW]

52222 Con aislante

Para obtener la transferencia de calor para el caso en el que se recubren las
tuberias con un aislante térmico, se deben realizan los mismos célculos para
obtener la transferencia de calor que se utilizaron en el caso sin aislante, pero se
debe de tomar en cuenta que el diametro de la tuberia aumenta de Dy, gy =
0.0254[m] hasta Dy, gt = 0.0554[m]. El aislante considerado fue la espuma de
poliuretano, es decir, el mismo que se utilizé para aislar los bioreactores.

Para el coeficiente convectivo externo

' OBaire(Ts — Tu)Dran®  (979]5]) (3:41 % 1073)(50 °C — 20 °€) (0.0554[m])*
- VaireQaire - (156« 103 [’”—2]) (213 <103 [’”—2])
N N

Rap

Rap = 5.15 * 10°
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2

| \
1
- / 0.387Ras, i 0.387.(5.15 = 105)%/¢ |
Nup = | 0.60 + —| =060+ |
L
[1+(0.559/Pr)E]27 k [1 N 0559 l /
073
Nup = 12.13
w
T kaire —— 2.55 % 10° [ﬁ] [ w
Reye = Nup = X2 (12.13) = 5.57
et = —Nup = —gGeeatm] (213 m2.K

Para el coeficiente convectivo interno no hay cambios ya que el aislante no influye
y por lo tanto este es el mismo que para el caso sin aislante

w
%)

Ahora es posible calcular el coeficiente global de transferencia de calor

U 1
Tuberiai = 7 o ~ o ~ 1

— + — ln(—e)+—‘ln(—“)+—‘

hint kTub i kq Te Tq hExt
UTuberiai
1

= 1 0.0102[m] (0.0127[m]) 0.0102[m] (0.0277[m]) (0.0102[m]) 1

w w w w

736.13[m] 63.90[ﬁ] 0.0102[m] 0.023[ﬁ] 0.0127[m] 0.0277[m]/ 5 57[@]

w
Uruperiai = 2.42 [mle

Para calcular la transferencia de calor

Aruperiai = 2mriL; = (2m)(0.0102[m])(14.2[m]) = 0.91[m?]
dTuberia Aislada = UTuberia iATuberiai(Ti - TAmb)

ZVK]) (0.91[m?])(50 °C — 20 °C)(0.001)

QTuberia Aislada = ( .

dTuberia Aislada = 0-07[kW]

Los célculos del tanque numero 2 son basicamente iguales a los del tanque
namero 1, lo Unico que cambia es la longitud de las tuberias ya que para el
segundo tanque esta es de L, =17.2[m]. Es importante sefialar que las
expresiones utilizadas para calcular el numero de Nusselt en el tanque namero 2
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fueron las mismas que para el tanque numero 1, ya que el flujo dentro de las

tuberias para ambos caso esta completamente desarrollado tanto térmica como
hidrodinAmicamente.

Por lo que para el tanque numero 2 la transferencia de calor para el caso sin
aislamiento es de

QTuberia = 0-27[kW]

Y para cuando la tuberia se recubre con aislante

dTuberia Aislada = 0-08[kW]
5.2.2.3 Resultados

5.2.3 BALANCE DE ENERGIA

5.2.3.1 Parametros considerados

Los pardmetros utilizados para este balance se encuentran en la Tabla 17 que se
presenta en seguida
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Tabla 17. Pardmetros para el balance de energia del sistema.

Referencias
Parametros
T amb [°C] Temperatura del aire del ambiente 20
T1 [°C] Temperatura de lodo (Entrada) 20 FORDECYT
. 174710
T2 [°C] Temperatura de lodo (Salida) 37
T3 [°C] Temperatura de agua (Entrada) 50
i Propuesto
T4[°C] Temperatura de agua (Salida) 42
FORDECyT
Cp lodo [kJ /kg . Calor especifico del lodo 418 174710
K1
Cengel,
Cpagua [k) /kg. Calor especifico del agua a 46 °C 418 (2006)
K]
FORDECyYT
AT lodo Diferencia de temperatura lodo 17 174710
i i Propuesto
AT agua Diferencia de temperatura agua 8
m lodo [kg/s] Flujo masico de lodo (Un tanque) 0.0116
Flujo masico de lodo total (Dos 0.0233 FORDECYT
m lodo total [kg/s] tanques) : 174710
N Tan Numero de tanques 2
h1 [kJ /kg] Entalpia del lodo (Entrada) 83.92
h2 [kJ /g Entalpia del lodo (Salida) 155.00 Cengel,
. (2006)
h3 [kJ &kg] Entalpia del agua (Entrada) 209.34
h4 [kJ /kg] Entalpia del agua (Salida) 175.89

Las temperaturas T;,T, y T; se obtuvieron de las especificaciones de la PP, sin
embargo, la T, =42°C fue propuesta considerando que para la adecuada
operacion de un intercambiador de calor la temperatura de salida del fluido
caliente debe de ser 5 °C mayor que la temperatura de salida del fluido frio.

El flujo masico total del lodo m;,4, rorar» €S decir, para los dos tanques que
operardn en la planta de DA, fue obtenido a partir de las especificaciones del
proyecto y por lo tanto el lodo para un solo tanque m,;,4, Se calculo de la siguiente
manera
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. kg
_ MpodoTotal _ 0.0233 [T]

Miodo = —gpon™ = 2

k
= 0.0116 [_g
s

Las entalpias de en las entradas y salidas de los fluidos de trabajo se obtuvieron
del Anexo 7 haciendo una interpolacion. Para el caso del lodo se utilizaron las
entalpias del agua a las temperaturas Ty, T, segun lo indican las especificaciones
del proyecto.

5.2.3.2 Memoria de cilculo

En la siguiente Figura 30 se puede observar el sistema y los flujos de calor que se
llevan a cabo dentro de él.

Primero es necesario conocer cuanta energia requiere transferir el agua caliente al
lodo dentro del biodigestor, para ello es necesario considerar un volumen de
control dentro del tanque, ya que el sistema de estudio es un sistema abierto en el
cual el intercambio de energia se lleva a cabo a través de transferencia de calor y
transferencia de masa que cruza las fronteras del mismo, ademas de que el flujo
dentro del mismo es estable, es decir AE,;,, = 0. Esto puede observarse en la
Figura 32

Salida Entrada

de lodo

Entrada
de lada

Figura 32. Volumen de control del biodigestor.

——————————————
123



Para realizar un balance de energia se parte de la Ec. 19 en el volumen de
control.

. . V2 . . V2
QEnt+WEnt+zm<h+7+gZ> :QSal+WSal+zm<h+7+gz>

Ent Sal

Donde los términos de calor de entrada, trabajo de entrada y salida son cero y la
p . v? . . .

energia cinetica — y la energia potencial gz son despreciables, con lo cual se

obtiene la siguiente ecuacion

Mene = Qpérdidas del tanque T Msal

La cual al desarrollarse para nuestro volumen de control se convierte en

mAgua EnthAgua Ent + Myodo EnthLodo Ent — mAgua SalhAgua Sal + Mpodo Sathodo Sal + QP

Al considerar que 1ugyq Ent = Magua sat Y Miodo Ent = Miodo sai » Y& qUE NO eXisten

pérdidas de agua y el lodo es constantemente alimentado para que el efluente de
salida permanezca constante se puede reacomodar como

mAgua (hAgua Ent — hAgua Sal) = mLodo (hLodo Sal — hLodo Ent) + QP
O bien
Mygua(hs — hy) = Myeae(hy —hy) + Qp
QAgua = QLodo T Qpéraidas del tanque

Donde Q,,q4.€s €l calor que es absorbido del agua, Q44., €s €l calor que transfiere
el agua y Qperaidas del tanque€S €l calor que se pierde a traves del tanque hacia el
medio circundante.

A continuacion se presentan los célculos realizados para obtener estos términos

Para el calor absorbido por el lodo

Qrodo = <0.0116 [kTg]) (155 [:—;] —83.92 []l;_;]) = 0.83[kW]

A partir de las pérdidas del tanque reactor de fibra de vidrio cubierto con aislante,
se obtiene el calor de las pérdidas para un tanque

Qpérdidas del tanque = 385.40[W] * (0.001) = 0.39[kW]

Y por lo tanto
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Qagua = 0.83[kW] + 0.39[kW] = 1.21[kW]

El gasto masico de agua se obtiene de la siguiente forma

. — QAgua — 1-21[kW] — [k_g]
Magua = Gy (20943 [12] - 175.89[ 2] e

Para transformarlo a [ ]

l
min

Magua = (0'04 [kTgD (6_10 [mSLnD 9901[%] (0.0011[m3]) =220 [ﬁ]

A continuacion se busca conocer la carga térmica que debe poseer el calentador
de agua para poder asegurar que el calor de Q4y, = 1.21[kW] calculado sea

suministrado al biodigestor. Para ello, lo Unico que se debe de hacer es agregar al
calor que debe suministrar el agua de calentamiento, la cantidad de calor que se
pierde en las tuberias que alimentan al reactor.

Para el tanque numero 1 es

QTanque 1= QAgua + Qpéraidas en tuberias1 = 1.21[kW] + 0.07[kW] = 1.28[kW]

Y para el tanque numero 2 es

QTanqueZ = QAgua + Qpérdidas en tuverias2 = 1.21[kW] + 0.08[kW] = 1.29[kW]
Finalmente la energia calorifica que debe aportar el calentador debe de ser de
Qcatentador = QTanque 1t QTanqueZ = 1.28[kW] + 1.29[kW] = 2.57[kW]

5.2.4 INTERCAMBIADOR DE CALOR

5.2.4.1 Parametros considerados

A continuacion, en la Tabla 18 se presentan los parametros utilizados para el
disefio de los intercambiadores de calor
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Tabla 18. Parametros para los intercambiadores de calor.

R eferencias

Pardmetros
T amb [°C] Temperatura del aire del ambiente 20
T1°C] Temperatura de lodo (Entrada) 20 FORDECYT
. 174710
T2 [°C] Temperatura de lodo (Salida) 37
T3 [°C] Temperatura de agua (Entrada) 50
i Propuesta
T4[°C] Temperatura de agua (Salida) 42
FORDECyYT
AT 1 Diferencia de temperaturas 1 13 174710
Diferencia de temperaturas 2 22
AT 2 Propuesta
AT Im Temperatura media logaritmica 17.11
m agua [kg/s] Flujo mésico de agua (Un tanque) 0.0363
v agua [m/s] Velocidad del agua en la tuberia 0.1121 FORDECYT
. 174710
m lodo [kg/s] Flujo mésico de lodo (Un tanque) 0.0116
v lodo [m/s] Velocidad del lodo en el tanque 15.60
dad del . Cengel,
o agua [kg/m3] Densidad del agua a 46 °C 990 (2006)
. . FORDECyYT
o lodo [kg/m3] Densidad del lodo a 30 °C 1005 174710
Cp agua [kJ /kg . Calor especifico del agua a 46 °C 4.18
K1
Cp lodo [kJ /kg . Capacidad calorifica del lodo a 30 °C 4.18
K] Cengel,
ductividad térmica del ° (2006)
k agua [W /m . °C] Conductividad térmica del agua a 46 °C 0.6370
K lodo [W /m . °C] Conductividad térmica del lodo a 30 °C 0.6150
Viscosidad dinamica del agua a 46 °C 0.0006
p agua [kg /m.s]
Viscosidad dindmica del lodo a 30 °C y 100 0.20 FORDECyYT
p lodo [kg /m.s] RPM ) 174710
. idad ci tica del . Cengel,
v agua [m2/s] Viscosidad cinematica del agua a 46 °C 0.0000006 (2006)
Viscosidad cinematica del lodo a 30°C y 100 FORDECYT
Y 0.0002 174710

v lodo [m2/s]

RPM
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ifusividad térmica del . Cengel,
a agua [m2/s] Difusividad térmica del agua a 46 °C 1.54E-07 (2006)
e . . FORDECyYT
a lodo [m2/5] Difusividad térmica del lodo a 30 °C y 100 RPM | 1.46E-07 174710
Cengel,
Pr agua Nuimero de Prandtl del agua a 46 °C 3.91 (2006)
FORDECyYT
Prlodo Numero de Prandtl del lodo a 30°C y 100 RPM 1359 174710
Factor de ensuciamiento del 0.001
Rf"int[m2.K /W] agua dentro del serpentin ’ Kern,
. (1999)
RF' ext[m2 . K / Factor de ens umamlento,del 0.006
W] lodo fuera del serpentin
Di tan [m] Diametro interno del tanque 2.98
P tan [m] Perimetro interno del tanque 9
D tub ext [m] Diametro de la tuberia (externo) 0.0254 FORDECYT
174710
e tub [m] Espesor de la tuberia 0.0025
D tub int [m] Didmetro de la tuberia (interno) 0.0204
A tub [m2] Area transversal tuberia 0.0003
Cengel,
. . , (2006)
k tub [W /m . K] Coeficiente conductivo de la tuberia 14.9
Material tuberia Acero inoxidable AIS| 304
r1 [m] Radio de la pared interior (tuberia) 0.0102
r2 [m] Radio de la pared exterior (tuberia) 0.0127
D lodo [m] Diametro equivalente del lodo 0.0400
Dh lodo [m] Diametro hidraulico equivalente del lodo 0.0196
D ser [m] Diametro del serpentin 2.94 FORDECYT
174710
D ag [m] Didmetro del agitador 2.25
D tub ser [m] Diametro de la tuberia del serpentin 0.0254
Profundidad de agitacion (desde el fondo del
H ag [m] tanque) 0.30
N [RP M] Velocidad del agitador 100
N [RPS] Velocidad del agitador 1.67
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Para obtener la temperatura media logaritmica se consider6 como AT; =
TAgua Ent — TLodo sal Y ATZ = TAgua Sal — TLodo Ent, YA (quU€ para las dos propuestas,
segun como indican las especificaciones de la PP, el intercambiador trabaja como
un intercambiador a contraflujo, esto es, con un flujo de agua caliente que va en
sentido contrario al flujo del lodo dentro del reactor. En la Figura 33 se observa la
distribucion de temperaturas para el intercambiador de calor de contraflujo

Distribucion de temperaturas del
intercambiador de calor
55 &
50 fr——
45 = S
Q 40
‘;‘ 35 \
g 2(5) —— =3 Agua
é- 20 \ 9 LOdO
@ 15
10
5
0
X
Figura 33. Distribucidon de temperaturas del intercambiador de calor

La temperatura media logaritmica se calcul6 utilizando la Ec. 75 de la siguiente
manera:

AT, — ATl - ATZ _ (TAgua Ent — TLodo Sal) - (TAgua Sal — TLodo Ent)
tm ln(AT1 /ATZ) In (TAgua Ent—TLodo Sal)

(TAgua sal~TLodo Ent)

_(SOOC—37°C)—(42°C—20°C)_ .
m — ln (50 oC_37oC) - 17.11 C

(42°Cc-20°C)

La velocidad del lodo dentro del tanque se obtuvo a partir de la velocidad angular
obtenida de las especificaciones del proyecto v,,; = 100 [RPM] como se muestra
a continuacion:

1[min]

Viodo — P.'Uagi.T[S] = 9[m] 100 [

rev] . 1[min]

[ m
S0 15.60 [?]

min

Las propiedades del lodo se tomaron a la temperatura media de 30 °C. Dicha
temperatura se obtuvo de la siguiente manera:
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T _ TLodo ent + TLodo sal __ 20°C+37°C

Trodo = > = > =29°C

La densidad se obtuvo a partir de las especificaciones de la PP de DA, el calor
especifico y la conductividad térmica se consideraron iguales que las del agua,
esto debido a que el lodo tiene un contenido de sélidos muy bajo (10%), como lo
indican las especificaciones del proyecto. Por otro lado, la viscosidad dinamica del
lodo se considerd6 como p;,4, = 0.2 [%] a partir de las pruebas de laboratorio

realizadas para condiciones de velocidad de v,, = 100 [RPM] y con un contenido
de solidos de 10%.

Ciertas propiedades de los fluidos (agua y lodo) fueron calculadas. A continuacion
se describira el procedimiento para la obtencion de cada uno de ellos.

La viscosidad cinematica del agua se obtuvo calculando

0.0006 [""—9]

_ ﬂAgua _ m.s

Tagua = i 990 E

m2
= 0.0000006 [Tl

La difusividad térmica del agua se obtuvo a partir de

kw

v = taa 0.0006370 || 1o [m—zl
ua — = = 1.
T cpagua-Pagua 418 [k’;—’K] .990 [%] s

Para el numero de Prandtl se desarrolld la siguiente ecuacion

mZ
b Vagua _ 00000006 =] o
T i
N

Las mismas propiedades fueron calculadas para el lodo.

Para el coeficiente global de transferencia de calor del intercambiador, se
consideraron factores de ensuciamiento tanto para el agua que circula dentro del
serpentin como del lodo que pasa sobre la tuberia, estos parametros fueron
considerados como agua de ciudad y agua proveniente del canal sanitario de la
ciudad de Chicago y fueron obtenidos del Anexo 1.

El diametro interno del tanque se obtuvo considerando el espesor del material de
construccion (fibra de vidrio).

A partir de probar con diversos materiales comunes para tuberias, se llego a la
conclusién de utilizar tuberias de cobre ya que su coeficiente de conductividad
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térmica es el mas elevado, lo que asegura una mejor transferencia de calor con
una menor cantidad de material, sin embargo, el material que debe de utilizarse es
el acero inoxidable ya que una tuberia de cobre no soportaria la corrosion a la que
estd expuesta la tuberia del serpentin. Los coeficientes de conductividad para
diversos materiales para las tuberias se obtuvieron del Anexo 5.

Para la propuesta 1, idealizé el intercambiador como uno de tuberias concéntricas
de flujo cruzado para lo cual se propuso un diametro de la “tuberia del lodo” de
D;o40 = 0.04 [m]. El diametro hidraulico equivalente de la “tuberia del lodo” se
obtuvo de la siguiente manera

Dp Lodo = Drub Lodo — Drub h Lodo = 0-04[m] - 0-0204’["7-] = 0-0196[m]

Finalmente para la propuesta 2, se necesitaron datos adicionales. El diametro del
serpentin Dg,,, €l diametro del agitador Dy, y la profundidad de agitacion H,gse
obtuvieron a partir de las especificaciones de la PP.

5.2.4.2 Memoria de cilculo
52421 Propuesta 1

En seguida se presenta la memoria de célculo para el primer caso de estudio, el
serpentin para el cual se aproximaron los calculos al idealizarlo como un
intercambiador de calor con tuberias concéntricas a contraflujo.

Para poder conocer la longitud y por ende el area de transferencia de calor de las
tuberias es necesario conocer primero los coeficientes convectivos tanto del lodo
como del agua.

Primero es necesario hacer algunas consideraciones para la parte del lodo:
La conveccion es forzada en la parte exterior de la tuberia.

Los efectos de la radiacion son despreciables.

La transferencia de calor se lleva a cabo en una sola direccion (radial).

Las propiedades de los fluidos y de los materiales se mantienen constantes.

Se considerara que el lodo fluye a través de un diametro hidraulico equivalente de
Dh Lodo — 00196[m]

Para conocer el coeficiente externo se debe calcular primero el nimero de
Reynolds:
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ReD — pLodoVLodoDh Lodo — (1005 [% )(15'60 I[c%]) (0.0196[7"-]) = 1599
Hiodo O'Zo[m_i]

Ya que el Reynolds es menor a 2300 el flujo es considerado como laminar.

A continuacion es necesario saber si el flujo dentro de la tuberia esta totalmente
desarrollado tanto hidraulica como térmicamente, pero no conocemos el largo que
tendra la tuberia por ello se propone una longitud, el valor considerado fue de 3[m]

XTot Des,H > 1ODh Lodo
Lserpentm > 10(0.0196[m]); 3[m] > 0.196[m]

Como el valor de Lgerpentin €S mayor que el valor de 10D, ,,4, €ntonces es
adecuado considerar el flujo como hidrodinaAmicamente desarrollado.

Ahora para saber si el flujo esta desarrollado térmicamente se hace lo siguiente
Xrot pes,;t = 10Dp 1odo
Lserpenttn = 10(0.0196[m]); 3[m] = 0.196[m]

Como el valor de L; es mucho mayor que el valor de 10D, ,,4, €Nntonces es
adecuado considerar el flujo como térmicamente desarrollado ya que los efectos
de la entrada térmica no tendran mucha relevancia sobre las condiciones del flujo.

Ahora se debe calcular en niumero de Nusselt utilizando la ecuacion Ec. 55 para
flujo laminar totalmente desarrollado en una tuberia:

Nuj, = 4.36

Finalmente, el coeficiente convectivo del lodo es

f_l _ kLodo
Lodo —

0.615|-—|
N _-— e
Dn toge. 2 T 0.0196[m]

(4.36) = 137 [2&]
m=. K
Para el coeficiente convectivo del agua se hacen las siguientes consideraciones:
La conveccion es forzada dentro de la tuberia.
Los efectos de la radiacion son despreciables.

La transferencia de calor se lleva a cabo en una sola direccion (radial).

Las propiedades de los fluidos y de los materiales se mantienen constantes.
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Después de hacer estas consideraciones se procede a calcular el coeficiente
convectivo, para ello es necesario primero calcular el nimero de Reynolds

PaguaVaguaDruv ime _ (990 [22]) (0.1121|%]) 0.0204[m])
Hagua 0.0006[-2]

Rep = = 3799

Ya que el Reynolds es mayor a 2300 el flujo se considera como turbulento.

A continuacién, es necesario saber si el flujo dentro de la tuberia esta totalmente
desarrollado tanto hidraulica como térmicamente, pero no conocemos el largo que
tendra la tuberia por ello se propone una longitud, el valor considerado fue de 3[m]

XTot Des,H > 10DTub Int
Lserpentm > 10(0.0204[m]); 3[m] > 0.204[m]

Como el valor de Lgerpentin €S mayor que el valor de 10Dz, 1, €ntonces es
adecuado considerar el flujo como hidrodinAmicamente desarrollado.

Ahora para saber si el flujo esta desarrollado térmicamente se hace lo siguiente
XTot Des, T = 10D7yp me
Lserpentin = 10(0.0204[m]); 3[m] = 0.204[m]

Como el valor de L; es mucho mayor que el valor de 10Dy, 1n: €Ntonces es
adecuado considerar el flujo como térmicamente desarrollado ya que los efectos
de la entrada térmica no tendran mucha relevancia sobre las condiciones del flujo.

Ahora se debe calcular en niUmero de Nusselt

_ (f/8)(ReD - 1000)PrAgua
14+ 12.7(F/8)Y2(Pragu®’® — 1)

Up

Pero antes es necesario obtener el valor del coeficiente de friccion:
f = 0.316Re;™* = 0.316(3799)~1/* = 0.0403

Y por lo tanto

(0.0403/8)(3799 — 1000)(3.91)
Nup =

= = 23.58
1+ 12.7(0.0403/8)1/2(3.912/3 — 1)

Finalmente se obtiene el coeficiente convectivo del agua de la siguiente expresion
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w
_ kagua 0.6370 |- w
Rpgua = —2—Nup, = ————2K1(23.58) = 736[
agua = 5 Nup = 5o atm] 2358 m2.K

Ahora es posible calcular el coeficiente global de transferencia de calor

1
Userpi = 1 T
7} 1 T2 7} rp 1
hAgua + R f Agua + Eln (E) + R f Lodo + ;hLodo
USerpi
_ 1
o 1 m2.K 0.0102[m] 0.0127[m] m2.K 0.0102[m] 1
736[171‘/2'/.1( + (0'001 [ w D + 14,9[%] In (0.0102[m]) + (0'006 [ w ]) + (0.0127[m]) 137[%]
w
Uruberiai = 69.55 [mZ.K
Para calcular el area de transferencia
Q4 1.21[kW]
Aserpi = G 7o = - = 1.0196[m?]
Serpi-Blim 69-55[m] (17.11°0C)
1000 )
Para finalmente obtener la longitud de la tuberia
Aserpi 1.0196[m?]
L = = = 15.91[m
P = Dyt T(0.0204[m]) ]

Al ver que el la longitud de la tuberia del serpentin es mucho mayor a nuestra
suposicion inicial de 3[m] se puede asegurar que el flujo dentro de la misma esta
totalmente desarrollado y por lo tanto las relaciones utilizadas para el calculo de
los coeficiente convectivos son correctas.

52422 Propuesta 2

En seguida se presenta la memoria de calculo para el segundo caso de estudio, el
serpentin en el que los célculos se obtuvieron a partir de las relaciones para un
serpentin dentro de un tanque agitado descritas por Suryanarayanan et al., (1976).

Primero es necesario obtener el nimero de Reynolds generalizado a partir de la
Ec. 36

1005 [%] = 42398

Re' = D2,N 2129 — (2.25)2 (1.67 [riv])

Hiodo 0.20 [%]
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Después se obtiene el Prandtl generalizado mediante la Ec. 37

Coppations _ (418 [g5]) (020 [55))

TR (CTIKE)

Ahora se utiliza la Ec. 35 para obtener el nimero de Nusselt

pr' = =1.36

0.17 0.13 -0.29
Nu = 0.21(Re")%66(Pr")0-33 (Dag ) (Hag ) (Dser> (Dtub ser)
Dtan Dtan Dtan Dtan

—0.45

Nu

— 0.66 0.33 225[771] 017 03[m] 013 294[771] —0.29 00254[7’71] —-0.45

= 0.21(42398)°°¢(1.36) (2_98[m]> <2.98[m]> (2.98[m]> <2.98[m] )
Nu = 1595

Finalmente el coeficiente convectivo del lodo se obtiene a partir de

B Kpouo 0.615 -2
hiodo = Nu =
DTan 298[ ]

w
kl (1595) = 329 [m]
Para el coeficiente convectivo del agua se utilizan los resultados obtenidos de la
propuesta niumero 1 ya que no hay variacion en los parametros internos de la
tuberia con agua, por lo que se utilizan las mismas relaciones para obtener los
resultados.

_ W

Por ultimo, se obtiene el coeficiente global de transferencia de calor
1

+ R’ ngua+ L ln(r1)+R f Lodo +—

krup 72 Rpodo

Userpi = 1 1

hAgua

USerp i
1

1 (0_001 [mZ.KD n 0.0102[m (0 0127[m]) n (0.006 [m;/KD n (0.0102[m]) 1

73 6[ — w 9[_] 0.0102[m 0.0127[m] 329[%]

Uruveriai = 91.34 [mZ.K

Para calcular el area de transferencia
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1.21[kW
Aserpi = Cagua__ Lid = 0.7763[m?]

Userp iAo <%> (17.11°0)

1000

Para finalmente obtener la longitud de la tuberia

L Aserpi _ 0.7763[m?]
ST Dy e 1(0.0204[m])

= 12.11[m]

Al ver que el la longitud de la tuberia del serpentin es mucho mayor a nuestra
suposicion inicial de 3[m] se puede asegurar que el flujo dentro de la misma esta
totalmente desarrollado y por lo tanto las relaciones utilizadas para el calculo de
los coeficiente convectivos son correctas.
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6 Resultados y discusion

Por dltimo en este apartado se describirdn los resultados obtenidos en este
trabajo, los cuales posteriormente se analizaran para poder decidir lo siguiente:
Carga térmica del calentador de agua, tipo de aislante que sera utilizado para
recubrir los tanques biodigestores y las tuberias de alimentacion de agua caliente
y los pardmetros basicos para el disefio del biodigestor.

6.1 PERDIDAS DE CALOR EN LOS REACTORES
Tabla 19. Pérdidas de calor en los reactores.

Tanque de acero inoxidable AISI 304

Pérdidas de calor

Tanque de fibra de vidrio

Pérdidas de calor

Sin aislante

aw] | 891.24

Con aislante

aw] | 385.4

Energia ahorrada

Sin aislante
Q[w] | 1533.8
Con aislante
Q[w] | 470.4
Energia ahorrada
Q[w] | 1063.4

Porcentaje ahorrado

aw] | 505.84

Porcentaje ahorrado

[%] 31 [%] 43

Como se puede observar en la Tabla 19 las pérdidas de calor son mucho menores
para el tanque de fibra de vidrio, esto se debe principalmente al coeficiente de

conductividad bajo que tiene dicho material (km,m vidrio = 0.036 [%D con lo cual

el material de construccion del reactor se convierte también en el material aislante
para el mismo. Sin embargo, es adecuado agregar un aislante adicional al tanque
de fibra de vidrio, esto se refleja en el ahorro de energia de Qp¢raidas en el reactor =
505.84[W] (43%) que se obtiene al recubrir el tanque con espuma de poliuretano,
el cual resultd el aislante seleccionado gracias a tener el coeficiente de
conductividad térmica mas bajo entre los aislantes comerciales, ademas de tener
la ventaja de poder ser formado en el sitio de instalacion de la planta, lo cual
facilita su instalacion y elimina la necesidad de transporte del aislante
manufacturado.

Por lo anterior, para el balance de energia del sistema térmico, las pérdidas de
calor en los tanques de fibra de vidrio fueron las elegidas para conocer la carga
térmica minima del calentador.
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PERDIDAS DE CALOR EN TUBERIAS

Tabla 20. Pérdidas de calor en las tuberias.

Tuberia 1 (L=14.2[m])

Pérdidas de calor

Sin aislante
Q [kW] | 022
Con aislante
Q [kW] | 0.07
Energia ahorrada
Q [kW] | o0as
Porcentaje ahorrado
[%] | 32

BALANCE DE ENERGIA

Tuberia 2 (L=17.2[m])

Pérdidas de calor

Sin aislante
Q [kW] | 027
Con aislante
Q [kW] | 0.8
Energia ahorrada
Q [kW] | 019
Porcentaje ahorrado
[%] | 30

En la Tabla 20 se muestran los resultados de las pérdidas de calor para las 2
tuberias que alimentan a cada uno de los biodigestores de la PP. Para ambos
casos se obtuvieron las pérdidas de energia de las tuberias al medio circundante,
tanto para el caso aislado como para el caso sin aislante. Se observa la
importancia de recubrir con un aislante térmico las tuberias para con ello ahorrar
energia para el tanque 1 de Qp¢ragidas en ia tuveria1 = 0-15 [kW] (32%) y para el
tanque 2 de Qpsraidas en ta tuveria1 = 0-19 [kW] (30%).

Se utilizé el mismo material aislante seleccionado para cubrir los biodigestores por
las mismas razones expuestas con anterioridad.

Tabla 21. Balance de energia del sistema térmico.

Para Para
Tanque 1l | Tanque 2
Q lodo [kW] Calor transferido al lodo 0.83 0.83
Q tanque [kW] | Calor transferido del tanque al ambiente (Pérdidas) 0.39 0.39
Q agua [kW] Calor transferido del agua al lodo 1.21 1.21
Q Tuberia [kW] Calor transferido de las tuberias (Pérdidas) 0.07 0.08
M agLia [kg/‘s] Flujo masico de agua de calentamiento 0.04 0.04
m agua [l/min] 2.20 2.20
Q total [kW] Calor total transferido a cada tanque del 1.28 1.29
Q total [keal/hr] calentador 1100 | 1112
Q calen [kW] 2.57
Q calen Calor total generado en el calentador
[kcal/hr] 2212
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En la Tabla 21 se muestran los resultados obtenidos del balance de energia al
que fue sometido el sistema térmico de la PP de DA. Se puede observar que como
los dos tanques para la DA tendran las mismas caracteristicas en geometria,
tamafo y temperatura interna, el calor que debe ser suministrado por el agua de
calentamiento Q,4yq = 1.21[kW] es el mismo para ambos casos. Por ello el flujo

O . k ., .
masico de agua 1, g4y, = 0.04 [?g] también es el mismo para los dos tanques.

Como las longitudes de las tuberias no varian mucho entre si, tampoco lo hace el
calor que debe ser entregado por el calentador a cada reactor Qro¢q;1 = 1.28[kW]
Y Qrotar 2 = 1.29[kW]. Finalmente, se obtiene el calor total que debe entregar el
calentador para conservar el sistema térmico compuesto por dos tanques
biodigestores Q.qientador = 2.57 [kW], el cual podria haber sido el doble si se
hubiera elegido utilizar tanques de acero inoxidable y tanto los tanques como las
tuberias no hubieran sido aisladas.

6.4 INTERCAMBIADOR DE CALOR
Tabla 22. Dimensiones del intercambiador de calor

Propuesta 1 Propuesta 2
Userpi[W/m2.K] 69.55 Userpi[W/m2.K] 91.34
Aserpi[m2] 1.0196 Aserpi[m2] 0.7763
L [m] 15.91 L [m] 12.11
Numero de vueltas 2 Numero de vueltas 1

Finalmente la Tabla 22 muestra las dimensiones que debe tener el intercambiador
de calor.

Para la primera propuesta se obtuvo una longitud de tuberia para el serpentin de
L; = 15.91|m] mientras que para la segunda la longitud fue de L, = 12.11[m] con
lo cual se comprueba que a pesar de que para la propuesta 2 se utilizaron
relaciones que se adecuan mas al caso de estudio, (un tanque sometido a
agitacion dentro del cual la materia prima es sometida a calentamiento mediante
un serpentin helicoidal), ambas propuestas son igual de validas.

Para la propuesta 1 la longitud de la tuberia es casi 4[m] mayor que para la
longitud de la propuesta 2. Con esto es posible concluir que la mejor opcidon para
el célculo de las dimensiones del intercambiador de calor sin duda debe de ser la
propuesta 2, ya que esta utiliza relaciones para obtener los coeficientes
convectivos mas precisas para nuestro caso de estudio. Sin embargo, en caso de
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que se necesite dimensionar un intercambiador de calor para un caso similar al
estudiado en este trabajo, es aceptable utilizar la propuesta 1, esto es ya que 4[m]
de tuberia afectan de una manera minima el desarrollo de un proyecto de esta
envergadura.
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7 Conclusiones

Se desarrollé la ingenieria conceptual y basica para el disefio de un sistema
térmico para mantener la materia prima de la PP de DA para FORSU a la
temperatura adecuada de 37 °C dentro del biodigestor.

Se logré establecer una propuesta viable para la optimizacién del sistema térmico
de la PP de DA utilizando aislantes térmicos, con lo cual al ser implementada
lograra que la eficiencia de la PP aumente al utilizar una menor cantidad de
energia eléctrica para elevar la temperatura del agua del mencionado sistema.

Se determind la carga térmica minima que debe poseer el calentador para
satisfacer las necesidades del sistema térmico y por consiguiente asegurar las
condiciones operativas de la PP. Esto asegura no adquirir un calentador con una
carga térmica mucho mayor a la realmente requerida para el calentamiento del
agua de dicho sistema.

Por ultimo se establecieron dos propuestas viables a nivel de ingenieria
conceptual y basica para el disefio de un sistema intercambiador de calor con
forma de serpentin helicoidal para mantener la materia prima a la temperatura
adecuada, dichas propuestas satisfacen en su totalidad las necesidades del
sistema térmico encargado de mantener la temperatura de operacion dentro de los
tanques biodigestores y de esta manera aseguran una adecuada operacion del
proceso de digestion anaerobia en la planta piloto.
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9 Anexos

ANEXO 1. FACTORES DE OBSTRUCCION (ENSUCIAMIENTO). KERN, 1999.
TABLA 12

TABLA 12. FACTORES DE OBSTRUCCION #

Temperatura del medio calefactor

Hasta 2_4D°F

. 240-400°F t

Te mperatui‘a del agua

105F o menos] Mas de 195°F

o —r g e T
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Velo cliltliad_d;l

4 wairra

T.F_ei;;;cidad del

Apuade mar oo | piverssseriisatue

Salmuera natural ... ... ..
Torre de enfriamiento v tangue con rocio
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SR EERMEBE oo oime e s s s e
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Grandes Lapos . .ooocomenoes s s
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MASSIESIHP, oo e e
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Liodasa o turbia ......cocovseassnvmecas
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Enfriamiento de magquinas
Destilada ... ... ... .. ... ... ... ... ..
Alimentarcidn tratada para calderas
Purga de calderas

Ty Rl — N i EEEBCR A b

t Las cifras de las dltimas dos colummas se basan en una
calefactor de 240 g 400°F, 5i la temperatura de este medio es mayor de 400°F. ¥ gl se sabe
gque el medio enfriador forma depositos, estas cifras deben modificarse convenientemente.
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ANEXO 2. PROPIEDADES DE LA ATMOSFERA A GRAN ALTITUD. CENGEL, 2006.

TABLA A17
es da la al era a8 gran attitu
Valacidad Conductividad

Altitud, Temperatura, Presidn, Gravedad, del sonido,  Densidad, Wiscasidad, térmica,
m 5 kPa g m'st m's kg/m? w kg'm - & Wim - °C
0 15.00 101.33 Q.807 340.3 1.225 1.789 x 1072 0.0253
200 13.70 98.95 9.806 339.5 1.202 1.783 = 10-% 0.0252
400 12.40 96.61 9.805 338.8 1.179 L7277 = 105 0.0252
600 11.10 94.32 9.805 338.0 1.156 1.771 x 1078 0.0251
800 9.80 92.08 9.804 337.2 1.134 1.764 x 10-% 0.0250
1000 8.50 B3.88 9.804 3364 1.112 1.758 » 10"{ 0.0249
1200 7.20 B?.72 9.803 335.7 1.090 1.752 = 10-7 00248
1400 5.90 B5.60 9.802 334.9 1.069 1.745 x 10°5% 0.0247
1 600 4,60 23.53 9.802 334.1 1.048 1.739 x 100 0.0245
1 800 3.30 B1.49 9,501 333.3 l.o27 1.732 x 10-5 0.0244
2 000 2.00 79.50 9,800 332.5 1.007 1.726 = 10-5 0.0243
2200 0.70 o 77.55 9.800 331.7 0.987 1.720 x 10-5 0.0242
2 400 -0.59 75.63 9.799 331.0 0.967 1.713 x 100 0.0241
2 GO0 -1.89 73.76 §,799 330.2 0.247 1.707 = 10-% 0.0240
2 800 -3.19 71.92 8,798 329.4 0.928 1.700 x 10-5 D.0239
3000 ~4.43 70.12 9.797 328.6 0.909 1.694 = 10-5 0.0238
3 200 -579 68,36 9,797 327.8 0.891 1.6B7 = 1078 0.0237
3 400 =7.09 66.63 9,796 327.0 0.872 1681 = 10-8 0.0236
3600 -B.39 64.54 9.79%5 326.2 0.B54 1.674 % 10°5 0.0235
3 B0O —0.69 63.28 0,745 325.4 0.837 1.668 = 108 0.0234
4000 10,98+ 61.66 9,794 324 .6 0.819 I.661 = 109 0.0233
4 200 -12.3 B0.OT 9.794 323.8 0.802 1.655 x 105 0.0232
4400 -13.6 58.52 9,793 J23.0 0.785 1.648 « 1075 0.0231
4600 -14.9 57.00 97493 3222 0.769 1.642 x 10-% 0.0230
4 B0O0O -16.2 55.51 9.792 iche 0.752 1.635 x 1075 0.0229
5000 175 54,05 9.791 320.5 0.736 1.628 x 1075 0.0228
5200 -18.8 52.62 Q.791 3ie.7 0.721 1.622 = 10 0.0227
5400 =20.1 51.23 9.7%0 3i8.% 0.705 1.615 = 10-% 0.0226
5600 -21.4 49 85 9.789 3i8.1 0.690 1.608 x 10-% 00224
5800 -22.7 48,52 9,785 3173 0.675 1.602 = 10-% 0.0223
6000 -24.0 4722 9.788 3165 0.660 1.505 x 10-2 Q.0222
6 204 25.3 45,94 9.78E 3156 0.646 1.588 = 103 0.0221
"B 400 —26.6 44 69 Q. TE7 3148 0.631 1.582 x 10-% 00220
& B00 -27.9 43.47 9.786 314.0 0.617 1.575 » 103 0.0219
6 800 -29.2 42.27 9.785 313.1 0.604 1.568 = 10~ 0.0z218
7000 —30.5 41.11 9.785 3123 0.550 1.561 % 10-% 0.0217
B QOO -36.9 35.65 9,782 a08.1 0.526 1.527 x 10-% 0.0z12
9000 -43.4 30.80 9.779 a0as 0.467 1.4493 = 102 0.0206
10000 49.9 26.50 9,776 2589.5 0.414 1.458 x 102 0.0201
12 000 —-56.5 19.40 8.770 295.1 0312 1.422 = 1073 0.0155
14 000 -66.5 14.17 9,764 295.1 0.228 1.422 x 1072 0.0155
?EDEI{J —56.5 10.53 9.758 2595.1 0.166 1,422 x 102 0.0159%
B 000 —-56.5 .57 8.751 205.1 n.122 1.422 % 10-% 0.0155

Fuente: U. 5. Standard Abmosphene Supplemants, U, 5. Govenment Prirding Office, 1366. Basadas an las conoiclones medeas redondeadas al afo a 45°
da Etitud y varin con e momento def 2% y los patrones meteanclgicns, Las condickngs 3 nivel del mar (2 = O) s toman como P = 101225 kPa, T =
15°C, @ = 1.2250 kg/m, § = D.BOGES mifs
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ANEXO 3. PROPIEDADES DEL AGUA SATURADA. CENGEL, 2006. TABLA A9

Entalpia Coeficienie
da Cafor Condurhividad e anpdniEida
Presidn de Densicdad, BRI~ especiiiog, imica, Viscosidad dindmica, Nivmnsra vervisrica,
Tomp.  seturacidn, PR gugq _Goihe T kW T pkgim 5 e Prantl, Fr LK
] PuhPa  Liguido WVapor by kg Liguide  Wapor Liguido Vapor Liquide Vispar Liguido Vager Ll de:
.01 0ELLS 9548 0.0048 2 BOI 4217 1853 0881 00171 1792 10" D922 = 10 135 1.00 =0.068 = 102
L} 0A721 9990  0.00EE 2490 4205 1887 0571 00173 1.519x 10" Q834 x 10-% 11.2 100 0015% 107
] 1.2276 9997 00094 2473 4194 1882 0E80 0.0176 1.307 x 1077 QUS46 » 10-% 945 1.00 07331077
15 1.7051 9591 O01ZE Z 466 #1886 1863 0589 00179 1.138 = 10" QG655 102 809 100 03383104
0 2330 D9E0 00173 Z454 4187 1857 0538 0.0182 1002 % 10°7 0873 = 109 701 100 045531070
25 3169 93970 00231 2442 4180 1870 0607 0.0186 0851 = 10-7 DSET x I0-Y 614 100 0.247 x 1070
30 4246 9960 00304 2431 41768 1B75 0615 00185 0798 x 10°% L00L = 107" G542 100 02041070
35 SERE B840 00T 2419 4178 1880 0623 00192 0.720= 107" 1016~ ID-Y 483 100 0337 %1077
40 7384 §921 00512 2407 4179 188% 0631 00196 0653 = 10 1031 =10-% 432 100 0377x107
45 9533 9901 Q0655 2395 4180 1892 0637 00200 0596 % 1077 1046 10% 391 100 0415x10°
50 1235 oSaR]1 00831 2383 4181 1500 0.644 00304 0547 % 10-7 1.062 % 10~ 365 100 048] %10
56 1576 D852 0.1045 2371 S183 1008 0.649 0.0208 0508 = 107 1077 x 102 328 100 04841070
&0 i994 SA33 Q1304 7348 4185 1915 065 00212 0467 =107 1093 = 10% 2499 100 O0517=10""
65 2503 SBO4 01614 2346 41ET 1925 0659 0.0216 0433x 107" L1100 10°% 275 100 0548 x 100
70 31.1% 9778 Q193 2334 41591 1536 0663 00221 0404 % 10" LI26=I0Y 255 100 0578=107°
)] I EE 5747 02421 2321 A153 1948 0EE7 00225 0ETEX 107" L14Zx10°% 238 100 D0E07 x 1077
an 4733 9718 02935 2309 4197 1962 0EMD 00230 0355 x 100 1159« 10-% 3222 100 0653 x 107
a5 5783 9641 03536 2296 4201 1977 0673 00235 0333 = 10" LiTex10-% 208 100 0670107
i} TO.14 9653 04235 2283 4206 10993 Q675 00240 0.315x 10°% 1.193x 10 196 100 O702x 102
95 8455 GELS 05048 2270 4212 2010 0677 0.0246 0257 % 1077 L20x10% 185 100 0716 x 103
00 - i0L33 9579 05978 2357 4217 2029 0679 0.02%] 0262w 107" L2237 x10* 175 100 0750 = 10
11 14327 9806 O0E2E3 2230 4220 2071 0882 DO262 0265 % 10F L26l »10°% 158 100 D798 1077
120 19852 9434 1121 2203 4244 2120 0683 DO2Y5S 0232 x 107" LI96x 107 144 100 DE58x 1077
130 ol 934.6 Lass 2174 4263 2177 0684 0O02E8 0213 10" 1.330x10°% 133 104 0R13 X 00
Lag 613 921.7 1.965 2148 4288 2244 QGEE 00301 0.197 % 10°? 1388 x 103 124 102 0970« 102
150 4758 166 2,545 2114 4311 2314 0682 00316 QP1E3I = 10-Y L39O Q0 L16 102 LO26@ 10°
1B BITH 8074 3266 20E3 4340 Z420 0680 00331 0170 X 107" Laddw I0Y 109 105 L.145# 10Y
170 Tai.? 8577 4119 20650 4370 Z450 0877 QL0347 0160 107 LAGE X 10 103 105 L17Bw Lot
bl L oozl BE73 5,153 2015 4410 2550 0873 00364 0150 % 107" 1502 = 10 0983 1.07 1210 = 1o
1o I 2544 BTE4 6,368 1979 4460 2710 0E69 DO3BZ 0142 x 10" LE37 % 107 0.947 105 1280 x 1072
200 1 553.8 B54.3 7,852 1941 4800 2840 0663 00401 0134 x 10-* 1571 < 109 0910 1.11 1380 x 1077
220 £ 318 B403 11,60 L 853 4610 3110 0650 00842 0,122 = 10-7 1641 x 10 0865 1156 1520 = 10°%
240 3344 B13T 1673 L 767 4760 3520 0632 00487 0111 % 107" L7112 x10°% 0836 124 1.720x 1070
280 4 688 7817 2iko 1663 4970 4070 0609 00540 0102 = 10°7 L7888 » 10-* 0.832 1.35 2,000 = 107
280 G412 7508 33.15 1 544 5780 4835 0581 0.DS05 QU094 x 10-" LETOx 10" 0854 145 2380 = 1077
[0 B5E] 7138 45.15 1 405 5750 B9800 Q548 00695 QUDBE x IO-F 1,965 x 0% 0902 1.6% 2.850 x 1077
320 11274 B67.1 E.d.r_f.'." 1239 6640 7900 0.509 0.0836 QO7E x 10-Y 2084 107 100 157 —_
340 14 586 BlDS 92462 L 028 B240 11870 0469 0,010 0070 = 10-Y 2285« IO 123 243 -
60 18651 RPE3 1440 720 14690 25800 0427 0078 0060w MO-Y 2ETE X ID°Y 206 A.73 -
374,18 2090 31740 317.0 o = - - = 0043 % 107" A3LFHA0CY  — - -
Wala I: La visoosidad cinemsdtica » y la difusividad Brmica a 58 pueden calcusar 8 pertic de 2 definiciones, v = Wpyom = kl'pl:‘ = wPr, Las lemperatizas
e 0.01°C, 100°C y 374.14°C 50 las temperaturas de los purios tiple, de ebulicion y criico del agua. respectivaments. Las progiedades cuya ista so da
hevibsa Geece pho la denskdad del vapor) se pueden usar a cualiguisr presian con emor desprecizble, axeplo a temperalurs cercanas al vake del punlo criico
Nafa 2 La unidad kWKg - “C, para el calor especificn, s equivalentes & LUk - K y & unidad Wem - “C, para ka conductividad Sémica es equivaents 2 Wém - K
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ANEXO 4. PROPIEDADES DEL AIRE A LA PRESION DE 1 ATM. CENGEL, 2006.

TABLA A15
PrupiEdadesEEl aire a la presidn de 1 atm 'L_,\
Calar Gnndut.tl-.:idad Difusividad Viscosidad Viscosidad Nimara
Temp., Densidad, especifico, térmica, térmica, dindmica, cinamatica, die Prandtl,
L . kgim? C, g - °C k. Wim - °C w, M5 i, kg'm - § ¥, MRS Pr
—-150 2.866 983 0.01171 4,158 % 10"  8.636 x 10-¢ 3.013 % 10-% 0.7246
=100 2.038 966 0.01582 B.036 x 1078 1.189 x 1075 5837 x 10°% 0.7263
-50 1.582 999 0.01979 1,252 = 10-2 1.474 = 10-9 9319 x 10-% 07440
—40 1.514 1002 0.02057 1.356 x 1075 1.527 x 1075 1.008 x 10-% 0.7435
=30 1.451 1 004 0.02134 1.465 x 10°9 1.579 = 10-°% 1.087 = 10°% 0.7425
—20 1.394 1005 002211 1,578 = 1075 1,630 = 10-% 1.169 % 10-* 0.7408
=10 1.341 1 06 0.02288 1.696 x 1073 1.680 = 10-% 1.252 x 105 0.7387
a 1.292 1006 0.02364 1,818 x 10-9 1.729 = 109 1.338 = 10-9 0.7362
5 1.269 1006 0.02401 1.880 x 105 1.754 » 1075 1.282 x 105 0.7350
10 1.246 1 006 0.02439 1.944 =« 10-0 1.778 = 10 1.426 = 109 0.7336
15 1.225 1007 002476 2.009 x 105 1.802 x 10-5 1.470 = 105 0.7323
20 1.204 1 007 0.02514 2074 x 10-8 1.825 x 105 1.516 x 105 0.7309
25 1.184 1007 0.02551 2.141 x 10-% 1.849 % 10-% 1.562 x 10-9 0.7296
30 1.164 1 007 0.02588 2208 % 105 1.872 % 105 1.508 % 10°5 0.7282
35 1.145 1007 0.02625 2277 x 108 1.895 = 10-* 1.6585 = 105 0.7268
40 1.127 1007 0.02662 2.346 x 105 1.918 % 10-% 1.702 = 10-% 0.7255
a5 1.109 1 007 0.026599 2416 x 10-8 1.941 = 10-% 1.760 = 10-% 0.7241
50 1.092 1007 0.02735 2487 % 105 1.963 x 10-* 1.798 x 10-¢ 0.7228
&0 1.0549 1007 0.02808 . 2632x10°F 2.008 = 10-% 1.896 x 10-5 07202
70 1.028 1007 0.02881 2.780 x 10-% 2.052 x 103 1.995 x 10-® 0.7177
a0 0,9994 1008 0.02953 2931 x 10-5 2.096 % 10-5 2.087 » 10"% 0.7154
90 0.9718 1 008 0.03024 3.086 x 10— 2.139 x 108 2.201 x 108 0.7132
100 0.,9458 1009 003045 3.243 % 10"5 2.181 x 10-5 2.306 ¥ 10-% a.7111
120 0.8977 1011 0.03235 3.565 x 10°% 2.264 x 1077 2.522 % 1075 0.7073
140 08542 1013 0.03374 3898 x 105 2345 x 1079 2. 745 = 10-8 0.7041
160 0.8148 1016 0.03511 4241 % 10°% 2420 x 105 2.975 = 1075 0.7014
180 0.7788 1019 0.03646 4593« 10°% 2804 x 109  3212x10% 06992
200 0.745% 1023 0.03779 4.954 x 10°F 2877 x 105 3.455 x 10°5 06974
250 06746 1033 004104 5.890 x 109 2760 x 10~ 4,091 x 10" 0.6946
300 0.6158 1 044 0.04418 6.871 x 10-% 2.934 x 1075 4765 % 10°5 0.6935
350 0.5664 1056 0.04721 7.892 x 109 3.101 x 10* 5475 x 1078 0.6937
400 0.5243 1 0649 0.05015 8.95] x 10-5 3.26]1 % 10-% 6.219 % 103 0.6048
450 0.4880 1081 0.05298 1.004 x 10—* 3415 = 107% 6997 x 107° 0.6965
500  0.4565 1093 0.05572 1.117 x 104 3.563 % 103 7.806 % 10-* 0.659845
600 0.4042 1115 0.06093 1.352 x 10 3.846 % 10°F 9515 x 10-5 0.7037
700 0.3627 1135 0.06581 1.598 = 104 4,111 = 108 1.133 = 10 0.709z2
BO0O 0.3289 1153 0.07037 1.B65 x 104 4,362 % 1075 1.326 = 101 0.7149
900 0.3008 1169 0.07465 2.122 x 10-* 4,600 x 107 1.529 % 10-* 0.7206
1 000 02772 1184 0.07868 2.398 x 10-* 4,826 % 10-5 1.74] = 104 0.7260
1 500 0.1990 1234 0.095599 3.908 x 104 5817 x 1075 2.922 = 10-* 0.7478
2000  0.1553 1264 0.11113 5.664 x 104 6.630x 10-% 4.270x 10 0.7539
Pocéz: Para s gases idestes, las propedades . K u ¥ Prson independiantes da La preskin. Las propiedades g, vy o 8 Una presion P (en alm) diterente
jir | abm se deberminan al muiliplicar los valoess de g, & |3 Empsratuna dada, por Py @ dividic v y 2 erie P
Frenis: Detos generados basandose an & software EES desarrpliado por 5 A, Fiein y F. L. Aharado. Fueries orginales: Reenan, Chao, Keyes, Gas Tabies,
Witey, 198, y Thermopiwsical Proparties of Matter, Vol, 3: Thermal Conductisity, ¥, 5 Toulouidan, PE, Liley, 5. €. Saxena, Yo, 11; Wisoosity, ¥ 5
Fouksukian, & C. Saena y P Hesbermans, IFUPenun, NY, ISBN 0-306067020-3.
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ANEXO 5. PROPIEDADES DE METALES SOLIDOS. CENGEL, 2006. TABLA A3

Propiedades de metales slidos

Propiedades & varias femperaturas (K),

Burta —Prﬂ,ﬂj'fd_a%s_quﬂ‘)f_ HWm - KT kg - K)
de fusidn, p C. K o 105
Composaciin ¥ kgm? lkg K Wm-K mis 100 200 400 B0 OO 1000
Aldmenio:
Purn 933 2712 ap3 237 ar.1 302 237 240 231 218
482 798 a8 1033 11as
Aleacidn 2024-Th 775 27M 8IS 177 73,0 65 163 186 1BA
(4.5% Cu, 1.5% Mg,
0.6% Kn) 473 7a7 925 10az2
Rleacidn 195, fundido 2790 BRI 168 68,2 174 185
(4.5% Cul
Berilia 1 550 1880 18256 200 .2 950 301 16l 126 106 90.8
203 1114 2191 2604 2823 3ola
Bismuto 545 3780 122 - -] 659 165 9.69 7.04
112 120 127
B 2573 2500 1107 270 9.76 190 66,5 16.8 106 S.80 9.85
128 EDD 1463 1832 21&0 2318
Cadmio G5 8680 231 96,8 484 203 853 94.7
198 222 242
Crama 2118 7 160 dds 43,7 249.1 159 111 o0.9 80.7 71.3 65.4
192 384 A84 B2 581 616
Cobalto L1769 #8867 421 oo 2 266 167 122 E54 £7.4 58.2 52.1
236 s 450 303 550 ]
Cobre:
Pura [358 8933 g5 441 117 482 413 393 arg 366 352
252 358 57 417 433 451
Bronce comercial i 293 BEOG 420 52 14 42 52 59
{90% Cu, 10% AL} Ta5 Ll 645
Brance al fhsforo
para ENgranes 1104 B 780 355 | iy 41 65 74
{89% Cu, 11% 5m) - = = S
Latdn para cartuchos 11 B530 380 110 5339 15 o5 137 149
{70% Cu, 30% Znl 380 385 425
Conslaran k493 B920 384 23 6,71 17 19
155% Cu, 45% Nil 237 362
Germaria F211 5380 322 5.9 3.7 232 6.8 43.2 273 19.8 17.4
150 250 337 J48 357 375
] I 336 19300 129 317 127 327 323 a1l 298 284 270
109 124 131 135 140 145
Iefatin 2720 22500 130 147 03 172 153 144 L3g 132 126
F an 122 133 138 144 153
Husra:
Pumo LBlO TA70 447 BO2 23.1 134 94.0 69.5 54.7 43.3 3z8
216 384 480 E74 &80 975
Armea
(99, 75% puro) TaTO 447 T2 20,7 55.6 BO.& 55.7 531 422 323
215 B4 490 574 [-1:10] 975
MAceros al carbano:
Sirmpte all carbeno (Mn = 1% ¥ B54 434 60.5 17.7 56.7 48.0 9.7 30,0
5= 0.1%) 487 G55 685 1 162
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TABLA A-3

Propiedades de metales sdlidos (confinuacidia)

Propiedades a varigs temperaturas (K),

FPropiedades a 200 K HWIm - KT kg - K)

Punto
de fusin, [ k & o 108
Camposicifin K bgim? kg« K Wim-K_ mis 100 200 400 B0 B0 000
AISH 1010 7EIZ 434 63D 188 58.7 488 392 313
48T 559 GA8E5 1168
Al exbone-siticla (Mn = 1%, TEBIT 445 519 14.9 19.8 440 374 293
0.1% < 5i = 0.6%) 501 BR2 699 971
N carbone-manganéio-silicio 8131 434 41.0 118 42,2 39,7 350 278
[1% < Mn = 1.65% 487 E59 685 1090
0.1% < 5i = 0.6%]
Acercs al cromo (bajo)
3 Cr-§ Mo-5i (0.18% C, 7TEZZ 444 377 10.9 382 /.7 333 26.9
0.65% Cr, 0,.23% Ma,
0.6% 5i) 452 575 =] 5D
I(,‘.r_; Mo 7 BEB 443 42.3 12.2 420 8.1 34,5 274
[0.168% C, 1% Cr,
0.54% Mo,
0.3%% 34) 482 576 [ Q6%
16-¥ 7 E3E 443 459 14,1 46,8 421 36.3 28.2
(0.2% C, 1.02% Cr,
0.15% ¥l A5z 575 GEE oRg
Acengs iraidables:
AlSl 302 B OES AB0 15.1 391 173 2000 22.8 25,4
512 559 GBS 806
NS 304 1670 7900 47T 149 3195 92 128 16,6 19.8  22.6 25.4
272 402 515 657 ERZ 611
S 3G B 238 4668 13.4 3.48 15.2 18.3 1.3 24.2
504 =1- 1] 7R G2
Al 347 7978 480 142 3.71 158 leg 219 24.7
6i3 RE9 585 GG
Plomia BO1 11 340 129 353 24.1 T 3.7 340 1.4
118 125 132 142
Magnesio 923 1740 1024 156 B7.6 169 159 163 lag 145
845 054 74 170 1267
MhaliBwdesnio 2894 10240 251 138 53.7 179 143 134 126 118 112
141 224 261 275 285 295
Migued:
Pum 1728 EB900 444 807 230 164 107 an.2 656 676 71.8
232 383 485 592 530 562
Hieroma 1672 B400 420 12 34 14 16 21
{BI0% Wi, 20% Crl 480 B2E 545
Incanel X-750 1 665 BE10 439 11.7 al 8.7 103 13.5 17.0 205 24.0
(73% Hi, 15%Cr,
6.7% Fe) ot 372 473 510 f46 626
Miobio 2741 BE5TO. 26% 537 236 652 52.6 562 582 613 64,4
3 LEB 249 1 2483 262 301
Paladia 1 B27 12020 244 la 24.5 Th.5 16 38 79T BE.0 4.2
166 227 251 261 271 28]
Platino-
Pura 2045 21450 133 716 25.1 175 1286 L8 73.2 J5.6 78,7
100 126 136 L4l lag 152
MAleacitn GOPL-40Rh 1 BOO 16630 162 a7 174 52 50 [15] a5

{60% Pt 40% Rh)
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ANEXO 6. PROPIEDADES DE MATERIALES AISLANTES. CENGEL, 2006. TABLA
A6

Propiadaces de materiales aslantes

l yred tevnpeiatirs medis de 2£°C)
Valor X (pasa
Conduciivided Calor 05 Bspanires
Espescor, Densidad, p férmica, & aspecilico. G, de la lista, LA,
Watenad L mm lag'm? Wifm - °C Il + °C - mEW
Codcha y limina
Fibira minaral {forma fibrosa E0FT0mm 4832 - 0.71-0.96 1.23
procesada a partr de roca 75 2 90 mm 4. B-32 —_ 0.71-0.96 1.94
eE00riE o vidrio) 13%a 165 mm  4.B.32 - 071096 3132
Tahlaro y loss
Vidrio celular 136 0.055 1. -
Fibra da vidde (lgaments orglinico ) 64.144 0.036& 008
Poliestireno sxpandido (bodtas moldeadas) 16 0.040 12
Polluretans axpandido (8-11 expandida) 24 0.023 ] --
Parlits expandida (iigamento orgsnical 16 0.062 1.6 _
Canic lior expandics (rigidal 2 Q.032 1.68 -
Fibsra iineral con aglomanants de resina 240 paz 0.71 -
Corche 120 0.039 LBd
Foclado o fmado en & dio
Espuma de pollunedang 2440 00230026 — -
Fibra de vidrio 56712 0.038-0.039 -
Lretanc, mezcls de dos partes i
[eet pusrin rigicia) FLt 0.026 1045 —
Grénwios de tana minersl con aglomerantes *
de asbestofinorgineca (roeiadal 190 0.045 -
FRellana flaja
Fibra minonsl (de roca,
esoaria o vidrio) 75 al25mm 9632 — .71 1.94
1658 222 mm  906-32 - 071 135
191 a 254 mm - - 0.71 3.87
- 185 mm = - 0.71 5.28
Aerogel de siice 122 0025 -
Viereniculits Caspandida) 122 G068 = e
Parlita {expandida} 3284 0.089-0,045 109 =
Aseerin o wirutes 128-240 0.065 1.38
hislamiento caluldaicn
(pape] molida o puipa do madera) 3r.51 0.039.0.045
Alslamisnba pars techo
Vit cilylar 144 Q058 L0 —_
Preformado, pars usarse arita
dal fablers 13 mim — - 1.0 .24
25 mm - 21 0.45
50 mm a9 .93
Blstpmiesto redlachar
Folvo sllice {8l vacia) 180 00017 — —

Haoja de aluminio separando colchones de vidrio
oaponoss; 10 a 12 capas (al waciok

pam aplicaciassl criaglnices (150 K) 40 0.00016 -
Hoja de aluminio y laménado de videio ¥ paped;
75 & 150 cages: para aplicaciones criopénicas (150 K) 120 000017 -~ e
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ANEXO 7. AGUA SATURADA. TABLA DE TEMPERATURAS. CENGEL, 2006.

TABLA A4
Agua saturada. Tabla de temperaturas o
Volumen especifice, Engrgia intema, Entaipia, Entopia,
mfkg - klikg kg kg - K
Pres. Lig. Vapor Lig. Vapor Lig. Vapor  Lia. Vapor
Temp.. sat., sat., sat., sat., Evap., sat, sat., Evap., sat., s, Ewp., sar,
T Py kPa v, Ve iy Uy Uy hy hy he 5 Sy 5
eli]] 06117 0001000 206.00 0000 23749 23749 0001 25009 25009 00000 91%% 9.1855
3 0872% 0001000 147.03 21019 23508 23818 21000 24891 25100 00763 B9487 9.0249
10 12281 0001000 106,32 42020 23466 23887 42022 24772 25192 01511 87488 B A5G
15 17057 0001001  77.88% 62980 23325 23955 62082 24654 25283 (0.2245 55859 8 7a0n
20 23392 00OIOGZ 57782 83913 25184 24023 83915 24535 25374 (02965 B.3696 8664
%5 31698 0001003 43340 10483 23043 24091 10483 24417 28465 03672 81895 pE58e7
30 42469 0001004 2879 12573 22902 24159 12574 24298 258555 04368 BOISD B4520
a5 56291 0001006 25208 14663 22760 24227 14664 24179 25846 05051 78466 3%|7
40 73851 0001008 19515 167.53 22619 24284 16753 24060 25735 04724 76837 LTS
45 95953 QOOLIOI0 15251 183.43 22477 24361 18844 23940 25824 06386 7.5247 81513
50 12352 oQOOIolZ 120328 20933 22334 24427 20934 23820 29913 07038 TA70 BOY4a
55 15763 Q001015 9.563% 23024 22190 24493 23026 23698 26001 0.7680 12218 7.98gs
&0 19947 0001017 76670 25116 22047 24559 251.18 23577 26088 08313 7.0763 ‘79082
&5 25043 0001020 6.1938 P09 21903 24624 27212  23a54 26175 08937 69360 78204
70 31202 0.001023 50396 29304 21758 24589 29307 23330 26260 09551 £7983 7.784p
75 3857 0001026 41291 21399 21613 24753 31403 23206 26346 10158 56655 76812
80 47416  0DO102D 34083 3M97 21466 24816 33502 23080 26430 10756 65355 76111
85 57868  0.0001032 28261 35596 21319 METE 35602 22053 26514 11345 64089 75435
20 70083 Q.001036 23593 37697 21170 24840 37704 22828 26506 11929 62853 4782
95 84609 0001040 1.9808 IMMO00 21020 2500.1 39809 22696 26676 12504 G647 TAl51
100 101.42 0001043 1720 41906 20870 5060 41907 22564 26756 13077 0470 7.3542
105 120,90 0.001047 14186  440.15 20718 25119 44028 22430 2634 13614 59315 71.2952
110 14338 Q001052 L2094 86127 20564 25177 46142 22297 269011 14188 58193 7.73mp
115 169.18 0.001056 1.0360 48242 20409 25233 48259 220160 26986 14737 57092 71829
120 198.67 0.001060 083133 S0360 20253 25PA9 50381 22021 27060 15279 S6013 7 1292
125 23223 0.001065 077012 52483 20095 25343 52507 21881 27131 15816 5.49% TOTTH
130 27028 0.001070 066808 545.10 19984 25398 S4638 21717 27201 16346 53919 7.0285
135 31322 0u001075 058179 S567.410 19773 25447 56775 21591 27269 16872 52001 £9771
140 361.53 0001080 0.50850 BGEBTT 19609 25494 G896 21443 2TIAS 17300 5.1901 60094
145 41568 0001085 044600 610.1F 19442 25544 61084 21292 27398 17908 50919 6B8AI7
150 476,16 o.00ioa1 039248 63166 19274 255901 63208 21138 27459 | B4IE 49953 &83T1
155 349 0001096 034648 65319 19103 25635 65379 20080 27508 18924 49002 £7907
160 61823  DoONIOR 030680 67479 18930 2567.8 67547 20820 27575 10426 48066 67492
165 0093 0001108 027284 6GO646 18754 2STLY 69724 20656 27628 19923 47143 67067
170 792,18 0.001114 0.24260 TI1B.20 1852.56 28757 71908 20488 27679 20417 467313 66690
175 A92.60 0001121 021659 74002 18394 25794 74107 20017 27727 20006 453135 6.6242
180 10028 0000127 019384 75192 8209 25828 76305 20142 27772 21392 44448 65841
185 11235 0001134 017390 7839 1802.1 25860 78519 19962 27814 21875 43572 65047
190 12552 .00l 141 Q15636 B0600 I7BA0 25890 BOT43 19779 27BS3 22356 40705 65040
195 139%e8 0001149 Q14089 B2B.08 17636 25917 G2978 19560 Z7REE 228311 41847 G4ETE
200 15549 Q001157 012721 BS0.46 17437 25542 BS226 19358 27920 23308 40097 64300
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