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RESUMEN 

 

El presente trabajo tuvo la finalidad de realizar el diseño de una planta de producción 

de pellets de biocarbón a partir de la torrefacción de residuos de madera de balsa por 

lecho fluidizado. La planta cuenta con una capacidad anual estimada de producción 

de pellets de 15 866,5 t distribuidos en sacos de 50 kg, la misma que se consigue 

partiendo de 82,8 t/d de residuos de madera de balsa. La localización seleccionada 

de la planta es la provincia de Guayas en la ciudad de Guayaquil, debido a la 

disponibilidad de la materia prima, puesto que gran número de empresas madereras 

de balsa se sitúan en aquella provincia. 

 

El proceso de producción definido para pellets de biocarbón implica las siguientes 

operaciones unitarias: molienda, cribado y almacenamiento de materia prima, almidón 

de trigo y producto terminado; generación y calentamiento de nitrógeno, torrefacción, 

separación ciclónica, enfriamiento, mezclado, peletizado y ensacado.  Dentro de estas 

operaciones unitarias planteadas, la torrefacción es el proceso con mayor relevancia 

puesto que en aquella operación se realiza la transformación termoquímica de los 

residuos de la madera de balsa, para ello se emplea un reactor de lecho fluidizado 

tipo Torbed, por el cual es alimentado nitrógeno gaseoso el mismo que será el 

encargado de producir el lecho fluidizado y torrefactar la biomasa a una temperatura 

de 220 °C durante 15 minutos.  

 

De la ejecución de estudio de prefactibilidad se realizó la evaluación del proyecto en 

un periodo de 10 años, en donde se logró determinar el valor actual neto (VAN) y la 

tasa interna de retorno (TIR), cuyos valores son 3 414 216,43 USD y 50,78 % 

respectivamente, lo cual permitió predecir que la recuperación del capital será en un 

periodo de 3 años, y por consiguiente, se comprobó que la implementación de la planta 

de biocarbón a partir de madera de balsa sería rentable y factible.
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1. JUSTIFICACIÓN  

 

En la presente sección se detallan los antecedentes con los que se realizó el diseño 

de la planta de biocarbón mediante residuos de madera de balsa, además se señala 

la problemática respecto a la escasez en el área de biocombustibles. Así mismo se 

describe el mercado el cual va dirigido los pellets de biocarbón, el tamaño y 

localización de la planta; y la tecnología que fue empleada para el proceso.    

 

 

1.1 ANTECEDENTES Y DESCRIPCIÓN DEL PROBLEMA 

 

En el año de 2020, entre los meses de enero y noviembre, las exportaciones de la 

industria forestal y maderera en Ecuador fueron de 784 millones USD, siendo el 

producto principal la madera de balsa. A su vez, el 70 % de las exportaciones de 

esta madera fueron dirigidas hacia la energía eólica de China; en donde se convirtió 

en el tercer producto que se exporta a este país, después del banano y el camarón 

(Bravo et al., 2021, p.41).  Al presente, el Ecuador abarca el 90 % de madera de 

balsa en el mercado internacional, por lo que es considerado como el principal 

exportador de este producto (El Universo, 2020a).   

 

De igual manera, en el año 2020, el Ecuador contaba con alrededor de 15 000 ha 

de plantaciones de balsa localizadas en su mayoría en la región costa. Muchos de 

estos terrenos son propiedad de empresas como Plantabal, Gurit Balsa, Balsasud, 

Diab Composites y Sino composites, de los cuales cuentan con áreas productivas 

superiores a 100 ha, destinadas primordialmente para exportación (Bravo et al., 

2021, p.43).  

 

Sin embargo, un factor que se debe tener en consideración es que de toda la 

estructura de cada árbol que se utiliza en la producción maderera, el 20 % es 

aprovechada comercialmente, 40 % corresponde a residuos como ramas y raíces, 

y el 40 % restante son residuos del proceso de aserrado que están en forma de 

corteza, astillas y aserrín (Ministerio de Electricidad y Energía Renovable, 2014, 
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p.8). Por lo que, si no se realiza la adecuada eliminación de estos residuos pueden 

generar impactos negativos al medio ambiente como incendios, contaminación a 

cuerpos de agua e incluso problemas respiratorios y cutáneos en los seres vivos 

cercanos, debido a los sólidos suspendidos que se transportan fácilmente con el 

viento (Medrano y Pallasco, 2015, p.11; Sucoshañay, 2009, p.1). Por otro lado, 

según datos recopilados del último Balance Energético Nacional, el Ecuador 

depende principalmente en su matriz energética de combustibles fósiles y 

electricidad (MERNNR, 2020, p.28), tal como se lo puede apreciar en la Figura 1.1.  

 

 
 

Figura 1.1. Matriz Energética Nacional  
(MERNNR, 2020, p.28) 

 

De igual manera, la demanda energética en el sector industrial está comprendida 

por 43,2 % de derivados de petróleo y por un 43,5 % de electricidad, (MERNNR, 

2020, p.30), tal como se indica en la Figura 1.2. Adicionalmente, en la generación 

de energía eléctrica a nivel nacional se realiza de manera hidráulica 

(hidroeléctricas) en un valor de 77,3 %; seguido de fuentes térmicas con un valor 

de 20,1 % y el resto se realiza mediante otras fuentes como biomasa, biogás, eólica 

y solar (MERNNR, 2020, p.40); como se presenta en la Figura 1.3. De esta manera 

se puede observar que estas fuentes de energía renovables aportan ínfimamente 

a la matriz energética del país, y por esta razón, se deben buscar nuevas 

tecnologías que permitan incrementar la contribución de fuentes renovables.  
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Figura 1.2. Demanda de energía en el sector industrial 
 (MERNNR, 2020, p.30) 

 

 

 
 

Figura 1.3. Generación de energía eléctrica por fuente  
(MERNNR, 2020, p.40) 

 

 

1.2 TECNOLOGÍA APLICADA A LA PRODUCCIÓN 

 

Se ha realizado diversos estudios acerca de la obtención de biocarbón a partir de 

diferentes materiales, ya sea mediante pirólisis, gasificación o torrefacción, tal es el 

caso del estudio de Arteaga et al., (2015), en donde se estableció la comparación 

entre la torrefacción seca y húmeda del pino de California con el fin de encontrar 
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un material que se pueda emplear como combustible y sustituir el carbón mineral. 

Uno de los parámetros críticos en este estudio es la temperatura, puesto que en la 

torrefacción seca parte de un rango de 220 a 280 °C donde se obtiene un 

rendimiento energético de 90 %, mientras que para la torrefacción húmeda el rango 

de temperatura comienza desde 218 hasta 300 °C en donde se adquirió un poder 

calórico de 26,3 MJ/kg que se compara con el carbón mineral el cual presenta un 

valor de 29,3 MJ/kg (Arteaga et al., 2015, p.10). 

 

La torrefacción depende en gran medida de la biomasa que se ocupa, puesto que 

la composición de celulosa, hemicelulosa y lignina es diferente para cada especie.  

Dentro de la reacción de torrefacción, la disminución de peso del material se debe 

a la liberación del agua y dióxido de carbono cuando el proceso alcanza la 

temperatura de 100 °C y también se debe a que la hemicelulosa se degrada a 

temperatura superiores a 200 °C. Posteriormente, conforme va incrementando la 

temperatura se van formando gases tales como el CO (monóxido de carbono), H2 

(hidrógeno), CO2 (dióxido de carbono) y compuestos orgánicos reestructurados. En 

consecuencia, el poder calórico tenderá a aumentar y de igual manera las otras 

propiedades del material variarán puesto que se remueve mayor cantidad de masa 

que de energía (Chicaiza y Palacios, 2020, p.47).  

 

Por otro lado, la torrefacción se puede realizar mediante lecho fluidizado, en este 

proceso un fluido atraviesa un lecho de partículas que se encuentra suspendido y 

en equilibrio. En este estado el proceso adquiere varias ventajas tales como mayor 

eficiencia de transferencia de calor, mayor capacidad de mezcla entre partículas 

sólidas y estabilidad térmica con respecto al lecho fijo y lecho móvil (Domínguez, 

2015, p.163).  

 

Uno de los reactores que se utiliza en la torrefacción es el reactor de lecho fluidizado 

tipo Torbed, este tipo de reactor es empleado debido a su geometría especial 

debido a que, permite que el fluido gaseoso ingrese por la parte inferior y ascienda 

hasta la región anular del equipo, y de esta manera se genere el lecho en la cámara 

de reacción. Por consiguiente, se produce una cama de partículas de biomasa que 

reaccionan conforme giren dentro del reactor, por lo que al estar el material en 
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contacto directo con el fluido gaseoso permite disminuir el tiempo de residencia de 

este en el reactor durante la torrefacción (Trasobares, 2011, p.32). 

 

 

1.3 MERCADO 

 

A nivel global, la demanda actual de energía primaria está correspondida 

principalmente por combustibles fósiles en un valor de alrededor de 80 %; mientras 

que, a nivel nacional, los combustibles fósiles y la electricidad corresponden la 

mayor parte de la demanda actual de energía con valores aproximados de 75,0 y 

20,0 % respectivamente (Foster y Elzinga, 2021; MERNNR, 2020, p.28).  

 

Uno de los combustibles fósiles empleados en el Ecuador es el coque, el cual es 

utilizado primordialmente en los altos hornos de las industrias cementeras durante 

la producción (MTOP, 2018).  Esto se ve reflejado en las importaciones del año 

2019 y 2020 de coque, en donde las importaciones de este combustible fueron de 

305 589 y 261 839 t respectivamente (Trade Map, 2019; Trade Map, 2020a). 

 

Las cementeras como UCEM, UNACEM y Holcim en sus procesos de producción 

de cemento emplean comúnmente coque como combustible, sin embargo, estas 

empresas cementeras suelen mezclar este combustible con biomasa con el fin de 

disminuir el consumo de combustibles fósiles y por consiguiente disminuir las 

emisiones de carbono (Holcim, 2017; UCEM, 2016; UNACEM, 2019).  

 

No obstante, el uso de biomasa no aporta de manera significativa en los procesos 

de producción con respecto a los combustibles fósiles debido a su ineficiencia 

energética y bajo poder calórico, por lo que se convierte en un problema para el 

desarrollo sostenible (Foster y Elzinga, 2021). De esta manera, el biocarbón 

proveniente de la torrefacción de residuos de madera de balsa podría ser una 

alternativa de combustible factible en los procesos de producción, debido a que al 

ser residuos tienen costos relativamente bajos, emiten menos compuestos con 
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azufre y nitrógeno y ofrece un poder calórico similar con relación a los combustibles 

fósiles indicados con anterioridad. 

 

 

1.4 TAMAÑO Y LOCALIZACIÓN DE LA PLANTA 

 

La mayoría de las compañías madereras de balsa se encuentran ubicadas en la 

región Costa del Ecuador, principalmente en la provincia del Guayas, empresas 

como: Agroinbal S.A., Cobalsa, Indumad S.A., Balmanta S.A., Balplant S.A., 

Plantabal S.A., INMAIA S.A., Prodebalsa S.A, Balsasud S.A., Diab Composites 

S.A., las mismas que en su gran parte cuentan con áreas de producción de 100 ha; 

cuyo tiempo de cultivo para los árboles de balsa se encuentra entre los 4 a 6 años, 

en donde los picos de producción se realizan en los meses de agosto, septiembre 

y octubre  (Bravo et al., 2021, p.43; Cuadros, 2013, p.10). 

 

De esta manera, al tomar en cuenta los datos de exportación del año 2019 de la 

madera de balsa, se tiene que se exportó 402 145 t (Trade Map, 2020b), por lo que 

se puede obtener un valor cercano de la biomasa residual que se generó durante 

el proceso de producción, puesto que la madera que se comercializa en el mercado 

es aproximadamente el 50,00 % con relación a la biomasa originada durante el 

aserrado (Arteaga et al., 2012, p.91).  Por ello, la cantidad de biomasa residual de 

madera de balsa fue de aproximadamente 804 290 t/año.  

 

Por este motivo, se plantea implementar una planta de producción de biocarbón 

mediante torrefacción que pueda tratar 19 872 t/año de residuos de madera de 

balsa que corresponde alrededor del 2,5 % del total de los residuos generados. Sin 

embargo, se debe tener en consideración que este porcentaje varía con respecto a 

la producción anual de madera de balsa en el Ecuador.  Para determinar la 

producción anual de pellets de biocarbón es necesario tomar en cuenta el 

rendimiento másico de la torrefacción de balsa, el cual es 56,58 % a la temperatura 

de 220 °C y tiempo de reacción de 15 min; así también se debe considerar la adición 

del aglutinante de trigo el cual se añade 2 mL de este por 5 g de biocarbón 
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producido. De esta manera se puede predecir que la producción de pellets de 

biocarbón es de aproximadamente 15 866,5 t/ año (Bermeo, 2018, p.74).  

 

Para determinar la cantidad diaria de biomasa residual con la que se trabajará se 

consideró que el mes de producción tiene 4 semanas promedio, las mismas que 

cuentan con 5 días laborables, mientras que los fines de semana se destinará a la 

recepción de materia prima y limpieza de equipos con el fin de que puedan operar 

adecuadamente. Por lo que cantidad de residuos de balsa se calculó de la siguiente 

manera: 

 19 872 𝑡𝑎ñ𝑜  × 1 𝑎ñ𝑜12 𝑚 × 1 𝑚𝑒𝑠4 𝑠𝑒𝑚𝑎𝑛𝑎𝑠 × 1 𝑠𝑒𝑚𝑎𝑛𝑎5 𝑑 =   82,80 𝑡𝑑 

 

Por otro lado, para la selección de la localización de la planta se tomó en cuenta la 

provincia del Guayas, debido a que es una de las provincias en la que más se 

produce madera de balsa y sus residuos. A su vez, gran parte de las empresas 

madereras están situadas en los exteriores de la ciudad de Guayaquil, en el parque 

industrial vía Daule. Por esta razón se seleccionó esta localización, debido a la 

cercanía a dichas empresas, lo que representa una fácil accesibilidad y transporte 

de la materia prima. Tal como se indica en la Figura 1.4. 

 

 
 

Figura 1.4. Localización de la planta 
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Sin embargo, se debe considerar otros factores como son el agua potable, servicio 

de alcantarillado, energía eléctrica y recolección de basura. En cuanto al agua 

potable y alcantarillado, en Guayaquil se cuenta con una cobertura de 95,62 % y 

78,05 % respectivamente (Agencia de regulación y control del agua, 2019, p.39). 

Por otro lado, en cuanto se refiere al servicio de energía eléctrica, la ciudad tiene 

una cobertura de 98,89 % mientras que para el servicio de recolección de basura 

la cobertura es de 98,00 % (CNEL EP, 2018, p.4; El Universo, 2020b).  
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2. DESCRIPCIÓN DEL PROCESO 

 

En esta sección se describe tanto las características de la materia prima, insumos, 

los servicios auxiliares y producto, así como también los equipos correspondientes 

a los procesos que se emplean en la producción del biocarbón a partir de la 

torrefacción de residuos de madera de balsa.   

 

 

2.1 DESCRIPCIÓN DE LA MATERIA PRIMA, LOS INSUMOS, 

SERVICIOS AUXILIARES Y PRODUCTO 

 

2.1.1 MATERIA PRIMA 

 

La madera de balsa (Ochroma pyramidale) es una de las especies madereras con 

mayor valor comercial a nivel regional, debido a las propiedades y usos que esta 

presenta. Crece en lugares de climas frescos y húmedos de la selva ecuatoriana, 

así como también de países de Sudamérica y Centroamérica (Giler, 2021, p.8). 

Este tipo de árbol alcanza alturas de hasta 30 m y diámetros de 5 m, y su tala se 

realiza a los 3 o 4 años por motivo de su rápido crecimiento, por lo que no se 

encuentra en peligro de extinción (Galarza, 2009, p.8).  

 

La balsa tiene una gran importancia comercial a nivel mundial, puesto que al ser 

una especie maderera liviana sus usos son variados desde productos de 

aislamiento térmico y auditivo, así como también productos como techos rasos, 

cubiertas para alimentos congelados, material dieléctrico libre de fuerzas 

electrostáticas en medios de transporte acuáticos; productos que flotan como 

artículos deportivos para la pesca, tablas de surf, esquíes, equipos salvavidas; 

artesanías, modelos a escala y pulpa para papel (Giler, 2021, p.10).  Sin embargo, 

uno de los usos principales y que actualmente tiene mayor relevancia de la madera 

de balsa es en el empleo de esta en la transformación de energía limpia (eólica), 

puesto que países como China, Estados Unidos y algunos de la Unión Europea, se 

han dispuesto a diversificar su matriz energética (Parra, 2015, p.42).  
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La madera de balsa está constituida por tres componentes importantes los cuales 

son la celulosa, hemicelulosa y lignina. La primera es un polímero natural cuya 

estructura está definida por la unión de moléculas de ß-glucosa mediante los 

enlaces 1,4-ß glucosídicos; en ella se generan puentes de hidrógeno en los grupos 

hidroxilo de distintas cadenas de glucosa, lo que las hace que no sean solubles en 

agua, de esta manera generan fibras compactas que forman la pared celular de las 

células vegetales (Paz, 2008, p.11; Gañan, 2017, p.1). 

 

Por otro lado, la hemicelulosa, también denominada poliosa es un heteropolímero 

de polisacáridos los cuales están conformados por pentosas (xilosa y arabinosa) y 

por hexosas (glucosa, galactosa y manosa) que crean cadenas ramificadas, y a su 

vez forman enlaces covalentes con la lignina y puentes de hidrógeno con la celulosa 

(Javier, 2021, p.15).  

 

La lignina es un polímero natural heterogéneo cuya función principal es conectar la 

celulosa junto con la hemicelulosa con el fin de asegurar la protección contra la 

humedad, y agentes externos como la biodegradación por microorganismos, 

además de incrementar la resistencia mecánica, lo que le otorga la rigidez a la 

planta (Carlozama y Salas, 2017, p.7).   

 

La composición de celulosa, hemicelulosa y lignina es la que proporciona las 

características de cada tipo de planta. Por lo que, las características físicas, 

químicas y térmicas de los residuos de balsa se indican en la Tabla 2.1. 

 

Tabla 2.1. Propiedades fisicoquímicas de los residuos de madera de balsa 
 

Propiedad Valor 

Granulometría d80 (µm) 1 440,00 

Carbón fijo (%) 5,11 

Cenizas (%) 1,13 

Volátiles (%) 84,51 

Humedad (%) 9,25 

Hemicelulosa (%) 34,32 
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Tabla 2.1. Propiedades fisicoquímicas de los residuos de madera de balsa 
(Continuación…) 

 
Propiedad Valor 

Celulosa (%) 52,83 

Lignina (%) 12,85 

Poder calórico (MJ/kg) 17,58 

Densidad (kg/m3) 200,00 
                               Fuente: (*Bermeo, 2018, p.74; Ortiz, 2018, p.14)  

 

 

2.1.2 INSUMOS 

 

El insumo que se empleó en el diseño de la planta es el almidón de trigo el cual es 

indispensable durante el proceso de mezclado y peletizado. Este es un polisacárido 

que está compuesto por amilosa y amilopectina los cuales están conformados por 

monómeros de glucosa, lo que permite su uso como aglutinante (Tojes, 2015, p.29). 

 

Los aglutinantes son sustancias aglomerantes que juntan partículas de uno o varios 

materiales, en el caso del almidón de trigo permite que el biocarbón torrefactado se 

mantenga unido durante el prensado ya que el trigo tiene una distribución bimodal 

de gránulos grandes y pequeños los cuales tienen un tamaño de 2 a 15 µm, lo que 

genera una rápida gelatinización y facilita la peletización del material (AAF,2018). 

 

Otro insumo importante en la producción del biocarbón es el nitrógeno gaseoso, 

debido a que este es indispensable en el proceso de torrefacción de lecho fluidizado 

ya que actúa como agente fluidizante y a su vez permite la saturación en el reactor, 

lo que genera una atmósfera inerte dentro de este (Trasobares, 2011, p.48). 

 

 

2.1.3 SERVICIOS AUXILIARES  

 

Para el diseño de la planta se consideró dos servicios auxiliares. El primero es el 

agua que es utilizado en el enfriamiento de biocarbón, y también en el mezclado de 



12 

 

          

biocarbón con aglutinante de almidón de trigo. Por otro lado, el segundo es la 

electricidad que se emplea para el funcionamiento de los equipos de la planta. 

 

 

2.1.4 PRODUCTO  

 

El producto proveniente del diseño de la planta son los pellets de biocarbón 

mediante la torrefacción de residuos de madera de balsa, cuyo objetivo es otorgarle 

al material propiedades diferentes a su estado inicial que puedan ser aprovechadas 

de mejor manera tales como un incremento en la eficiencia energética, en el poder 

calórico, en la densidad y dureza lo que le hace aptas para su manipulación, 

transporte y almacenamiento (Bermeo, 2018, p.77). 

 

El biocarbón es el resultado de la descomposición de la biomasa mediante el 

empleo de procesos termoquímicos con limitada cantidad o ausencia de oxígeno, 

entre los más comúnmente usados se tienen pirólisis, gasificación y torrefacción 

(Présiga et al., 2020, p.122). Este es un material amorfo y negruzco cuya estructura 

se compone por partículas de distintos tamaños, debido a la biomasa y el proceso 

termoquímico empleado (Rebolledo et al., 2016, p.369).  

 

El aserrín de balsa torrefactado al mezclarse con el aglutinante (almidón de trigo) y 

pasar por el proceso de peletizado forma un material de diferentes propiedades con 

respecto al original, tales como se describe en la Tabla 2.2. 

 

Tabla 2.2. Propiedades de los pellets de biocarbón 
 

 Fuente: (*Bermeo, 2018, p.74)  

Propiedad Unidad Valor 

Humedad % 2,26 

Durabilidad mecánica % 76,25 

Resistencia al impacto % 100 

Resistencia a la compresión N 4 876,67 

Poder calórico MJ/kg 24,83 

Densidad kg/m3 574,69 
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2.2 DESCRIPCIÓN DE LOS PROCESOS 

 

En la Figura 2.1 se presenta los procesos principales para la producción de 

biocarbón a partir de los residuos de madera de balsa a través de torrefacción. 

 

 
 

Figura 2.1. Esquema de los procesos principales en la producción de pellets de biocarbón 
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2.2.1 RECEPCIÓN Y ALMACENAMIENTO 

 

El almacenamiento para los residuos de madera de balsa se realiza en un galpón, 

el cual debe tener la capacidad suficiente para la semana de producción de 

biocarbón; estos residuos ya tienen un pretratamiento puesto que se reciben en 

forma de astillas, aserrín y corteza del árbol de balsa y deben cumplir con varias 

características para su correcta recepción, tales como su densidad aparente y 

humedad (Ministerio de Electricidad y Energía Renovable, 2014, p.8). 

 

 

2.2.2 MOLIENDA 

 

La biomasa proveniente de empresas madereras dispone de un tamaño cercano a 

los 10 cm, por lo que esta operación consiste en reducir y tener un tamaño 

homogéneo de la biomasa, con el fin de obtener aserrín de balsa con tamaño de 

partícula que se acople a las condiciones de la torrefacción (Bermeo, 2018, p.33). 

 

 

2.2.3 CRIBADO 

 

Este proceso se encarga de asegurar que la materia prima se encuentre en las 

dimensiones requeridas previo a la torrefacción, y a su vez permite separar las 

partículas de mayor tamaño para su respectiva recirculación en el equipo, que 

corresponde al 10 % del flujo de alimentación (Arpi y Calderón, 2010, p.191). 

 

 

2.2.4 TORREFACCIÓN 

 

La torrefacción es un método de transformación termoquímica de la biomasa que 

se realiza en un rango de temperaturas de 200 a 300 °C en atmósfera inerte 

(Chicaiza y Palacios, 2020, p.46). Este es el proceso principal en la producción de 

biocarbón, puesto que en este se realiza el tratamiento termoquímico del aserrín de 
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balsa, con el fin de obtener un material con mayor poder calórico, menor humedad, 

mayor densidad energética y biorresistente (Bermeo, 2018, p.12).  

 

La torrefacción de madera de balsa se realiza mediante el uso del reactor de lecho 

fluidizado tipo Torbed, en donde se emplea nitrógeno gaseoso para saturar la 

cámara del reactor, generar una atmósfera inerte y realizar la torrefacción del 

material (Agresott y Durán, 2016, p.45). Este gas ingresa a la cámara del reactor a 

la temperatura de torrefacción y con el caudal requerido para generar el lecho 

fluidizado (Trasobares, 2011, p.41).   

 

Las condiciones de operación en el reactor de lecho fluidizado Torbed es la 

temperatura de la cámara de 220 °C y el tiempo de retención de la biomasa durante 

la torrefacción de 15 minutos (Bermeo, 2018, p.60). Por otro lado, para el correcto 

diseño del equipo se debe tomar en cuenta la altura libre de lecho (TDH), la cual 

representa la altura donde las partículas del material presentan desaceleración 

debido al arrastre (Pujos, 2015, p.22). Para este cálculo se debe considerar la 

velocidad mínima de fluidización y porosidad de la biomasa (Delgadillo, 2013, p.45). 

 

Para emplear el nitrógeno como agente fluidizante se utiliza un generador de 

nitrógeno el cual es alimentado por aire y este es separado en nitrógeno, oxígeno 

y otros gases. Por otro lado, para que el nitrógeno ingrese con la temperatura 

necesaria para torrefactar el aserrín de balsa es necesario utilizar un calentamiento 

previo mediante el empleo de un intercambiador de calor eléctrico debido a que el 

fluido se encuentra a temperatura ambiente. Así mismo, una operación adicional 

dentro de la torrefacción es la separación del biocarbón de los gases generados en 

el reactor de lecho fluidizado, para ello se emplea un ciclón que asegure la 

recuperación del producto. 

 

 

2.2.5 ENFRIAMIENTO 

 

Debido a que el biocarbón sale del reactor a una temperatura de 162 °C, el 

material requiere ser enfriado para su posterior mezclado con el aglutinante de 



16 

 

          

trigo. Por lo que se usa un tanque de enfriamiento, el mismo que está recubierto 

por una chaqueta de enfriamiento por donde circula agua a temperatura ambiente 

para obtener una disminución de temperatura de material de 60 °C.  

 

 

2.2.6 MEZCLADO 

 

Este proceso consiste en mezclar el biocarbón enfriado junto al aglutinante de trigo 

en proporción de 2 mL de aglutinante por cada 5 g de biocarbón (Bermeo, 2018, 

p.29).  Este proceso se realiza debido a que el aglutinante permite unir y compactar 

al material, además de endurecerlo y mejorar su resistencia mecánica durante el 

proceso de peletización (Chicaiza y Marcillo, 2021, p.36). Para ello se utiliza un 

mezclador horizontal de cinta helicoidal. 

 

 

2.2.7 PELETIZADO 

 

En este proceso se obtienen pellets de biocarbón, en donde la mezcla de biocarbón 

y aglutinante de trigo ingresa al equipo con el fin de densificar el material y mejorar 

sus propiedades como el poder calórico, la dureza, la durabilidad mecánica, la 

resistencia al impacto, entre otras (Aga y Rodríguez, 2021, p.54). Las condiciones 

de operación del equipo son 62,76 MPa y 160 ºC, para obtener pellets de 12 mm 

de longitud y 4 a 10 mm de diámetro (Bermeo, 2018, p.76, ENplus, 2013, p.14). 

 

 

2.2.8 ALMACENAMIENTO DE PRODUCTO 

 

Los pellets de biocarbón se alimentan a una ensacadora en donde se obtiene sacos 

de 50 kg para facilitar su manejo, almacenamiento y su posterior transporte y 

comercialización. De la misma forma que el almacenamiento de materia prima, los 

sacos de pellets de biocarbón son enviados a un galpón industrial con la capacidad 

suficiente de almacenar el producto durante la semana de producción. 
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3. BASES Y CRITERIOS DE DISEÑO DE LOS EQUIPOS  

 

En este capítulo se detallarán las bases y criterios de diseño de construcciones, 

tuberías y equipos que se utilizarán durante la producción de pellets de biocarbón 

por medio de la torrefacción a partir de 82,8 t/d de residuos de madera de balsa. 

  

 

3.1 RECEPCIÓN Y ALMACENAMIMENTO DE LOS RESIDUOS DE 

MADERA DE BALSA 

 

Durante este proceso se debe comprobar que la materia cumpla con las 

propiedades necesarias para la elaboración del biocarbón, las cuales están 

detalladas en la Tabla 2.1.  

 

 

3.1.1 GALPÓN INDUSTRIAL PARA ALMACENAMIENTO DE MATERIA PRIMA 

 

El periodo de recepción de materia prima se realizará semanalmente, de manera 

de que el galpón debe tener la capacidad suficiente para almacenar los residuos de 

madera de balsa durante dicho tiempo. 

 

Se pretende que el almacenamiento por día sea de 82,80 t de biomasa, durante la 

jornada de producción semanal de 5 días. Para lo cual, considerará la densidad de 

la biomasa de 200 kg/m3 (Ortiz, 2018, p.14), el factor de sobredimensionamiento y 

el factor de reserva de almacenamiento de biomasa para determinar el volumen 

que ocupará el material en el galpón, para ello se empleará la Ecuación 3.1. 

          Vbiomasa = Fbiomasaδbiomasa  ×  N × (1 + fs)  ×  (1 + fr)                          [3.1] 
 

Donde: 

Vbiomasa: Volumen que ocupa la biomasa (m3) 
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Fbiomasa: Flujo de alimentación de la biomasa (kg/d) 

δbiomasa: Densidad de biomasa (kg/m3) 

N         : Tiempo requerido durante el almacenamiento (d) 

fs         : Factor de sobredimensionamiento, cuyo valor es 20 % (Bosch, 2016, p.4) 

fr         : Factor de reserva, el cual tendrá un valor de 10 % (Bosch, 2016, p.53) 

 

El galpón que se utilizará para el almacenamiento de los residuos de balsa será el 

galpón de techo a dos aguas simétricas, que se muestra en la Figuras 3.1 y 3.2, 

donde la relación de altura y luz entre apoyos para este tipo de galpón va desde un 

rango de 1/5 a 1/7; así mismo, el ángulo de la pendiente del techo tiene un rango 

de 30° a 45° (Arnal et al., 2014, p.7). 

 

 
 

Figura 3.1. Galpón industrial vista frontal  
(Gálvez y García, 2003, p.50) 

 

 
 

Figura 3.2. Galpón industrial vista lateral  
(Gálvez y García, 2003, p.50) 
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Para el dimensionamiento del galpón industrial se considerará la relación altura (H) 

y luz (L) mencionada con anterioridad y el volumen que ocupa la biomasa. De igual 

forma, para determinar la longitud del galpón (Z) se utiliza la Ecuación 3.2. 

      Vgalpón = H ×  L ×  Z                                                         [3.2] 
 

Donde: 

Vgalpón: Volumen del galpón (m3) 

H:        Altura útil del galpón industrial (m) 

L:         Luz o ancho del galpón industrial (m) 

Z:         Longitud del galpón (m) 

 

El dimensionamiento del techo del galpón se calcula con las Ecuaciones 3.3 y 3.4. 

 𝑄 = 𝐿2 × cos(𝛼)                                                                   [3.3] 
 𝐹 = Q × sin( 𝛼)                                                                   [3.4] 
 

Donde: 

Q: Longitud de la vertiente del techo (m) 

L: Luz o ancho del galpón (m) 

α: Ángulo de la vertiente (°) 

F: Altura del techo (m)  

 

 

3.2 REDUCCIÓN DE TAMAÑO DE MATERIA PRIMA Y PROCESOS 

PREVIOS A LA TORREFACCIÓN 

 

Para proporcionar la materia prima (aserrín de balsa) al reactor de torrefacción es 

necesario incorporar los equipos previos tales como silos de alimentación, molinos 

de martillos, tamiz industrial y los sistemas de transporte de materia prima. 
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3.2.1 MOLINO DE MARTILLOS 

 

El molino de martillos será el encargado de reducir el tamaño de los residuos de 

madera de balsa hasta las dimensionas idóneas para el proceso de torrefacción. 

Se seleccionó el molino de martillos debido a su versatilidad en la captación de 

materiales, a su amplio rango de trituración, a su bajo costo de mantenimiento y a 

su sencilla operación (Arpi y Calderón, 2010, p.85).  

 

Para su selección es necesario calcular la potencia del motor de molino, para ello 

se debe conocer los valores del índice de trabajo de Bond para los residuos de 

madera de balsa, el tamaño de partícula del material a la entrada y salida del 

equipo. Por lo que en el cálculo de la potencia se utilizará la Ecuación 3.5 (Onofre, 

2012, p.9; Blanco, 2014, p.43).  

 𝑃𝑜𝑡 = 10 ×  𝑊𝑖 ×  ( 1√𝑑80 − 1√𝐷80) × Fbiomasa  ×  1,3                        [3.5] 
 

Donde: 

Pot     : Potencia del motor del molino de martillos (kW) 

Wi         : Índice de trabajo de Bond o workindex (kW-h/t). Para el caso de la biomasa 

el valor del workindex es 136 kW-h/t (Williams et al., 2015, p.383) 

d80    : Tamaño de malla por la que pasa el 80  % del producto (µm). 

D80    : Tamaño de malla por la que pasa el 80 % de la alimentación (µm). El cual 

debido a que son residuos madereros, tienen un tamaño de partícula de 

100 mm (FAO,1991). 

Fbiomasa: Flujo de alimentación de residuos de balsa (t/h) 

 

 

 3.2.2 CRIBA VIBRATORIA 

 

La criba vibratoria será empleada con el fin de obtener un tamaño homogéneo de 

materia prima, previo a ser alimentada al reactor de torrefacción. Para ello es 
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necesario calcular la superficie de cribado para seleccionar la criba vibratoria 

correspondiente por lo que se utilizarán las Ecuaciones 3.6 y 3.7. 

 

𝑆𝑐𝑟 = 𝐹𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎𝐵 ×  𝑓𝑇                                                                 [3.6] 
 𝑓𝑇 = 𝑓𝑒 × 𝑓𝑎 ×  𝑓𝑚                                                            [3.7] 

 

Donde:  

Scr     : Superficie de cribado (m2) 

Fbiomsa: Flujo de alimentación de residuos de balsa (t/h) 

B        : Capacidad básica (t/m2h), debido a que la luz de malla a utilizar es 2 mm, 

el valor a utilizar de capacidad básica es 5,3 (Arpi y Calderón, 2010, p.382)   

fe        : Factor de corrección de la eficiencia de cribado, cuyo valor es 90 % (Arpi y 

Calderón, 2010, p.191) 

fa          : Factor de corrección de cribado en seco, cuyo valor para el aserrín es 1,5 

(Arpi y Calderón, 2010, p.191) 

fm         : Factor de corrección de apertura de la malla, cuyo factor de correlación es 

0,8 (Arpi y Calderón, 2010, p.192) 

fT           : Factor de corrección final de la criba 

 

 

3.2.3 SILOS DE ALIMENTACIÓN 

 

La capacidad de los silos de alimentación debe ser suficiente para almacenar 

82,80 t de aserrín de balsa durante la jornada diaria de trabajo, para ello se 

utilizará 4 silos alimentación, en donde los residuos de madera de balsa 

provenientes de los procesos de molido y cribado serán distribuidos de manera 

uniforme. El silo de alimentación para el aserrín de balsa que se empleará es el 

modelo de fondo cónico, debido a que este proporcionará mayor facilidad de 

descarga del material al momento de alimentar la biomasa al siguiente equipo, tal 

como se muestra en la Figura 3.3. 
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Figura 3.3. Silo de alimentación de fondo cónico  
(Carita, 2011, p.30) 

 

En el dimensionamiento de los silos se considerará el factor de 

sobredimensionamiento de 20 %, con el objetivo de cumplir con las normativas de 

seguridad en almacenamiento en tanques (Bosch, 2016, p.4). Para determinar el 

volumen que ocupa la biomasa se utilizará la Ecuación 3.8. 

          Vb = Fbiomasaδbiomasa  ×  N ×  (1 + fs)                                              [3.8] 
 

Donde: 

Vb           : Volumen necesario para almacenar la materia prima (m3) 

Fbiomasa: Flujo de alimentación de la biomasa (t/d) 

δbiomasa: Densidad de biomasa (kg/m3) 

N         : Tiempo requerido durante el almacenamiento (d) 

Fs       : Factor de sobredimensionamiento 

 

Para determinar el volumen del silo se debe considerar una relación de altura de 

silo con respecto al diámetro del cuerpo (Hs/dcs) para silos esbeltos, esta relación 

presenta un valor mayor a 2. Además, se debe tener en cuenta el ángulo entre la 

pared del silo y la horizontal, y de igual manera el ángulo del techo, para ello se 
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divide el silo en 3 secciones, la sección cilíndrica y las dos secciones cónicas que 

corresponden al techo y al fondo del silo (UNE - EN1991, 2011).  

 

Primero se debe determinar el valor de las alturas para cada sección del silo. Así 

mismo se debe tener en consideración el diámetro de apertura para la 

alimentación y descarga del aserrín de balsa, que generalmente para el caso de 

los silos equivalen al 25 % del diámetro del cuerpo cilíndrico (AICE, 2015, p.35), 

por lo que se utilizarán las Ecuaciones 3.9 a 3.13. 

 𝐻𝑠𝑑𝑐𝑠 > 2                                                                 [3.9] 
 ℎ𝑠1 = 𝑑𝑐𝑠 × tan(𝛽)2                                                         [3.10] 
 ℎ𝑠3 = 𝑑𝑐𝑠 ×  tan(𝜃)2                                                           [3.11] 
 ℎ𝑠2 = 𝐻𝑠 − ℎ𝑠1 − ℎ𝑠3                                                      [3.12] 
 𝑑𝑎𝑝 = 0,25 ×  𝑑𝑐𝑠                                                            [3.13] 
 

Donde: 

Hs : Altura total del silo de alimentación (m) 

dcs: Diámetro del cuerpo del silo de alimentación(m) 

hs1: Altura del techo del silo (m) 

hs2: Altura de la sección cilíndrica del silo de alimentación (m) 

hs3: Altura de la sección cónica del silo de alimentación (m) 

dap: Diámetro de apertura para alimentación y descarga del silo (m) 

β    : Ángulo entre el techo y el diámetro del cilindro (°), el cual está dentro de un 

rango de 9,5 y 37,0 ° (Ortega y Torres, 2016, p.47). 

θ    : Ángulo entre el diámetro del cilindro y la sección cónica del silo (°), el cual 

debe estar entre un rango de 25 y 60 ° (Carita, 2011, p.8). 
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Posteriormente se debe determinar los volúmenes de cada sección del silo y 

finalmente se debe calcular el volumen total, para ello se utiliza las Ecuaciones 

3.14 a la 3.17.  

 𝑉𝑠1 = 𝜋 × 𝑑𝑐𝑠3  ×  tan(𝛽)24                                                         [3.14] 
 𝑉𝑠2 = 𝜋 × 𝑑𝑐𝑠2  ×  ℎ𝑠24                                                         [3.15] 
 𝑉𝑠3 = 𝜋 × 𝑑𝑐𝑠3  ×  tan(θ)24                                                         [3.16] 
 𝑉𝑠𝑖𝑙𝑜 = Vs1 + Vs2 + Vs3                                                        [3.17] 
 

Donde: 

dcs: Diámetro del cuerpo del silo (m) 

Vs1: Volumen del techo del silo (m3) 

Vs2: Volumen de la sección cilíndrica del silo (m3) 

Vs3: Volumen de la sección cónica del silo (m3) 

Vsilo: Volumen total del silo (m3)  

Β    : Ángulo entre el techo y el diámetro del cilindro (°) 

θ    : Ángulo entre el diámetro del cilindro y la sección cónica del silo (°) 

 

 

3.2.3.1 Selección del material 

 

El material que se utilizará para el diseño de los silos de alimentación de los 

residuos de madera de balsa es el acero ASTM A36 debido a su versatilidad, 

debido a que este es un acero de calidad para construcción de estructuras, 

fácilmente soldables y trabaja a condiciones de carga mediana y pesada (Carita, 

2011, p.31). En la Tabla 3.1 se presentan las propiedades físicas y mecánicas del 

acero ASTM A36. 
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Tabla 3.1. Propiedades físicas y mecánicas del acero ASTM A36 
 

Propiedad Valor Unidades 

Densidad 7,85 g/cm3 

Punto de fusión 1 425,00 - 1 538,00 °C 

Resistencia a la tracción  400 - 550 MPa 

Límite elástico (espesor de placas de 
acero ≤200 mm) 

250 MPa 

Límite elástico (espesor de placas de 
acero >200 mm) 

220 MPa 

Elongación para placas y barras en       
200 mm 

20 % 

Elongación (placas y barras en 50 mm) 23 % 

Dureza Brinell 119 - 162 HBW 

Módulo de elasticidad 200 GPa 

Límite de fluencia 250 MPa 
   Fuente: (ASTM A36, 2019) 

 

 

3.2.3.2 Cargas de llenado  

 

Las cargas de llenado hacen referencia a las presiones máximas que son ejercidas 

en el silo, es decir, vertical, horizontal y de fricción en la pared al momento de 

alimentar silo. Para calcular estas cargas es necesario considerar la relación entre 

presión horizontal y vertical (ks) y el coeficiente de rozamiento del material contra la 

pared (µ) cuyos valores son 0,53 y 0,40 respectivamente (Carita, 2011, p.32; Peña 

y Yánez, 2011, p.40), los mismos que tendrán correcciones para cada caso 

particular, tal como se indica en la Tabla 3.2. 

 

 Tabla 3.2. Correcciones para la relación de presión horizontal y presión vertical (ks) y 
coeficiente de rozamiento (µ) 

 
 ks µ 

Presión vertical  ks1= 0,9× ks µ1=0,9× µ 

Presión horizontal ks2=1,15× ks µ2=0,9× µ 

Presión de fricción en la pared ks3=1,15× ks µ3=1,15× µ 
                     Fuente: (Carita, 2011, p.32) 
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• Presión vertical: 

 

En la determinación de la presión vertical es necesario conocer el área y perímetro 

del cuerpo cilíndrico del silo, la relación de entre presiones horizontal y vertical (ks) 

y el coeficiente de rozamiento del material con las paredes a partir de las Ecuaciones 

3.18, 3.19 y 3.20.  

 𝑃𝑣𝑠1 = 𝛾𝑏 × 𝐴𝑠𝜇1 ×  𝑘𝑠1 ×  𝑈𝑠 ×  [1 − 𝑒(−𝐻𝑠× 𝑘𝑠1× 𝜇1× 𝑈𝑠𝐴𝑠 )]                        [3.18] 
 𝐴𝑠 = 𝜋4 𝑑𝑐𝑠2                                                              [3.19] 
 𝑈𝑠 = 𝜋 ×  dcs                                                              [3.20] 
Donde: 

Pvs1: Presión vertical sobre el fondo del silo (kN/m2) 

ϒb     : Peso específico del aserrín de balsa (kN/m3)  

As     : Área del cuerpo cilíndrico del silo (m2) 

Us     : Perímetro del cuerpo cilíndrico del silo (m) 

µ1   : Coeficiente de rozamiento de la madera de balsa con las paredes 

ks1  : Relación entre la presión horizontal y vertical 

Hs   : Altura total del silo (m) 

dcs : Diámetro del cuerpo del silo (m) 

 

 

• Presión horizontal: 

 

El cálculo de la presión horizontal se lo realizará con las Ecuaciones 3.21 y 3.22. 

 𝑃𝑣𝑠2 = 𝛾𝑏 × 𝐴𝑠𝜇2 ×  𝑘𝑠2 ×  𝑈𝑠 × [1 − 𝑒(−𝐻𝑠× 𝑘𝑠2× 𝜇2× 𝑈𝑠𝐴𝑠 )]                             [3.21] 
 𝑃ℎ𝑠 = 𝑘𝑠2 × 𝑃𝑣𝑠2                                                        [3.22] 
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Donde: 

Pvs2: Presión vertical sobre el fondo del silo (kN/m2) 

µ2   : Coeficiente de rozamiento de la madera de balsa con las paredes 

ks2  : Relación entre la presión horizontal y vertical 

Phs  : Presión horizontal en el fondo del silo (kN/m2) 

 

 

• Presión de fricción en la pared: 

 

La presión de fricción en las paredes se calculará con las Ecuaciones 3.23 y 3.24.  

 𝑃𝑣𝑠3 = 𝛾𝑏 × 𝐴𝑠𝜇3 × 𝑘𝑠3 ×  𝑈𝑠 × [1 − 𝑒(−𝐻𝑠× 𝑘𝑠3× 𝜇3× 𝑈𝑠𝐴𝑠 )]                                 [3.23] 
 𝑃𝑤𝑠 = 𝑘𝑠3 ×  𝑃𝑣𝑠3                                                                [3.24] 
 

Donde: 

Pvs3: Presión vertical sobre el fondo del silo (kN/m2) 

ks3  : Relación entre la presión horizontal y vertical 

µ3   : Coeficiente de rozamiento del aserrín de balsa con las paredes del silo 

Pws : Presión de fricción de la pared del silo (kN/m2) 

 

 

3.2.3.3 Cargas de vaciado  

 

Las cargas de vaciado corresponden a la presión horizontal y la presión de 

rozamiento ejercidas durante el vaciado del silo 

 

 

• Presión horizontal: 

 

El valor de la presión horizontal en el vaciado del material se determina a partir 

del valor de la presión horizontal de durante el proceso de llenado del material 
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(Phs) y del coeficiente amplificador de la carga horizontal (Ch) y se calcula con la 

Ecuación 3.25. 

 𝑃ℎ𝑒 = 𝐶ℎ ×  𝑃ℎ𝑠                                                 [3.25] 
 

Donde: 

Phs: Presión horizontal en el fondo del silo durante el llenado del aserrín (kN/m2) 

Phe: Presión horizontal de vaciado del silo (kN/m2) 

Ch : Coeficiente amplificador de la carga horizontal, cuyo valor es 1,3 (ITEA, 2016, 

p.59) 

 

 

• Presión de rozamiento: 

 

El cálculo de la presión de rozamiento de vaciado del silo de alimentación se 

realiza a partir de los valores de la presión de fricción de la pared del silo (Pws) 

y del factor de fricción de la pared durante la descarga (Cw) tal como se indica 

en la Ecuación 3.26.   

 𝑃𝑤𝑒 = 𝐶𝑤 ×  𝑃𝑤𝑠                                                            [3.26] 
 

Donde: 

Pws: Presión de fricción de la pared del silo en el llenado del aserrín (kN/m2) 

Pwe: Presión de fricción de vaciado del silo (kN/m2) 

Cw : Factor de fricción de la pared durante la descarga, cuyo valor es 1,10 

(Eurocode, 2006, p.45) 

 

 

3.2.3.4 Espesor de pared  

 

El espesor nominal para tanques de almacenamiento con diámetros menores a 

15 m es de 5 mm (API, 2013, p.25), por lo que en el diseño de los silos de 
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alimentación se debe determinar el valor de espesor de pared real, con el fin de 

comprobar que no supere al espesor nominal, de esta manera se utilizará la 

Ecuación 3.27.  

 ts =  𝑑𝑐𝑠2 ×  ϒQ ×  𝑃ℎ𝑠 ×  ChσF ×  0,85                                                         [3.27] 
 

Donde:  

ts   : Espesor de pared del silo, con un factor de eficacia de 0,85 (mm) 

dcs: Diámetro del cuerpo del silo (m) 

ϒQ: Factor de seguridad, cuyo valor es de 1,5 (ITEA, 2016, p.60) 

Phs: Presión horizontal en el fondo del silo (kN/m2) 

Ch : Coeficiente amplificador de la carga horizontal, cuyo valor es 1,3 (ITEA, 2016, 

p.59) 

σF : Límite de fluencia del acero (N/mm2) 

 

 

3.2.3.5 Temperatura de diseño  

 

La ubicación de la planta es en la provincia del Guayas, por lo que la temperatura 

ambiente promedio del sitio se considerará como la temperatura de operación para 

los silos, cuyo valor es 26,20 °C, mientras que la temperatura de diseño tendrá el 

valor máximo registrado por la INAMHI el cual es 33,00 °C (INAMHI, 2017, p,103).  

 

 

3.3. TORREFACCIÓN DE MADERA DE BALSA 

 

Durante este proceso se realiza la producción de biocarbón mediante la 

transformación termoquímica de los residuos de madera de balsa. Para ello es 

necesario que la reacción se realice a una temperatura de 220°C y un tiempo de 

residencia de biomasa de 15 minutos; con el fin de obtener un biocarbón con un 

rendimiento másico de 56,58 %; una eficiencia energética de 87,18 % y un poder 

calórico de 27,09 MJ/kg (Bermeo, 2018, p.74).  
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3.3.1. REACTOR DE TORREFACCIÓN  

 

La torrefacción se lo realizará en atmósfera inerte mediante un reactor de lecho 

fluidizado tipo Torbed, en el cual por la parte superior del mismo se alimentará la 

biomasa (aserrín de balsa); mientras que, por la parte inferior de la cámara del 

reactor ingresará el gas nitrógeno a la temperatura de torrefacción y el caudal 

necesario para obtener la velocidad mínima de fluidización del aserrín tal como se 

presenta en la Figura 3.4.  

 
 

 
 

Figura 3.4. Esquema de reactor de lecho fluidizado tipo Torbed 
 (Trasobares, 2011, p.40) 

 

 

3.3.1.1 Recipiente del reactor 

 

Para determinar el volumen del reactor de lecho fluidizado tipo Torbed es necesario 

considerar el caudal de entrada de biomasa, la velocidad de mínima fluidización del 

aserrín de balsa, el tiempo de residencia, volumen que ocupa la biomasa, volumen 

del lecho y el TDH, el cual se define como la altura del lecho en donde la velocidad 

del arrastre del material es constante (Chang, 2012, p.169).   
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La torrefacción del aserrín de balsa se lo realizará en un tiempo de 15 min, debido 

a esto se optó por la opción de trabajar por lotes. Para ello se pretende trabajar con 

dos lotes de 1,85 t por una hora. Para determinar el volumen que ocupa la biomasa 

se empleará la Ecuación 3.28. 

          Vb = Mbiomasaδbiomasa                                                              [3.28]   
 

Donde: 

Vb            : Volumen que ocupa la biomasa (m3) 

Mbiomasa: Alimentación de la biomasa (kg) 

δbiomasa  : Densidad de biomasa (kg/m3) 

 

Para el diseño del reactor Torbed, es necesario considerar el parámetro de TDH. 

Este parámetro se determina mediante el modelo de Chase (Kunii y Levenspiel, 

1991, p. 174), para el cual es necesario tener conocimiento de la velocidad mínima 

de fluidización de la biomasa, tal como se indica en la Ecuación 3.29. 

 𝑇𝐷𝐻 = 21,171 × 𝑈𝑓2𝑔                                                    [3.29] 
 

Donde:  

TDH: Altura libre del lecho (m) 

Uf  : Velocidad mínima de fluidización de la biomasa (m/s); cuyo valor se 

considerará 0,3 m/s (Delgadillo, 2013, p.45) 

g      : Aceleración de la gravedad (m/s2) 

 

De igual manera, un factor importante para el diseño del reactor de lecho fluidizado 

Torbed es el volumen que ocupa el lecho, el cual se determinará por medio de la 

Ecuación 3.30. 

 𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜 = 11 − 𝜀  ×  𝑉𝑏                                                       [3.30] 
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Donde: 

Vlecho: Volumen que ocupa el lecho (m3) 

ε       : Porosidad de la biomasa (%); el valor a emplear será 60 % (Delgadillo, 2013, 

p.45)   

Vb      : Volumen que ocupa la biomasa (m3) 

 

Por lo cual, el volumen del reactor debe tener la capacidad suficiente para contener 

el volumen del lecho, el volumen de la biomasa y la altura TDH. Para ello, se debe 

tener en cuenta que la forma del reactor es un tronco cónico y se debe considerar 

las relaciones diámetro mayor/altura y diámetro mayor/diámetro menor 

(Trasobares, 2011, p .46). El volumen de la cámara se calculará por medio de las 

Ecuaciones 3.31 a 3.33. 

 𝐷ℎ𝑟 = 1                                                                  [3.31] 
 𝐷𝑑 = 2                                                                  [3.32] 
 

𝑉𝑐á𝑚𝑎𝑟𝑎 = ℎ𝑟 ×  𝜋3   ×  ((𝐷2)2 + (𝑑2)2 + 𝐷2 × 𝑑2)                              [3.33] 
 

Donde: 

Vcámara: Volumen del reactor (m3) 

D            : Diámetro mayor del tronco cónico de la cámara del reactor (m) 

d            : Diámetro menor del tronco cónico de la cámara del reactor (m) 

hr           : Altura de la cámara del reactor (m) 

 

 

3.3.1.2 Selección del material 

 

El reactor de torrefacción deberá estar construido de un material que pueda 

soportar las altas temperaturas y a su vez tener alta resistencia a la corrosión 
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debido a la formación de compuestos que pueden afectar a las paredes del material 

del recipiente. A nivel industrial es utilizado el acero inoxidable debido a las ventajas 

que este presenta tales como: resistencia a la corrosión, resistencia a la alta y baja 

temperatura, resistencia mecánica y facilidad de fabricación (INDURA, 2010, p.14). 

Existen varios tipos de aceros inoxidables, sin embargo, para equipos que son 

usados para trabajar con altas temperaturas como intercambiadores de calor o 

calderas, se emplean por lo general aceros inoxidables austeníticos. Este tipo de 

aceros inoxidables se caracterizan porque en su estructura se añaden níquel y de 

manganeso, los mismos que incrementan la resistencia a temperaturas elevadas 

(Rodríguez et al., 2013, p.852). 

 

Para el diseño del reactor se utilizará la aleación 309 del grupo de los aceros 

inoxidables austeníticos debido a que proporciona una alta resistencia a la 

corrosión y a la oxidación en temperaturas elevadas, poseen alta resistencia 

mecánica, presentan baja conductividad térmica y por consiguiente reduce las 

pérdidas de energía hacia el ambiente (SSC, 2014, p.2). En la Tabla 3.3 se 

presentan las propiedades físicas y mecánicas del acero AISI 309. 

 

Tabla 3.3. Propiedades físicas y mecánicas del acero AISI 309 
 

Propiedades Unidades Valor 

Densidad g/cm3 7,89 

Calor específico        
(0 – 100 °C) 

J/kgK 502 

Conductividad térmica 
(100 °C) 

W/mK 15,6 

Límite de fluencia MPa 250 

Elongación en 2 in % 40 

Coeficiente de 
expansión térmica   

(20 – 500 °C) 

(mm/m) K 17,6 

Módulo de elasticidad 
en tensión (E) 

GPa 200 

Módulo de elasticidad 
en cizalla (G) 

GPa 77 

                   Fuente: (SSC, 2014, p.1) 
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3.3.1.3 Temperatura de diseño del recipiente interno del reactor Torbed 

 

En el cálculo de la temperatura de diseño del reactor se debe tener en 

consideración que la temperatura de operación a la cual se realizará la torrefacción 

es de 220 °C. De esta manera, la temperatura de diseño del reactor se calculará 

por medio de la Ecuación 3.34, la cual se utiliza para recipientes que se encuentran 

por debajo de 400 °C (PDVSA,1995, p.7). 

 TDiseño = TOp max + 28 oC                                                   [3.34] 
 

Donde: 

TDiseño: Temperatura de diseño del reactor (oC) 

TOp       : Temperatura de operación del reactor (oC) 

 

 

3.3.1.4 Presión de diseño del recipiente interno del reactor 

 

La presión de diseño se emplea para los cálculos dimensionales dentro de un 

diseño de un recipiente, por lo general se requiere que esta presión presente un 

valor superior con respecto a la presión de operación. En el cálculo de la presión 

de diseño se utilizarán las Ecuaciones 3.35 y 3.36 (Massa et al., 2015, p.373).  

 

Si presión operación > 21 kg/cm2 

 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 =  1,1 ×   𝑃𝑜𝑝𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛                                                      [3.35] 
 

Si presión operación ≤ 21 kg/cm2 

 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 =  𝑃𝑜𝑝𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 +  2 𝑘𝑔𝑐𝑚2                                             [3.36] 
 

Donde:  

PDiseño      : Presión de diseño dentro del recipiente (kg/cm2) 
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POperación: Presión de operación dentro del recipiente (kg/cm2) 

 

 

3.3.1.5 Presiones dentro del reactor de torrefacción  

 

De igual manera que los silos de alimentación de aserrín de balsa, las presiones 

que son ejercidas en el reactor son las cargas de llenado y de vaciado, por lo que 

se utilizarán las Ecuaciones de la 3.18 a la 3.26 de la Sección 3.2.3.  

 

Sin embargo, existe una presión adicional que se debe tomar en consideración 

dentro del reactor de lecho fluidizado que es la presión ejercida por los gases 

generados durante la torrefacción de la biomasa dentro del recipiente del reactor. 

 

 

• Presión realizada por los gases 

 

Para diseño del reactor se debe tener en cuenta la presión que es ejercida por el 

nitrógeno y los gases que son generados durante la torrefacción. Estos compuestos 

gaseosos son dióxido de carbono, monóxido de carbono, ácido acético, metanol, 

vapor de agua y trazas de hidrocarburos (Bermeo, 2018, p.12).  Para determinar la 

presión de los gases se utilizarán las Ecuaciones 3.37 a 3.39, al considerarlos como 

gases ideales tanto para el nitrógeno y los productos gaseosos (Trasobares, 2011, 

p.49).  

  𝑃𝑁2 ×  V = 𝑛𝑁2 ×  R ×  Tm                                                               [3.37] 
 𝑃𝑔𝑡 ×  V = 𝑛𝑔𝑡 ×  R ×  Tm                                                               [3.38] 
 𝑃𝑡𝑟 =   𝑃𝑁2 + 𝑃𝑔𝑡                                                                     [3.39] 
 

Donde: 

PN2: Presión ejercida por el gas de nitrógeno (Pa) 
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Pgt : Presión ejercida por los gases producidos durante la torrefacción (Pa) 

Ptr  : Presión total ejercida por los gases dentro del reactor Torbed (Pa) 

V   : Volumen de la cámara del reactor (m3) 

R   : Constante universal de los gases ideales, la cual es 8,314 J/mol.k. 

Tm : Temperatura media a la que opera el reactor (K). 

nN2 : Moles de nitrógeno dentro del reactor Torbed (moles) 

ngt  : Moles de los gases generados en la torrefacción dentro del reactor  (moles) 

 

 

3.3.1.6 Espesor de pared del reactor 

 

El espesor de pared del reactor se determinará con la Ecuación 3.40, la cual es 

utilizada para recipientes de sección cónica (Díaz, 2018, p.46).   

 𝑡𝑟 =  𝑃 ×   𝐷2 ×  cos (∝) ×  (𝑆 ×  𝐸 − 0,6 ×  𝑃)                                            [3.40] 
 

Donde: 

tr: Espesor del cuerpo del reactor (in) 

P: Presión máxima de trabajo del reactor (psig) 

D: Diámetro interno mayor del cuerpo cónico del reactor (in) 

: Ángulo de inclinación entre la sección cónica del reactor con la vertical (o) 

S: Esfuerzo permisible del material (psi), para el caso del acero AISI 309, el valor 

de este parámetro es 28,5 x 106 psi (SSC, 2014, p.1). 

E: Eficiencia de soldadura. El valor para este tipo de soldadura de ensamble 

simple es 0,9 (Díaz, 2018, p.46). 

 

 

3.3.1.7 Componentes del reactor Torbed 

 

Para tener un completo diseño del reactor, se debe tener en cuenta los otros 

componentes que son partes del mismo tales como la entrada de gas, la entrada y 

salida de biomasa que se muestran en la Figura 3.4 (Trasobares, 2011, p.44). 
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• Entrada de gas 

 

Para la entrada de gas es necesario dimensionar la tapa inferior del reactor y el 

disco difusor. 

 

Tapa inferior: La tapa inferior del reactor tiene una forma de tronco cónica, por lo 

que se utilizarán las Ecuaciones 3.41 y 3.42 en el cálculo del diámetro mayor y la 

altura de la tapa inferior. Para el diámetro menor de la tapa se considerará como la 

mitad del diámetro mayor de la tapa superior del reactor (Trasobares, 2011, p.44). 

 𝐷𝑡𝑝𝑑 = 1                                                                         [3.41] 
 ℎ𝑡𝑝𝐷𝑡𝑝 = 0,925                                                                  [3.42] 
 

Donde: 

Dtp: Diámetro mayor de la tapa inferior del reactor (m) 

htp: Altura de la tapa inferior del reactor (m) 

d   : Diámetro menor del tronco cónico de la cámara del reactor (m) 

 

Disco difusor: Es el encargado de dirigir la trayectoria del flujo del gas y evitar que 

las partículas de biomasa caigan hacia la entrada de gas (Trasobares, 2011, p.44). 

Este componente provisto de una malla y álabes con el fin de obtener un flujo 

deseado de gas, tal como se aprecia en la Figura 3.5.  

 

 
 

Figura 3.5. Disco difusor  
(Trasobares, 2011, p.42) 
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Para dimensionar el disco difusor se requiere de las Ecuaciones 3.43 a 3.46. 

 𝐷𝑑𝑑 = 1                                                                       [3.43] 
 𝐷𝑐𝑖𝐷𝑑 = 0,4                                                                    [3.44] 
 ℎ𝑑𝐷𝑑 = 0,15                                                                  [3.45] 
 ℎ𝑐𝑖𝐷𝑑 = 0,725                                                                [3.46] 

 

Donde: 

d    : Diámetro menor del tronco cónico de la cámara del reactor (m) 

Dd : Diámetro del disco difusor (m) 

hd  : Altura del disco difusor (m) 

Dci : Diámetro del cilindro interno del difusor (m) 

hci : Altura del cilindro interno del difusor (m) 

 

 

• Entrada de biomasa 

 

Para la entrada de la biomasa se requiere de una tolva la cual se encargará de 

alimentar la biomasa al reactor tal como se indica en la Figura 3.6. La misma que 

será dimensionada mediante las Ecuaciones 3.47 a 3.49 (Trasobares, 2011, p.43).   

 

 
 

Figura 3.6. Tolva para la entrada de biomasa 
(Trasobares, 2011, p.43) 
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𝐷𝑡𝑣𝑑 = 0,95                                                              [3.47] 
 ℎ𝑡𝑣𝐷𝑡𝑣 = 0,8                                                                 [3.48] 
 𝐿𝑡𝑣𝐷𝑡𝑣 = 2,5                                                                 [3.49] 

 

Donde: 

d    : Diámetro menor del tronco de cono de la cámara del reactor (m) 

Dtv: Diámetro de la tolva (m) 

htv: Altura de la tolva (m) 

Ltv: Longitud de la tolva (m) 

 

 

• Salida de biomasa 

  

Para la salida de biomasa se empleará un conducto que pueda abrirse o cerrarse 

durante su producción con el fin de facilitar la salida del producto torrefactado. Esta 

pieza se encuentra conectada en la parte lateral de la cámara del reactor y su forma 

es rectangular, tal como se aprecia en la Figura 3.4. Las dimensiones de este 

componente se calcularán con las Ecuaciones 3.50 y 3.51 (Trasobares, 2011, p.43). 

 ℎ𝑐𝑑𝑑 = 1                                                              [3.50] 
 𝑤𝑐𝑑ℎ𝑐𝑑 = 0,6                                                            [3.51] 

 

Donde: 

d    : Diámetro menor del tronco cónico de la cámara del reactor (m) 

hcd: Alto del conducto de salida de biocarbón (m) 

wcd: Ancho del conducto de salida de biocarbón (m) 
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3.3.2. INTERCAMBIADOR DE CALOR  

 

En el calentamiento del nitrógeno gaseoso que ingresa al reactor de lecho fluidizado 

a partir la temperatura ambiente hasta la temperatura de torrefacción, se utilizará 

un intercambiador de calor. En la selección del equipo se debe determinar la 

cantidad de energía necesaria para elevar la temperatura del nitrógeno gaseoso. 

Esta energía se determinará a través del balance de energía del proceso que se 

indica en el Anexo III. 

 

 

3.3.3. SEPARADOR CICLÓNICO 

 

El separador ciclónico se empleará con el objetivo de recuperar las partículas finas 

de la biomasa torrefactada que son arrastradas junto con los gases generados 

durante el proceso de torrefacción en el reactor de lecho fluidizado Torbed. De 

esta manera se debe determinar el flujo de salida de los gases del reactor y la 

caída de presión para la correcta selección del ciclón. 

 

 

3.4. ENFRIAMIENTO DE BIOCARBÓN 

 

Este procedimiento consiste en disminuir la temperatura del biocarbón que sale 

del reactor de lecho fluidizado hasta que el material se encuentre en un rango de 

temperatura de 100 a 60 °C. Para ello se utilizará un tanque, el cual ocupa una 

chaqueta de enfriamiento por donde ingresará agua temperatura ambiente.  

 

 

3.4.1 TANQUE DE ENFRIAMIENTO  

 

La cantidad de biocarbón que ingresará al tanque de enfriamiento será la cantidad 

que sale del reactor y la cantidad de biocarbón que se recupera en el ciclón tal 

como se detalla en el Anexo II.  
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El tanque de enfriamiento tendrá una forma cilíndrica con la parte inferior de forma 

cónica que facilite la salida del biocarbón a la temperatura correspondiente, tal 

como se presenta en la Figura 3.7. Por lo que, para dimensionar el tanque de 

enfriamiento se empleará de la Ecuación 3.8, con la respectiva cantidad de 

biocarbón que ingresará en el tanque, además se asumirá el factor de 

sobredimensionamiento de 20 % que entra en el rango estipulado por la normativa 

API 650, el cual se encuentra desde valores del 10 al 30 % (API 650, 2013).  

 

 

 
Figura 3.7. Tanque de enfriamiento  

(Trasobares, 2011, p.42) 
 

En el cálculo del volumen del tanque de enfriamiento se debe dividir el tanque en 

dos secciones, la sección cónica y la sección cilíndrica, además se debe tener en 

cuenta el ángulo entre la pared del tanque y la horizontal.  Así mismo se 

considerará el criterio del diámetro de descarga de los silos de alimentación 

estipulado en la Sección 3.2.3 que equivale al 25 % del diámetro cuerpo cilíndrico.  

 

 

3.4.1.1 Selección del material 

 

El material para el diseño del tanque de enfriamiento será el mismo material del 

reactor, debido a que el material que ingresa al tanque se encuentra a una 

temperatura elevada, por lo que, se empleará el acero inoxidable AISI 309 (SSC, 

2014, p.1). 
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3.4.1.2 Temperatura de diseño  

 

Para determinar la temperatura de diseño se requiere de la temperatura de 

operación en el tanque de enfriamiento, la cual corresponde a la temperatura de 

entrada al tanque de enfriamiento y se utilizará la Ecuación 3.34. 

 

 

3.4.1.3 Presión de diseño 

 

Para determinar el valor de la presión de diseño del tanque de enfriamiento se 

emplearán las Ecuaciones 3.35 y 3.36. 

 

 

3.4.1.4 Presión dentro del tanque 

 

Para calcular la presión de operación se requiere determinar las cargas de llenado 

y cargas de vaciado para lo cual se empleará las Ecuaciones 3.18 a 3.26.  

 

 

3.4.1.5 Espesor de pared  

 

El espesor de pared para el tanque de enfriamiento se calculará por medio de la 

Ecuación 3.27. en donde el valor determinado no debe superar el valor de espesor 

nominal impuesto por la normativa API 650, cuyo valor es 5 mm (API, 2013, p.25). 

 

 

3.4.2 CHAQUETA DE ENFRIAMIENTO  

 

Para enfriar el biocarbón que sale del reactor se empleará un tanque con una 

chaqueta por donde ingresará agua a temperatura ambiente (26,20 °C) con el fin 

de reducir la temperatura del biocarbón desde la temperatura de salida del reactor 

a 85 °C, con el fin de mezclar el biocarbón con el aglutinante y evitar que este se 

encienda de manera anticipada (Flores, 2010, p.40).  
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3.4.2.1 Selección del material 

 

Al igual que el tanque de enfriamiento, el material que se utilizará es el acero 

inoxidable AISI 309 debido a que debe soportar temperaturas elevadas a la que 

estará el tanque de enfriamiento (SSC, 2014, p.1).  

 

 

3.4.2.2 Temperatura de diseño  

 

Al igual que el tanque de enfriamiento, para determinar la temperatura de diseño se 

debe considerar que la temperatura de operación es la misma del material 

torrefactado a la salida del reactor por lo que se utilizará la Ecuación 3.34. 

 

 

3.4.2.3 Presión hidrostática  

 

Mediante la Ecuación 3.52 se determinará el valor de la presión hidrostática la 

misma que equivale a la presión de operación para la chaqueta de enfriamiento. 

 𝑃ℎ = 𝜌𝑤 ×  𝑔 ×  ℎ𝑤                                                          [3.52] 
 

Donde: 

Ph: Presión hidrostática de la chaqueta de enfriamiento (Pa) 

w: Densidad del agua a la temperatura media (kg/m3) 

hw: Nivel a la que se encuentra el agua (m)  

g   : Aceleración de la gravedad (m/s2) 

 

 

3.4.2.4 Presión de diseño 

 

Una vez calculada la presión hidrostática, se calculará la presión de diseño para la 

chaqueta de enfriamiento mediante las Ecuaciones 3.35 y 3.36. 
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3.4.2.5 Espesor de la chaqueta de enfriamiento  

 

El espesor de la chaqueta de enfriamiento se determinará con la Ecuación 3.53. 

 𝑡𝑡𝑒 =  𝑃𝑡𝑒 ×  𝑅𝑡𝑒𝑆 ×  𝐸 − 0,6 ×  𝑃𝑡𝑒                                                          [3.53] 
 

Donde: 

Pte: Presión de diseño de la chaqueta de enfriamiento (psi) 

Rte: Radio interior (mm) 

S   : Esfuerzo del material (psi) 

E   : Eficiencia de la junta 

tte   : Espesor de pared de la chaqueta (mm) 

 

 

3.5. MEZCLADO 

 

Este proceso consiste en mezclar el biocarbón con el aglutinante con el objeto de 

mejorar la compactación del biocarbón y a su vez ayudar a la densificación del 

material en el proceso posterior de peletización.  

 

 

3.5.1 ALMACENAMIENTO DEL ALMIDÓN DE TRIGO  

 

El aglutinante que se empleará es una solución de almidón de trigo. Por lo que, 

para el almacenamiento de este insumo se utilizará un silo. De esta manera, para 

obtener la capacidad del silo se debe considerar la concentración de la solución la 

cual es 6,90 % en volumen o 10 % en masa; además se debe tener en cuenta la 

proporción de aglutinante con respecto al biocarbón, puesto que, se añadirá 2 mL 

de aglutinante por cada 5 g de biocarbón (Bermeo, 2018, p.29).  Por consiguiente, 

para diseñar el silo se requiere del flujo másico del biocarbón y de la concentración 

del aglutinante. Para determinar la cantidad de almidón de trigo se utilizan las 

Ecuaciones 3.54 y 3.55. 
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𝑄ag = Fbiocarbón ×  𝑅𝑎𝑔                                                  [3.54] 
 Qal = 𝑄ag  ×  6,90                                                         [3.55] 
 

Donde: 

Qag            :  Flujo del aglutinante por lote de producción (m3/h) 

Qal             :  Flujo de almidón de trigo por lote de producción (m3/h) 

Fbiocarbón : Flujo de alimentación de la biocarbón por lote de producción 

Rag      : Relación de aglutinante respecto al biocarbón, el cual es 2 mL de 

aglutinante por 5 g de biocarbón 

 

Se emplearán los criterios de diseño de silos presentados en la Sección 3.2.3. En 

el cálculo de la capacidad del silo se considerará la cantidad de almidón que se 

usará durante la semana de producción. 

 

Para determinar el volumen que ocupa el almidón de trigo en el silo de 

almacenamiento se utilizará la Ecuación 3.56 

 𝑉𝑎𝑙 = Qal ×  N ×  (1 + fs)                                                    [3.56] 
 

Donde: 

Val: Volumen que ocupa el almidón (m3) 

Qal: Flujo de alimentación de del almidón (m3/h) 

N: tiempo de operación de la semana de producción (h)  

fs: Factor de sobredimensionamiento = 0,2 

 

De igual forma que en los silos de almacenamiento para el aserrín de balsa, el silo 

se dividirá en tres secciones. Así mismo, el diámetro de apertura de alimentación y 

descarga equivalen al 25 % del diámetro del cuerpo cilíndrico.  

 

De esta manera, para el diseño del silo de almacenamiento del almidón de trigo se 

utilizarán las Ecuaciones 3.9 a 3.17. 
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3.5.1.1 Selección del material 

 

Al igual que los silos de la Sección 3.2.3, el material que se usará para el diseño 

del silo de almacenamiento del almidón es el acero ASTM A36 (Carita, 2011, p.31).  

 

 

 3.5.1.2 Cargas de llenado  

 

Las cargas de llenado corresponden a la presión vertical, horizontal y de fricción 

del silo durante el llenado. De igual manera, para el cálculo de las cargas de llenado 

del almidón de trigo se debe tener en cuenta la densidad del mismo, el cual presenta 

un valor de 1 500 kg/m3 (INSST, 2018).  Así mismo, un dato importante que se debe 

tomar en consideración es el coeficiente de fricción entre el almidón de trigo y el 

acero inoxidable, cuyo valor es 0,44 (Mamani, 2015, p.24).  

 

Para determinar los valores de las cargas de llenado se utilizarán las Ecuaciones 

de la 3.18 a la 3.24, de la Sección 3.2.3. 

 

 

3.5.1.3 Cargas de vaciado  

 

Las cargas de vaciado corresponden a las presiones horizontal y de rozamiento 

durante el vaciado del silo. Por lo que se emplearán las Ecuaciones 3.26 y 3.27 

para el respectivo cálculo de las presiones. 

 

 

3.5.1.4 Espesor de pared  

 

Para el correcto diseño del silo de almacenamiento del almidón de trigo se debe 

calcular el espesor de pared del silo, para lo cual se empleará la Ecuación 3.28. 

Así mismo, se tomará en cuenta las consideraciones de la norma API 650, donde 

el valor determinado no debe superar el valor de espesor nominal, cuyo valor es 

5 mm (API, 2013, p.25).  
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3.5.1.5 Temperatura de diseño  

 

La temperatura de diseño corresponde a la temperatura de ambiente de la provincia 

del Guayas, donde estará ubicada la planta, cuyo valor es 26,20 °C (INAMHI, 2017, 

p,103).  

 

 

3.5.2 MEZCLADOR 

 

Para la realización de los pellets de biocarbón se requiere adicionar un aglutinante, 

ya que este ayuda a la compactación y densificación en el proceso de prensado del 

biocarbón (Flores, 2010, p.2). Para ello se utilizará aglutinante de almidón de trigo 

en concentración al 10 % en volumen (Bermeo, 2018, p.29). 

 

 

3.5.2.1 Equipo mezclador 

 

Para seleccionar el mezclador adecuado se requiere determinar la capacidad del 

equipo, por lo que se debe calcular el volumen que ocupará el biocarbón, el almidón 

de trigo y el agua de mezclado dentro del mezclador.  

 

 

3.5.2.2 Temperatura de diseño  

 

La temperatura de diseño corresponde a la temperatura de ambiente de la provincia 

del Guayas, donde estará ubicada la planta, cuyo valor es 26,20 °C (INAMHI, 2017, 

p,103).  

 

 

3.5.2.3 Presión de diseño  

 

La presión de diseño corresponde a la presión atmosférica del lugar donde estará 

localizada la planta, la cual tiene un valor de 14,7 psi (INAMHI, 2017, p,103).  
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3.6. PELETIZADO 

 

Para la venta del biocarbón como combustible se debe considerar el tratamiento de 

peletización del material, debido a que este permite densificar el biocarbón, 

aumentar su poder calórico e incrementar sus propiedades mecánicas, es decir, la 

dureza, la resistencia al impacto, la durabilidad mecánica, entre otras (Aga y 

Rodríguez, 2021, p.54). Para ello se toma en cuenta la normativa ENplus, en la cual 

se detalla las propiedades que deben cumplir los pellets de biomasa para su 

empleo, transporte y almacenamiento (ENplus, 2013, p.14). Las condiciones de 

presión y temperatura máxima para la peletización de biocarbón son 640 kgf/cm2 y 

160 ºC respectivamente (Bermeo, 2018, p.76). 

 

 

3.6.1. Equipo para peletización de biocarbón 

 

Para la correcta selección del equipo se debe tener en consideración el flujo másico 

de biocarbón y de aglutinante; así también se debe tener en cuenta la longitud 

estimada de los pellets de biocarbón de 12 mm (Bermeo, 2018, p.75).  

 

 

3.7. ENSACADO 

 

Para el correcto manejo, almacenamiento y posterior transporte del biocarbón de 

madera de balsa se requiere que el material pase por un proceso de ensacado. En 

este proceso se utilizarán sacos de boca abierta hechos de papel biodegradable 

debido a su fácil accesibilidad, costo, además de permitir un almacenamiento 

eficiente (Greenpack, 2021). Estos tipos de sacos tiene la capacidad de soportar 

de 10 a 50 kg de material (Smurfit Kappa, 2021). Con estos valores se pueden 

obtener el número de sacos que se necesita para la respectiva selección del equipo. 

El número de sacos se determinará con la Ecuación 3.57. 

 #𝑆𝑎𝑐𝑜𝑠 = 𝐹𝑏𝑐𝐶𝑆                                                                      [3.57] 
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Donde: 

#Sacos: Número de sacos (sacos/h) 

Fbc     : Flujo de pellets de biocarbón (kg/h) 

CS      : Capacidad del saco (kg) 

 

 

3.8 ALMACENAMIENTO DEL PRODUCTO TERMINADO 

 

3.8.1 Galpón industrial para almacenamiento de producto terminado 

 

De igual manera que el almacenamiento de materia prima, se plantea que el 

almacenamiento de producto terminado sea semanalmente mediante el uso de un 

galpón industrial. Para ello se empleará la Ecuación 3.58 para determinar el 

volumen que ocupa el biocarbón.  

          Vbc = Fbcδbc  ×  N × (1 + fs)                                                    [3.58] 
 

Donde: 

Vbc: Volumen que ocupa el biocarbón (m3) 

Fbc: Flujo de alimentación del biocarbón (t/h) 

δbc: Densidad del biocarbón (kg/m3) 

N  : Tiempo requerido durante el almacenamiento (h) 

fs : Factor de sobredimensionamiento, cuyo valor es 20 % (Bosch, 2016, p.4) 

 

Para el correcto dimensionamiento del galpón se tomará en cuenta las mismas 

consideraciones que el galpón de almacenamiento de materia prima, de la Sección 

3.1.1. Por lo que se utilizarán las Ecuaciones de la 3.2 a la 3.4. 

 

 

3.9 DIMENSIONAMIENTO DE TUBERÍAS 

 

El transporte del agua para el proceso de enfriamiento, mezclado, y de los gases  
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en el proceso de torrefacción se realizará mediante el empleo de tuberías; por lo 

que en el dimensionamiento de estas se tomará en cuenta el caudal de cada flujo.   

 

 

3.9.1 CAÍDA DE PRESIÓN  

 

Los criterios que se tomarán en cuenta para el dimensionamiento de las tuberías 

son la velocidad media a la que se transporta el fluido, puesto que este parámetro 

depende del tamaño del diámetro de la tubería (McCabe, 2007, p.208). De tal modo 

que se debe asegurar que la velocidad media se encuentre dentro de los límites 

que se detallan en las Tablas 3.4 y 3.5. 

 

Tabla 3.4. Rango de velocidades permitidas en el interior de una tubería para líquidos 
(m/s) 

 
Agua / líquidos de baja viscosidad D  2” 2” D  10” 10” D  20” 

Succión de bomba 0,3 – 0,6 0,6 – 1,2 1,2 – 2,0 

Descarga de bomba 0,5 – 1,0 1,0 – 1,5 1,5 – 2,0 

Desagües  1,0 – 1,2 1,0 – 1,5 – 
   Fuente: (Martin, 2011, p.28; McCabe, 2007, p.209)  

 

Tabla 3.5. Rango de velocidades permitidas en el interior de una tubería para gases (m/s) 
 

Vapor sobrecalentado / Gases  Velocidad (m/s) 

D  2” 9 - 18 

3” – 4” 10 - 20 

6 “  13 - 27 

8” – 10”  20 - 38 
                          Fuente: (Martin, 2011, p.28; McCabe, 2007, p.209) 

 

Otro de los criterios importantes en el dimensionamiento de tuberías es la caída de 

presión tanto en la succión como en la descarga de bombas y compresores. En las 

Tablas 3.6 y 3.7 se muestran los valores de caída de presión dentro de una tubería 

tanto para líquidos como para gases respectivamente. 
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Tabla 3.6. Caída de presión en el interior de una tubería para líquidos  
 

Aplicación  Caída de presión (psi) 

Succión de bombas < 0,25 

Descarga de bombas  < 4,00 

Drenajes < 0,25 
  Fuente: (API RP 14E, 2000) 

 

Tabla 3.7. Caída de presión en el interior de una tubería para gases  
 

Aplicación  Rango de presión (psi) Caída de presión (psi) 

Succión de compresor 

0 – 10  0,050 – 0,125 

10 – 50 < 0,125 

50 - 100 < 0,25 

> 200 < 0,5 

Descarga de compresor 

< 50 < 0,25 

50 – 100 < 0,5 

> 200 < 1,0 
  Fuente: (API RP 14E, 2000) 

 

Para calcular la caída de presión de cada tubería se debe determinar previamente 

la cabeza de pérdidas por fricción y por accesorios. Por lo que en el cálculo de la 

cabeza de pérdidas por fricción se empleará la ecuación de Darcy (Mott, 2006, 

p.233), que se presenta en la Ecuación 3.59. 

 ℎ𝐿 = 𝑓 ×  𝐿𝐷 ×  𝑣𝑓22𝑔                                                                   [3.59] 
 

Donde: 

hL: Cabeza de pérdida de energía debido a la fricción (m) 

L : Longitud de la tubería (m) 

D : Diámetro interno de la tubería (m) 

vf: Velocidad media del fluido (m/s) 

g: Aceleración de la gravedad (m/s2) 
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f: Factor de fricción  

 

Para determinar el valor del factor de fricción es necesario determinar si el flujo está 

en régimen laminar o turbulento mediante el cálculo del número de Reynolds, que 

se indica en la Ecuación 3.60. 

 𝑅𝑒 = 𝑣𝑓 ×  𝐷 ×  𝛿𝑓𝑢𝑓                                                                [3.60] 
                                 

Donde: 

Re: Número de Reynolds 

vf : Velocidad media del fluido (m/s) 

δf : Densidad del fluido (kg/m3) 

uf :  Viscosidad del fluido (Pa s) 

D  : Diámetro interno de la tubería (m) 

 

Si el valor del número de Reynolds es inferior a 2 000 quiere decir que el flujo se 

encuentra en régimen laminar, por lo que el factor de fricción se determina con la 

Ecuación 3.61. 

 𝑓 = 64𝑅𝑒                                                                          [3.61] 
 

Por otro lado, si el número de Reynolds se encuentra entre 2 000 y 4 000, quiere 

decir que el flujo está en régimen transitorio, mientras que si el número de Reynolds 

tiene un valor superior a 4 000 el flujo está en régimen turbulento; para ambos casos 

se empleará el diagrama de Moody, que se muestra en la Figura 3.8, para 

determinar el factor de fricción (Mott, 2006, p.233). 

 

La densidad es un parámetro importante para obtener el valor del número 

Reynolds, por lo que en el caso de los fluidos gaseosos es necesario calcular este 

parámetro. Para ello se asumirá que los gases se comportan de manera ideal 

(Trasobares, 2011, p.49), y se determinará la densidad con la Ecuación 3.62. 
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𝛿 = 𝑃 ×  𝑃𝑀𝑅 ×  𝑇                                                                       [3.62] 
 

Donde: 

   : Densidad del gas (kg/m3) 

P  : Presión del gas (Pa) 

PM: Peso molecular del gas (kg/kmol) 

R  : Constante de gases ideales, cuyo valor es (8,314 kJ/kmol K) 

T  : Temperatura de los gases (K) 

 

 
 

Figura 3.8. Diagrama de Moody 
(Mott, 2006, p.237) 

 

Para obtener el factor de fricción se requiere calcular previamente la rugosidad 

relativa que es un parámetro que depende del material y del diámetro de la tubería 

(Mott, 2006, p.238). Para lo cual se utilizará la Ecuación 3.63  

 𝜀 = 𝑒𝐷                                                                             [3.63] 
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Donde:  

 : Rugosidad relativa 

e: Rugosidad del material de la tubería, cuyo valor para el acero inoxidable o 

soldado es 4,6 x10-5 m (Mott, 2006, p.235) 

D: Diámetro de la tubería (m) 

 

Otro parámetro importante que es de suma importancia determinar es el valor de la 

cabeza de pérdidas debido a los accesorios, el mismo que se calculará por medio 

de la Ecuación 3.64. 

 ℎ𝑎𝑐𝑐 = 𝐾𝑎𝑐𝑐 ×  𝑣𝑓22𝑔                                                             [3.64] 
 

Donde: 

hacc: Cabeza de pérdida de energía debido a accesorios (m) 

vf   : Velocidad media del fluido (m/s) 

g    : Aceleración de la gravedad (m/s2) 

Kacc: Sumatoria de las constantes de pérdidas por accesorio  

 

En la Tabla 3.8 se detallan las constantes de los accesorios que son utilizados 

durante el transporte de fluidos 

 

Tabla 3.8. Constantes de pérdidas por accesorios 
 

Coeficiente K 

Válvula de globo totalmente abierta 10,00 

Válvula de globo totalmente abierta 5,00 

Válvula check totalmente abierta 2,50 

Válvula de alivio de presión 3,00 

Válvula de compuerta totalmente abierta 0,20 

Válvula de compuerta con ½ de apertura 5,60 

Válvula de compuerta con ¾ de apertura 1,00 a 1,15 

Válvula de compuerta con ¼ de apertura 24,00 
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Tabla 3.8. Constantes de pérdidas por accesorios (Continuación…) 
 

Coeficiente K 

Válvula de control 3,00 

Tee en sentido recto 0,30 

Tee con salida lateral 1,80 

Ye de 45º, sentido recto  0,30 

Ye de 45º, salida lateral 0,80 

Entrada de recta a tope 0,50 

Entrada con boca ensanchada 0,10 

Entrada con tubo reentrante 0,90 

Salida 1,00 

Codo de 45º 0,35 – 0,45 

Codo de 90º 0,50 – 0,75 
                                 Fuente: (CONAGUA, 2002, p.15) 

 

Una vez obtenidos los valores de cabeza de pérdida por fricción y por accesorios 

de la tubería, se procede a calcular la caída de presión de esta por medio de la 

Ecuación 3.65, donde se toma en cuenta la diferencia de alturas y la densidad del 

fludo (Martin, 2011, p.48). A su vez, se tiene que verificar que la caída de presión 

de la tubería cumpla con los límites descritos en la Tabla 3.6 y en la Tabla 3.7 tanto 

para los fluidos líquidos como los gaseosos respectivamente que circulan dentro de 

las tuberías. 

 Δ𝑃 =  𝛿 ×  𝑔 × (∆𝑍 + ℎ𝐿 + ℎ𝑎𝑐𝑐)                                              [3.65] 
 

Donde: 

hL   : Cabeza de pérdidas de energía debido a la fricción (m) 

hacc: Cabeza de pérdida de energía debido a accesorios (m) 

Z  : Diferencia de alturas (m) 

P  : Caída de presión dentro de la tubería (Pa) 

     : Densidad del fluido (kg/m3) 

g     : Aceleración de gravedad (m/s2) 
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3.9.2 TEMPERATURA DE DISEÑO   

 

La temperatura de diseño de las tuberías se determinará de la misma manera que 

los otros equipos, puesto que a la temperatura operación de equipos o tuberías que 

sean de acero se agrega un incremento de 28 ºC (50 ºF) siempre y cuando la 

temperatura de operación sea menor a 400 ºC y tenga un valor superior o igual a 

la temperatura ambiente (PDVSA, 1995, p.7). Por lo que para determinar la 

temperatura máxima de operación se utilizará la Ecuación 3.66. 

 𝑇𝑜𝑝𝑚𝑎𝑥 = 𝑇𝑜𝑝 + 28 °𝐶                                                          [3.66] 
 

Donde: 

Topmax: Temperatura de operación máxima de la tubería (ºC) 

Top      : Temperatura de operación de la tubería (ºC) 

 

Para determinar la temperatura de diseño de la tubería se debe considerar los 

componentes que posee la misma debido a que se aplica diferentes criterios con 

base en los tipos de componentes empleados. 

 

Si los componentes de la tubería son accesorios para soldar y válvulas, la 

temperatura de diseño se calculará con la Ecuación 3.67 (PDVSA, 1995, p.14). 

 𝑇𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 𝑇𝑜𝑝𝑚𝑎𝑥 + 5 % 𝑇𝑜𝑝𝑚𝑎𝑥                                              [3.67] 
 

Si los componentes de la tubería son bridas de línea y accesorios con bridas, la 

temperatura de diseño se calculará con la Ecuación 3.68 (PDVSA, 1995, p.14).  

 𝑇𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 𝑇𝑜𝑝𝑚𝑎𝑥 + 10 % 𝑇𝑜𝑝𝑚𝑎𝑥                                     [3.68] 
 

Donde: 

Tdiseño: Temperatura de diseño de la tubería (ºC) 

Topmax: Temperatura de operación máxima de la tubería (ºC) 
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3.9.3 PRESIÓN DE DISEÑO  

 

La presión de operación de las tuberías debe ser consistente con la presión de 

operación de los equipos a los cuales conecta, debido a esto para determinar el 

valor de este parámetro se utilizará la Ecuación 3.69. 

  𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 =  1,1 𝑃𝑜𝑝𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛                                              [3.69] 
 

Donde: 

Pdiseño     : Presión de diseño de la tubería (psi) 

Poperación: Presión máxima de operación de la tubería (psi) 

 

 

3.10 DIMENSIONAMIENTO DE BOMBAS Y COMPRESORES 

 

El empleo de bombas y compresores es importante para el transporte tanto para el 

agua durante el enfriamiento y el mezclado, como para el transporte del nitrógeno 

gaseoso hacia el intercambiador de calor y en el proceso de torrefacción. 

 

 

 3.10.1 DIMENSIONAMIENTO DE BOMBAS 

 

En el dimensionamiento de bombas y su posterior selección de catálogo es 

necesario determinar la potencia a la cual trabaja. 

 

 

3.10.1.1 Cabeza diferencial total (TDH)   

 

Para determinar la cabeza diferencial total de la bomba se debe tener los valores 

tanto de la presión de succión y la presión de descarga de la bomba que se requiere 

para transportar el fluido hacia los respectivos equipos, para ello se empleará la 

Ecuación 3.70.  
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𝑃𝑑𝑒𝑠𝑐𝑎𝑟𝑔𝑎 = 𝑃𝑜𝑝 + ∆𝐻𝑝                                                    [3.70] 
 

Donde: 

Pdescarga: Presión de descarga de la bomba (psi) 

Pop           : Presión de operación (psi) 

Hp          : Pérdidas en la tubería (psi) 

 

Puesto que para el cálculo de la cabeza diferencial total (TDH) se requiere de la 

presión de descarga determinada y la presión de succión, se considerará el valor 

de esta última como la presión de operación del equipo por el cual proviene el flujo 

(Salcedo y Font, 2011, p.11). El TDH se calculará mediante Ecuación 3.71. 

 𝑇𝐷𝐻 = 𝑃𝑑 − 𝑃𝑠                                                            [3.71] 
 

Donde: 

TDH: Cabeza diferencial total (psi) 

Pd   : Presión de descarga de la bomba (psi) 

Ps   : Presión de succión de la bomba (psi) 

 

 

3.10.1.2 Potencia de la bomba  

 

En el cálculo de la potencia de la bomba es indispensable tener los valores del TDH, 

el flujo de agua que ingresará a la bomba y la eficiencia de la misma, cuyos valores 

fluctúan entre 70 a 100 %, sin embargo, el valor generalmente usado es 80 % 

(Bustillo, 2004, p.82). Para lo cual se utilizará la Ecuación 3.72. 

 𝑃𝑜𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 = 𝑄𝑤  ×   𝑇𝐷𝐻𝜂  ×  100                                         [3.72] 
 

Donde: 

Potencia: Potencia de la bomba (W) 

TDH      : Cabeza diferencial total (Pa) 
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Qw         : Caudal de agua (m3/s) 

           : Eficiencia de la bomba (%) 

 

 

3.10.2 DIMENSIONAMIENTO DE COMPRESORES 

 

El transporte de los fluidos gaseosos se realizará mediante el empleo de 

compresores que alimentarán a los equipos que requieran de los mismos en el 

proceso de torrefacción. Para su respectiva selección es necesario determinar la 

potencia del compresor. 

 

 

3.10.2.1 Potencia del compresor 

 

Uno de los parámetros importantes en la determinación de la potencia del 

compresor es el trabajo de este, que se debe calcular previamente y depende de la 

presión de descarga, presión de succión y la temperatura del fluido gaseoso. Por lo 

que para la determinación de la presión de descarga se empleará la Ecuación 3.73 

y para la presión de succión se tomará en cuenta las condiciones de la bomba que 

está en la Sección 3.10.1, por lo que el valor de la presión de succión será el mismo 

de la presión de operación del equipo por el cual proviene el fluido. Para determinar 

el trabajo del compresor se tomará en consideración que el fluido se comporta de 

manera isotérmica y se calculará mediante la Ecuación 3.73 (McCabe, 2007, 

p.235). 

 𝑊𝑐 = 𝑅 ×   𝑇𝑃𝑀  ×   𝑙𝑛 (𝑃𝑑𝑃𝑠)                                                     [3.73] 
 

Donde: 

Wc : Trabajo específico que realiza el compresor (J/kg) 

R   : Constante de gases ideales (J/kmol K) 

T   : Temperatura del fluido (K) 

PM: Peso molecular del gas (kg/kmol) 
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Pd : Presión de descarga (Pa) 

Ps : Presión de succión (Pa) 

 

Posteriormente, la potencia del compresor se calculará mediante la Ecuación 3.74, 

en donde se emplearán los valores del trabajo del compresor calculado 

previamente, el flujo másico del fluido gaseoso y la eficiencia del compresor, la 

misma que generalmente presenta un valor de 90 % (McCabe, 2007, p.235).  

 𝑃𝑜𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 = 𝐹𝑔  ×   𝑊𝑐𝜂  ×  100                                                 [3.74] 
 

Donde: 

Potencia: Potencia de la bomba (W) 

Wc        : Trabajo que realiza el compresor (J/kg) 

Fg              : Flujo másico del fluido gaseoso (kg/s) 

           : Eficiencia del compresor (%) 

 

 

3.11 DIMENSIONAMIENTO DEL TORNILLO SIN FIN 

 

El tonillo sin fin o conocido también como tornillo trasportador se utiliza 

comúnmente para trasladar materiales a granel que requieren grandes 

capacidades de transporte (Pino, 2005, p.4). Para la alimentación de los 

correspondientes equipos se utilizará un tonillo sin fin.  

 

 

3.11.1 ÁREA DE RELLENO DEL CANALÓN 
 

Para determinar el valor del área de relleno del canalón se empleará la Ecuación 

3.75. 

 𝑆𝑡𝑓 = 𝜆𝑡 ×  𝜋 ×  𝐷𝑡24                                                                   [3.75] 
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Donde: 

Stf: Área de relleno del tornillo (m2)  

λt  : Coeficiente de relleno , cuyo valor depende del material a emplear, en el caso 

de los residuos madereros de balsa se lo puede considerar como carga ligera 

y no abrasiva, por lo que el valor de este será 0,4 (Chiza, 2017, p.21)  

Dt : Diámetro del canalón del tornillo sin fin (m) 

 

 

3.11.2 VELOCIDAD DE DESPLAZAMIENTO DEL TORNILLO 
 

Esta velocidad es aquella con la que el material se transporta en la dirección 

longitudinal del eje del tornillo (Chiza, 2017, p.22), y se la determinará con la 

Ecuación 3.76. 

 𝑣𝑡 = 𝑃 ×  𝑛60                                                                       [3.76] 
 

Donde:  

vt : Velocidad de desplazamiento del tornillo (m/s) 

P : Paso del tornillo (m) 

n : Velocidad de giro del tornillo (rpm) 

 

 

3.11.3 FLUJO DE MATERIAL 
 

Para determinar la capacidad de flujo de carga del tornillo sin fin se requiere de la 

Ecuación 3.77. 

 𝑄𝑡 = 3 600 ×  𝑆𝑡 ×  𝑣𝑡 ×  δbiomasa ×  𝑖                                      [3.77] 
 

Donde:  

Qt       : Carga permitida en el tornillo (t/h) 

vt        : Velocidad de desplazamiento del tornillo (m/s) 



62 

 

          

δbiomasa: Densidad de biomasa (kg/m3) 

i            : Factor de reducción del flujo de material con respecto a la inclinación del 

tornillo. 

 

 

3.11.4 POTENCIA TOTAL 
 

Para calcular la potencia total del equipo es necesario determinar la potencia de 

desplazamiento horizontal de la biomasa, potencia para el accionamiento del 

tornillo sin fin y la potencia para tornillo sin fin con inclinación (Chiza, 2017, p.24). 

Para lo cual se utilizarán las Ecuaciones de la 3.78 a la 3.81.  

 𝑃𝑇 = 𝑃𝐻 + 𝑃𝑁 + 𝑃𝑖                                                             [3.78] 
 𝑃𝐻 = 𝐶0 × 𝑄𝑡 ×  𝐿𝑡367                                                           [3.79] 
 𝑃𝑁 = 𝐷𝑡 ×  𝐿𝑡20                                                                [3.80] 
 𝑃𝑖 = 𝑄𝑡 ×  𝐻𝑡367                                                                   [3.81] 
 

Donde:  

PT: Potencia total del tornillo transportador (kW) 

PH: Potencia requerida para el desplazamiento horizontal de la biomasa (kW) 

PN: Potencia requerida para el accionamiento del transportador sin carga (kW) 

Pi : Potencia requerida para el caso de un transportador inclinado (kW) 

C0: Coeficiente de resistencia de la biomasa transportada; cuyo valor depende del 

tipo de material a emplearse, por lo que en el caso del aserrín se tiene un valor 

de 1,2 (Chiza, 2017, p.25) 

Dt : Diámetro del canalón del tornillo sin fin (m) 

Lt : Longitud del tornillo sin fin (m) 

Ht : Altura del transportador sin fin (m) 
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Qt : Carga permitida en el tornillo (t/h) 

 

 

3.12 DIMENSIONAMIENTO DEL GENERADOR DE NITRÓGENO 

 

Debido a que en el reactor Torbed se requiere alimentar nitrógeno con el objetivo 

de saturar y generar una atmósfera inerte dentro de la cámara del mismo, es 

necesario adquirir un equipo que pueda generar nitrógeno con el fin de reducir 

costos y facilitar la fabricación de pellets de biocarbón. De esta manera, para 

determinar el flujo volumétrico del gas se parte del flujo másico determinado en el 

balance de masa (ANEXO II) y la densidad del mismo, mediante la Ecuación 3.82. 

 𝑄𝑁2 = 𝐹𝑁2𝛿𝑁2                                                                  [3.82] 
 

 

Donde: 

mN2: Flujo másico de nitrógeno gaseoso por lote de producción (kg/h) 

QN2: Flujo volumétrico del nitrógeno gaseoso (m3/h) 

N2 : Densidad del nitrógeno gaseoso a temperatura ambiente (°C)  
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4. DISEÑO DE LA PLANTA 

 

4.1 BALANCE DE MASA 

 

En la Tabla 4.1 se presenta los flujos másicos de las corrientes del en la fabricación 

de pellets de biocarbón determinadas en el Anexo II. 

 

Tabla 4.1. Flujos másicos para la producción de pellets de biocarbón 
 

Corriente Descripción Flujo másico (kg/h) 

1 Residuos de madera de balsa 5 750,00 

2 Residuos de madera de balsa 5 750,00 

3 Residuos de madera de balsa 
molida 

6 325,00 

4 Residuos de madera de balsa 
molida 

575,00 

5 Aserrín de madera de balsa 5 750,00 

6 Aserrín de madera de balsa 3 700,00 

7 Residuos de balsa torrefactada 1 990,00 

8 Gases de torrefacción + biocarbón 1 825,00 

9 Nitrógeno gaseoso 119,58 

10 Nitrógeno gaseoso 119,58 

11 Residuos de balsa torrefactada 100,00 

12 Gases de torrefacción 1 725,00 

13 Residuos de balsa torrefactada 2 090,00 

14 Agua de enfriamiento 4 980,00 

15 Agua de enfriamiento 4 980,00 

16  Agua de mezclado 778,00 

17 Almidón de trigo 86,00 

18 Biocarbón y aglutinante 2 954,00 

19 Pellets de biocarbón 2 954,00 

20 Pellets de biocarbón 2 954,00 

21 Aire 155,86 

22 Oxígeno + gases 36,28 
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4.2 BALANCE DE ENERGÍA 

 

Los flujos de entalpía y temperaturas de cada corriente para el proceso fabricación 

de pellets de biocarbón a partir de residuos de madera de balsa se detallan en la 

Tabla 4.2.  

 

Tabla 4.2. Flujo de entalpía y temperaturas de cada corriente para la producción de pellets 
de biocarbón 

 
Corriente Temperatura 

(°C) 
Flujo de entalpía 

(W) 
Corriente Temperatura 

(°C) 
Flujo de 

entalpía (W) 

1 26,20 101 454,40 12 162,00 56 171,80 

2 26,20 101 454,40 13 85,00 59 818,70 

3 26,20 111 599,85 14 26,20 75 518,31 

4 26,20 10 145,44 15 45,00 129 707,01 

5 26,20 101 454,40 16 26,20 11 821,63 

6 26,20 32 641,85 17 26,20 526,95 

7 162,00 108 552,51 18 73,00 85 584,20 

8 162,00 61 626,71 19 80,00 93 765,54 

9 26,20 455,81 20 76,20 89 311,68 

10 278,06 4 837,47 21 26,20 569,99 

11 162,00 5 454,90 22 26,20 121,46 

 

 

4.3 DIMENSIONAMIENTO Y ESPECIFICACIONES DE LOS 

EQUIPOS PROPUESTOS 

 

En el Capítulo 3 se describió los criterios de diseño y especificaciones para los 

galpones, los silos de alimentación y almacenamiento; y los equipos que se van a 

emplear en la fabricación de pellets de biocarbón a partir de residuos.  

 

Por lo que en esta sección se realizarán los cálculos pertinentes para dimensionar, 

diseñar y seleccionar adecuadamente los equipos mediante la información 

proporcionada de las secciones del Capítulo 3.  
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4.3.1 GALPÓN INDUSTRIAL PARA ALMACENAMIENTO DE MATERIA PRIMA  

 

El galpón almacenará los residuos de madera de balsa para el proceso semanal de 

biocarbón; la estructura a dimensionar es un galpón con techo armonioso de dos 

aguas simétrico con una relación de altura/ luz (H/L) de 1/5 y un ángulo de 

inclinación de la pendiente de techo de 30° (Arnal et al., 2014, p.7). 

 

 

4.3.1.1 Cálculo de la capacidad de almacenamiento del galpón  

 

Para calcular la capacidad de almacenamiento del galpón industrial, se consideró 

los días de producción a la semana de la planta, sabiendo que opera durante 5 

días, para un almacenamiento de 82,80 t/d de residuos de madera de balsa, por lo 

que se emplea la Ecuación 3.1. 

 

Donde: 

Fbiomasa: Flujo de alimentación de la biomasa = 82 800 kg/d 

δbiomasa: Densidad de biomasa = 200 kg/m3 

N         : Tiempo requerido durante el almacenamiento = 5 d 

fs        : Factor de sobredimensionamiento = 0,2 

fr         : Factor de reserva = 0,25 

                 Valmacenamiento = 82 800,00 kg/d200 kg/m3  ×  5 d × (1 + 0,2) ×  (1 + 0,25)                     
 Valmacenamiento = 3 105 m3      
 

 

4.3.1.2 Cálculo de la longitud del galpón  

 

Se consideró una altura útil de 5 m permite el adecuado almacenamiento de materia 

prima, además de que se encuentra por debajo del valor máximo permisible para 

galpones que se encuentran clima cálido, el cual es 10,0 m (Vélez, 2013). De esta 
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manera, mediante la relación altura/luz (H/L) se calculó el valor de la luz del galpón. 

Por lo que se utilizó la Ecuación 4.1. 

 HL =  15                                                                             [4.1] 
 

Donde: 

H: Altura útil del galpón = 5,00 m 

L: Luz del galpón (m) 

 L =  5,00 ×  H    
 𝐿 = 5,00 ×  5,00 𝑚 = 25,00 𝑚     

 

Una vez obtenido el valor de luz, se procedió a determinar la longitud del galpón 

mediante la Ecuación 3.2. 

 

Donde: 

Valmacenamiento: Capacidad del galpón= 3 105 m3 

L                  : Luz del galpón = 25,00 m 

H                  : Altura del galpón = 5,00 m  

Z                  : Longitud del galpón (m) 

 3 105 𝑚3 = 5,00 m ×  25,00 m ×  Z 

 Z = 24,84 m 

 

 

4.3.1.3 Cálculo de la longitud de la vertiente y altura del techo 

 

En el cálculo de la longitud de la vertiente (Q) y la altura del techo (F) se consideró 

un ángulo de pendiente (α) de 30 °, puesto que es el valor que comúnmente se 

utiliza para galpones de altura superior a 3,0 m; además de que se encuentra dentro 
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del rango de ángulo de pendiente de 30 ° a 45 ° (Arnal et al., 2014, p.7). Por lo que 

se utilizaron las Ecuaciones 3.3 y 3.4. 

 

Donde: 

Q: Longitud de la vertiente del techo (m) 

L: Luz o ancho del galpón = 25,00 m 

α: Ángulo de la vertiente = 30 ° 

F: Altura del techo (m)  

 𝑄 = 25,00 𝑚2 ×  cos(30 °)  
 𝑄 = 14,43 𝑚 

 𝐹 = Q × sin(30 °) 

 𝐹 = 7,22 m 

 

 

4.3.2 MOLINO DE MARTILLOS 

 

4.3.2.1 Cálculo de la potencia del motor del molino 

 

Debido a que trata de residuos madereros, gran parte de estos ya han sido tratados 

previamente, sin embargo, lo que se busca con el molino de martillos es trabajar 

con un tamaño uniforme de partícula para el proceso de torrefacción. Por lo que se 

plantea que el tamaño de partícula del producto a la salida del molino sea de 

alrededor de 1 700 µm (Bermeo, 2018, p.33).  

 

En el cálculo de la potencia del motor del molino se utilizó el modelo de la tercera 

ley de la fragmentación. De esta manera, la potencia del motor se estableció por 

medio de la Ecuación 3.5.  
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Donde: 

Pot      : Potencia del motor del molino (kW) 

Wi       : Índice de trabajo de Bond =136 kW-h/t (Williams et al., 2015, p.383) 

d80         : Tamaño de partícula de la biomasa que se descarga del equipo =1 700 µm 

D80          : Tamaño de partícula de la biomasa que entra al equipo = 100 000 µm 

(Bermeo, 2018, p.33) 

Fbiomasa: Flujo de alimentación de residuos de balsa (t/h) = 5,75 t/h 

 𝑃𝑜𝑡 = 10 ×  136 kW − h𝑡  ×  ( 1√1 700 µm − 1√100 000 µm ) ×  5,75 𝑡ℎ ×  1,3 

 𝑃𝑜𝑡 = 214,41 𝑘𝑊 

 

Una vez calculado, la potencia del motor se selecciona el molino de martillos que 

cumpla con lo establecido. Por lo que se seleccionó el modelo martillo triturador 

670 -1150 de la empresa Ottevanger, puesto que este permite trabajar hasta con 

potencias de 250 kW (OTE, 2016a). 

 

 

4.3.3 CRIBA VIBRATORIA 

 

Para la correcta selección de la criba vibratoria, es indispensable tener 

conocimiento del flujo de biomasa que entrará al equipo y de igual manera el valor 

de la superficie de cribado. 

 

 

4.3.3.1 Cálculo de la superficie de cribado 

 

En el cálculo de la superficie de cribado se utilizaron las Ecuaciones 3.6 y 3.7. 

 

Donde:  

Scr     : Superficie de cribado (m2) 
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Fbiomsa: Flujo de alimentación de residuos de balsa (t/h) = 6,33 t/h 

B        : Capacidad básica (t/m2h) = 5,30 t/m2h 

fe           : Coeficiente de corrección de la eficiencia de cribado= 0,90 

fa           : Coeficiente de corrección de cribado en seco= 1,50 

fm          : Coeficiente de corrección del tipo de apertura de la malla= 0,80 

fT           : Coeficientes de corrección  

 𝑓𝑇 = 0,90 ×  1,50 ×  0,80 

 𝑓𝑇 = 1,08 

 

𝑆𝑐𝑟 = 6,33  𝑡ℎ5,30 𝑡𝑚2ℎ ×  1,08 

 𝑆𝑐𝑟 = 1,11 𝑚2 

  

Después de determinar la superficie de cribado y el flujo de alimentación de 

biomasa al equipo, se procede a seleccionar la criba vibratoria que cumpla con lo 

establecido anteriormente. Por lo que se seleccionó el modelo ZK1022 de criba 

vibratoria lineal de la empresa SANME (SANME, 2020) 

 

 

4.3.4 SILOS DE ALIMENTACIÓN 

 

4.3.4.1 Cálculo de la capacidad de los silos 

 

Para determinar la capacidad de los silos de alimentación, se consideró la 

implementación de 4 silos que permitan almacenar la cantidad suficiente de aserrín 

de balsa durante la jornada diaria. La alimentación de materia prima para cada silo 

es de 17,25 t/d. De esta manera se tiene 69,00 t/d para los 4 silos, por lo que el 

flujo de 13,80 t/d restante se consideró que se recargará en el primer silo después 

de su respectivo vaciado, con el fin para completar el flujo diario de 82,80 t/d, para 
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lo cual se considerará un factor de sobredimensionamiento del 20 % (Bosch, 2016, 

p.4). La capacidad del silo será determinada mediante la Ecuación 3.8. 

 

Donde: 

Vb           : Volumen necesario para almacenar la materia prima en cada silo (m3) 

Fbiomasa: Flujo de alimentación de la biomasa (t/d) =17 250,00 kg/d 

δbiomasa: Densidad de biomasa (kg/m3) =200 kg/m3 

N         : Tiempo requerido durante el almacenamiento (d) = 1 d 

fs        : Factor de sobredimensionamiento = 0,20 

 Vb = 17 250,00 𝑘𝑔/𝑑200 kg/m3  ×  1 d ×  (1 + 0,20) 

 Vb = 103,50 m3 

 

Debido a que el silo a utilizar es cónico, se determinó el volumen de cada sección 

por separado. Para esto se tomó en cuenta la relación de altura-diámetro (Hs/dcs) 

de 2,7, es decir que el equipo a diseñar es un silo esbelto y se consideró un 

diámetro de silo de 4,00 m que permita el almacenamiento de la biomasa. Por lo 

que se comenzó por determinar la altura total del silo y las alturas correspondientes 

para cada sección del silo mediante las Ecuaciones 3.9 a la 3.13.  

 

Donde: 

Hs : Altura total del silo (m)   

dcs: Diámetro del cuerpo del silo = 4,00 m 

hs1: Altura del techo del silo (m) 

hs2: Altura de la sección cilíndrica del silo (m) 

hs3: Altura de la sección cónica del silo (m) 

dap: Diámetro de apertura para alimentación y descarga del silo (m) 

β    : Ángulo entre el techo y el diámetro del cilindro = 20 ° 

θ    : Ángulo entre el diámetro del cilindro y la parte cónica del silo = 55 ° 

 𝐻𝑠 = 2,7 × 4,00 𝑚 
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𝐻𝑠 = 10,80 𝑚 

 ℎ𝑠1 = 4,00 𝑚 × tan(20 °𝐶)2  

 ℎ𝑠1 = 0,73 m 

 ℎ𝑠3 = 4,00 𝑚 × tan(55 °)2  

 ℎ𝑠3 = 2,86 𝑚 

 ℎ𝑠2 = 10,80 𝑚 − 0,73 𝑚 − 2,86 𝑚 

 ℎ𝑠2 = 7,21 𝑚 

 𝑑𝑎𝑝 = 0,25 ×  4,00 𝑚 

 𝑑𝑎𝑝 = 1,00 𝑚 

 

Una vez que se determinaron las alturas de cada de cada sección dividida del silo, 

se procede a calcular los volúmenes correspondientes para cada sección mediante 

las Ecuaciones 3.14 a 3.17. 

 

Donde: 

dcs: Diámetro del cuerpo del silo = 4,00 m 

Vs1: Volumen del techo del silo (m3) 

Vs2: Volumen de la sección cilíndrica del silo (m3) 

Vs3: Volumen de la sección cónica del silo (m3) 

Vsilo: Volumen total del silo (m3)  

Β    : Ángulo entre el techo y el diámetro del cilindro = 20° 

θ    : Ángulo entre el diámetro del cilindro y la parte cónica del silo = 55° 
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𝑉𝑠1 = 𝜋 × (4,00 𝑚) 3 × tan(20 °)24   
 𝑉𝑠1 = 3,05 𝑚3 

 𝑉𝑠2 = 𝜋 ×  (4,00 𝑚)2 ×  7,21 𝑚4  

 𝑉𝑠2 = 90,60 𝑚3 

 𝑉𝑠3 = 𝜋 × (4.00 𝑚)3 × tan(55 °)24   
 𝑉𝑠3 = 11,96 𝑚3 

 𝑉𝑠𝑖𝑙𝑜 = 3,05 𝑚3 + 90,60 𝑚3 + 11,96 𝑚3 

 𝑉𝑠𝑖𝑙𝑜 = 105,61 𝑚3 

 

 

4.3.4.2 Cálculo de cargas de llenado 

 

La determinación de las cargas de llenado se refiere al cálculo de las presiones que 

son ejercidas en el silo, es decir la presión vertical, horizontal y por fricción, para lo 

cual se requiere de las correcciones para la relación de presión horizontal y presión 

vertical (ks) y coeficiente de fricción (µ), tal como se lo presentó en la Tabla 3.2. 

 

 

• Presión vertical: 
 

En el cálculo de la presión vertical se tomó en cuenta el área y el perímetro del 

cuerpo cilíndrico del silo de alimentación, por lo que se utilizó las Ecuaciones 3.18, 

3.19 y 3.20. 
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Donde: 

Pvs1: Presión vertical sobre el fondo del silo (kN/m2) 

ϒb    : Peso específico del aserrín de balsa = 1,96 kN/m3 

As     : Área del cuerpo cilíndrico del silo (m2) 

Us     : Perímetro del cuerpo cilíndrico del silo (m) 

µ1    : Coeficiente de rozamiento de la balsa con las paredes (corregido) = 0,36 

ks1   : Relación entre la presión horizontal y vertical= 0,477 

Hs    : Altura total del silo (m)= 10,80 m 

dcs   : Diámetro del cuerpo del silo (m) = 4,00 m 

 𝐴𝑠 = 𝜋4 ×  (4,00 𝑚)2  
 𝐴𝑠 = 12,57 𝑚2 

 𝑈𝑠 = 𝜋 ×  4 ,00 m 

 𝑈𝑠 = 12,57 𝑚  
 

𝑃𝑣𝑠1 = 1,96 𝑘𝑁𝑚3 ×  12,57 𝑚20,36 ×  0,477 ×  12,57 𝑚 × [1 − 𝑒(−10,80 𝑚× 0,477×0,36× 12,57 𝑚 12,57 𝑚2 )]     
 𝑃𝑣𝑠1 = 9,63 𝑘𝑁𝑚2 

 

 

• Presión horizontal: 
 

El cálculo de la presión horizontal se determinó con las Ecuaciones 3.21 y 3.22 

 

Donde: 

Pvs2: Presión vertical sobre el fondo del silo (KN/m2) 

ks2  : Relación entre la presión horizontal y vertical = 0,477 
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µ2   : Coeficiente de rozamiento de la balsa con las paredes (corregido)=0,46 

Phs : Presión horizontal en el fondo del silo (kN/m2) 

 

𝑃𝑣𝑠2 = 1,96 𝑘𝑁𝑚3 ×  12,57 𝑚20,46 ×  0,477 ×  12,57 𝑚 × [1 − 𝑒(−10,80 𝑚× 0,477× 0,46× 12,57 𝑚 12,57 𝑚2 )] 
 𝑃𝑣𝑠2 = 8,10 𝑘𝑁𝑚2 

 𝑃ℎ𝑠 = 0,477 ×  8,10 𝑘𝑁𝑚2 

 𝑃ℎ𝑠 = 3,86 𝑘𝑁𝑚2 

 

 

• Presión de fricción en la pared: 
 

Para determinar la presión de fricción en la pared se utilizaron las Ecuaciones 3.23 

y 3.24. 

 

Donde: 

Pvs3: Presión vertical sobre el fondo del silo (kN/m2) 

ks3  : Relación entre la presión horizontal y vertical=0,61 

µ3  :  Coeficiente de rozamiento de la madera de balsa con las paredes 

(corregido)=0,46 

Pws : Presión de fricción de la pared del silo (kN/m2) 

 

𝑃𝑣𝑠3 = 1,96 𝑘𝑁𝑚3 ×  12,57 𝑚20,46 ×  0,61 ×  12,57 𝑚 × [1 − 𝑒(−10,80 𝑚× 0,61× 0,46× 12,57 𝑚 12,57𝑚2 )] 
 𝑃𝑣𝑠3 = 6,65 𝑘𝑁𝑚2 
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𝑃𝑤𝑠 = 0,61 ×  6,65 𝑘𝑁𝑚2  = 4,06 𝑘𝑁𝑚2 

 

 

4.3.4.3 Cálculo de cargas de vaciado 

 

En determinar las cargas de vaciado se deben determinar las presiones 

horizontales y de rozamiento de vaciado. Para ello se requiere de los valores 

calculados en las cargas de llenado de las respectivas presiones.  

 

 

• Presión horizontal: 
 

Para el cálculo de la presión horizontal de vaciado del silo se lo realizó mediante la 

Ecuación 3.25.   

 

Donde: 

Phs: Presión horizontal en el fondo del silo (kN/m2) 

Phe: Presión horizontal de vaciado del silo (kN/m2) 

Ch : Coeficiente amplificador de la carga horizontal, cuyo valor es 1,3 (ITEA, 2016, 

p.59) 

 𝑃ℎ𝑒 = 3,86 𝑘𝑁𝑚2  ×  1,3 = 5,02 𝑘𝑁𝑚2 

 

 

• Presión de rozamiento: 
 

La presión de rozamiento de vaciado se calculó con la Ecuación 3.26. 

 

Donde: 

Pws: Presión de fricción de la pared del silo (kN/m2) 

Pwe: Presión de fricción de vaciado del silo (kN/m2) 
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Cw : Factor de descarga de tracción de fricción de la pared, cuyo valor es 1,1 

(Eurocode, 2006, p.45) 

 𝑃𝑤𝑒 = 1,1 ×  4,06 𝑘𝑁𝑚2   
 𝑃𝑤𝑒 = 4,47 𝑘𝑁𝑚2 

 

 

4.3.4.4 Cálculo del espesor de pared 

 

El espesor de la pared del silo se determinó con Ecuación 3.27. 

 

Donde:  

ts   : Espesor de pared del silo (mm), con un factor de eficacia de 0,85  

dcs: Diámetro del cuerpo del silo (mm)= 4 000 mm 

ϒQ: Factor de seguridad = 1,5  

Phs: Presión horizontal en el fondo del silo = 3,86 kN/m2 

Ch : Coeficiente amplificador de la carga horizontal = 1,3  

σF  : Límite de fluencia del acero = 240 000 kN/m2 

 

ts =  4 000 𝑚𝑚2 × 1,5 ×  3,86 𝑘𝑁𝑚2 ×  1,3240 000 𝑘𝑁𝑚2 ×  0,85  

 ts = 0,074 mm 

 

Debido a que el espesor calculado presenta un valor menor que el espesor nominal, 

se consideró el valor de referencia de 5 mm para tanques de almacenamiento con 

diámetros menores a 15 m, tal como lo menciona la normativa API 650 (API, 2013, 

p.25). 
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4.3.4.5 Cálculo de presión de diseño  

 

Para determinar el valor de la presión de diseño de los silos de alimentación se 

consideró que la presión de operación es el valor más alto de las cargas de llenado 

o de vaciado calculado previamente, la cual es la presión vertical de llenado cuyo 

valor es 9,63 kN/m2 o 1,39 psi. 

 

Poperación = 9,63 kN/m2 = 0,0963 kg/cm2 

 

Debido a que la presión operación es menor a 21 kg/cm2, la presión de diseño se 

determinó con la Ecuación 3.36. 

 

Donde:  

PDiseño      : Presión de diseño del silo (kg/cm2) 

POperación: Presión de operación del silo (kg/cm2) 

 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 =  0,0963 𝑘𝑔𝑐𝑚2  +  2 𝑘𝑔𝑐𝑚2     
 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 =  2,10 𝑘𝑔𝑐𝑚2 = 29,81 𝑝𝑠𝑖 

 

 

4.3.5 REACTOR DE TORREFACCIÓN 

 

4.3.5.1 Cálculo de volumen de biomasa 

 

Para obtener el valor del volumen que ocupa la biomasa dentro del reactor se 

consideró trabajar por medio de lotes, a su vez, se tomó en cuenta el tiempo de 

residencia del material durante la torrefacción el cual tiene un valor aproximado de 

15 min (Bermeo, 2018, p.74). Sin embargo, también se consideró el tiempo de 

operación del equipo, por lo que el reactor producirá un lote de pellets de biocarbón 

cada 30 min a través de la alimentación de 1,85 t de biomasa.  
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De esta manera, para determinar el tiempo de operación diario del reactor de lecho 

fluidizado se utilizó la Ecuación 4.2.   

 topd = mbmdmbml/topl                                                             [4.2] 
 

Donde: 

topd: Tiempo de operación diario del equipo (h) 

topl  : Tiempo de operación del equipo en un lote de producción = 0,5 h 

mbmd: Masa diaria de aserrín de balsa a torrefactar = 82,80 t 

mbml : Masa de aserrín de balsa a torrefactar en un lote de producción = 1,85 t 

 topd = 82,80 𝑡1,85 𝑡0,5 ℎ = 22,38 ℎ 

 

Para determinar el volumen de la biomasa en cada lote se usó la Ecuación 3.28. 

 

Donde: 

Vb             : Volumen que ocupa la biomasa (m3) 

Mbiomasa: Masa de alimentación de la biomasa por lote de producción = 1,85 t 

δbiomasa  : Densidad de biomasa (kg/m3) = 200 kg/m3 

   Vb = 1,85 𝑡200 𝑘𝑔𝑚3 × 1 000 𝑘𝑔1 𝑡  

 Vb = 9,25 𝑚3  
 

 

4.3.5.2 Cálculo del TDH 

 

Para determinar el valor del TDH, se utilizó el modelo matemático planteado por 

Chase (Kunii y Levenspiel, 1991, p. 174), que se presentó en la Ecuación 3.29. 
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Donde:  

TDH: Altura libre del lecho (m) 

Uf   : Velocidad mínima de fluidización = 0,30 m/s (Delgadillo, 2013, p.45) 

G    : Aceleración de la gravedad = 9,81 m/s2  

 𝑇𝐷𝐻 = 21,171 × (0,30 𝑚/𝑠)29,81 𝑚/𝑠2       
 𝑇𝐷𝐻 = 0,19 𝑚 

 

 

4.3.5.3 Cálculo del volumen del lecho 

 

Para encontrar el volumen que ocupa el lecho se empleó la Ecuación 3.30. 

 

Donde: 

Vlecho: Volumen que ocupa el lecho (m3) 

ε         : Porosidad = 60 % (Delgadillo, 2013, p.45)   

Vb      : Volumen que ocupa la biomasa (m3)  

 𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜 = 11 − 0,6  ×  9,25 𝑚3  
 𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜 = 23,13  𝑚3  
 

 

4.3.5.4 Cálculo del volumen de la cámara del reactor 

 

Las dimensiones de los diámetros y altura de la cámara del reactor y su respectivo 

volumen fueron determinados por medio de las Ecuaciones 3.31, 3.32 y 3.33. 

 

Donde: 

Vcámara: Volumen del reactor (m3) 
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D           : Diámetro mayor del tronco cónico de la cámara del reactor (m); para lo 

cual se consideró un valor de 4,40 m 

d            : Diámetro menor del tronco cónico de la cámara del reactor (m) 

hr           : Altura de la cámara del reactor (m) 

 ℎ𝑟 = 4,40 𝑚  
 𝑑 = 𝐷2 = 2,20  𝑚 

 𝑉𝑐á𝑚𝑎𝑟𝑎 = 4,40 𝑚 ×  𝜋3  ×  ((4,40 𝑚2 )2 + (2,20 𝑚2 )2 + 4,40 𝑚2 ×  2,20 𝑚2 ) 

 𝑉𝑐á𝑚𝑎𝑟𝑎 = 39,03  𝑚3 

 

De esta manera se debe determinar que el volumen calculado es mayor que el 

volumen de la biomasa y el volumen del lecho. 

 𝑉𝑏 + 𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜 =  23,13  𝑚3 + 9,25 𝑚3   
 𝑉𝑏 + 𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜 =  32,38  𝑚3 

 𝑉𝑐á𝑚𝑎𝑟𝑎 >  𝑉𝑏 + 𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜 

 

Por lo que se puede comprobar que el volumen de la cámara del reactor es mayor 

al volumen que ocupa la biomasa y el lecho, por lo que se concluye que los 

parámetros del diámetro mayor fueron asumidos correctamente.  

 

 

4.3.5.5 Cálculo de la temperatura de diseño del reactor 

 

En el cálculo del valor de la temperatura de diseño del reactor se asume que la 

temperatura del nitrógeno gaseoso que ingresa al reactor es la temperatura de 
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operación del equipo, puesto que es la máxima temperatura a la que llega el reactor. 

Este valor fue determinado en el Anexo III mediante el balance de energía en la 

torrefacción del aserrín de balsa, donde se obtuvo un valor de 278,06 °C. Para 

determinar la temperatura de diseño del reactor de lecho fluidizado se utilizó la 

Ecuación 3.34. 

 

Donde: 

TDiseño: Temperatura de diseño del reactor (oC) 

TOp      : Temperatura de operación del reactor (oC) 

 TDiseño = 278,06 °𝐶 + 28 oC   
 TDiseño = 306,06 °𝐶  
 

 

4.3.5.6 Cálculo de las cargas de llenado 

 

El cálculo de las cargas de llenado se fundamenta en la determinación de las 

presiones vertical, horizontal y de rozamiento durante el llenado en el reactor. 

 

 

• Presión vertical de llenado: 
 

En el cálculo de la presión vertical se usó las Ecuaciones 3.18, 3.19 y 3.20. 

 

Donde: 

Pvr1: Presión vertical sobre el fondo del reactor (kN/m2) 

ϒb    : Peso específico del aserrín de balsa (kN/m3) = 1,96 kN/m3 

Ar     : Área del cuerpo cilíndrico del reactor (m2) 

Ur     : Perímetro del cuerpo cilíndrico del reactor (m) 

µ1   : Coeficiente de rozamiento de la madera de balsa con las paredes 

(corregido)=0,36 

ks1  : Relación entre la presión horizontal y vertical= 0,477 
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Hr   : Altura total del reactor (m)= 4,40 m 

dcr  : Diámetro medio entre el diámetro mayor y menor de la cámara del reactor 

= 3,30 m 

 𝐴𝑟 = 𝜋4 ×  (3,30 𝑚)2  
 𝐴𝑟 = 8,55 𝑚2 

 𝑈𝑟 = 𝜋 ×  3,30 m 

 𝑈𝑟 = 10,37 𝑚  
 

𝑃𝑣𝑟1 = 1,96 𝑘𝑁𝑚3 ×  8,55 𝑚20,36 ×  0,477 ×  10,37 𝑚 ×  [1 − 𝑒(−4,40 𝑚× 0,477× 0,36× 10,37 𝑚 8,55 𝑚2 )]     
 𝑃𝑣𝑟1 = 5,65 𝑘𝑁𝑚2 = 0,82 𝑝𝑠𝑖 
 

 

• Presión horizontal de llenado: 
 

La presión horizontal de llenado se calculó con las Ecuaciones 3.21 y 3.22.  

 

Donde: 

Pvr2: Presión vertical sobre el fondo del reactor (kN/m2) 

ks2  : Relación entre la presión horizontal y vertical= 0,477 

µ2   : Coeficiente de rozamiento de la madera de balsa con las paredes 

(corregido)=0,46 

Phr  : Presión horizontal en el fondo del reactor (kN/m2) 

 

𝑃𝑣𝑠2 = 1,96 𝑘𝑁𝑚3 ×  8,55 𝑚20,46 ×  0,477 ×  10,37 𝑚 ×  [1 − 𝑒(−4,40 𝑚× 0,477× 0,46× 10,37 𝑚 8,55 𝑚2 )] 
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𝑃𝑣𝑟2 = 5,08 𝑘𝑁𝑚2 

 

𝑃ℎ𝑟 = 0,477 ×  5,08 𝑘𝑁𝑚2 = 2,42 𝑘𝑁𝑚2 = 0,35 𝑝𝑠𝑖 
 

 
• Presión de rozamiento de llenado: 
 

En el cálculo de la presión de rozamiento de llenado se utilizaron las Ecuaciones 

3.23 y 3.24.  

 

Donde: 

Pvr3: Presión vertical sobre el fondo del reactor (kN/m2) 

ks3  : Relación entre la presión horizontal y vertical=0,61 

µ3   : Coeficiente de rozamiento de la madera de balsa con las paredes 

(corregido)=0,46 

Pwr  : Presión de fricción de la pared del reactor (kN/m2) 

 

𝑃𝑣𝑟3 = 1,96 𝑘𝑁𝑚3 ×  8,55 𝑚20,46 ×  0,61 ×  10,37 𝑚 ×  [1 − 𝑒(−4,40 𝑚× 0,61× 0,46× 10,37 𝑚 8,55 𝑚2 )] 
 𝑃𝑣𝑟3 = 4,47 𝑘𝑁𝑚2 

 𝑃𝑤𝑟 = 0,61 ×  4,47 𝑘𝑁𝑚2 = 2,73 𝑘𝑁𝑚2 = 0,40 𝑝𝑠𝑖 
 

 

4.3.5.7 Cálculo de las cargas de vaciado 

 

Para la determinación de las cargas de vaciado se requiere el cálculo de la presión 

horizontal y la presión de rozamiento de vaciado. 
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• Presión horizontal de vaciado: 
 

La presión horizontal de vaciado del reactor se calculó con la Ecuación 3.25. 

 

Donde: 

Phr  : Presión horizontal en el fondo del reactor (kN/m2) 

Pher: Presión horizontal de vaciado del reactor (kN/m2) 

Ch  : Coeficiente amplificador de la carga horizontal, cuyo valor es 1,3 (ITEA, 

2016, p.59) 

 𝑃ℎ𝑒𝑟 = 2,42 𝑘𝑁𝑚2  ×  1,3 = 3,15 𝑘𝑁𝑚2   = 0,46 𝑝𝑠𝑖 
 

 

• Presión de rozamiento: 
 

La presión de rozamiento de vaciado se obtuvo con la Ecuación 3.26.  

 

Donde: 

Pwr  : Presión de fricción de la pared del reactor (kN/m2) 

Pwer: Presión de fricción de vaciado del reactor (kN/m2) 

Cw  : Factor de descarga de tracción de fricción de la pared, cuyo valor es 1,1 

(Eurocode, 2006, p.45) 

 𝑃𝑤𝑒𝑟 = 1,1 ×  2,73 𝑘𝑁𝑚2  = 3,00 𝑘𝑁𝑚2 = 0,43 𝑝𝑠𝑖  
 

 

4.3.5.8 Presión ejercida por los gases 

 

Para el cálculo de esta presión se consideró la presión que es ejercida por el 

nitrógeno gaseoso y por los gases generados durante la torrefacción. Por lo que se 

utilizaron las Ecuaciones 3.37, 3.38 y 3.39. 
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Donde: 

PN2: Presión ejercida por el gas de nitrógeno (Pa) 

Pgt : Presión ejercida por los gases producidos durante la torrefacción (Pa) 

Ptr  : Presión total ejercida por los gases dentro del reactor Torbed (Pa) 

V   : Volumen de la cámara del reactor = 39,03 (m3) 

R   : Constante de los gases ideales = 8,314 J/mol.k. 

Tm: Temperatura media a la que opera el reactor (K) = 519,00 K. 

nN2: Moles de nitrógeno dentro del reactor Torbed = 1 950,00 mol 

ngt : Moles de los gases generados en la torrefacción = 31 398, 60 mol 

 𝑃𝑁2 =  𝑛𝑁2 ×  R ×  Tm𝑉    
 

𝑃𝑁2 =  1 950,00 mol ×  8,314 𝐽𝑚𝑜𝑙 𝐾 ×  519,00 K39,03  𝑚3    
 𝑃𝑁2 =  215 251,56 Pa =  31,26 psi 
 𝑃𝑔𝑡 =  𝑛𝑔𝑡 ×  R ×  Tm𝑉    
 

𝑃𝑔𝑡 =  31 398,60 mol ×  8,314 𝐽𝑚𝑜𝑙 𝐾 ×  519,00 K39,03  𝑚3   
 𝑃𝑔𝑡 =  3 468 704,85 Pa =  503,35 psi 
 𝑃𝑡𝑟 =   31,27 psi + 503,35 psi   
 𝑃𝑡𝑟 =   534,62 psi = 37,59 𝑘𝑔𝑐𝑚2  
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4.3.5.9 Cálculo de la presión de diseño del reactor 

 

Para determinar el valor de la presión de diseño se asumió que la presión de 

operación es la presión realizada por los gases puesto que esta es la presenta 

mayor valor dentro del equipo con respecto a las otras. 

 

De esta manera, la presión de operación presentó un valor de 37,59 kg/cm2; por lo 

que la presión de diseño se obtuvo por medio de la Ecuación 3.35, debido a que es 

mayor a 21 kg/cm2. 

 

Donde:  

PDiseño      : Presión de diseño del reactor (kg/cm2) 

POperación: Presión de operación del reactor (kg/cm2) 

 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 =  1,1 ×  37,59 𝑘𝑔𝑐𝑚2      
 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 =  41,35 𝑘𝑔𝑐𝑚2   = 588,36 𝑝𝑠𝑖 
 

La presión de diseño del reactor se encuentra por debajo del valor máximo 

permitido de presión para el acero AISI 309 el cual es 196 GPa (SSC, 2014, p.1).  

 

 

4.3.5.10 Cálculo del espesor de pared 

 

Para calcular el espesor de pared del reactor se necesita previamente tener en 

conocimiento el ángulo de inclinación de la pared de la cámara cónica con respecto 

al diámetro mayor de la misma. Por lo que para este cálculo se empleará la 

Ecuación 4.3.  

 tan(∝) = 𝐻𝑟𝑑/2                                                                      [4.3] 
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Donde: 

 : Ángulo de inclinación de la pared lateral con respecto al diámetro mayor (°) 

Hr: Altura total del reactor = 4,40 m 

d  : Diámetro menor del recipiente cónico del reactor = 2,20 m 

 tan(∝) = 4,40 𝑚 2,20 𝑚2  

 ∝= 75,96 ° 
 

Para el cálculo del espesor de pared para la cámara cónica del reactor se utilizó la 

Ecuación 3.40.  

  

Donde: 

tr: Espesor del recipiente del reactor (in) 

P: Presión máxima de trabajo del reactor = 587,05 psi 

D: Diámetro interno mayor del recipiente cónico del reactor (4,40 m) =173,23 in 

: Ángulo de inclinación de la pared lateral con respecto al diámetro mayor del 

reactor = 75,96° 

S: Esfuerzo permisible del material = 28,5 x 106 psi (SSC, 2014, p.1) 

E: Eficiencia de soldadura = 0,9 (Díaz, 2018, p.46). 

 𝑡𝑟 =  587,05 𝑝𝑠𝑖 ×  173,23 𝑖𝑛2 ×  cos (75,96) × (28,6 × 106 𝑝𝑠𝑖 ×  0,9 − 0,6 ×  587,05 𝑝𝑠𝑖)      
 𝑡𝑟 = 0,008 𝑖𝑛 = 0,20 𝑚𝑚 

 

Debido a que el valor calculado de espesor de pared para el reactor Torbed es 

menor al valor nominal de 5 mm, se considera seleccionar este valor que es el 

adecuado para recipientes de almacenamiento con diámetros menores a 15 m (API, 

2013, p.25). 
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4.3.5.11 Cálculo de los componentes del reactor 

 

Para calcular los componentes del reactor se procedió a dividir el reactor en 

secciones: entrada de gas, entrada de biomasa y salida de biomasa. 

 

 

• Entrada de gas 
 

Para el diseño de los componentes para la sección de entrada de gas (tapa inferior 

del reactor de lecho fluidizado y disco difusor) se emplearon las Ecuaciones 3.41 a 

3.46. 

 

Donde: 

Dtp: Diámetro mayor de la tapa inferior del reactor(m) 

htp : Altura de la tapa inferior del reactor (m) 

d    : Diámetro menor del tronco de cono del reactor = 2,20 m  

Dd : Diámetro del disco difusor(m) 

hd : Altura del disco difusor (m) 

Dci: Diámetro del cilindro interno del difusor(m) 

hci: Altura del cilindro interno del difusor (m) 

 𝐷𝑡𝑝 = 𝑑 

 𝐷𝑡𝑝 = 2,20 𝑚 

 ℎ𝑡𝑝 = 0,925 ×  𝐷𝑡𝑝 

 ℎ𝑡𝑝 = 0,925 ×  2,20 𝑚 

 ℎ𝑡𝑝 = 2,04 𝑚 

 𝐷𝑑𝑑 = 1 
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𝐷𝑑 = 2,20 𝑚 

 𝐷𝑐𝑖 = 0,4 ×  𝐷𝑑 

 𝐷𝑐𝑖 = 0,4 ×  2,20 𝑚  
 𝐷𝑐𝑖 = 0,88 𝑚 

 ℎ𝑑 = 0,15 ×  𝐷𝑑 

 ℎ𝑑 = 0,15 ×  2,20 𝑚 

 ℎ𝑑 = 0,33 𝑚 

 ℎ𝑐𝑖 = 0,725 ×  𝐷𝑑 

 ℎ𝑐𝑖 = 0,725 ×  2,20 𝑚 

 ℎ𝑐𝑖 = 1,60 𝑚 

 

 

• Entrada de biomasa 
 

El diseño de los componentes para la sección de la entrada de biomasa (aserrín de 

residuos de madera de balsa) se realizó por medio de las Ecuaciones 3.47 a 3.49. 

 

Donde: 

d   : Diámetro menor del tronco cónico del reactor = 2,20 m 

Dtv: Diámetro superior de la tolva (m) 

htv: Altura de la tolva (m) 

dtv: Diámetro inferior de la tolva (m) 
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𝐷𝑡𝑣𝑑 = 0,95   
 𝐷𝑡𝑣 = 0,95 ×  2,20 𝑚  
 𝐷𝑡𝑣 = 2,09 𝑚  
 ℎ𝑡𝑣𝐷𝑡𝑣 = 0,8  
 ℎ𝑡𝑣 = 0,8 ×  2,09 = 1,68 𝑚  
 𝐷𝑡𝑣𝑑𝑡𝑣 = 2,5 

 𝑑𝑡𝑣 = 2,092,50 = 0,84 𝑚 

 

 

• Salida de biomasa 
 

Para determinar las dimensiones del componente de la sección de la salida de 

biomasa se requiere de las Ecuaciones 3.50 y 3.51. 

 

Donde: 

d     : Diámetro menor del tronco cónico del reactor= 2,20 m 

Lcd : Longitud del conducto de salida del biocarbón = 1,50 m 

hcd:  Alto del conducto de salida de biocarbón (m) 

Wcd: Ancho del conducto de salida de biocarbón (m) 

 ℎ𝑐𝑑 = 𝑑 = 2,20 𝑚 

 𝑤𝑐𝑑 = 0,6 ×  ℎ𝑐𝑑 
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𝑤𝑐𝑑 = 0,6 ×  2,20 𝑚 = 1,32 𝑚 

 

 

4.3.6 INTERCAMBIADOR DE CALOR 

 

Para la selección del intercambiador de calor se debe determinar previamente la 

cantidad energía requerida para calentar el nitrógeno gaseoso a partir de la 

temperatura ambiente hasta la temperatura de torrefacción, tal como se presenta 

en el balance de energía del Anexo III, por lo que se tiene un valor de QIQN2 

correspondiente a 4 381,67 W. Debido a esto, se seleccionó el intercambiador de 

calor eléctrico PEGH gas line heaters modelo short option, el cual es exclusivo para 

gases y brinda un control de temperatura preciso (EXHEAT, 2021, p.3). 

 

 

4.3.7 SEPARADOR CICLÓNICO  

 

Para separar el biocarbón de los gases generados durante la torrefacción se 

consideró el empleo de un separador ciclónico. Por lo tanto, para una adecuada 

selección del ciclón se requiere del flujo de gases a la salida del reactor con el fin 

de determinar la caída de presión dentro del separador ciclónico.  

 

Una vez que se determinó los flujos de salida de los gases del reactor de lecho 

fluidizado, tal como se presenta en el Anexo II: Balance de masa, se procede a 

determinar el caudal de los fluidos gaseosos.  Por lo que se emplea las Ecuaciones 

4.4, 4.5 y 4.6. 

 𝐹𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 =  𝑚𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠𝛿𝑀𝑒𝑧𝑐𝑙𝑎                                                               [4. 4]  
 𝐹𝑁2 =  𝑚𝑁2𝛿𝑁2                                                        [4.5] 
 𝐹𝑔𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 =  𝐹𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 + 𝐹𝑁2                                          [4.6] 
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Donde:  

Fgases  : Flujo volumétrico de gases de salida del reactor (m3/h)  

FN2       : Flujo volumétrico del nitrógeno gaseoso (m3/h) 

Fgtotal  : Flujo volumétrico total de gases de salida del reactor (m3/h) 

mgases: Flujo másico de los gases de salida del reactor por lote = 863,06 kg/h 

δMezcla: Densidad de la mezcla de los gases generados en el reactor a la 

temperatura de salida = 0,914 kg/m3 

 

𝐹𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 =  863,06 𝑘𝑔ℎ0,914 𝑘𝑔𝑚3 = 944,27 𝑚3 ℎ  

 

En la Figura 4.1 se indican las curvas de caída de presión vs caudal de gases.  

 

 
 

Figura 4.1. Curva de selección caída de presión vs caudal de gases  
(Casiba, 2017, p.3) 
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Debido a que el valor del flujo total de los gases de salida del reactor Torbed es 

944,27 m3/h, se puede deducir mediante la Figura 4.1, que la caída de presión 

dentro del ciclón en la zona de operación es aproximadamente 1 250 Pa. Por 

consiguiente, se seleccionó el ciclón separador modelo Aren 320 de la empresa 

TAMA (TAMA, 2021, p.2).  

 

 

4.3.8 TANQUE DE ENFRIAMIENTO  

 

4.3.8.1 Cálculo del volumen de biocarbón 

 

Para obtener el valor del volumen que ocupa el biocarbón en el tanque de 

enfriamiento se consideró el empleo de un lote de 1 045,00 kg de biocarbón para 

cada media hora. Por lo que se empleó la Ecuación 3.8.   

 

Donde: 

Vbc            : Volumen que ocupa el biocarbón (m3) 

Fbiocarbón: Flujo de alimentación de la biocarbón =1 045,00 kg/h 

δbiocarbón: Densidad de biocarbón =200 kg/m3 

N          : Tiempo requerido durante el enfriamiento = 0,5 h 

fs         : Factor de sobredimensionamiento = 0,2 

 

Vbc = 1 045,00 𝑘𝑔ℎ200 𝑘𝑔𝑚3  ×  0,5 h ×  (1 + 0,2) 

 Vbc = 3,14 𝑚3 

 

 

4.3.8.2 Cálculo del volumen del tanque de enfriamiento 

 

Para el cálculo del volumen del tanque de enfriamiento se consideró que el tanque 

está dividido en dos secciones, una cilíndrica y una cónica, por lo que se debe 
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calcular el volumen de ambas secciones para establecer el volumen total del tanque 

de enfriamiento. Para ello se tomó en cuenta los criterios de los silos de 

alimentación de la Sección 3.2.3, para silos esbeltos, por lo que se consideró que 

el diámetro del tanque sea de 1,25 m y las alturas de la sección cilíndrica y cónica 

sea de 2,40 y 0,75 m respectivamente. Por lo que, el dimensionamiento del tanque 

de enfriamiento se realiza por medio de las Ecuaciones 4.7 a 4.12. 

 Hte = hcl + hcn                                                       [4.7] 
 Htedte > 2                                                               [4.8] 
 Vcilindro =  π ×  dte24  ×  hcl                                                [4.9] 

 Vcono =  π ×  dte212  ×  hcn                                                  [4.10] 
 Vtq total =  Vcilindro +  Vcono                                             [4.11] 
 𝑑𝑎𝑝 = 0,25 ×  𝑑𝑡𝑒                                                         [4.12] 
 

Donde:  

Vcilindro: Volumen de la sección cilíndrica del tanque de enfriamiento (m3)  

Vcono   : Volumen de la sección cilíndrica del tanque de enfriamiento (m3)  

Vtq total: Volumen del tanque de enfriamiento (m3)  

dte     : Diámetro del tanque de enfriamiento = 1,25 m 

dap    : Diámetro de apertura para descarga del tanque (m) 

Hte    : Altura total del tanque de enfriamiento (m) 

hcl     : Altura de la sección cilíndrica del tanque de enfriamiento = 2,40 m 

hcn    : Altura de la sección cónica del tanque de enfriamiento = 0,75 m 

 Hte = 2,40 m + 0,75 m  
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Hte = 3,15 m 

 Htedte = 3,151,25 = 2,52 

 Htedte = 2,52  > 2 

 Vcilindro =  π × (1,25 𝑚)24  ×  2,40 𝑚 

 Vcilindro = 2,94 𝑚3 

 Vcono =  π ×  (1,25 𝑚)212  ×  0,75 𝑚  
 Vcono = 0,31 𝑚3 

 Vtq total =  2,94 𝑚3 +  0,31 𝑚3 

 Vtq total = 3,25 𝑚3 

 𝑑𝑎𝑝 = 0,25 ×  1,25 𝑚 

 𝑑𝑎𝑝 = 0,31 𝑚 

 

 

4.3.8.3 Cálculo de la temperatura de diseño 

 

Para determinar la temperatura de diseño del tanque de enfriamiento se requiere 

de la temperatura de operación del mismo, la cual se consideró que presenta el 

valor de la temperatura a la entrada del equipo, la misma que se calculó en el 

balance de energía del Anexo III, cuyo valor corresponde a 162,00 °C.  
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De esta manera, la temperatura de diseño se determinó con la Ecuación 3.34. 

 

TDiseño: Temperatura de diseño del tanque de enfriamiento (oC) 

TOp      : Temperatura de operación del tanque de enfriamiento = 162,00 oC 

 TDiseño = 162,00 °𝐶 + 28 oC   
 TDiseño = 190,00 °𝐶 

 

 

4.3.8.4 Cálculo de las cargas de llenado 

 

Para determinar las cargas de llenado se requiere calcular los valores de las 

presiones vertical, horizontal y de rozamiento durante el llenado del tanque de 

enfriamiento. 

 

 

• Presión vertical de llenado: 
 

En el cálculo de la presión vertical se usó las Ecuaciones 3.18, 3.19 y 3.20. 

 

Donde: 

Pvte1: Presión vertical sobre el fondo del tanque de enfriamiento (kN/m2) 

ϒb      : Peso específico del biocarbón (kN/m3) = 1,96 kN/m3 

Ate     : Área del cuerpo cilíndrico del tanque de enfriamiento (m2) 

Ute    : Perímetro del cuerpo cilíndrico del tanque de enfriamiento (m) 

µ1    : Coeficiente de rozamiento con las paredes (corregido) = 0,36 

ks1   : Relación entre la presión horizontal y vertical = 0,477 

Hte  : Altura total del tanque de enfriamiento = 3,15 m 

dte  : Diámetro del tanque de enfriamiento = 1,25 m 

 𝐴𝑡𝑒 = 𝜋4 ×  (1,25 𝑚)2  
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𝐴𝑡𝑒 = 1,23 𝑚2 

 𝑈𝑡𝑒 = 𝜋 ×  1,25  m 

 𝑈𝑡𝑒 = 3,93 𝑚  
 

𝑃𝑣𝑡𝑒1 = 1,96 𝑘𝑁𝑚3 ×  1,23 𝑚20,36 ×  0,477 ×  3,93 𝑚 ×  [1 − 𝑒(−3,15 𝑚× 0,477× 0,36× 3,93 𝑚 1,23 𝑚2 )]     
 𝑃𝑣𝑡𝑒1 = 2,94 𝑘𝑁𝑚2 = 0,43 𝑝𝑠𝑖 
 

 

• Presión horizontal de llenado: 
 

En el cálculo de la presión horizontal de llenado se empleó las Ecuaciones 3.21 y 

3.22. 

 

Donde: 

Pvte2: Presión vertical sobre el fondo del tanque de enfriamiento (KN/m2) 

ks2   : Relación entre la presión horizontal y vertical = 0,477 

µ2    : Coeficiente de rozamiento con las paredes (corregido) = 0,46 

Phte  : Presión horizontal en el fondo del tanque de enfriamiento (kN/m2) 

 

𝑃𝑣𝑡𝑒2 = 1,96 𝑘𝑁𝑚3 ×  1,23 𝑚20,46 ×  0,477 ×  3,93 𝑚 ×  [1 − 𝑒(−3,15 𝑚× 0,477× 0,46× 3,93 𝑚 1,23  𝑚2 )]     
 𝑃𝑣𝑡𝑒2 = 2,49 𝑘𝑁𝑚2 

 𝑃ℎ𝑡𝑒 = 0,477 ×  2,49 𝑘𝑁𝑚2 
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𝑃ℎ𝑡𝑒 = 1,19 𝑘𝑁𝑚2 = 0,17  𝑝𝑠𝑖 
 

 

• Presión de rozamiento de llenado: 
 

En el cálculo de la presión de rozamiento de llenado se empleó las Ecuaciones 3.23 

y 3.24.  

 

Donde: 

Pvte3: Presión vertical sobre el fondo del tanque de enfriamiento (kN/m2) 

ks3   : Relación entre la presión horizontal y vertical = 0,61 

µ3    : Coeficiente de rozamiento con las paredes (corregido) = 0,46 

Pwte : Presión de fricción de la pared del tanque de enfriamiento (kN/m2) 

 

𝑃𝑣𝑡𝑒3 = 1,96 𝑘𝑁𝑚3 ×  1,23 𝑚20,46 ×  0,61 ×  3,93 𝑚 ×  [1 − 𝑒(−3,15 𝑚× 0,61× 0,46× 3,93 𝑚 1,23 𝑚2 )]         
 𝑃𝑣𝑡𝑒3 = 2,06 𝑘𝑁𝑚2 

 𝑃𝑤𝑡𝑒 = 0,61 ×  2,06 𝑘𝑁𝑚2 

 𝑃𝑤𝑡𝑒 = 1,26 𝑘𝑁𝑚2 

 𝑃𝑤𝑡𝑒 = 0,18 𝑝𝑠𝑖 
 

 

4.3.8.5 Cálculo de las cargas de vaciado 

 

Para el cálculo de las cargas de vaciado se requiere determinar la presión horizontal 

y la presión de rozamiento de vaciado. 
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• Presión horizontal de vaciado: 
 

Para obtener el valor de la presión horizontal de vaciado del reactor se empleó la 

Ecuación 3.25. 

 

Donde: 

Phte   : Presión horizontal en el fondo del tanque de enfriamiento (kN/m2) 

Phete: Presión horizontal de vaciado del tanque de enfriamiento (kN/m2) 

Ch   : Coeficiente amplificador de la carga horizontal, cuyo valor es 1,3 (ITEA, 

2016, p.59) 

 𝑃ℎ𝑒𝑡𝑒 = 1,19  𝑘𝑁𝑚2  ×  1,3 

 𝑃ℎ𝑒𝑡𝑒 = 1,54 𝑘𝑁𝑚2   = 0,22 𝑝𝑠𝑖 
 

 

• Presión de rozamiento: 
 

Para calcular el valor de la presión de fricción de vaciado se la realiza por medio de 

la Ecuación 3.26. 

 

Donde: 

Pwte  : Presión de fricción de la pared del reactor (kN/m2) 

Pwete: Presión de fricción de vaciado del reactor (kN/m2) 

Cw   : Factor de descarga de tracción de fricción de la pared, cuyo valor es 1,1 

(Eurocode, 2006, p.45) 

 𝑃𝑤𝑒𝑡𝑒 = 1,1 ×  1,26 𝑘𝑁𝑚2   
 𝑃𝑤𝑒𝑡𝑒 = 1,39 𝑘𝑁𝑚2 
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𝑃𝑤𝑒𝑡𝑒 = 0,20 𝑝𝑠𝑖 
 

 

• Cálculo de la presión de diseño:  
 

En el cálculo de la presión de diseño en el tanque de enfriamiento, se estableció 

que la presión de operación corresponde al valor más alto de las cargas de llenado 

o de vaciado, por lo que el valor de la presión de operación corresponde a la presión 

vertical de llenado cuyo valor es 0,43 psi. 

 

Poperación = 0,43 psi = 0,03 kg/cm2 

 

Debido a que la presión de operación es menor a 21 kg/cm2, la presión de diseño 

se determinó por medio de la Ecuación 3.36. 

 

Donde:  

PDiseño      : Presión de diseño del tanque (kg/cm2) 

POperación: Presión de operación del tanque (kg/cm2) 

 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 =  0,03 𝑘𝑔𝑐𝑚2  +  2 𝑘𝑔𝑐𝑚2     
 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 =  2,03 𝑘𝑔𝑐𝑚2 = 28,87 𝑝𝑠𝑖 
 

 

4.3.8.6 Cálculo del espesor de pared 

 

El espesor de pared del tanque de enfriamiento se calculó con la Ecuación 3.28. 

 

Donde:  

tte    : Espesor de pared del tanque de enfriamiento 

dte : Diámetro del cuerpo del tanque de enfriamiento (mm) = 1 250 mm 
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ϒQ : Factor de seguridad = 1,5  

Phte: Presión horizontal en el fondo del silo (kN/m2) = 1,19 kN/m2 

Ch  : Coeficiente amplificador de la carga horizontal = 1,3  

σF  : Límite de fluencia del acero (N/mm2) = 240 000 kN/m2 

 

t 𝑡𝑒 =  1 250 𝑚𝑚2 × 1,5 ×  1,19 𝑘𝑁𝑚2 ×  1,3240 000 𝑘𝑁𝑚2 ×  0,85     
 t 𝑡𝑒 = 0,007 mm 

 

Como se pude observar, el valor calculado del espesor del tanque de enfriamiento 

es menor al valor nominal de 5 mm para diseños de tanques con altura menor a 

15 m, por esta razón se considera el valor de 5 mm como espesor de pared para 

este tanque (API, 2013, p.25). 

 

 

4.3.9 CHAQUETA DE ENFRIAMIENTO  

 

4.3.9.1 Cálculo del volumen de agua de enfriamiento 

 

Una vez que se determinó la cantidad de agua necesaria para enfriar el biocarbón 

de madera de balsa, tal como se indicó en el Anexo III, Sección AIII.4.1, se 

determinó el valor del volumen que ocupa el agua en la chaqueta de enfriamiento 

mediante la Ecuación 4.13.  

          Vwe = Fweδwe  ×  N                                                             [4.13]  
 

Donde: 

Vwe: Volumen que ocupa el agua de enfriamiento (m3) 

Fwe: Flujo de agua de enfriamiento= 2 486,00 kg/h 

δwe: Densidad de agua de enfriamiento (kg/m3) = 995 kg/m3 (Mills, 1997, p.874) 
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N   : Tiempo requerido durante el enfriamiento = 0,5 h 

 

Vwe = 2 486,00 𝑘𝑔ℎ995 𝑘𝑔𝑚3  ×  0,5 h  
 Vwe = 1,25 𝑚3 

 

 

4.3.9.2 Cálculo del volumen de la chaqueta de enfriamiento 

 

Para determinar el volumen y las dimensiones de la chaqueta de enfriamiento que 

recubre el tanque, se tomó en consideración el volumen de este y del agua que 

ocupa en la chaqueta. Para lo cual se emplean las Ecuaciones 4.14 a 4.17. 

 Vwe + Vtq total =  Vcl  +  Vcn                                        [4.14] 
 Vcl =  π × dch24  ×  hcl                                              [4.15] 
 Vcn =  π ×  dch212  ×  hcn                                                [4.16] 
 

Por lo que: 

 Vwe + Vtq total =  π ×  dch24  ×  hcl +  π × dch212  ×  hcn                     [4.17] 
 

Donde: 

Vwe           : Volumen que ocupa el agua de enfriamiento = 1,25 m3 

Vtq total: Volumen del tanque de enfriamiento = 3,25 m3  

Vcl        : Volumen de la sección cilíndrica (m3)  

Vcn       : Volumen de la sección cónica (m3)  
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dch       : Diámetro externo de la chaqueta enfriamiento (m) 

Hte       : Altura total del tanque de enfriamiento (m) 

hcl        : Altura de la sección cilíndrica del tanque de enfriamiento = 2,40 m 

hcn      : Altura de la sección cónica del tanque de enfriamiento = 0,75 m 

 1,25 𝑚3 + 3,25 𝑚3 =  π × dch24  ×  2,40 m +  π × dch212  ×  0,75 m   
 𝑑𝑐ℎ = 1,47 𝑚 ≈ 1,50 𝑚 

 

 

4.3.9.3 Cálculo de la temperatura de diseño 

 

Se estableció que la temperatura de operación de la chaqueta de enfriamiento 

corresponde a la temperatura de operación del tanque de enriamiento.  

 

Por lo que la temperatura de diseño se determinó por medio de la Ecuación 3.34.  

 

Donde: 

TDiseño: Temperatura de diseño del tanque de enfriamiento (oC) 

TOp       : Temperatura de operación del tanque de enfriamiento = 162,00 oC 

 TDiseño = 162,00 °𝐶 + 28 oC   
 TDiseño = 190,00 °𝐶 

 

 

4.3.9.4 Cálculo de la presión hidrostática 

 

El cálculo de la presión hidrostática de la chaqueta de enfriamiento se realizó por 

medio de la Ecuación 3.52. 

 𝑃ℎ = 𝜌𝑤 ×  𝑔 ×  ℎ𝑤                                                         [3.52] 
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Donde: 

Ph: Presión hidrostática de la chaqueta de enfriamiento (Pa) 

w: Densidad del agua a la temperatura media = 995 kg/m3  

hw: Altura a la que se encuentra el agua = 3,15 m 

g   : Aceleración de la gravedad (m/s2) 

 

𝑃ℎ = 995 𝑘𝑔𝑚3 ×  9,8 𝑚2𝑠 ×  3,15 𝑚   
 𝑃ℎ = 30 715,70 𝑃𝑎 = 4,46 𝑝𝑠𝑖 
 

 

4.3.9.5 Cálculo de la presión de diseño 

 

Para determinar la presión de diseño de la chaqueta de enfriamiento se requiere de 

la presión de operación, la cual se calculó mediante la Ecuación 4.18. 

 𝑃𝑜𝑝𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 = 𝑃ℎ + 𝑃𝑎𝑡𝑚                                                 [4.18] 
 

Donde: 

POperación: Presión de operación en la chaqueta (psi) 

Ph         : Presión hidrostática de la chaqueta de enfriamiento=4,46 psi 

Patm     : Presión atmosférica = 14,70 psi 

 

Poperación = 4,46 psi + 14,70 psi  

 

Poperación = 19,16 psi = 1,35 kg/cm2 

 

Debido a que la presión de operación es menor a 21 kg/cm2, la presión de diseño 

se determinó por medio de la Ecuación 3.37. 
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Donde:  

PDiseño      : Presión de diseño de la chaqueta (kg/cm2) 

POperación: Presión de operación de la chaqueta (kg/cm2) 

 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 =  1,35 𝑘𝑔𝑐𝑚2  +  2,00 𝑘𝑔𝑐𝑚2     
 

𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 =  3,36 𝑘𝑔𝑐𝑚2 = 47,65 𝑝𝑠𝑖 
 

 

4.3.9.6 Cálculo del espesor de pared 

 

Para calcular el espesor de pared de la chaqueta de enfriamiento se empleó la 

Ecuación 3.54. 

  

Donde: 

Pte: Presión de diseño de la chaqueta de enfriamiento = 47,65 psi 

Rte: Radio interior (0,625 m) = 625 mm 

S   : Valor del esfuerzo del material = 28,5 x 106 psi (SSC, 2014, p.1) 

E   : Eficiencia de la junta = 0,85 (ITEA, 2016, p.60) 

tte  : Espesor de pared de la chaqueta (mm) 

 t 𝑡𝑒 =  47,65 𝑝𝑠𝑖 ×  625 𝑚𝑚28,5 ×  106 ×  0,85 − 0,6 ×  47,65 𝑝𝑠𝑖    
 t 𝑡𝑒 = 1,23 ×  10−3 mm 

 

Como se pude observar, el valor calculado del espesor de la chaqueta de 

enfriamiento es menor al valor nominal de 5 mm para diseños de tanques con 

altura menor a 15 m, por esta razón se considera el valor de 5 mm como espesor 

de pared para la chaqueta (API, 2013, p.25). 
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4.3.10 SILO DE ALMACENAMIENTO DE ALMIDÓN DE TRIGO  

 

4.3.10.1 Cálculo de la capacidad de los silos 

 

Para diseñar el silo de almacenamiento se consideró que el equipo debe tener la 

capacidad suficiente para almacenar aglutinante para la semana de producción.  

Por lo que se utilizaron las Ecuaciones 3.54 y 3.55.  

 

Donde: 

Qag           : Flujo del aglutinante (m3/h) 

Qal            : Flujo de almidón de trigo (m3/h) 

Fbiocarbón: Flujo de biocarbón = 2 090,00 kg/h 

Rag           : Relación de aglutinante respecto al biocarbón = 0,0004 
𝑚3 𝑎𝑔𝑙𝑢𝑡𝑖𝑛𝑎𝑛𝑡𝑒𝑘𝑔 𝑏𝑖𝑜𝑐𝑎𝑟𝑏ó𝑛  

 𝑄ag = 2 090,00 kgℎ ×  0,0004 𝑚3𝑘𝑔 

 𝑄ag = 0,84 𝑚3ℎ  

 Qal = 0,84 𝑚3ℎ  × 6,90100  

 Qal = 0,058 𝑚3ℎ   
 

De igual manera se debe determinar el volumen que ocupará el almidón durante la 

semana de producción. Por lo que se utilizó la Ecuación 3.8. 

 

Donde: 

Val: Volumen que ocupa el almidón (m3) 

Qal: Flujo de alimentación del almidón = 0,058 m3/h 

N: tiempo de operación de la semana de producción = 96 h   
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fs: Factor de sobredimensionamiento = 0,2 

 𝑉𝑎𝑙 = 0, 058 𝑚3ℎ ×  96 h × (1 + 0,2) 

 𝑉𝑎𝑙 = 6,68 𝑚3 

 

De igual forma que los silos de alimentación, el silo que se emplea para el 

almacenamiento del almidón de trigo es cónico.  De esta manera, se tomó en cuenta 

los criterios de diseño de la Sección 3.2.3, por lo tanto, se dividió el silo en tres 

secciones, una sección cilíndrica y dos cónicas y se consideró la relación para silos 

esbeltos de altura-diámetro (Hs/dcs) de 2,1. El dimensionamiento del silo de 

almacenamiento se realizó con las Ecuaciones 3.9 a 3.13.  

 

Donde: 

Hs : Altura total del silo (m)   

dcs: Diámetro del cuerpo del silo = 1,75 m 

hs1: Altura del techo del silo (m) 

hs2: Altura de la sección cilíndrica del silo (m) 

hs3: Altura de la sección cónica del silo (m) 

dap: Diámetro de apertura para alimentación y descarga del silo (m) 

β    : Ángulo entre el techo y el diámetro del cilindro = 25 ° 

θ    : Ángulo entre el diámetro del cilindro y la parte cónica del silo = 45 ° 

 𝐻𝑠 = 2,1 ×  1,75 𝑚 

 𝐻𝑠 = 3,68 𝑚 

 ℎ𝑠1 = 1,75 𝑚 × tan(25°)2  

 ℎ𝑠1 = 0,41 m 
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ℎ𝑠3 = 1,75 𝑚 × tan(45°)2  

 ℎ𝑠3 = 0,88 𝑚 

 ℎ𝑠2 = 3,68 𝑚 − 0,41 𝑚 − 0,88 𝑚 

 ℎ𝑠2 = 2,39 𝑚 

 𝑑𝑎𝑝 = 0,25 ×  1,75 𝑚 

 𝑑𝑎𝑝 = 0,44 𝑚 

 

El volumen de cada sección se determinó a partir de las Ecuaciones 3.14 a 3.17. 

 

Donde: 

dcs: Diámetro del cuerpo del silo = 1,75 m 

Vs1: Volumen del techo del silo (m3) 

Vs2: Volumen de la sección cilíndrica del silo (m3) 

Vs3: Volumen de la sección cónica del silo (m3) 

Vsilo: Volumen total del silo (m3)  

β    : Ángulo entre el techo y el diámetro del cilindro = 25 ° 

θ    : Ángulo entre el diámetro del cilindro y la parte cónica del silo = 45 ° 

 𝑉𝑠1 = 𝜋 ×  (1,75 𝑚) 3  ×  tan(25)24   
 𝑉𝑠1 = 0,33 𝑚3 

 𝑉𝑠2 = 𝜋 × (1,75 𝑚)2  ×  2,3924  

 𝑉𝑠2 = 5,75 𝑚3 
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𝑉𝑠3 = 𝜋 ×  (1,75 𝑚)3  ×  tan(45)24   
 𝑉𝑠3 = 0,70 𝑚3 

 𝑉𝑠𝑖𝑙𝑜 = 0,33 𝑚3 + 5,75 𝑚3 + 0,70 𝑚3 

 𝑉𝑠𝑖𝑙𝑜 = 6,78 𝑚3 

 

 

4.3.10.2 Cálculo de cargas de llenado 

 

Para determinar las cargas de llenado se tiene que calcular las presiones ejercidas 

en el silo, es decir presión vertical, horizontal y de rozamiento. 

 

 

• Presión vertical: 
 

Para determinar el perímetro, el área y la presión vertical del silo de 

almacenamiento del almidón de trigo se utilizaron las Ecuaciones 3.18, 3.19 y 3.20. 

 

Donde: 

Pvs1: Presión vertical sobre el fondo del silo (kN/m2) 

ϒb    : Peso específico del almidón de trigo = 14,7 kN/m3 (INSST, 2018) 

As     : Área del cuerpo cilíndrico del silo (m2) 

Us     : Perímetro del cuerpo cilíndrico del silo (m) 

µ1   : Coeficiente de fricción del almidón con las paredes (corregido) = 0,40 

ks1  : Relación entre la presión horizontal y vertical = 0,477 

Hs   : Altura total del silo = 3,68 m 

dcs : Diámetro del cuerpo del silo = 1,75 m 

 𝐴𝑠 = 𝜋4 ×  (1,75 𝑚)2  
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𝐴𝑠 = 2,41 𝑚2 

 𝑈𝑠 = 𝜋 ×  1,75 m 

 𝑈𝑠 = 5,50 𝑚  
 

𝑃𝑣𝑠1 = 14,7 𝑘𝑁𝑚3 ×  2,41 𝑚20,40 ×  0,477 ×  5,50 𝑚 ×  [1 − 𝑒(−3,68 𝑚× 0,477× 0,40× 5,50 𝑚 2,41 𝑚2 )] 
 𝑃𝑣𝑠1 = 26,96 𝑘𝑁𝑚2 

 

 

• Presión horizontal: 
 

El cálculo de la presión horizontal de llenado se determinó mediante las 

Ecuaciones 3.21 y 3.22. 

 

Donde: 

Pvs2: Presión vertical sobre el fondo del silo (kN/m2) 

ks2  : Relación entre la presión horizontal y vertical = 0,477 

µ2   : Coeficiente de rozamiento del almidón de trigo con las paredes 

(corregido)=0,506 

Phs : Presión horizontal en el fondo del silo (kN/m2) 

 

𝑃𝑣𝑠2 = 14,7 𝑘𝑁𝑚3 ×  2,41 𝑚20,506 ×  0,477 ×  5,50 𝑚 ×  [1 − 𝑒(−3,68 𝑚× 0,477× 0,506× 5,50 𝑚 2,41 𝑚2 )] 
 𝑃𝑣𝑠2 = 23,17 𝑘𝑁𝑚2 

 𝑃ℎ𝑠 = 0,477 ×  23,17 𝑘𝑁𝑚2 
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𝑃ℎ𝑠 = 11,05 𝑘𝑁𝑚2 

 

 

• Presión de fricción en la pared: 
 

El cálculo de la presión de fricción en la pared se determinó mediante las 

Ecuaciones 3.23 y 3.24. 

 

Donde: 

Pvs3: Presión vertical sobre el fondo del silo (kN/m2) 

ks3  : Relación entre la presión horizontal y vertical = 0,61 

µ3   : Coeficiente de rozamiento del almidón de trigo con respecto a las paredes 

(corregido) = 0,506 

Pws : Presión de fricción de la pared del silo (kN/m2) 

 

𝑃𝑣𝑠3 = 14,7 𝑘𝑁𝑚3 ×  2,41 𝑚20,506 ×  0,61 ×  5,50 𝑚 ×  [1 − 𝑒(−3,68 𝑚× 0,61× 0,506× 5,50 𝑚 2,41 𝑚2 )]     
 𝑃𝑣𝑠3 = 19,31 𝑘𝑁𝑚2 

 𝑃𝑤𝑠 = 0,61 ×  19,31 𝑘𝑁𝑚2 

 𝑃𝑤𝑠 = 11,78 𝑘𝑁𝑚2 

 

 

4.3.10.3 Cargas de vaciado 

 

Para determinar las cargas de vaciado se deben calcular las presiones horizontales 

y de rozamiento de vaciado.  
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• Presión horizontal: 
 

En el cálculo del valor de la presión horizontal de vaciado del silo se lo realizó por 

medio de la Ecuación 3.25.  

 

Donde: 

Phs: Presión horizontal en el fondo del silo (kN/m2) 

Phe: Presión horizontal de vaciado del silo (kN/m2) 

Ch : Coeficiente amplificador de la carga horizontal, cuyo valor es 1,3 (ITEA, 2016, 

p.59) 

 𝑃ℎ𝑒 = 11,05 𝑘𝑁𝑚2  ×  1,3 

 𝑃ℎ𝑒 = 14,37 𝑘𝑁𝑚2   
 

 

• Presión de rozamiento: 
 

Para determinar la presión de fricción de vaciado se la realizó por medio de la 

Ecuación 3.26. 

 

Donde: 

Pws: Presión de fricción de la pared del silo (kN/m2) 

Pwe: Presión de fricción de vaciado del silo (kN/m2) 

Cw : Factor de descarga de tracción de fricción de la pared, cuyo valor es 1,1 

(Eurocode, 2006, p.45) 

 𝑃𝑤𝑒 = 1,1 ×  11,78 𝑘𝑁𝑚2   
 𝑃𝑤𝑒 = 12,96 𝑘𝑁𝑚2 
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4.3.10.4 Cálculo del espesor de pared 

 

En el cálculo del valor del espesor de la pared del silo de almacenamiento de 

almidón de trigo, se utilizó la Ecuación 3.27. 

 

Donde:  

ts   : Espesor de pared del silo, con un factor de eficacia de 0,85 (mm) 

dcs: Diámetro del cuerpo del silo (mm) = 1 750 mm 

ϒQ: Factor de seguridad = 1,5  

Phs : Presión horizontal en el fondo del silo (kN/m2) = 11,05 kN/m2 

Ch : Coeficiente amplificador de la carga horizontal = 1,3  

σF : Límite de fluencia del acero (N/mm2) = 240 000 kN/m2 

 

ts =  1 750 𝑚𝑚2 ×  1,5 ×  11,05 𝑘𝑁𝑚2 ×  1,3240 000 𝑘𝑁𝑚2 ×  0,85  

 ts = 0,071 mm 

 

Debido a que el espesor calculado es menor al espesor nominal, se toma el valor 

de este que es de 5 mm, para tanques con diámetro menor a 15 m (API, 2013). 

 

 

4.3.10.5 Cálculo de presión de diseño  

 

En el cálculo del valor de la presión de diseño se consideró que la presión de 

operación corresponde al valor más alto de las cargas de llenado o de vaciado, la 

cual pertenece a la presión vertical de llenado cuyo valor es 26,96 kN/m2.  

 

Poperación = 26,96 kN/m2 = 0,03 kg/cm2 

 

Debido a que el valor de la presión de operación menor a 21 kg/cm2, la presión de 

diseño se obtiene por medio de la Ecuación 3.37. 
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Donde:  

PDiseño     : Presión de diseño en el recipiente (kg/cm2) 

POperación: Presión de operación en el recipiente (kg/cm2) 

 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 =  0,03 𝑘𝑔𝑐𝑚2  +  2 𝑘𝑔𝑐𝑚2     
 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 =  2,03 𝑘𝑔𝑐𝑚2 = 28,88 𝑝𝑠𝑖 

 

 

4.3.11 MEZCLADOR  

 

4.3.11.1 Cálculo de la capacidad del mezclador 

 

Para la correcta selección del mezclador se requiere calcular los volúmenes 

ocupados por el biocarbón, almidón y agua para la preparación del aglutinante 

debido a que el equipo debe tener la capacidad suficiente para mezclar de manera 

adecuada. Para esto se considera los flujos de biocarbón, agua y almidón por lote 

de producción. Por lo que la capacidad del mezclador se obtuvo por medio de las 

Ecuaciones 3.54, 3.55, 4.19, 4.20 y 4.21. 

 Qbc =  Fbiocarbón 𝛿𝑏𝑐                                                      [4.19] 
 𝑄ag = Fbiocarbón × 𝑅𝑎𝑔                                                [3.54] 
 Qal = 𝑄ag  ×  6,90 100                                                       [3.55] 
 Qw = 𝑄ag  ×  (100 − 6,90) 100                                            [4.20] 
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Vtotal = (Qbc + Qal + Qw) ×  N × (1 + fs)                             [4.21] 
 

Donde: 

Qbc           : Flujo del biocarbón por lote de producción (m3/h) 

Qag          :  Flujo del aglutinante por lote de producción (m3/h) 

Qal           :  Flujo de almidón de trigo por lote de producción (m3/h) 

Qw           :  Flujo de agua por lote de producción (m3/h) 

Fbiocarbón: Flujo másico de biocarbón por lote de producción = 1 045,00 kg/h 

Rag           : Relación de aglutinante respecto al biocarbón = 0,0004 
𝑚3 𝑎𝑔𝑙𝑢𝑡𝑖𝑛𝑎𝑛𝑡𝑒𝑘𝑔 𝑏𝑖𝑜𝑐𝑎𝑟𝑏ó𝑛  

Vtotal    : Volumen total dentro del mezclador (m3) 

bc       : Densidad del biocarbón = 200 kg/m3 

N          : Tiempo de operación de la semana de producción = 0,5 h   

Fs         : Factor de sobredimensionamiento = 0,2 

 

𝑄bc = 1 045,00 kgℎ200 𝑘𝑔𝑚3  

 𝑄bc = 5,23 𝑚3ℎ  

 𝑄ag = 1 045,00 kgℎ ×  0,0004 𝑚3𝑘𝑔 

 𝑄ag = 0,42 𝑚3ℎ  

 Qal = 0,42 𝑚3ℎ  × 6,90100  

 

Qal = 0,03 𝑚3ℎ   
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QW = 0,42 𝑚3ℎ  ×  (100 − 6,90)100  

 QW = 0,39 𝑚3ℎ  

 Vtotal = (5,23 𝑚3ℎ + 0,03 𝑚3ℎ + 0,39 𝑚3ℎ ) ×  0,5 h × (1 + 0,2) 

 Vtotal = 3,39 𝑚3  
 

Por lo que se seleccionó el modelo de mezclador horizontal de cinta helicoidal MH 

40, de la empresa Stolz (Stolz, 2021, p.7), debido a que este equipo cuenta con 

una cámara de capacidad máxima de 4,00 m3 para el mezclado de materiales e 

insumos.  

 

 

4.3.12 EQUIPO DE PELETIZACIÓN 

 

Debido a que el flujo másico del biocarbón es 2 090,00 kg/h o 1 045,00 kg/h por 

lote de producción y que el flujo másico de aglutinante de almidón de trigo presenta 

un calo de  864,00 kg/h o 432,00 kg/h por lote de producción, además que la 

longitud estimada del pellet es de 12 mm, se ha optado por seleccionar el equipo 

de peletización serie SZLH 850 de la empresa Kingoro (Kingoro, 2021), que cuenta 

con capacidad de máxima de 3,50 t/h para la peletización del biocarbón 

torrefactado. 

 

 

4.3.13 EQUIPO DE ENSACADO 

 

Para seleccionar el equipo de ensacado se requirió determinar la capacidad 

necesaria del equipo por medio de la Ecuación 3.56, en donde se tomó en cuenta 

el flujo de material y capacidad de saco 
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Donde: 

#Sacos: Número de sacos (sacos/h) 

Fbc      : Flujo de pellets de biocarbón = 2 954,00 kg/h 

CS       : Capacidad del saco = 50 kg 

 

#𝑆𝑎𝑐𝑜𝑠 = 2 954,00 𝑘𝑔ℎ50 𝑘𝑔  

 #𝑆𝑎𝑐𝑜𝑠 = 59,08 𝑠𝑎𝑐𝑜𝑠ℎ  ≈ 59 𝑠𝑎𝑐𝑜𝑠ℎ  

 

Debido a que la capacidad calculada de la ensacadora es 59 sacos/h, se seleccionó 

el modelo de equipo IABA 600 de la empresa MF Techno, la cual cumple con la 

especificación determinada (MF Techno, 2016, p.9). 

 

 

4.3.14 GALPÓN INDUSTRIAL PARA ALMACENAMIENTO DE 

PRODUCTO TERMINADO  

 

4.3.14.1 Cálculo de la capacidad de almacenamiento del galpón industrial 

 

Para determinar la capacidad que debe tener el galpón industrial para el 

almacenamiento de producto terminado, se consideró la producción semanal de 

pellets de biocarbón durante los 5 días laborables. Por lo que se tomó en cuenta el 

flujo de pellets de biocarbón de 2 954,00 kg/h y el tiempo de operación diario de 

22,38 h. De esta manera, el volumen que ocupa el biocarbón se determinó 

mediante la Ecuación 3.8. 

 

Donde: 

Valm: Volumen que ocupa el biocarbón (m3)      

Fbc   : Flujo de alimentación de biocarbón = 2 954,00 kg/h 

δbc   : Densidad del biocarbón peletizado = 574,69 kg/m3 
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N   : Tiempo requerido durante el almacenamiento a la semana (h) 

fs   : Factor de sobredimensionamiento = 0,2 

                 Valm = 2 954,00 kg/h574,69 kg/m3  ×  5 d ×  22,38 ℎ 1𝑑  ×  (1 + 0,2) 

                 Valm = 690,22 m3 

 

 

 4.3.14.2 Cálculo de la longitud del galpón  

 

Para determinar la longitud del galpón de producto terminado se consideró los 

criterios de diseño del galpón de materia prima de la Sección 3.1.1, por lo que se 

tomó en cuenta la relación altura/luz de 5. De igual manera se consideró una altura 

útil de 2,5 m con el fin de determinar la luz y la longitud del galpón que cumplan con 

la capacidad de almacenamiento de material calculada. Para ello se utilizaron las 

Ecuaciones 4.1 y 3.2.  

 

Donde: 

H     : Altura útil del galpón = 2,50 m 

L      : Luz del galpón (m) 

Valm : Capacidad del galpón = 690,22 m3 

H     : Altura del galpón = 2,50 m  

Z     : Longitud del galpón (m) 

 L =  5 ×  H    
 𝐿 = 5 ×  2,50 = 12,50 𝑚     
 690,22 𝑚3 = 2,50 m ×  12,50 m ×  Z 

 Z = 22,10 m 
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4.3.14.3 Cálculo de la longitud de la vertiente y altura del techo 

 

En el cálculo de la longitud de la vertiente (Q) y la altura del techo (F) se tomaron 

en cuenta los criterios de la Sección 3.1.1, por lo que se consideró que el ángulo 

de pendiente sea de 30 °.  Por lo que se utilizaron las Ecuaciones 3.3 y 3.4. 

 

Donde: 

Q: Longitud de la vertiente del techo (m) 

L: Luz o ancho del galpón = 12,50 m 

α: Ángulo de la vertiente = 30 ° 

F: Altura del techo (m)  

 𝑄 = 12,50 𝑚2 × cos(30°)  = 7,22 𝑚 

 𝐹 = Q × sin(30 °) 

 𝐹 = 7,22 m ×  sin(30 °) = 3,61 m 

 

 

4.3.15 TUBERÍAS 

 

4.3.15.1 Dimensionamiento de las tuberías de succión y descarga para el agua que 

ingresa y sale de la chaqueta de enfriamiento. 

 

a) Dimensionamiento de la tubería de succión de agua que ingresa a la chaqueta de 

enfriamiento.  

 

• Cálculo del caudal para el agua de enfriamiento 
 

Para determinar el caudal del agua de enfriamiento que ingresa a la chaqueta de 

enfriamiento, se parte del flujo másico del mismo por lote de producción para lo cual 

se empleó la Ecuación 4.22. 
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𝑄𝑤𝑒 = 𝑚𝑤𝑒𝛿𝑤𝑒                                                                     [4.22] 
 

Donde: 

mwe: Flujo másico de agua de enfriamiento por lote de producción = 2 486,00 kg/h 

Qwe: Caudal de agua de enfriamiento por lote de producción (m3/h) 

we: Densidad de agua de enfriamiento = 995 kg/m3 (Mills, 1997, p.874) 

 

𝑄𝑤𝑒 = 2 486,00 𝑘𝑔ℎ995 𝑘𝑔𝑚3  

 𝑄𝑤𝑒 = 2,50 𝑚3ℎ = 0,0007 𝑚3𝑠    
 

 

• Cálculo del diámetro interno de la tubería 
 

Para determinar el diámetro interno de la tubería se empleó el caudal calculado y 

la velocidad del flujo, que se encuentre dentro del rango de la Tabla 3.4, en donde 

se asume el valor de velocidad para succión de 0,35 m/s; y se calculó con la 

Ecuación 4.23. 

 𝑄𝑤𝑒 = 𝑣𝑤𝑒  ×   𝜋4  ×   𝑑𝑖2                                                    [4.23] 
 

Donde:  

Qwe: Caudal de agua de enfriamiento por lote de producción = 0,0007 m3/s 

vwe : Caudal de agua de enfriamiento = 0,35 m/s 

di   : Diámetro interno de la tubería (m) 

 

𝑑𝑖 = √ 0,0007 𝑚3𝑠0,35 𝑚𝑠 × 𝜋4 
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𝑑𝑖 = 0,05025 𝑚 = 50,25 𝑚𝑚 

 

Con el valor del diámetro determinado, se procede a seleccionar la tubería con el 

diámetro similar, por lo que se seleccionó la tubería NPS 2 cédula 40, bajo norma 

ASTM A53 (ASTM A53, 2020, p15), cuyo diámetro exterior es 60,30 mm con un 

espesor de 3,91 mm; por lo que su diámetro interior es 52,48 mm. De esta manera 

se calculó la velocidad real a la que será transportado el agua con la Ecuación 4.23.  

 

Donde:  

Qwe: Caudal de agua de enfriamiento por lote de producción = 0,0007 m3/s 

vwe : Caudal de agua de enfriamiento (m/s) 

di   : Diámetro interno de la tubería = 0,05248 m 

 

𝑣𝑤𝑒 =  0,0007 𝑚3𝑠𝜋4  × (0,05248 𝑚)2 = 0,32 𝑚𝑠   
 

 

• Cálculo de la cabeza de pérdidas por fricción 
 

Para determinar la cabeza de pérdidas por fricción de la tubería se debe calcular 

previamente el número de Reynolds, la rugosidad relativa y el coeficiente de 

fricción. Por lo que el número de Reynolds se calculó con la Ecuación 3.60. 

                                 

Donde: 

Re: Número de Reynolds 

vf  : Velocidad media del fluido = 0,32 m/s 

δf  : Densidad del fluido = 995 kg/m3  (Mills, 1997, p.874) 

uf :  Viscosidad del fluido = 7,4 x 10-4 Pa s (Mills, 1997, p.874) 

D  : Diámetro interno de la tubería = 0,05248 m 

 

𝑅𝑒 = 0,32 𝑚𝑠 ×  0,05248 𝑚 ×  995 𝑘𝑔𝑚37,4 ×  10−4 𝑃𝑎 𝑠      
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𝑅𝑒 = 22 651,15 

 

Mientras que para determinar la rugosidad relativa se asumió que la tubería es de 

acero inoxidable debido a esta presenta resistencia mecánica, resistencia a la 

corrosión y bajo costo de mantenimiento (NKS, 2021). Para ello se utilizó la 

Ecuación 3.63. 

 𝜀 = 𝑒𝐷                                                                    [3.63] 
 

Donde:  

: Rugosidad relativa 

e: Rugosidad del material de la tubería = 4,6 x 10-5 m (Mott, 2006, p.235) 

D: Diámetro de la tubería = 0,05248 m 

 𝜀 = 4,6 ×  10−5 𝑚 0,05248 𝑚  

 𝜀 = 0,0009 

 

Con el valor del número de Reynolds y la rugosidad relativa se obtiene el valor del 

coeficiente de fricción mediante el diagrama de Moody que se presentó en la Figura 

3.8, cuyo valor es 0,027. Por otro lado, la longitud de la tubería es 4,00 m, tal como 

se presenta en el Layout en la Figura 4.9. Por consiguiente, se determinó el valor 

de la cabeza de pérdidas por fricción en la tubería con la Ecuación 3.59.  

 

Donde: 

hL: Cabeza de pérdidas de energía debido a la fricción (m) 

L  : Longitud de la tubería = 4,00 m 

D : Diámetro interno de la tubería = 0,05248 m 

vf : Velocidad media del fluido = 0,32 m/s 

g  : Aceleración de la gravedad = 9,81 m/s2 

f   : Factor de fricción = 0,027 
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ℎ𝐿 = 0,027 × 4,00 𝑚0,05248 𝑚 × (0,32 𝑚𝑠 )2
2 ×   9,81 𝑚𝑠2 

 ℎ𝐿 = 0,01 𝑚 

 

 

• Cálculo de la cabeza de pérdidas por accesorios 
 

En el cálculo de la cabeza de pérdidas por accesorios se tomó en cuenta los 

accesorios presentes en el transporte en la tubería, por lo que se asumió el empleo 

de una válvula de globo y la entrada a la tubería, cuyas constantes de accesorios 

se presentaron en la Tabla 3.8. Por lo que se calculó con la Ecuación3.64.  

 

Donde: 

hacc: Cabeza de pérdida de energía debido a accesorios (m) 

vf   : Velocidad media del fluido = 0,32 m/s 

g    : Aceleración de gravedad = 9,81 m/s2 

Kacc: Sumatoria de las constantes de pérdidas por accesorio = 10,9 

 

ℎ𝑎𝑐𝑐 = (10,0 + 0,9) × (0,32 𝑚𝑠 )2
2 ×   9,81 𝑚𝑠2 

 ℎ𝑎𝑐𝑐 = 0,06 𝑚 

 

 

• Cálculo de la caída de presión  
 

Una vez que se determinaron las cabezas de pérdidas por fricción y accesorios, se 

calculó la caída de presión por medio de la Ecuación 3.65.  

 

Donde: 

hL    : Cabeza de pérdida de energía debido a la fricción = 0,01 m 
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hacc: Cabeza de pérdida de energía debido a accesorios = 0,06 m 

Z  : Diferencia de alturas = 0,00 m 

P  : Caída de presión dentro de la tubería (Pa) 

    : Densidad del fluido = 995 kg/m3 

g   : Aceleración de la gravedad = 9,81m/s2 

 Δ𝑃 =  995 𝑘𝑔𝑚3 ×  9,81 𝑚𝑠2 × (0,00 + 0,01 + 0,06)    
 Δ𝑃 = 683,27 𝑃𝑎 = 0,10 𝑝𝑠𝑖 
 

 

• Cálculo de la temperatura de diseño  
 

Para determinar la temperatura de operación máxima se empleó la Ecuación 3.66. 

 

Donde: 

Topmax: Temperatura de operación máxima de la tubería (ºC) 

Top       : Temperatura de operación de la tubería = 26,20 ºC 

 𝑇𝑜𝑝𝑚𝑎𝑥 = 26,20 °𝐶 + 28 °𝐶 

 𝑇𝑜𝑝𝑚𝑎𝑥 = 54,20 °𝐶 

 

Sin embargo, debido a que la tubería cuenta con válvulas, la temperatura de diseño 

se calculó con la Ecuación 3.67. 

 

Donde: 

Tdiseño: Temperatura de diseño de la tubería (ºC) 

Topmax: Temperatura de operación máxima de la tubería = 54,20 ºC 

 𝑇𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 54,20 °𝐶 + 5 % ×  (54,20 °𝐶) 
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𝑇𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 56,91 °𝐶 

 

 

• Cálculo de la presión de diseño  
 

Para determinar la presión de diseño se consideró que la presión de operación 

corresponde a la presión atmosférica (Salcedo y Font, 2011, p.11) y se utilizó la 

Ecuación 3.69. 

 

Donde: 

Pdiseño     : Presión de diseño de la tubería (psi) 

Poperación: Presión máxima de operación de la tubería = 14,70 psi 

 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 =  1,1 ×   14,70 𝑝𝑠𝑖 = 16,17 𝑝𝑠𝑖 
 

 

b) Dimensionamiento de la tubería de descarga de agua que ingresa a la chaqueta de 

enfriamiento.  

 

• Cálculo del caudal para el agua de enfriamiento 
 

Debido a que se trata de la misma línea de flujo el caudal de la tubería de descarga 

es igual al caudal de la tubería de succión. 

 𝑄𝑤𝑒 = 2,50 𝑚3ℎ = 0,0007 𝑚3𝑠  

 

 

• Cálculo del diámetro interno de la tubería 
 

Para determinar el diámetro interno de la tubería se partió del caudal y con la 

velocidad del fluido que se encuentre dentro del rango de la Tabla 3.4, en donde se 
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asumió la velocidad para descarga de 1,00 m/s, y se calculó por medio de la 

Ecuación 4.23.  

 

Donde:  

Qwe: Caudal de agua de enfriamiento por lote de producción = 0,0007 m3/s 

vwe : Caudal de agua de enfriamiento = 1,0 m/s 

di   : Diámetro interno de la tubería (m) 

 

𝑑𝑖 = √ 0,0007 𝑚3𝑠1,00 𝑚𝑠 × 𝜋4 

 𝑑𝑖 = 0,02985 𝑚 = 29,85 𝑚𝑚 

 

De la misma manera que para las tuberías de succión, se procede a seleccionar 

una tubería con el diámetro similar y que a la vez la velocidad se encuentre dentro 

del rango establecido; para ello se seleccionó la tubería NPS 1 ¼ cédula 80 de la 

bajo norma ASTM A53 que cumple con las especificaciones, cuyo diámetro exterior 

es 42,20 mm y su respectivo espesor es de 4,85 mm por lo que el diámetro interno 

es 32,50 mm. De esta forma se determina la velocidad real del agua de enfriamiento 

con la Ecuación 4.23.    

 

Donde:  

Qwe: Caudal de agua de enfriamiento por lote de producción = 0,0007 m3/s 

vwe : Velocidad de agua de enfriamiento (m/s) 

di   : Diámetro interno de la tubería = 0,0325 m 

 

𝑣𝑤𝑒 =  0,0007 𝑚3𝑠𝜋4  × (0,0325 𝑚)2 

 𝑣𝑤𝑒 = 0,84 𝑚𝑠   
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• Cálculo de las pérdidas por fricción 
 

Para determinar el valor de las pérdidas por fricción de la tubería se calcula 

previamente el número de Reynolds, la rugosidad relativa y el coeficiente de 

fricción. Por lo que el valor del número de Reynols se calculó por medio de la 

Ecuación3.60. 

                      

Donde: 

Re: Número de Reynolds 

vf: Velocidad media del fluido = 0,84 m/s 

δf: Densidad del fluido = 995 kg/m3 (Mills, 1997, p.874) 

µf:  Viscosidad del fluido = 7,4 x 10-4 Pa s (Mills, 1997, p.874) 

D: Diámetro interno de la tubería = 0,0325 m 

 

𝑅𝑒 = 0,84 𝑚𝑠 ×  0,0325 ×  995 𝑘𝑔𝑚37,4 ×  10−4 𝑃𝑎 𝑠      
 𝑅𝑒 = 36 707,43 

 

Así mismo, la tubería es de acero inoxidable, debido a esta presenta resistencia 

mecánica, resistencia a la corrosión y bajo costo de mantenimiento (NKS, 2021) 

por lo que la rugosidad relativa se determinó con la Ecuación 3.63. 

 

Donde:  

: Rugosidad relativa 

e: Rugosidad del material de la tubería = 4,6 x 10-5 m (Mott, 2006, p.235) 

D: Diámetro de la tubería = 0,0325 m 

 𝜀 = 4,6  ×  10−5𝑚 0,0325 𝑚  

 𝜀 = 0,0014 
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Con el valor del número de Reynolds y la rugosidad relativa, se determinó el valor 

del coeficiente de fricción mediante el diagrama de Moody de la Figura 3.8, cuyo 

valor es 0,028. De igual se consideró que la longitud de la tubería presenta un valor 

de 2,00 m de acuerdo con el Layout presentado en la Figura 4.9. De esta manera 

el valor de cabeza de pérdidas por fricción de la tubería se determinó con la 

Ecuación 3.59.  

  

Donde: 

hL: Cabeza de pérdida de energía debido a la fricción (m) 

L : Longitud de la tubería = 2,00 m 

D: Diámetro interno de la tubería = 0,0325 m 

vf: Velocidad media del fluido = 0,84 m/s 

g : Aceleración de la gravedad = 9,81 m/s2 

f  : Factor de fricción = 0,028 

 

ℎ𝐿 = 0,028 ×  2,00 𝑚0,0325 𝑚 ×  (0,84 𝑚𝑠 )2
2 ×   9,81 𝑚𝑠2 

 ℎ𝐿 = 0,06 𝑚 

 

 

• Cálculo de la cabeza de pérdidas por accesorios 
 

Para el caso de la tubería de descarga se consideró el empleo de una válvula check 

que asegure el flujo en un solo sentido del agua, una válvula de compuerta en caso 

de que se requiera detener el flujo, una válvula de control que permita regular el 

caudal y la entrada del fluido a la tubería, cuyas contantes de accesorios se 

presentaron en la Tabla 310. Por lo que, la cabeza de pérdidas por accesorios se 

calculó con la Ecuación 3.64.  

 

Donde: 

hacc: Cabeza de pérdida de energía debido a accesorios (m) 
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vf   : Velocidad media del fluido = 0,84 m/s 

g    : Aceleración de la gravedad = 9,81 m/s2 

Kacc: Sumatoria de las constantes de pérdidas por accesorio = 6,6 

 

ℎ𝑎𝑐𝑐 = (2,5 + 3,0 + 0,2 + 0,9) ×  (0,84 𝑚𝑠 )2
2 ×   9,81 𝑚𝑠2 

 ℎ𝑎𝑐𝑐 = 0,24 𝑚 

 

 

• Cálculo de la caída de presión  
 

Una vez que se determinaron las cabezas de pérdidas por fricción y accesorios, se 

puede calcular la caída de presión por medio de la Ecuación 3.65.  

 

Donde: 

hL   : Cabeza de pérdida de energía debido a la fricción = 0,06 m 

hacc: Cabeza de pérdida de energía debido a accesorios = 0,24 m 

Z  : Diferencia de alturas = 0,0 m 

P  : Caída de presión dentro de la tubería (Pa) 

     : Densidad del fluido = 995 kg/m3 

g     : Aceleración gravedad = 9,81m/s2 

 Δ𝑃 =  995 𝑘𝑔𝑚3 ×  9,81 𝑚𝑠2 ×  (0,0 + 0,06 + 0,24)    
 Δ𝑃 = 2 898,19 𝑃𝑎 = 0,42 𝑝𝑠𝑖 
 

 

• Cálculo de la temperatura de diseño de la tubería 
 

La temperatura de operación máxima en la tubería se calculó con la Ecuación 3.66 
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Donde: 

Topmax: Temperatura de operación máxima de la tubería (ºC) 

Top       : Temperatura de operación de la tubería = 26,20 ºC 

 𝑇𝑜𝑝𝑚𝑎𝑥 = 26,20 °𝐶 + 28 °𝐶 

 𝑇𝑜𝑝𝑚𝑎𝑥 = 54,20 °𝐶 

 

Sin embargo, debido a que la tubería cuenta con válvulas, la temperatura de diseño 

se calculó con la Ecuación 3.67 

 

Donde: 

Tdiseño: Temperatura de diseño de la tubería (ºC) 

Topmax: Temperatura de operación máxima de la tubería = 54,20 ºC 

 𝑇𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 54,20 °𝐶 + 5 % ×  (54,20 °𝐶) 

 𝑇𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 56,91 °𝐶 

 

 

• Cálculo de la presión de diseño de la tubería 
 

Para determinar la presión de diseño en la tubería de descarga se consideró que la 

presión de operación corresponde a la presión de operación del equipo al que 

ingresará el fluido, cuyo valor es 19,16 psi; para lo cual se utilizó la Ecuación 3.69. 

 

Donde: 

Pdiseño: presión de diseño de la tubería (psi) 

Poperación: presión máxima de operación de la tubería = 19,16 psi 

 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 =  1,1 ×  19,16 𝑝𝑠𝑖 
 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 21,08 𝑝𝑠𝑖 



132 

 

          

c) Dimensionamiento de la tubería de succión de agua que sale de la chaqueta de 

enfriamiento.  

 

• Cálculo del caudal para el agua de enfriamiento 
 

Puesto a que se trata de la misma línea de flujo, el caudal de la tubería que sale de 

la chaqueta de enfriamiento es igual a la que entra a esta. 

 𝑄𝑤𝑒 = 2,50 𝑚3ℎ = 0,0007 𝑚3𝑠  

 

 

• Cálculo del diámetro interno de la tubería 
 

De igual manera que para la tubería que ingresa a la chaqueta de enfriamiento, el 

cálculo del diámetro interno depende del caudal y la velocidad del fluido, por lo que 

se asumió que la velocidad tiene un valor de 0,35 m/s que es un valor que se 

encuentra dentro del rango permitido tuberías de succión que se presenta en la 

Tabla 3.4 y se calculó por medio de la Ecuación 4.23. 

 

Donde:  

Qwe: Caudal de agua de enfriamiento por lote de producción = 0,0007 m3/s 

vwe : Caudal de agua de enfriamiento = 0,35 m/s 

di   : Diámetro interno de la tubería (m) 

 

𝑑𝑖 = √ 0,0007 𝑚3𝑠0,35 𝑚𝑠 ×  𝜋4 = 0,05025 𝑚 = 50,25 𝑚𝑚 

 

Por lo que se seleccionó la tubería NPS 2 cédula 40, bajo la norma ASTM A53, 

cuyo diámetro exterior es 60,30 mm con espesor de 3,91 y se calculó la velocidad 

del fluido con la Ecuación 4.23. 
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Donde:  

Qwe: Caudal de agua de enfriamiento por lote de producción = 0,0007 m3/s 

vwe : Caudal de agua de enfriamiento (m/s) 

di   : Diámetro interno de la tubería = 0,05248 m 

 

𝑣𝑤𝑒 =  0,0007 𝑚3𝑠𝜋4  ×  (0,05248 𝑚)2 

 𝑣𝑤𝑒 = 0,32 𝑚𝑠   
 
 
 

• Cálculo de la cabeza de pérdidas por fricción 
 

El valor del número de Reynolds se determinó por medio de la Ecuación 3.60.      

                            

Donde: 

Re: Número de Reynolds 

vf  : Velocidad media del fluido = 0,32 m/s 

δf  : Densidad del fluido = 995 kg/m3 (Mills, 1997, p.874) 

uf :  Viscosidad del fluido = 7,4 x 10-4 Pa s (Mills, 1997, p.874) 

D  : Diámetro interno de la tubería = 0,05248 m 

 

𝑅𝑒 = 0,32 𝑚𝑠 ×  0,05248 𝑚 ×  995 𝑘𝑔𝑚37,4 ×  10−4 𝑃𝑎 𝑠      
 𝑅𝑒 = 22 580,58 

 

Mientras que la rugosidad relativa de la tubería se determinó con la Ecuación 3.63. 

 

Donde:  

: Rugosidad relativa 
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e: Rugosidad del material de la tubería (acero inoxidable) = 4,6 x 10-5 m (Mott, 2006, 

p.235) 

D: Diámetro de la tubería = 0,05248 m 

 𝜀 = 4,6  ×  10−5𝑚 0,05248 𝑚 = 0,0009 

 

De esta manera se obtuvo el factor de fricción por medio del diagrama de Moody 

presentado en la Figura 3.8, el cual tiene un valor de 0,027. Además, se consideró 

la longitud de la tubería de succión presente 3,00 m tal como se dispuso en el 

Layout de la planta que se indica en la Figura 4.9. Por lo que se utilizó la Ecuación 

3.59. 

 

Donde: 

hL: Cabeza de pérdida de energía debido a la fricción (m) 

L: Longitud de la tubería = 3,00 m 

D: Diámetro interno de la tubería = 0,05248 m 

vf: Velocidad media del fluido = 0,32 m/s 

g : Aceleración de la gravedad= 9,81 m/s2 

f  : Factor de fricción = 0,027 

 

ℎ𝐿 = 0,027 ×  3,00 𝑚0,05248 𝑚 × (0,32 𝑚𝑠 )2
2 ×   9,81 𝑚𝑠2 = 0,01 𝑚 

 

 

• Cálculo de la cabeza de pérdidas por accesorios 

 

Los accesorios que se emplearon para la tubería de succión son: una válvula de 

globo para regular el caudal del agua y la entrada a la tubería cuyas constantes de 

accesorios se presentaron en la Tabla 3.8. De esta manera, la cabeza de pérdidas 

por accesorios para la tubería de succión se determinó mediante la utilización de la 

Ecuación 3.64. 
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Donde: 

hacc: Cabeza de pérdida de energía debido a accesorios (m) 

vf   : Velocidad media del fluido = 0,32 m/s 

g    : Aceleración de la gravedad = 9,81 m/s2 

Kacc: Sumatoria de las constantes de pérdidas por accesorio = 10,9 

 

ℎ𝑎𝑐𝑐 = (10,0 + 0,9) ×  (0,32 𝑚𝑠 )2
2 ×   9,81 𝑚𝑠2 = 0,06 𝑚 

 

 

• Cálculo de la caída de presión  
 

Una vez que se determinaron las cabezas de pérdidas por fricción y por accesorios, 

se calculó la caída de presión por medio de la Ecuación 3.65.  

 

Donde: 

hL    : Cabeza de pérdida de energía debido a la fricción = 0,01 m 

hacc: Cabeza de pérdida de energía debido a accesorios = 0,06 m 

Z  : Diferencia de alturas = 0,0 m 

P  : Caída de presión dentro de la tubería (Pa) 

    : Densidad del fluido = 995 kg/m3 

g    : Aceleración de la gravedad= 9,81m/s2 

 Δ𝑃 =  995 𝑘𝑔𝑚3 ×  9,81 𝑚𝑠2 ×  (0,0 + 0,01 + 0,06)    
 Δ𝑃 = 683,27 𝑃𝑎 = 0,10 𝑝𝑠𝑖 
 

 

• Cálculo de la temperatura de diseño de la tubería 
 

En el cálculo de la temperatura de diseño de la tubería se estableció que la  
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temperatura de operación del agua a la salida del proceso de enfriamiento cuyo 

valor es 45,00 ºC, para lo cual se utilizó la Ecuación 3.66. 

 

Donde: 

Topmax: Temperatura de operación máxima de la tubería (ºC) 

Top      : Temperatura de operación de la tubería = 45,00 ºC 

 𝑇𝑜𝑝𝑚𝑎𝑥 = 45,00 °𝐶 + 28,00 °𝐶 

 𝑇𝑜𝑝𝑚𝑎𝑥 = 73,00 °𝐶 

 

Sin embargo, debido a que la tubería cuenta con válvulas, la temperatura de diseño 

se calcula por medio de la Ecuación 3.67. 

 

Donde: 

Tdiseño: Temperatura de diseño de la tubería (ºC) 

Topmax: Temperatura de operación máxima de la tubería = 73,00 ºC 

 𝑇𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 73,00 °𝐶 + 5 % ×  (73,00 °𝐶) 

 𝑇𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 76,65 °𝐶 

 

 

• Cálculo de la presión de diseño de la tubería 
 

Para determinar la presión de diseño se utilizó la Ecuación 3.69, al considerar que 

la presión de operación presenta un valor de 14,70 psi. 

 

Donde: 

Pdiseño      : Presión de diseño de la tubería = 14,7 psi 

Poperación: Presión máxima de operación de la tubería (psi) 

 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 =  1,1 ×   14,7 𝑝𝑠𝑖 
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𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 16,17 𝑝𝑠𝑖 
 

 

d) Dimensionamiento de la tubería de descarga de agua que sale de la chaqueta de 

enfriamiento.  

 

• Cálculo del caudal para el agua de enfriamiento 
 

Debido a que se trata de la misma línea de flujo el caudal de la tubería de descarga 

es igual al caudal de la tubería de succión: 

 𝑄𝑤𝑒 = 2,50 𝑚3ℎ = 0,0007 𝑚3𝑠  

 

 

• Cálculo del diámetro interno de la tubería 
 

Para determinar el diámetro interno de la tubería se asumió una velocidad para 

descarga de 1,0 m/s la cual se encuentra dentro del rango de la Tabla 3.4, y se 

calcula mediante Ecuación 4.23. 

 

Donde:  

Qwe: Caudal de agua de enfriamiento por lote de producción = 0,0007 m3/s 

vwe : Caudal de agua de enfriamiento = 1,00 m/s 

di   : Diámetro interno de la tubería (m) 

 

𝑑𝑖 = √ 0,0007 𝑚3𝑠1,00 𝑚𝑠 ×  𝜋4 = 0,02985 𝑚 = 29,85 𝑚𝑚 

 

Por lo que se seleccionó la tubería NPS 1 ¼ cédula 80, bajo la norma ASTM A53, 

cuyo diámetro exterior es 42,20 mm y su espesor es 9,70 mm, por lo que el diámetro 

interior es 22,80 mm, y se calculó la velocidad del fluido con Ecuación 4.23. 



138 

 

          

Donde:  

Qwe: Caudal de agua de enfriamiento por lote de producción = 0,0007 m3/s 

vwe : Caudal de agua de enfriamiento (m/s) 

di   : Diámetro interno de la tubería = 0,0228 m 

 

𝑣𝑤𝑒 =  0,0007 𝑚3𝑠𝜋4  × (0,0228 𝑚)2 

 𝑣𝑤𝑒 = 1,71 𝑚𝑠   
 

 

• Cálculo de la cabeza de pérdidas por fricción 
 

El número de Reynolds para la tubería de descarga se obtuvo con la Ecuación 3.60. 

                                 

Donde: 

Re: Número de Reynolds 

vf  : Velocidad media del fluido = 1,71 m/s 

δf  : Densidad del fluido = 995 kg/m3 (Mills, 1997, p.874) 

uf  : Viscosidad del fluido = 7,4 x 10-4 Pa s (Mills, 1997, p.874) 

D  : Diámetro interno de la tubería = 0,0228 m 

 

𝑅𝑒 = 1,71 𝑚𝑠 ×  0,0228 ×  995 𝑘𝑔𝑚37,4 ×  10−4 𝑃𝑎 𝑠  =  52 423,05  
 

Por otro lado, la rugosidad relativa se determinó con la Ecuación 3.63, al asumir 

que el material a utilizar es acero inoxidable. 

 

Donde:  

: Rugosidad relativa 

e: Rugosidad del material de la tubería = 4,6 x 10-5 m (Mott, 2006, p.235) 
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D: Diámetro de la tubería = 0,0228 m 

 𝜀 = 4,6  ×  10−5𝑚 0,0228 𝑚  

 𝜀 = 0,002 

 

Mediante el diagrama de Moody presentado en la Figura 3.8 se determinó el valor 

de fricción el cual es 0,028. De igual forma, se consideró la longitud de la tubería 

de 1,50 m tal como se presenta en el Layout de la planta en la Figura 4.9. Por 

consiguiente, la cabeza de pérdidas de fricción se calculó con la Ecuación 3.59.  

 

Donde: 

hL: Cabeza de pérdida de energía debido a la fricción (m) 

L: Longitud de la tubería = 1,50 m 

D: Diámetro interno de la tubería = 0,0228 m 

vf: Velocidad media del fluido = 1,71 m/s 

g: Aceleración de la gravedad= 9,81 m/s2 

f: Factor de fricción = 0,028 

 

ℎ𝐿 = 0,028 ×  1,50 𝑚0,0228 𝑚 ×  (1,71 𝑚𝑠 )2
2 ×   9,81 𝑚𝑠2 

 ℎ𝐿 = 0,27 𝑚 

 

 

• Cálculo de la cabeza de pérdidas por accesorios 
 

En la tubería de descarga se asumió el empleo de una válvula check que asegure 

el flujo en un solo sentido del agua, una válvula de compuerta en caso de que se 

requiera detener el flujo, la entrada y salida del fluido a la tubería cuyas constates 

se presentaron en la Tabla 3.8. Por lo que se empleó la Ecuación 3.64. 
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Donde: 

hacc: Cabeza de pérdida de energía debido a accesorios (m) 

vf   : Velocidad media del fluido = 0,837 m/s 

g    : Aceleración de la gravedad= 9,81 m/s2 

Kacc: Sumatoria de las constantes de pérdidas por accesorio = 4,6 

 

ℎ𝑎𝑐𝑐 = (2,5 + 0,2 + 0,9 + 1,0) ×  (1,71 𝑚𝑠 )2
2 ×   9,81 𝑚𝑠2 

 ℎ𝑎𝑐𝑐 = 0,69 𝑚 

 

 

• Cálculo de la caída de presión  
 

Una vez que se determinaron la cabeza de pérdidas por fricción y por accesorios, 

se calculó la caída de presión por medio de la Ecuación 3.65. 

 

Donde: 

hL    : Cabeza de pérdida de energía debido a la fricción = 0,27 m 

hacc: Cabeza de pérdida de energía debido a accesorios = 0,69 m 

Z  : Diferencia de alturas = 0,0 m 

P  : Caída de presión dentro de la tubería (Pa) 

     : Densidad del fluido = 995 kg/m3 

g     : Aceleración de la gravedad= 9,81m/s2 

 

Δ𝑃 =  995 𝑘𝑔𝑚3 ×  9,81 𝑚𝑠2 × (0,00 + 0,27 + 0,69)    
 Δ𝑃 = 9 370,51 𝑃𝑎 = 1,36 𝑝𝑠𝑖 
 Δ𝑃 = 1,36 𝑝𝑠𝑖 
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• Cálculo de la temperatura de diseño  
 

El cálculo de la temperatura de operación máxima se realiza por medio de la 

Ecuación 3.66 

 

Donde: 

Topmax: Temperatura de operación máxima de la tubería (ºC) 

Top       : Temperatura de operación de la tubería = 45,00 ºC 

 𝑇𝑜𝑝𝑚𝑎𝑥 = 45,00 °𝐶 + 28,00 °𝐶 = 73,00 °𝐶 

 

Sin embargo, debido a que la tubería cuenta con válvulas, la temperatura de diseño 

se calculó con la Ecuación 3.67. 

 

Donde: 

Tdiseño: Temperatura de diseño de la tubería (ºC) 

Topmax: Temperatura de operación máxima de la tubería = 73,00 ºC 

 𝑇𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 73,00 °𝐶 + 5 % ×  (73,00 °𝐶) = 76,65 °𝐶 

 

 

• Cálculo de la presión de diseño de la tubería 
 

El valor de la presión de diseño de la tubería se determinó por medio del uso de la 

Ecuación 3.69, al considerar que la presión de operación máxima presenta un valor 

de 14,70 psi. 

 

Donde: 

Pdiseño     : Presión de diseño de la tubería (psi) 

Poperación: Presión máxima de operación de la tubería = 14,70 psi 

 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 =  1,1 ×  14,70 𝑝𝑠𝑖 = 16,17 𝑝𝑠𝑖 
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4.3.15.2 Dimensionamiento de las tuberías de succión y descarga para el agua que 

ingresa al mezclador. 

 

a)  Dimensionamiento de la tubería de succión de agua que ingresa al mezclador.  

 

• Cálculo del caudal para el agua de mezclado 
 

Para determinar el caudal, se parte del flujo másico por lote de producción del agua 

de mezclado para lo cual se usó la Ecuación 4.22. 

 

Donde: 

mwz: Flujo másico de agua de mezclado por lote de producción = 389,16 kg/h 

Qwz: Caudal de agua de mezclado por lote de producción (m3/h) 

wz : Densidad de agua de mezclado = 995 kg/m3 

 

𝑄𝑤𝑧 = 389,16 𝑘𝑔ℎ995 𝑘𝑔𝑚3  

 𝑄𝑤𝑧 = 0,391 𝑚3ℎ = 0,0001 𝑚3𝑠    
 

 

• Cálculo del diámetro interno de la tubería 
 

Para determinar el diámetro interno de la tubería se parte del caudal y se asumió 

que la velocidad del agua para el proceso de mezclado tiene un valor de 0,40 m/s, 

la cual se encuentra dentro del rango de la Tabla 3.4. Por lo que se emplea la 

Ecuación 4.23. 

 

Donde:  

Qwz: Caudal de agua de mezclado por lote de producción = 0,0001 m3/s 

vwz : Velocidad de agua de mezclado = 0,40 m/s 

di  : Diámetro interno de la tubería (m) 
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𝑑𝑖 = √ 0,0001 𝑚3𝑠0,40 𝑚𝑠 × 𝜋4 

 𝑑𝑖 = 0,0186 𝑚 = 18,60 𝑚𝑚 

 

Con el valor del diámetro determinado, se seleccionó la tubería con diámetro 

similar, que es la tubería NPS 3/4 cédula 80 bajo la norma ASTM A53, cuyo 

diámetro exterior es 26,70 mm con un espesor de 3,91 mm; por lo que su diámetro 

interior es 18,90 mm. De esta manera, la velocidad real se determinó cona la 

Ecuación 4.23. 

 

Donde:  

Qwz: Caudal de agua de mezclado por lote de producción = 0,0001 m3/s 

vwz : Velocidad de agua de mezclado (m/s) 

di  : Diámetro interno de la tubería = 0,0189 (m) 

 

𝑣𝑤𝑒 =  0,0001 𝑚3𝑠𝜋4  ×  (0,0189 𝑚)2 = 0,39 𝑚𝑠  

 

 

• Cálculo de la cabeza de pérdidas por fricción 
 

Para determinar el valor del número de Reynolds para el flujo de agua que ingresa 

al mezclador se consideró utilizar la Ecuación 3.60. 

                      

Donde: 

Re: Número de Reynolds 

vf: Velocidad media del fluido = 0,39 m/s 

δf: Densidad del fluido = 995 kg/m3 

uf:  Viscosidad del fluido = 7,4 x 10-4 Pa s 

D: Diámetro interno de la tubería = 0,0189 m 
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𝑅𝑒 = 0,39 𝑚𝑠 ×  0,0189 ×  995 𝑘𝑔𝑚37,4 ×  10−4 𝑃𝑎 𝑠      
 𝑅𝑒 = 9 911,01 

 

Mientras que para la rugosidad relativa se asumió que la tubería es de acero 

inoxidable y se calcula con la Ecuación 3.63.  

 

Donde:  

: Rugosidad relativa 

e: Rugosidad del material de la tubería = 4,6 x 10-5 m (Mott, 2006, p.235) 

D: Diámetro de la tubería = 0,0189 m 

 𝜀 = 4,6  ×  10−5𝑚 0,0189 𝑚  

 𝜀 = 0,0024 

 

El factor de fricción se obtuvo por medio del número de Reynolds, la rugosidad 

relativa y el empleo del diagrama de Moody que se indicó en la Figura 3.8, por lo 

que el factor de fricción es de 0,032.  De igual manera se considera que la longitud 

de la tubería es de 4,00 m; tal como se presenta en el Layout de la Figura 4.9. De 

esta manera se calculó la cabeza de pérdidas por fricción en la tubería por medio 

de la Ecuación 3.59. 

 

Donde: 

hL: Cabeza de pérdida de energía debido a la fricción (m) 

L: Longitud de la tubería = 4,00 m 

D: Diámetro interno de la tubería = 0,0189 m 

vf: Velocidad media del fluido = 0,39 m/s 

g: Aceleración de la gravedad= 9,81 m/s2 

f: Factor de fricción = 0,032 
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ℎ𝐿 = 0,032 ×  4,00 𝑚0,0189 𝑚 ×  (0,39 𝑚𝑠 )2
2 ×   9,81 𝑚𝑠2 = 0,05 𝑚 

 

 

• Cálculo de la cabeza de pérdidas por accesorios 
 

Para el transporte del fluido en la tubería de succión se utilizó una válvula de globo 

para regular el flujo del fluido, a su vez, y se tomó en cuenta la entrada a la tubería 

cuyas constantes de accesorios están presentado en la Tabla 3.8.  Por lo que la 

cabeza de pérdida por accesorios se calculó con la Ecuación 3.64. 

 

Donde: 

hacc: Cabeza de pérdida de energía debido a accesorios (m) 

vf   : Velocidad media del fluido = 0,39 m/s 

g    : Aceleración de la gravedad= 9,81 m/s2 

Kacc: Sumatoria de las constantes de pérdidas por accesorio = 10,9 

 

ℎ𝑎𝑐𝑐 = (10,0 + 0,9) ×  (0,39 𝑚𝑠 )2
2 ×   9,81 𝑚𝑠2 = 0,08 𝑚 

 

 

• Cálculo de la caída de presión  
 

Una vez que se determinó la cabeza de pérdidas por fricción y accesorios, se 

calculó la caída de presión por medio de la Ecuación 3.65.  

Donde: 

hL: Cabeza de pérdida de energía debido a la fricción = 0,05 m 

hacc: Cabeza de pérdida de energía debido a accesorios = 0,08 m 

Z: Diferencia de alturas = 0,00 m 

P: Caída de presión dentro de la tubería (Pa) 

: Densidad del fluido = 995 kg/m3 
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g: Aceleración de la gravedad= 9,81m/s2 

 Δ𝑃 =  995 𝑘𝑔𝑚3 ×  9,81 𝑚𝑠2 × (0,00 + 0,05 + 0,08)    
 Δ𝑃 = 1 268,92𝑃𝑎 = 0,18 𝑝𝑠𝑖 
 Δ𝑃 = 0,18 𝑝𝑠𝑖 
 

 

• Cálculo de la temperatura de diseño de la tubería 
 

Para determinar la temperatura de operación máxima de la tubería se utilizó la 

Ecuación 3.66. 

 

Donde: 

Topmax: Temperatura de operación máxima de la tubería (ºC) 

Top       : Temperatura de operación de la tubería = 26,20 ºC 

 𝑇𝑜𝑝𝑚𝑎𝑥 = 26,20 °𝐶 + 28,00 °𝐶 

 𝑇𝑜𝑝𝑚𝑎𝑥 = 54,20 °𝐶 

 

Sin embargo, debido a que la tubería cuenta con válvulas, la temperatura de diseño 

se calculó con la Ecuación 3.67. 

 

Donde: 

Tdiseño: Temperatura de diseño de la tubería (ºC) 

Topmax: Temperatura de operación máxima de la tubería = 54,20 ºC 

 𝑇𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 54,20 °𝐶 + 5 % ×  (54,20 °𝐶) 

 𝑇𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 56,91 °𝐶 



147 

 

          

• Cálculo de la presión de diseño de la tubería 
 

Para determinar la presión de diseño se utilizó la Ecuación 3.69. 

 

Donde: 

Pdiseño     : Presión de diseño de la tubería (psi) 

Poperación: Presión máxima de operación de la tubería = 14,70 psi 

 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 =  1,1 ×   14,70 𝑝𝑠𝑖 
 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 16,17 𝑝𝑠𝑖 
 

 

b) Dimensionamiento de la tubería de descarga de agua que ingresa al mezclador.  

 

• Cálculo del caudal para el agua de mezclado 
 

Debido a que se trata de la misma línea de flujo, el caudal de la tubería de descarga 

es igual al caudal de la tubería de succión: 

 𝑄𝑤𝑧 = 0,391 𝑚3ℎ = 0,0001 𝑚3𝑠    
 

 
• Cálculo del diámetro interno de la tubería 

 

La velocidad de descarga asumida fue 1,00 m/s la cual se encuentra dentro del 

rango de la Tabla 3.4. El diámetro interno de la tubería se calculó con la Ecuación 

4.23. 

 

Donde:  

Qwz: Caudal de agua de mezclado por lote de producción = 0,0001 m3/h 

vwz : Caudal de agua de mezclado = 1,0 m/s 

di   : Diámetro interno de la tubería (m) 
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𝑑𝑖 = √ 0,0001 𝑚3𝑠1,00 𝑚𝑠 × 𝜋4 

 𝑑𝑖 = 0,01176 𝑚 = 11,76 𝑚𝑚 

 

Por lo que se seleccionó la tubería NPS 1/2 cédula 80, bajo la norma ASTM A53, 

cuyo diámetro exterior es 21,3 mm y el espesor de 3,73 mm. De esta manera se 

calculó la velocidad del fluido con la Ecuación 4.23. 

 

Donde:  

Qwz: Caudal de agua de mezclado por lote de producción = 0,0001 m3/h 

vwz: Caudal de agua de mezclado (m/s) 

di: Diámetro interno de la tubería = 0,0138 m 

 

𝑣𝑤𝑧 =  0,0001 𝑚3𝑠𝜋4  ×  (0,0138 𝑚)2 

 𝑣𝑤𝑧 = 0,67 𝑚𝑠   
 

 
• Cálculo de la cabeza de pérdidas por fricción 

 

El valor del número de Reynolds para el flujo de descarga del agua que ingresa al 

mezclador se calculó con la Ecuación 3.60. 

                                 

Donde: 

Re: Número de Reynolds 

vf: Velocidad media del fluido = 0,67 m/s 

δf: Densidad del fluido = 995 kg/m3 

uf:  Viscosidad del fluido = 7,4 x 10-4 Pa s 

D: Diámetro interno de la tubería = 0,0138 m 
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𝑅𝑒 = 0,67 𝑚𝑠 ×  0,0138 𝑚 ×  995 𝑘𝑔𝑚37,4 ×  10−4 𝑃𝑎 𝑠      
 𝑅𝑒 = 12 432,12 

 

La rugosidad relativa se determinó con la Ecuación 3.63, al asumir que el material 

a utilizar es acero inoxidable debido a que el material presenta alta resistencia 

mecánica y resistencia a la corrosión (Rocha, 2005). 

 

Donde:  

: Rugosidad relativa 

e: Rugosidad del material de la tubería = 4,6 x 10-5 m (Mott, 2006, p.235) 

D: Diámetro de la tubería = 0,0138 m 

 𝜀 = 4,6  ×  10−5𝑚 0,0138 𝑚  

 𝜀 = 0,0033 

 

Mediante el diagrama de Moody se determinó el factor de fricción para el flujo de 

agua de descarga que ingresa al mezclador el cual es 0,035. De igual forma se 

consideró que la longitud de la tubería es 1,50 m, tal como se presenta en el Layout 

de la planta en la Figura 4.9. Por consiguiente, la cabeza de pérdidas de fricción se 

calculó con la Ecuación 3.59.  

 

Donde: 

hL: Cabeza de pérdida de energía debido a la fricción (m) 

L : Longitud de la tubería = 1,50 m 

D : Diámetro interno de la tubería = 0,0138 m 

vf : Velocidad media del fluido = 0,67 m/s 

g  : Aceleración de la gravedad= 9,81 m/s2 

f   : Factor de fricción = 0,035 
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ℎ𝐿 = 0,035 ×  1,50 𝑚0,0138 𝑚 ×  (0,67 𝑚𝑠 )2
2 ×   9,81 𝑚𝑠2 = 0,09 𝑚 

 

 

• Cálculo de la cabeza de pérdidas por accesorios 
 

Para el caso de la tubería de descarga se tomó en consideración el empleo de una 

válvula check para asegurar el flujo en un solo sentido, una válvula de compuerta 

para regular el flujo y la entrada del fluido a la tubería cuyas contantes de accesorios 

se presentaron en la Tabla 3.8. Por lo que, se utilizó la Ecuación 3.64 para obtener 

el valor de la cabeza de pérdidas por accesorios. 

 

Donde: 

hacc : Cabeza de pérdida de energía debido a accesorios (m) 

vf   : Velocidad media del fluido = 0,67 m/s 

g    : Aceleración de la gravedad= 9,81 m/s2 

Kacc: Sumatoria de las constantes de pérdidas por accesorio = 3,6 

 

ℎ𝑎𝑐𝑐 = (2,5 + 0,2 + 0,9) × (0,67 𝑚𝑠 )2
2 ×  9,81 𝑚𝑠2 = 0,08 𝑚 

 

 

• Cálculo de la caída de presión  
 

Una vez que se determinaron las cabezas de pérdidas de fricción y accesorios en 

la tubería de descarga, se procede a calcular la caída de presión por medio de la 

Ecuación 3.65. 

 

Donde: 

hL   : Cabeza de pérdida de energía debido a la fricción = 0,09 m 

hacc: Cabeza de pérdida de energía debido a accesorios = 0,08 m 

Z : Diferencia de alturas = 0,00 m 
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P : Caída de presión dentro de la tubería (Pa) 

    : Densidad del fluido = 995 kg/m3 

g    : Aceleración de la gravedad= 9,81m/s2 

 Δ𝑃 =  995 𝑘𝑔𝑚3 ×  9,81 𝑚𝑠2 × (0,00 + 0,09 + 0,08)    
 Δ𝑃 = 1 659,36 𝑃𝑎 = 0,24 𝑝𝑠𝑖 
 

 

• Cálculo de la temperatura de diseño de la tubería  
 

Para determinar la temperatura de operación máxima de la tubería se empleó la 

Ecuación 3.66. 

 

Donde: 

Topmax: Temperatura de operación máxima de la tubería (ºC) 

Top       : Temperatura de operación de la tubería = 26,20 ºC 

 𝑇𝑜𝑝𝑚𝑎𝑥 = 26,20 °𝐶 + 28,00 °𝐶 

 𝑇𝑜𝑝𝑚𝑎𝑥 = 54,20 °𝐶 

 

Sin embargo, debido a que la tubería cuenta con válvulas, la temperatura de diseño 

se calculó con la Ecuación 3.67. 

 

Donde: 

Tdiseño: Temperatura de diseño de la tubería (ºC) 

Topmax: Temperatura de operación máxima de la tubería = 54,20 ºC 

 𝑇𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 54,20 °𝐶 + 5 % ×  (54,20 °𝐶) 

 𝑇𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 56,91 °𝐶 
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• Cálculo de la presión de diseño de la tubería 
 

Para determinar la presión de diseño se utilizó la Ecuación 3.69, al considerar que 

la presión de operación es 14,70 psi. 

 

Donde: 

Pdiseño     : Presión de diseño de la tubería (psi) 

Poperación: Presión máxima de operación de la tubería = 14,70 psi 

 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 =  1,1 ×   14,70 𝑝𝑠𝑖 = 16,17 𝑝𝑠𝑖 
 

 

4.3.15.3 Dimensionamiento de las tuberías de succión y descarga para el nitrógeno 

gaseoso que ingresa y sale del intercambiador de calor. 

 

a) Dimensionamiento de la tubería de succión del nitrógeno gaseoso que ingresa del 

intercambiador de calor. 

 

• Cálculo del flujo volumétrico para el nitrógeno gaseoso  
 

Para determinar el flujo volumétrico del nitrógeno que ingresa al intercambiador de 

calor se parte del flujo másico del mismo por lote de producción para lo cual se usó 

la Ecuación 4.22. 

 

Donde: 

mN2: Flujo másico de nitrógeno gaseoso por lote de producción = 59,79 kg/h 

QN2: Flujo volumétrico del nitrógeno gaseoso (m3/h) 

N2: Densidad del nitrógeno gaseoso a temperatura ambiente = 1,138 kg/m3 (Mills, 

1997, p. 870) 

 

𝑄𝑁2 = 59,79 𝑘𝑔ℎ1,138 𝑘𝑔𝑚3 
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𝑄𝑁2 = 52,54 𝑚3ℎ   
 

 

• Cálculo del diámetro interno de la tubería 
 

Para determinar el diámetro interno de la tubería se parte del caudal calculado con 

anterioridad y con la velocidad del fluido gaseoso que se encuentre dentro del rango 

de la Tabla 3.5, en donde se asume el valor de velocidad para succión 10,00 m/s y 

se calculó mediante la Ecuación 4.23. 

  

Donde:  

QN2: Caudal de nitrógeno gaseoso por lote de producción = 52,54 m3/h 

vN2 : Velocidad de nitrógeno gaseoso = 10,00 m/s 

di   : Diámetro interno de la tubería (m) 

 

𝑑𝑖 = √52,54 𝑚3ℎ  × 1 ℎ 3 600 𝑠10,00 𝑚𝑠 ×  𝜋4  

 𝑑𝑖 = 0,04311 𝑚 

 𝑑𝑖 = 43,11 𝑚𝑚 

 

De esta manera se seleccionó la tubería NPS 2 cédula 160 bajo norma ASTM A53, 

la cual posee un diámetro exterior de 60,30 mm y un diámetro interior de 42,82 mm; 

por lo que la velocidad real a la que se transporta el nitrógeno se calcula con la 

Ecuación 4.23. 

 

Donde:  

QN2: Caudal de nitrógeno gaseoso por lote de producción = 52,54 m3/h 

vN2 : Velocidad de nitrógeno gaseoso (m/s) 

di   : Diámetro interno de la tubería = 0,04282 m 
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𝑣𝑁2 =  52,54 𝑚3ℎ  × 1 ℎ 3 600 𝑠𝜋4  × (0,04282 𝑚)2  

 𝑣𝑁2 = 10,13 𝑚𝑠   
 

 
• Cálculo de la cabeza de pérdidas por fricción 

 

El cálculo del número de Reynolds para el nitrógeno gaseoso se realizó con la 

Ecuación 3.60. 

                                 

Donde: 

Re: Número de Reynolds 

vf : Velocidad media del fluido = 10,13 m/s 

δf: Densidad del fluido = 1,138 kg/m3 (Mills, 1997, p. 870) 

uf: Viscosidad del fluido = 17,7 x 10-6 Pa s (Mills, 1997, p. 870) 

D : Diámetro interno de la tubería = 0,04282 m 

 

𝑅𝑒 = 10,13  𝑚𝑠 ×  0,04282 𝑚 ×  1,138 𝑘𝑔𝑚317,7 ×  10−6 𝑃𝑎 𝑠      
 𝑅𝑒 = 27 888,50 

 

Mientras que para determinar la rugosidad relativa se consideró que el material de 

la tubería por donde se transporta el nitrógeno gaseoso es de acero inoxidable 

debido a que este material es capaz de soportar temperaturas y presiones 

extremas, además de presentar alta resistencia a la corrosión (Valencia, 2010, 

p.38), cuya rugosidad presenta un valor de 4,6 x 10-5 m (Mott, 2006, p.235).  De 

esta manera, la rugosidad relativa se calculó la Ecuación 3.63. 

 

Donde:  

: Rugosidad relativa 
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e: Rugosidad del material de la tubería = 4,6 x 10-5 m (Mott, 2006, p.235) 

D: Diámetro de la tubería = 0,04282 m 

 𝜀 = 4,6  ×  10−5𝑚 0,04282 𝑚 = 0,0011 

 

Por medio del diagrama de Moody, que se mostró en la Figura 3.8, se determinó la 

constante de fricción, el cual es 0,027. Así mismo, se consideró que la longitud de 

la tubería es de 3,00 m como se presentó en el Layout de la planta de la Figura 4.9. 

Por lo que la cabeza de pérdidas por fricción se calculó con la Ecuación 3.59. 

 

Donde: 

hL: Cabeza de pérdida de energía debido a la fricción (m) 

L : Longitud de la tubería = 3,00 m 

D : Diámetro interno de la tubería = 0,04282 m 

vf: Velocidad media del fluido = 10,13 m/s 

g : Aceleración de la gravedad= 9,81 m/s2 

f  : Factor de fricción = 0,027 

 

ℎ𝐿 = 0,027 × 3,00 𝑚0,04282 𝑚 × (10,13 𝑚𝑠 )2
2 ×  9,81 𝑚𝑠2 

 ℎ𝐿 = 9,89 𝑚 

 

 

• Cálculo de la cabeza de pérdidas por accesorios 
 

Los accesorios que se consideraron para el transporte del nitrógeno gaseoso en la 

tubería de succión son la válvula de bola para regular el caudal del gas, una válvula 

de alivio de presión en caso de existir sobrepresiones y el ingreso del fluido a la 

tubería, cuyas constantes de accesorios se presentaron en la Tabla 3.8. De esta 

manera, la cabeza de pérdidas por accesorios se calculó con la Ecuación 3.64. 
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Donde: 

hacc: Cabeza de pérdida de energía debido a accesorios (m) 

vf   : Velocidad media del fluido = 10,13 m/s 

g    : Aceleración de la gravedad= 9,81 m/s2 

Kacc: Sumatoria de las constantes de pérdidas por accesorio = 8,9 

 

ℎ𝑎𝑐𝑐 = (5,0 + 3,0 + 0,9) ×  (10,13 𝑚𝑠 )2
2 ×   9,81 𝑚𝑠2 

 ℎ𝑎𝑐𝑐 = 46,55 𝑚 

 

 

• Cálculo de la caída de presión  
 

Una vez que se determinaron las cabezas de pérdidas energía por fricción y 

accesorios de la tubería de succión se calcula la caída de presión por medio de la 

Ecuación 3.65. 

 

Donde: 

hL    : Cabeza de pérdida de energía debido a la fricción = 9,89 m 

hacc: Cabeza de pérdida de energía debido a accesorios = 46,55 m 

Z : Diferencia de alturas = 0,00 m 

P : Caída de presión dentro de la tubería (Pa) 

    : Densidad del fluido = 1,138 kg/m3 

g    : Aceleración de la gravedad= 9,81m/s2 

 Δ𝑃 =  1,138 𝑘𝑔𝑚3 ×  9,81 𝑚𝑠2 ×  (0,00 + 9,89 + 46,55) 𝑚    
 Δ𝑃 = 630,08 𝑃𝑎 

 Δ𝑃 = 0,09 𝑝𝑠𝑖 
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• Cálculo de la temperatura de diseño de la tubería  
 

Para determinar la temperatura de operación máxima se utilizó la Ecuación 3.66. 

 

Donde: 

Topmax: Temperatura de operación máxima de la tubería (ºC) 

Top       : Temperatura de operación de la tubería = 26,20 ºC 

 𝑇𝑜𝑝𝑚𝑎𝑥 = 26,20 °𝐶 + 28 °𝐶 

 𝑇𝑜𝑝𝑚𝑎𝑥 = 54,20 °𝐶 

 

Sin embargo, debido a que la tubería cuenta con válvulas, la temperatura de diseño 

se calculó con la Ecuación 3.67. 

 

Donde: 

Tdiseño: Temperatura de diseño de la tubería (ºC) 

Topmax: Temperatura de operación máxima de la tubería = 54,20 ºC 

 𝑇𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 54,20 °𝐶 + 5 % ×  (54,20 °𝐶) = 56,91 °𝐶 

 

 

• Cálculo de la presión de diseño de la tubería  
 

Para determinar la presión de diseño se utilizó la Ecuación 3.69. Para ello se 

consideró que la presión de succión corresponde a la presión de operación del 

generador de nitrógeno el cual trabaja con la presión atmosférica.  

 

Donde: 

Pdiseño     : Presión de diseño de la tubería (psi) 

Poperación: Presión máxima de operación de la tubería = 14,70 psi 

 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 =  1,1 ×  14,70 𝑝𝑠𝑖 = 16,17 𝑝𝑠𝑖 
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b) Dimensionamiento de la tubería de descarga de nitrógeno gaseoso que ingresa al 

intercambiador de calor.  

 

• Cálculo del flujo volumétrico del nitrógeno gaseoso 
 

Debido a que se trata de la misma línea de flujo y que se encuentra en las mismas 

condiciones que la tubería de succión, de igual manera el caudal de la tubería de 

descarga es igual al caudal de la tubería de succión. 

 𝑄𝑁2 = 52,54 𝑚3ℎ  

 

 

• Cálculo del diámetro interno de la tubería 
 

Para el caso de la descarga de la tubería se asumió una velocidad de 12,50 m/s, la 

cual está dentro del rango que se estableció en la Tabla 3.5. Por lo que el diámetro 

de la tubería se calculó con la Ecuación 4.23.  

 

Donde:  

QN2: Caudal de nitrógeno gaseoso por lote de producción = 52,54 m3/h 

vN2: Velocidad de nitrógeno gaseoso = 12,50 m/s 

di: Diámetro interno de la tubería (m) 

 

𝑑𝑖 = √52,54 𝑚3ℎ  × 1 ℎ 3 600 𝑠12,50 𝑚𝑠 ×  𝜋4  

 𝑑𝑖 = 0,03856 𝑚 = 38,56 𝑚𝑚 

 

La tubería seleccionada para este caso es la tubería NPS 1 ½ cédula 80 bajo norma 

ASTM A53, con diámetro exterior 48,3 mm y el espesor de 5,08 mm. La velocidad 

real a la que se transporta el nitrógeno se determinó mediante la Ecuación 4.23.  
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Donde:  

QN2: Caudal de nitrógeno gaseoso por lote de producción = 52,54 m3/h 

vN2: Velocidad de nitrógeno gaseoso (m/s) 

di: Diámetro interno de la tubería = 0,03814 m 

 

𝑣𝑁2 =  52,54 𝑚3ℎ  × 1 ℎ 3 600 𝑠𝜋4  ×  (0,03814 𝑚)2 = 12,77 𝑚𝑠   
 

 

• Cálculo de la cabeza de pérdidas por fricción 
 

El valor del número de Reynolds se calculó con la Ecuación 3.60. 

 

Donde: 

Re: Número de Reynolds 

vf : Velocidad media del fluido = 12,77 m/s 

δf: Densidad del fluido = 1,138 kg/m3 

uf: Viscosidad del fluido = 17,7 x 10-6 Pa s 

D: Diámetro interno de la tubería = 0,03814 m 

 

𝑅𝑒 = 12,77 𝑚𝑠 ×  0,03814 𝑚 ×  1,138 𝑘𝑔𝑚317,7 ×  10−6 𝑃𝑎 𝑠      
 𝑅𝑒 = 31 314,15 

 

Así mismo, el material de la tubería de descarga es igual al de la tubería de succión 

es acero inoxidable por lo que la rugosidad tiene un valor de 4,6 x 10-5 m (Mott, 

2006, p.235). Por lo que la rugosidad relativa se calculó con la Ecuación 3.63. 

 

Donde:  

: Rugosidad relativa 

e: Rugosidad del material de la tubería = 4,6 x 10-5 m (Mott, 2006, p.235) 
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D: Diámetro de la tubería = 0,03814 m 

 𝜀 = 4,6  ×  10−5𝑚 0,03814 𝑚  

 𝜀 = 0,0012 

 

Por medio del diagrama de Moody, que se indicó en la Figura 3.8, se determinó que 

la constante de fricción tiene un valor de 0,028. De la misma manera se consideró 

que la longitud de la tubería es 3,00 m tal como se indica en el Layout de la Figura 

4.9. Por lo que se utilizó la Ecuación 3.59 para obtener el valor de la cabeza de 

pérdida por fricción.  

 

Donde: 

hL: Cabeza de pérdida de energía debido a la fricción (m) 

L : Longitud de la tubería = 3,00 m 

D : Diámetro interno de la tubería = 0,03814m 

vf: Velocidad media del fluido = 12,77 m/s 

g : Aceleración de la gravedad= 9,81 m/s2 

f : Factor de fricción = 0,028 

 

ℎ𝐿 = 0,028 × 3,00 𝑚0,03814 𝑚 × (12,77 𝑚𝑠 )2
2 ×   9,81 𝑚𝑠2 

 ℎ𝐿 = 18,31 𝑚 

 

 

• Cálculo de la cabeza de pérdidas por accesorios 
 

Los accesorios que se tomaron en consideración para el transporte del nitrógeno 

gaseoso en la tubería de descarga son la válvula check para asegurar el flujo en un 

solo sentido, una válvula de compuerta en caso de se requiera detener el flujo, una 
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válvula de alivio de presión y finalmente el ingreso del fluido a la tubería, cuyas 

constantes de accesorios se presentaron en la Tabla 3.8. 

 

De esta manera se plantea utilizar la Ecuación 3.64. 

  

Donde: 

hacc: Cabeza de pérdida de energía debido a accesorios (m) 

vf   : Velocidad media del fluido = 12,77 m/s 

g    : Aceleración de la gravedad= 9,81 m/s2 

Kacc: Sumatoria de las constantes de pérdidas por accesorio = 6,6 

 

ℎ𝑎𝑐𝑐 = (2,5 + 3,0 + 0,2 + 0,9) ×  (12,77 𝑚𝑠 )2
2 ×   9,81 𝑚𝑠2 

 ℎ𝑎𝑐𝑐 = 54,86 𝑚 

 

 

• Cálculo de la caída de presión  
 

Una vez que se determinaron las cabezas de pérdidas por fricción y accesorios, se 

calculó la caída de presión mediante la Ecuación 3.65.  

 

Donde: 

hL    : Cabeza de pérdida de energía debido a la fricción = 18,31 m 

hacc: Cabeza de pérdida de energía debido a accesorios = 54,86 m 

Z : Diferencia de alturas = 0,00 m 

P : Caída de presión dentro de la tubería (Pa) 

    : Densidad del fluido = 1,138 kg/m3 

g    : Aceleración de la gravedad= 9,81m/s2 

 Δ𝑃 = 1,138 𝑘𝑔𝑚3 ×  9,81 𝑚𝑠2 ×  (0,00 + 18,31 + 54,86)    
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Δ𝑃 = 816,85 𝑃𝑎 = 0,12 𝑝𝑠𝑖 
 

 

• Cálculo de la temperatura de diseño de la tubería 
 

Para determinar la temperatura de operación máxima se utilizó la Ecuación 3.66 

 

Donde: 

Topmax: Temperatura de operación máxima de la tubería (ºC) 

Top       : Temperatura de operación de la tubería = 26,20 ºC 

 𝑇𝑜𝑝𝑚𝑎𝑥 = 26,20 °𝐶 + 28 °𝐶 = 54,20 °𝐶 

 

Debido a que la tubería cuenta con válvulas, la temperatura de diseño se calculó 

con la Ecuación 3.67. 

 

Donde: 

Tdiseño: Temperatura de diseño de la tubería (ºC) 

Topmax: Temperatura de operación máxima de la tubería = 54,20 ºC 

 𝑇𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 54,20 °𝐶 + 5 % ×  (54,20 °𝐶) = 56,91 °𝐶 

 

 

• Cálculo de la presión de diseño  
 

Para determinar la presión de diseño en la tubería de descarga se consideró que la 

presión de operación tiene el mismo valor que la presión atmosférica a la que 

trabaja el intercambiador de calor. Por lo que se usó la Ecuación 3.69.  

 

Donde: 

Pdiseño     : Presión de diseño de la tubería  

Poperación: Presión máxima de operación de la tubería = 14,70 psi 
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𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 =  1,1 ×   14,7 𝑝𝑠𝑖 
 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 16,17 𝑝𝑠𝑖 
 

 

c) Dimensionamiento de la tubería de succión de nitrógeno gaseoso que sale del 

intercambiador de calor 

 

• Cálculo del flujo volumétrico para el nitrógeno gaseoso  
 

Para determinar el flujo volumétrico del nitrógeno se parte del flujo másico del 

mismo por lote de producción para lo cual se emplea la Ecuación 4.22. 

 

Donde: 

mN2: Flujo másico de nitrógeno gaseoso por lote de producción = 59,79 kg/h 

QN2: Flujo volumétrico del nitrógeno gaseoso (m3/h) 

N2 : Densidad del nitrógeno gaseoso a temperatura de 278,00 ºC = 0,626 kg/m3 

 

𝑄𝑁2 = 59,79 𝑘𝑔ℎ0,626 𝑘𝑔𝑚3 = 95,51 𝑚3ℎ  

 

 

• Cálculo del diámetro interno de la tubería 
 

Para el cálculo del diámetro interno se asumió que la velocidad con la que entra al 

intercambiador es igual a la velocidad a la que sale del mismo, es decir 12,77 m/s; 

ya que está dentro del rango de velocidades indicado en la Tabla 3.5. Por lo que el 

diámetro interno se calculó con la Ecuación 4.23.  

 

Donde:  

QN2: Caudal de nitrógeno gaseoso por lote de producción = 95,51 m3/h 

vN2: Velocidad de nitrógeno gaseoso = 12,77 m/s 
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di  : Diámetro interno de la tubería (m) 

 

𝑑𝑖 = √95,51 𝑚3ℎ  × 1 ℎ 3 600 𝑠12,77 𝑚𝑠 ×  𝜋4  

 𝑑𝑖 = 0,05143 𝑚 = 51,43 𝑚𝑚 

 

La tubería seleccionada para este caso es la tubería NPS 2 cédula 40 bajo norma 

ASTM A53 cuyo diámetro externo es 60,30 mm y el espesor es 3,91 mm, por lo 

que, la velocidad real a la que se transporta el nitrógeno se determinó mediante la 

Ecuación 4.23.  

 

Donde:  

QN2: Caudal de nitrógeno gaseoso por lote de producción = 95,51 m3/h 

vN2: Velocidad de nitrógeno gaseoso (m/s) 

di  : Diámetro interno de la tubería = 0,05248 m 

 

𝑣𝑁2 =  95,51 𝑚3ℎ  × 1 ℎ 3 600 𝑠𝜋4  ×  (0,05248 𝑚)2 = 12,27 𝑚𝑠  

 

 

• Cálculo de la cabeza de pérdidas por fricción 
 

El valor del número de Reynolds se calculó por medio de la Ecuación 3.60.    

                              

Donde: 

Re: Número de Reynolds 

vf  : Velocidad media del fluido = 12,27 m/s 

δf : Densidad del fluido = 0,626 kg/m3 (Mills, 1997, p. 870) 

uf : Viscosidad del fluido = 26,7 x 10-6 Pa s (Mills, 1997, p. 870) 
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D : Diámetro interno de la tubería = 0,05248 m 

 

𝑅𝑒 = 12,27 𝑚𝑠 ×  0,05248 𝑚 ×  0,626 𝑘𝑔𝑚326,7 ×  10−6 𝑃𝑎 𝑠      
 𝑅𝑒 = 15 097,38 

 

Mientras que la rugosidad relativa se determinó con la Ecuación 3.63. Para ello se 

consideró que el material de la tubería por donde se transporta el nitrógeno gaseoso 

es de acero inoxidable debido a que este material es capaz de soportar 

temperaturas y presiones extremas (Valencia, 2010, p.38). 

 

Donde:  

: Rugosidad relativa 

e: Rugosidad del material de la tubería (acero inoxidable) = 4,6 x 10-5 m (Mott, 2006, 

p.235) 

D: Diámetro de la tubería = 0,05248 m 

 𝜀 = 4,6  ×  10−5𝑚 0,05248 𝑚  

 𝜀 = 0,0009 

 

De esta manera se logró determinar el factor de fricción mediante el diagrama de 

Moody, indicado en la Figura 3.8, el cual tiene un valor de 0,029. De la misma 

manera, se consideró que la longitud de la tubería es 3,00 m tal como se indica en 

el Layout de la Figura 4.9. Por lo que se utilizó la Ecuación 3.59. 

 

Donde: 

hL: Cabeza de pérdida de energía debido a la fricción (m) 

L: Longitud de la tubería = 3,00 m 

D: Diámetro interno de la tubería = 0,05248 m 
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vf: Velocidad media del fluido = 12,27 m/s 

g: Aceleración de la gravedad= 9,81 m/s2 

f: Factor de fricción = 0,029 

 

ℎ𝐿 = 0,029 × 3,00 𝑚0,05248 𝑚 × (12,27 𝑚𝑠 )2
2 ×   9,81 𝑚𝑠2 

 ℎ𝐿 = 12,72 𝑚 

 

 

• Cálculo de la cabeza de pérdidas por accesorios 
 

Los accesorios en la tubería de succión son la válvula de bola, una válvula de alivio 

de presión y finalmente el ingreso del fluido a la tubería, cuyas constantes se 

presentaron en la Tabla 3.8. Por lo que se utilizó la Ecuación 3.64 para obtener el 

valor de la cabeza de pérdidas por accesorios. 

 

Donde: 

hacc: Cabeza de pérdida de energía debido a accesorios (m) 

vf   : Velocidad media del fluido = 12,27 m/s 

g    : Aceleración de la gravedad= 9,81 m/s2 

Kacc: Sumatoria de las constantes de pérdidas por accesorio = 8,9 

 

ℎ𝑎𝑐𝑐 = (5,0 + 3,0 + 0,9) ×  (12,27 𝑚𝑠 )2
2 ×   9,81 𝑚𝑠2 = 68,29 𝑚 

 

 

• Cálculo de la caída de presión  
 

La caída de presión de la tubería para el nitrógeno gaseoso que sale del 

intercambiador de calor se calculó mediante la utilización de la Ecuación 3.65.  
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Donde: 

hL    : Cabeza de pérdida de energía debido a la fricción = 12,72 m 

hacc: Cabeza de pérdida de energía debido a accesorios = 68,24 m 

Z : Diferencia de alturas = 0,00 m 

P : Caída de presión dentro de la tubería (Pa) 

    : Densidad del fluido = 0,626 kg/m3 

g    : Aceleración de la gravedad= 9,81m/s2 

 Δ𝑃 =  0,626 𝑘𝑔𝑚3 ×  9,81 𝑚𝑠2 × (0,00 + 12,72 + 68,29) 𝑚    
 Δ𝑃 = 496,98 𝑃𝑎 = 0,07 𝑝𝑠𝑖 
 

 

• Cálculo de la temperatura de diseño de la tubería  
 

En la temperatura de diseño se consideró la temperatura de operación del nitrógeno 

a la salida del intercambiador de calor, el cual es 278,06 ºC, tal como se determinó 

en el balance de energía del Anexo III. Para ello se usó la Ecuación 3.66. 

 

Donde: 

Topmax: Temperatura de operación máxima de la tubería (ºC) 

Top       : Temperatura de operación de la tubería = 278,06 ºC 

 𝑇𝑜𝑝𝑚𝑎𝑥 = 278,06 °𝐶 + 28 °𝐶 = 306,06 °𝐶 

 

Sin embargo, debido a que la tubería cuenta con válvulas, la temperatura de diseño 

se calculó con la Ecuación 3.67. 

 

Donde: 

Tdiseño: Temperatura de diseño de la tubería (ºC) 

Topmax: Temperatura de operación máxima de la tubería = 306,06 ºC 
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𝑇𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 306,06 °𝐶 + 5 % ×  (306,06 °𝐶) 

 𝑇𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 321,36 °𝐶 

 

 

• Cálculo de la presión de diseño de la tubería 
 

En el cálculo de la presión de diseño de la tubería de succión es necesario utilizar 

la Ecuación 3.69, al considerar que la presión de operación de la tubería de succión 

es la misma presión operación del equipo del cual proviene, que en esta ocasión 

es el intercambiador de calor, cuyo valor de presión es 14,70 psi (Salcedo y Font, 

2011, p.11). 

 

Donde: 

Pdiseño     : Presión de diseño de la tubería (psi) 

Poperación: Presión máxima de operación de la tubería = 14,70 psi 

 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 =  1,1 ×   14,70 𝑝𝑠𝑖 
 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 16,17 𝑝𝑠𝑖 
 

 

d) Dimensionamiento de la tubería de descarga de nitrógeno gaseoso que sale del 

intercambiador de calor.  

 

• Cálculo del flujo volumétrico del nitrógeno gaseoso 
 

Debido a que se trata de la misma línea de flujo, se considera que el flujo 

volumétrico de la tubería de descarga es igual al flujo volumétrico de la tubería de 

succión. 

 𝑄𝑁2 = 95,51 𝑚3ℎ  
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• Cálculo del diámetro interno de la tubería 
 

Para determinar el diámetro interno de la tubería se asumió una velocidad para 

descarga de 18,00 m/s la cual se encuentra dentro del rango de las 

especificaciones de velocidades de descargas para compuestos gaseosos, tal 

como se presentó en la Tabla 3.5, por lo que se calcula mediante el empleo de la 

Ecuación 4.23.  

 

Donde:  

QN2: Flujo volumétrico del nitrógeno gaseoso por lote de producción = 95,51 m3/h 

vN2 : Velocidad de nitrógeno gaseoso = 18,0 m/s 

di   : Diámetro interno de la tubería (m) 

 

𝑑𝑖 = √95,51 𝑚3ℎ  × 1 ℎ 3 600 𝑠18,0 𝑚𝑠 ×  𝜋4 = 0,04332 𝑚 = 43,32 𝑚𝑚 

 

La tubería seleccionada para este caso es la tubería NPS 2 cédula 160 bajo norma 

ASTM A53, cuyo diámetro externo es 60,30 mm y su espesor es 8,74 mm, por lo 

que la velocidad real a la que se transporta el nitrógeno se determinó mediante la 

Ecuación 4.23.  

 

Donde:  

QN2: Caudal de nitrógeno gaseoso por lote de producción = 95,51 m3/h 

vN2: Velocidad de nitrógeno gaseoso (m/s) 

di: Diámetro interno de la tubería = 0,04282 m 

 

𝑣𝑁2 =  95,51 𝑚3ℎ  × 1 ℎ 3 600 𝑠𝜋4  × (0,04282 𝑚)2  

 𝑣𝑁2 = 18,42 𝑚𝑠   
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• Cálculo de la cabeza de pérdidas por fricción 
 

El valor del número de Reynolds para el flujo volumétrico del nitrógeno que sale del 

intercambiador de calor en la tubería de descarga se determinó por medio de la 

Ecuación 3.60. 

                                 

Donde: 

Re: Número de Reynolds 

vf: Velocidad media del fluido = 18,42 m/s 

δf: Densidad del fluido = 0,626 kg/m3 (Mills, 1997, p. 870) 

uf:  Viscosidad del fluido = 26,7 x 10-6 Pa s (Mills, 1997, p. 870) 

D: Diámetro interno de la tubería = 0,04282 m 

 

𝑅𝑒 = 18,42 𝑚𝑠 ×  0,04282 𝑚 ×  0,626 𝑘𝑔𝑚326,7 ×  10−6 𝑃𝑎 𝑠      
 𝑅𝑒 = 18 492,66 

 

Mientras que la rugosidad relativa se determinó con la Ecuación 3.63. Para ello se 

consideró que el material de la tubería de descarga es el mismo que el de la tubería 

de succión. 

 

Donde:  

: Rugosidad relativa 

e: Rugosidad del material de la tubería (acero inoxidable) = 4,6 x 10-5 m (Mott, 

2006, p.235) 

D: Diámetro de la tubería = 0,04282 m 

 𝜀 = 4,6  ×  10−5𝑚 0,04282 𝑚  

 𝜀 = 0,0011 
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De esta manera se obtuvo el factor de fricción mediante el diagrama de Moody, que 

se mostró en la Figura 3.8, el cual tiene un valor de 0,028. De la misma se consideró 

la longitud de la tubería de 2,00 m, tal como se indica en el Layout de la planta de 

la Figura 4.9. Por lo que se utiliza la Ecuación 3.59. 

 

Donde: 

hL: Cabeza de pérdida de energía debido a la fricción (m) 

L : Longitud de la tubería = 2,00 m 

D : Diámetro interno de la tubería = 0,04282 m 

vf : Velocidad media del fluido = 18,42 m/s 

g  : Aceleración de la gravedad= 9,81 m/s2 

f  : Factor de fricción = 0,028 

 

ℎ𝐿 = 0,028 × 2,00 𝑚0,04282 𝑚 × (18,42 𝑚𝑠 )2
2 ×   9,81 𝑚𝑠2 

 ℎ𝐿 = 22,62 𝑚 

 

 

• Cálculo de la cabeza de pérdidas por accesorios 
 

Los accesorios en la tubería de descarga son la válvula check para asegurar el flujo 

en un solo sentido, una válvula de compuerta en caso de que se requiera detener 

el caudal, una válvula de alivio de presión, una válvula de control y el ingreso del 

fluido a la tubería, cuyas constantes de accesorios se presentaron en la Tabla 3.8. 

Por lo que se utiliza la Ecuación 3.64. 

 

Donde: 

hacc: Cabeza de pérdida de energía debido a accesorios (m) 

vf   : Velocidad media del fluido = 18,42 m/s 

g    : Aceleración de la gravedad= 9,81 m/s2 

Kacc: Sumatoria de las constantes de pérdidas por accesorio = 9,6 
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ℎ𝑎𝑐𝑐 = (2,5 + 3,0 + 3,0 + 0,2 + 0,9) ×  (18,42 𝑚𝑠 )2
2 ×   9,81 𝑚𝑠2 

 ℎ𝑎𝑐𝑐 = 166,08 𝑚 

 

 

• Cálculo de la caída de presión  
 

Una vez que se determinaron los valores de la cabeza de pérdidas de fricción y 

accesorios, se calculó la caída de presión por medio la Ecuación 3.65.  

 

Donde: 

hL    : Cabeza de pérdida de energía debido a la fricción = 22,62 m 

hacc: Cabeza de pérdida de energía debido a accesorios = 166,08 m 

Z : Diferencia de alturas = 0,00 m 

P : Caída de presión dentro de la tubería (Pa) 

    : Densidad del fluido = 0,626 kg/m3 

g    : Aceleración de la gravedad= 9,81m/s2 

 Δ𝑃 =  0,626 𝑘𝑔𝑚3 ×  9,81 𝑚𝑠2 × (0,0 + 22,62 + 166,08) 𝑚    
 Δ𝑃 = 1 158,82 𝑃𝑎 = 0,17 𝑝𝑠𝑖 
 

 

• Cálculo de la temperatura de diseño de la tubería 
 

En el cálculo de la temperatura de diseño de la tubería se tomó en consideración la 

temperatura de operación del nitrógeno a la salida del intercambiador de calor, la 

cual fue determinada en el balance de energía presentado en el Anexo III, cuyo 

valor es 278,06 ºC. De esta manera, la temperatura de diseño de la tubería se 

calculó por medio la Ecuación 3.66. 



173 

 

          

Donde: 

Topmax: Temperatura de operación máxima de la tubería (ºC) 

Top       : Temperatura de operación de la tubería = 278,06 ºC 

 𝑇𝑜𝑝𝑚𝑎𝑥 = 278,06 °𝐶 + 28 °𝐶 

 𝑇𝑜𝑝𝑚𝑎𝑥 = 306,06 °𝐶 

 

Sin embargo, debido a que la tubería cuenta con válvulas, la temperatura de diseño 

se calculó con la Ecuación 3.67.  

 

Donde: 

Tdiseño: Temperatura de diseño de la tubería (ºC) 

Topmax: Temperatura de operación máxima de la tubería = 306,06 ºC 

 𝑇𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 306,06 °𝐶 + 5 % ×  (306,06 °𝐶) 

 𝑇𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 321,36 °𝐶 

 

 

• Cálculo de la presión de diseño de la tubería 
 

Para determinar la presión de diseño de la tubería de descarga para el nitrógeno 

gaseoso se consideró que esta debe tener aislamiento debido a que trabaja con 

una temperatura elevada de 306,06 °C, a su vez se consideró que la presión de 

operación máxima de la tubería corresponde a la presión de operación del reactor 

de lecho fluidizado, el cual fue determinado en la Sección 4.3.5 y presenta un valor 

de 37,59 kg/cm2.  

 

De esta manera, se calculó presión de diseño con la Ecuación 3.69.  

Donde: 

Pdiseño     : Presión de diseño de la tubería (psi) 

Poperación: Presión máxima de operación de la tubería = 37,59 kg/cm2  
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𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 =  1,1 ×  37, 59  𝑘𝑔  𝑐𝑚2 

 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 =  41,35  𝑘𝑔  𝑐𝑚2 

 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜  = 588,14 𝑝𝑠𝑖 
 

 

4.3.15.4 Dimensionamiento de las tuberías de succión y descarga para los gases de 

torrefacción que salen del reactor Torbed. 

 

a) Dimensionamiento de la tubería de succión para los gases que salen del reactor de 

torrefacción. 

 

• Cálculo de la densidad de la mezcla de gases 
 

La densidad de la mezcla gaseosa se determinó con la Ecuación 3.62. Para ello se 

debe considerar el peso molecular de la mezcla gaseosa de los gases generados 

en el reactor de torrefacción, la cual se indica en la Tabla AI.3 del Anexo I, cuyo 

valor es 32,62 kg/kmol. Además, se consideró que la presión del gas es la misma 

que la presión de operación del reactor de torrefacción, el cual presenta un valor de 

1,013 x 105 Pa. 

 

Donde: 

    : Densidad del gas (kg/m3) 

P   : Presión del gas = 1,013 x 105 Pa 

PM: Peso molecular del gas = 32,62 kg/kmol 

R   : Constante de gases ideales = 8 314 J/kmol K 

T   : Temperatura de los gases = 435,00 K 

 

𝛿 = 1,013 ×  105 𝑃𝑎 ×  32,62 𝑘𝑔𝑘𝑚𝑜𝑙8 314 𝐽𝐾𝑚𝑜𝑙 𝐾 ×  435,00 𝐾  
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𝛿 = 0,914 𝑘𝑔𝑚3 

 

 

• Cálculo del flujo volumétrico de los gases  
 

Para determinar el flujo volumétrico de los gases se parte del flujo másico del mismo 

por lote de producción, el cual fue calculado en el balance masa en el Anexo II, 

cuyo valor corresponde a 863,06 kg/h. Por lo que para determinar el flujo 

volumétrico de la mezcla gaseosa que sale del reactor de torrefacción se usó la 

Ecuación 4.22. 

 

Donde: 

mgases: Flujo másico de los gases generados en el reactor de torrefacción por lote 

de producción = 863,06 kg/h 

gases : Densidad promedio de los gases = 0,914 kg/m3 

Qgases: Flujo volumétrico de los gases (m3/h) 

 

𝑄𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 = 863,06 𝑘𝑔ℎ0,914 𝑘𝑔𝑚3  

 𝑄𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 = 944,60 𝑚3ℎ = 0,26 𝑚3𝑠    
 

 

• Cálculo del diámetro interno de la tubería 
 

Para determinar el diámetro interno de la tubería se parte del caudal calculado con 

anterioridad y de la velocidad del fluido gaseoso, en donde se asume el valor de 

14,0 m/s para la velocidad de succión, el mismo que se encuentra dentro del rango 

de especificaciones para velocidades de succión de un fluido gaseoso presentado 

en la Tabla 3.5.  De esta manera, el diámetro interno de la tubería se calculó 

mediante la Ecuación 4.23.  
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Donde:  

Qgases: Caudal de la mezcla gaseosa por lote de producción = 0,26 m3/s 

Vgases: Velocidad de la mezcla gaseosa = 14,00 m/s 

di      : Diámetro interno de la tubería (m) 

 

𝑑𝑖 = √ 0,26 𝑚3𝑠14,00 𝑚𝑠 × 𝜋4 = 0,1538 𝑚 = 153,8 𝑚𝑚 

 

Por lo tanto, se seleccionó la tubería NPS 6 cédula 40 bajo norma ASTM A53, la 

cual posee un diámetro exterior de 168,30 mm y un diámetro interior de 154,10 mm.  

 

Por lo que la velocidad real del fluido gaseoso se calculó mediante la Ecuación 4.23. 

 

Donde:  

Qgases: Caudal de la mezcla gaseosa por lote de producción = 0,26 m3/s 

Vgases: Velocidad de la mezcla gaseosa (m/s) 

di      : Diámetro interno de la tubería = 0,1541 m 

 

𝑣𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 =  0,26 𝑚3𝑠𝜋4  ×  (0,1541 𝑚)2 = 13,94 𝑚𝑠  

 

 

• Cálculo de la cabeza de pérdidas por fricción 
 

El cálculo del valor del número de Reynolds para la mezcla gaseosa se realizó por 

medio de la Ecuación 3.60, cuyas propiedades físicas se muestran en la Tabla AI.3 

del Anexo I.                  

                

Donde: 

Re: Número de Reynolds 

vf: Velocidad media del fluido = 13,94 m/s 
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δf: Densidad del fluido = 0,914 kg/m3 

uf: Viscosidad del fluido = 16,93 x 10-5 Pa s 

D: Diámetro interno de la tubería = 0,1541 m 

 

𝑅𝑒 = 13,94 𝑚𝑠 ×  0,1541 𝑚 ×  0,914 𝑘𝑔𝑚316,93 × 10−5𝑃𝑎 𝑠      
 𝑅𝑒 = 11 597,24 

 

Para determinar la rugosidad relativa se asumió que la tubería es de acero 

inoxidable, puesto a que este material presenta alta resistencia a la corrosión, y es 

capaz de soportar temperaturas y presiones elevadas (Valencia, 2010, p.38). Para 

lo cual se utiliza la Ecuación 3.63. 

 

Donde:  

: Rugosidad relativa 

e: Rugosidad del material de la tubería = 4,6 x 10-5 m (Mott, 2006, p.235) 

D: Diámetro de la tubería = 0,1541 m 

 𝜀 = 4,6  × 10−5𝑚 0,1541 𝑚  

 𝜀 = 0,0003 

 

Por lo que mediante el diagrama de Moody, el cual se indicó en la Figura 3.8, se 

obtuvo el valor de la constante de fricción, cuyo valor corresponde a 0,029. Además, 

se consideró que la longitud de la tubería es de 1,00 m, tal como se indica en el 

Layout de la planta en la Figura 4.9. De esta manera, la cabeza de pérdida por 

fricción se determinó con la Ecuación 3.59. 

 

Donde: 

hL: Cabeza de pérdida de energía debido a la fricción (m) 
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L : Longitud de la tubería = 1,00 m 

D : Diámetro interno de la tubería = 0,1541 m 

vf: Velocidad media del fluido = 13,94 m/s 

g : Aceleración de la gravedad= 9,81 m/s2 

f  : Factor de fricción = 0,029 

 

ℎ𝐿 = 0,029 ×  1,00 𝑚0,1541 𝑚 ×  (13,94 𝑚𝑠 )2
2 ×   9,81 𝑚𝑠2 

 ℎ𝐿 = 1,86 𝑚 

 

 

• Cálculo de la cabeza de pérdidas por accesorios 
 

Los accesorios que se consideraron para el transporte de los gases del proceso de 

torrefacción en la tubería de succión son la válvula de bola que permite regular el 

caudal, una válvula de alivio de presión en el caso de que exista sobrepresiones y 

finalmente el ingreso del fluido a la tubería, cuyas constantes de accesorios se 

presentaron en la Tabla 3.8. Por lo que la cabeza de pérdidas por accesorios se 

calculó con la Ecuación 3.64. 

 

Donde: 

hacc: Cabeza de pérdida de energía debido a accesorios (m) 

vf   : Velocidad media del fluido = 13,94 m/s 

g    : Aceleración de la gravedad = 9,81 m/s2 

Kacc: Sumatoria de las constantes de pérdidas por accesorio = 8,9 

 

ℎ𝑎𝑐𝑐 = (5,0 + 3,0 + 0,9) ×  (13,94 𝑚𝑠 )2
2 ×  9,81 𝑚𝑠2 

 ℎ𝑎𝑐𝑐 = 88,15 𝑚 
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• Cálculo de la caída de presión  
 

Una vez que se determinaron las cabezas de pérdidas por fricción y accesorios se 

calculó la caída de presión por medio de la Ecuación 3.65.  

 

Donde: 

hL    : Cabeza de pérdida de energía debido a la fricción = 1,86 m 

hacc: Cabeza de pérdida de energía debido a accesorios = 88,15 m 

Z : Diferencia de alturas = 0,00 m 

P : Caída de presión dentro de la tubería (Pa) 

    : Densidad del fluido = 0,914 kg/m3 

g    : Aceleración de la gravedad= 9,81m/s2 

 Δ𝑃 =  0,914 𝑘𝑔𝑚3 ×  9,81 𝑚𝑠2 ×  (0,00 + 1,86 + 88,15) 𝑚    
 Δ𝑃 = 807,06 𝑃𝑎 = 0,12 𝑝𝑠𝑖 
 

 

• Cálculo de la temperatura de diseño de la tubería 
 

Para determinar la temperatura de operación máxima se consideró la temperatura 

de salida del reactor de los gases, cuyo valor fue determinado en el balance de 

energía en el Anexo III y corresponde a 162,00 °C.  

 

De modo que se utilizó la Ecuación 3.66 para obtener la temperatura de operación 

máxima de la tubería. 

 

Donde: 

Topmax: Temperatura de operación máxima de la tubería (ºC) 

Top       : Temperatura de operación de la tubería = 162,00 ºC 

 𝑇𝑜𝑝𝑚𝑎𝑥 = 162,00 °𝐶 + 28 °𝐶 
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𝑇𝑜𝑝𝑚𝑎𝑥 = 190,00 °𝐶 

 

Sin embargo, debido a que la tubería cuenta con válvulas, la temperatura de diseño 

para la mezcla gaseosa se calculó con la Ecuación 3.67. 

 

Donde: 

Tdiseño: Temperatura de diseño de la tubería (ºC) 

Topmax: Temperatura de operación máxima de la tubería = 190,00 ºC 

 𝑇𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 190,00 °𝐶 + 5 % × (190,00 °𝐶) = 199,50 °𝐶 

 

 

• Cálculo de la presión de diseño de la tubería 
 

De igual forma que la Sección 4.3.15.4, se consideró que la presión de operación 

máxima de la tubería corresponde a la presión de operación del reactor que trabaja 

a 534,67 psi. De esta manera, la presión de diseño se calculó con la Ecuación 3.69. 

 

Donde: 

Pdiseño     : Presión de diseño de la tubería (psi) 

Poperación: Presión máxima de operación de la tubería = 534,67 psi 

 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 =  1,1 ×   534,67 𝑝𝑠𝑖 = 588,14 𝑝𝑠𝑖 
 

 

b) Dimensionamiento de la tubería de descarga para los gases que salen del reactor de 

torrefacción. 

 

• Cálculo del flujo volumétrico de los gases 
 

Debido a que se trata de la misma línea de flujo y que trabaja con la misma 

temperatura y la densidad, se considera que el caudal de la tubería de descarga es 

igual al caudal de la tubería de succión. 
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𝑄𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 = 944,60 𝑚3ℎ = 0,262 𝑚3𝑠    
 

 

• Cálculo del diámetro interno de la tubería 
 

Para el caso de la tubería de descarga se asumió una velocidad de 19,00 m/s, la 

cual está dentro del rango que se estableció en la Tabla 3.5. De modo que el 

diámetro interno de la tubería se determinó con la Ecuación 4.23. 

 

Donde:  

Qgases: Caudal de la mezcla gaseosa por lote de producción = 0,262 m3/s 

Vgases: Velocidad de la mezcla gaseosa = 19,00 m/s 

di: Diámetro interno de la tubería (m) 

 

𝑑𝑖 = √ 0,262 𝑚3𝑠19,00 𝑚𝑠 ×  𝜋4 

 𝑑𝑖 = 0,1325 𝑚 = 132,50 𝑚𝑚 

 

La tubería de descarga seleccionada fue la NPS 6 cédula 160 bajo norma ASTM 

A53, con diámetro exterior 168,30 mm y el espesor de 18,26 mm. Por lo que, la 

velocidad real se determinó mediante la Ecuación 4.23.  

 

Donde:  

Qgases: Caudal de la mezcla gaseosa por lote de producción = 0,262 m3/s 

Vgases : Velocidad de la mezcla gaseosa (m/s) 

di       : Diámetro interno de la tubería = 0,1318 m 

 

𝑣𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 =  0,262 𝑚3𝑠𝜋4  ×  (0,1318 𝑚)2 
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𝑣𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 = 19,20 𝑚𝑠   
 

 
• Cálculo de la cabeza de pérdidas por fricción 

 

El valor del número de Reynolds se calculó por medio de la Ecuación 3.60. 

                                 

Donde: 

Re: Número de Reynolds 

vf: Velocidad media del fluido = 19,20 m/s 

δf: Densidad del fluido = 0,914 kg/m3 

uf: Viscosidad del fluido = 16,93 x 10-5 Pa s 

D: Diámetro interno de la tubería = 0,1318 m 

 

𝑅𝑒 = 19,20 𝑚𝑠 ×  0,1318 𝑚 ×  0,914 𝑘𝑔𝑚316,93 × 10−5 𝑃𝑎 𝑠   = 13 661,74 

 

El material de la tubería de descarga es el mismo material que la tubería de succión 

el cual es acero inoxidable por lo que la rugosidad tiene un valor de 4,6 x 10-5 m 

(Mott, 2006, p.235). Para ello se usó la Ecuación 3.63. 

 

Donde:  

: Rugosidad relativa 

e: Rugosidad del material de la tubería = 4,6 x 10-5 m (Mott, 2006, p.235) 

D: Diámetro de la tubería = 0,1318 m 

 𝜀 = 4,6 ×  10−5𝑚 0,1318𝑚  

 𝜀 = 0,0003 

 

Con el diagrama de Moody que se indicó en la Figura 3.8 se obtuvo que la constante 

de fricción tiene un valor de 0,029. Así mismo, se consideró que la longitud de la 
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tubería es de 4,00 m tal como se indica en la Figura 4.9. Para ello se utilizó la 

Ecuación 3.59. 

  

Donde: 

hL: Cabeza de pérdida de energía debido a la fricción (m) 

L : Longitud de la tubería = 4,00 m 

D: Diámetro interno de la tubería = 0,1318 m 

vf: Velocidad media del fluido = 19,24 m/s 

g : Aceleración de la gravedad= 9,81 m/s2 

f  : Factor de fricción = 0,029 

 

ℎ𝐿 = 0,029 ×  4,00 𝑚0,1318 𝑚 ×  (19,20 𝑚𝑠 )2
2 ×   9,81 𝑚𝑠2 

 ℎ𝐿 = 16,54 𝑚 

 

 

• Cálculo de la cabeza de pérdidas por accesorios 
 

Los accesorios que se consideraron para el transporte de la mezcla gaseosa que 

sale del reactor de lecho fluidizado en la tubería de descarga son una válvula check 

para asegurar el flujo en un solo sentido, una válvula de compuerta en caso de que 

se requiera detener el caudal, una válvula de alivio de presión en el caso de que 

exista sobrepresiones y finalmente el ingreso del fluido a la tubería, cuyas 

constantes de accesorios se presentaron en la Tabla 3.8. Por lo que se utilizó la 

Ecuación 3.64. 

 

Donde: 

hacc: Cabeza de pérdida de energía debido a accesorios (m) 

vf   : Velocidad media del fluido = 19,20 m/s 

g    : Aceleración de la gravedad= 9,81 m/s2 

Kacc: Sumatoria de las constantes de pérdidas por accesorio = 6,6 
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ℎ𝑎𝑐𝑐 = (2,5 + 3,0 + 0,2 + 0,9) ×  (19,20 𝑚𝑠 )2
2 ×   9,81 𝑚𝑠2 

 ℎ𝑎𝑐𝑐 = 124,01 𝑚 

 

 

• Cálculo de la caída de presión  
 

Para determinar la caída de presión en la tubería de descarga se realizó mediante 

la Ecuación 3.65. 

 

Donde: 

hL    : Cabeza de pérdida de energía debido a la fricción = 16,54 m 

hacc: Cabeza de pérdida de energía debido a accesorios = 124,01 m 

Z : Diferencia de alturas = 0,00 m 

P : Caída de presión dentro de la tubería (Pa) 

    : Densidad del fluido = 0,914 kg/m3 

g    : Aceleración de la gravedad= 9,81m/s2 

 Δ𝑃 = 0,914 𝑘𝑔𝑚3 ×  9,81 𝑚𝑠2 × (0,00 + 16,54 + 124,01)    
 Δ𝑃 = 1 260,22 𝑃𝑎 = 0,18 𝑝𝑠𝑖 
 

 

• Cálculo de la temperatura de diseño de la tubería 
 

La temperatura de operación máxima de la tubería se calculó con la Ecuación 3.66. 

 

Donde: 

Topmax: Temperatura de operación máxima de la tubería (ºC) 
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Top       : Temperatura de operación de la tubería = 162,00 ºC 

 𝑇𝑜𝑝𝑚𝑎𝑥 = 162,00 °𝐶 + 28 °𝐶 

 𝑇𝑜𝑝𝑚𝑎𝑥 = 190,00 °𝐶 

 

Debido a que la tubería cuenta con válvulas, la temperatura de diseño se calculó 

con la Ecuación 3.67. 

 

Donde: 

Tdiseño: Temperatura de diseño de la tubería (ºC) 

Topmax: Temperatura de operación máxima de la tubería = 190,00 ºC 

 𝑇𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 190,00 °𝐶 + 5 % ×  (190,00 °𝐶) 

 𝑇𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 199,50 °𝐶 

 

 

• Cálculo de la presión de diseño de la tubería 
 

De igual manera que la presión de diseño de la tubería de succión se asumió que 

la presión de operación máxima corresponde a la presión de operación del reactor, 

la cual presenta un valor de 534,67 psi. Por lo que la presión de diseño de la tubería 

de descarga para el transporte de la mezcla gaseosa se determinó por medio de la 

Ecuación 3.69. 

 

Donde: 

Pdiseño     : Presión de diseño de la tubería (psi) 

Poperación: Presión máxima de operación de la tubería = 534,67 psi 

 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 =  1,1 ×   534,67 𝑝𝑠𝑖 
 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 588,14 𝑝𝑠𝑖 
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4.3.15.5 Dimensionamiento de la tubería de descarga para el aire que ingresa al 

generador de nitrógeno  

 

• Cálculo del flujo volumétrico para el aire  
 

Para determinar el caudal del aire se parte del flujo másico por lote de producción 

determinado en el balance de masa en el Anexo II, el cual presenta un valor de 

77,93 kg/h. Por lo que se usó la Ecuación 4.22. 

 

Donde: 

maire: Flujo másico de nitrógeno gaseoso por lote de producción = 77,93 kg/h 

Qaire: Flujo volumétrico del nitrógeno gaseoso (m3/h) 

aire : Densidad del nitrógeno gaseoso a temperatura ambiente = 1,177 kg/m3 (Mills, 

1997, p.868) 

 

𝑄𝑎𝑖𝑟𝑒 = 77,93 𝑘𝑔ℎ1,177 𝑘𝑔𝑚3 

 𝑄𝑎𝑖𝑟𝑒 = 66,21 𝑚3ℎ    
 

 

• Cálculo del diámetro interno de la tubería 
 

Para determinar el diámetro interno de la tubería se parte del caudal calculado con 

anterioridad y con la velocidad del fluido, en donde se asume el valor de velocidad 

para descarga 10,00 m/s, que se encuentra dentro del rango de la Tabla 3.5, y se 

calculó mediante la Ecuación 4.23.  

 

Donde:  

Qaire: Caudal de aire por lote de producción = 66,21 m3/h 

Vaire: Velocidad de aire= 10,00 m/s 

di    : Diámetro interno de la tubería (m) 
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𝑑𝑖 = √66,21 𝑚3ℎ × 1 ℎ3 600 𝑠10,00 𝑚𝑠 ×  𝜋4  

 𝑑𝑖 = 0,04827 𝑚 = 48,27 𝑚𝑚 

 

De esta manera se seleccionó la tubería NPS 2 cédula 160 bajo norma ASTM A53, 

en la cual el diámetro exterior presenta un valor de 60,30 mm y un diámetro interior 

de 42,82 mm; por lo que la velocidad real a la que se transporta el aire se calculó 

mediante la Ecuación 4.23.  

 

Donde:  

Qaire: Caudal de aire por lote de producción = 66,21 m3/h 

Vaire : Velocidad de aire (m/s) 

di    : Diámetro interno de la tubería = 0,04282 m 

 

𝑣𝑎𝑖𝑟𝑒 =  66,21 𝑚3ℎ ×  1 ℎ3 600 𝑠𝜋4  × (0,04282 𝑚)2  

 𝑣𝑎𝑖𝑟𝑒 = 12,71 𝑚𝑠  

 

 

• Cálculo de la cabeza de pérdidas por fricción 
 

El cálculo del número de Reynolds para el flujo de aire que ingresa al generador de 

nitrógeno se realizó con la Ecuación 3.60.             

                     

Donde: 

Re: Número de Reynolds 

vf : Velocidad media del fluido = 12,71 m/s 

δf : Densidad del fluido = 1,177 kg/m3 (Mills, 1997, p.868) 
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uf : Viscosidad del fluido = 18,43 x 10-6 Pa s (Mills, 1997, p.868) 

D : Diámetro interno de la tubería = 0,04282 m 

 

𝑅𝑒 = 12,71 𝑚𝑠 ×  0,04282 𝑚 ×  1,177 𝑘𝑔𝑚318,43 × 10−6 𝑃𝑎 𝑠      
 𝑅𝑒 = 34 757,10 

 

Para determinar la rugosidad relativa se asumió que la tubería de descarga es de 

acero inoxidable debido a la alta resistencia a la corrosión (Valencia, 2010, p.38) 

con una rugosidad de 4,6 x 10-5 m (Mott, 2006, p.235). Por lo que se utilizó la 

Ecuación 3.63 

 

Donde:  

: Rugosidad relativa 

e: Rugosidad del material de la tubería = 4,6 x 10-5 m (Mott, 2006, p.235) 

D: Diámetro de la tubería = 0,04282 m 

 𝜀 = 4,6  ×  10−5 𝑚 0,04282 𝑚 = 0,0011 

 

Mediante el diagrama de Moody que se mostró en la Figura 3.8, se obtuvo el valor 

de la constante de fricción, el cual es 0,028. Así mismo se consideró la longitud de 

la tubería de 1,00 m tal como se indica en el Layout de la planta en la Figura 4.9. 

Por lo que se empleó la Ecuación 3.59 para determinar la cabeza de perdidas por 

fricción. 

 

Donde: 

hL: Cabeza de pérdida de energía debido a la fricción (m) 

L : Longitud de la tubería = 1,00 m 

D : Diámetro interno de la tubería = 0,04282 m 

vf: Velocidad media del fluido = 12,71 m/s 

g : Aceleración de la gravedad= 9,81 m/s2 
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f  : Factor de fricción = 0,028 

 

ℎ𝐿 = 0,028 × 1,00 𝑚0,04282 𝑚 × (12,71 𝑚𝑠 )2
2 ×   9,81 𝑚𝑠2 

 ℎ𝐿 = 5,38 𝑚 

 

 

• Cálculo de la cabeza de pérdidas por accesorios 
 

Los accesorios en el transporte del aire en la tubería de descarga son una válvula 

de bola para regular el caudal, una válvula de alivio de presión con y el ingreso del 

fluido a la tubería, cuyas constantes se presentaron en la Tabla 3.8. De esta manera 

se calculó la cabeza de pérdida por accesorios para la tubería de descarga del aire 

por medio de la Ecuación 3.64. 

 

Donde: 

hacc: Cabeza de pérdida de energía debido a accesorios (m) 

vf   : Velocidad media del fluido = 12,71 m/s 

g    : Aceleración de la gravedad= 9,81 m/s2 

Kacc: Sumatoria de las constantes de pérdidas por accesorio = 8,9 

 

ℎ𝑎𝑐𝑐 = (5,0 + 3,0 + 0,9) ×  (12,71 𝑚𝑠 )2
2 ×   9,81 𝑚𝑠2 

 ℎ𝑎𝑐𝑐 = 73,24 𝑚 

 

 

• Cálculo de la caída de presión  
 

Una vez que se determinaron las cabezas de pérdida por fricción y accesorios, se 

calcula la caída de presión por medio de la Ecuación 3.65.  
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Donde: 

hL   : Cabeza de pérdida de energía debido a la fricción = 5,38 m 

hacc: Cabeza de pérdida de energía debido a accesorios = 73,24 m 

Z : Diferencia de alturas = 0,00 m 

P : Caída de presión dentro de la tubería (Pa) 

    : Densidad del fluido = 1,177 kg/m3 

g    : Aceleración de la gravedad= 9,81m/s2 

 Δ𝑃 =  1,177 𝑘𝑔𝑚3 ×  9,81 𝑚𝑠2 ×  (5,38 + 73,24) 𝑚    
 Δ𝑃 = 907,78 𝑃𝑎 = 0,13 𝑝𝑠𝑖 
 

 

• Cálculo de la temperatura de diseño de la tubería  
 

Para determinar la temperatura de operación máxima se utilizó la Ecuación 3.66. 

 

Donde: 

Topmax: Temperatura de operación máxima de la tubería (ºC) 

Top       : Temperatura de operación de la tubería = 26,20 ºC 

 𝑇𝑜𝑝𝑚𝑎𝑥 = 26,20 °𝐶 + 28 °𝐶 

 𝑇𝑜𝑝𝑚𝑎𝑥 = 54,20 °𝐶 

 

Debido a que la tubería cuenta con válvulas, la temperatura de diseño se calculó 

con la Ecuación 3.67. 

 

Donde: 

Tdiseño: Temperatura de diseño de la tubería (ºC) 

Topmax: Temperatura de operación máxima de la tubería = 54,20 ºC 
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𝑇𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 54,20 °𝐶 + 5 % ×  (54,20 °𝐶) 

 𝑇𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 = 56,91 °𝐶 

 

 

• Cálculo de la presión de diseño de la tubería 
 

Para determinar la presión de diseño de la tubería de descarga se empleó la 

Ecuación 3.69. Por lo que se consideró que la presión de operación de la tubería 

es igual a la presión de operación del equipo, el cual es 14,70 psi (Salcedo y Font, 

2011, p.11) 

 

Donde: 

Pdiseño     : Presión de diseño de la tubería (psi) 

Poperación: Presión máxima de operación de la tubería = 14,70 psi  

 𝑃𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 =  1,1 ×   14,70 𝑝𝑠𝑖 = 16,17 𝑝𝑠𝑖 
 

 

4.3.16 BOMBAS Y COMPRESORES 

 

4.3.16.1 Dimensionamiento de la bomba de descarga para el agua que entra a la 

chaqueta de enfriamiento  

 

• Cálculo de la presión de descarga  
 

La presión de descarga se calculó por medio de la Ecuación 3.70. 

 

Donde: 

Pdescarga: Presión de descarga de la bomba (psi) 

Pop           : Presión de operación = 19,16 psi 

Hp           : Pérdidas en la tubería de succión= 0,42 psi 
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Pdescarga = 19,16 psi + 0,42 psi 
 𝑃descarga = 19,58 psi 
 

 

• Cálculo del TDH 
 

El TDH (cabeza diferencial total) se determinó por medio de la utilización de la 

Ecuación 3.71. 

 

Donde: 

TDH: Cabeza diferencial total (Psi) 

Pd   : Presión de descarga de la bomba = 19,58 psi 

Ps   : Presión de succión de la bomba = 14,70 psi 

 𝑇𝐷𝐻 = 19,58 𝑝𝑠𝑖 − 14,70 𝑝𝑠𝑖 
 𝑇𝐷𝐻 = 4,88 𝑝𝑠𝑖 = 33 628,84 𝑃𝑎 

 

 

• Cálculo de la potencia de la bomba 
 

La potencia de la bomba se determinó mediante la Ecuación 3.72, donde se asumió 

que la eficiencia de la bomba es de 80 % (Bustillo, 2004, p.82). 

 

Donde: 

Potencia: Potencia de la bomba (W) 

TDH      : Cabeza diferencial total = 33 628,84 Pa 

Qw             : Caudal de agua = 0,001 m3/s 

           : Eficiencia de la bomba = 80 % 

 

𝑃𝑜𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 = 0,001  𝑚3𝑠 ×   33 628,84  𝑃𝑎80  ×  100      
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𝑃𝑜𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 = 42,04 𝑊 = 0,06 𝐻𝑃 

 

Una vez que se calculó la potencia de la bomba se determinó que no es necesario 

el empleo de una bomba centrifuga para la alimentación de agua a la chaqueta de 

enfriamiento debido a que el valor de la potencia de la bomba presenta un valor 

relativamente bajo.  

 

 

4.3.16.2 Dimensionamiento de la bomba de descarga para el agua que sale de la 

chaqueta de enfriamiento 

 

• Cálculo de la presión de descarga  
 

La presión de descarga se calculó por medio de la Ecuación 3.70. 

 

Donde: 

Pdescarga: Presión de descarga de la bomba (psi) 

Pop           : Presión de operación = 14,70 psi 

Hp           : Pérdidas en la tubería de descarga = 1,36 psi 

 Pdescarga = 14,70 psi + 1,36 psi = 16,06  psi 
 

 

• Cálculo del TDH 
 

El TDH (cabeza diferencial total), se determinó con la Ecuación 3.71. 

 

Donde: 

TDH: Cabeza diferencial total (psi) 

Pd  : Presión de descarga de la bomba = 16,06 psi 

Ps  : Presión de succión de la bomba = 14,70 psi 

 𝑇𝐷𝐻 = 16,06 𝑝𝑠𝑖 − 14,70 𝑝𝑠𝑖 
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𝑇𝐷𝐻 = 1,36  𝑝𝑠𝑖 = 9 371,97 𝑃𝑎 

 

 

• Cálculo de la potencia de la bomba 
 

La potencia de la bomba se determinó mediante la Ecuación 3.72, para ello se 

considera que la eficiencia de la bomba es de 80 % (Bustillo, 2004, p.82). 

 

Donde: 

Potencia: Potencia de la bomba (W) 

TDH: Cabeza diferencial total = 9 371,97 Pa 

Qw: Caudal de agua = 0,001 m3/s 

: Eficiencia de la bomba = 80 % 

 

𝑃𝑜𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 = 0,001  𝑚3𝑠 ×   9 371,97 𝑃𝑎80  ×  100 

 𝑃𝑜𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 = 11,72 𝑊 = 0,02 𝐻𝑃 

 

Debido a que la potencia presenta un valor bajo, se decidió que no es necesario el 

empleo de una bomba para la salida del agua de la chaqueta de enfriamiento  

 

 

4.3.16.3 Dimensionamiento de bomba de descarga para el agua que entra al mezclador 

 

• Cálculo de la presión de descarga  
 

La presión de descarga se calculó por medio de la Ecuación 3.70. 

 

Donde: 

Pdescarga: Presión de descarga de la bomba (psi) 

Pop           : Presión de operación = 14,70 psi 
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Hp           : Pérdidas en la tubería de descarga = 0,24 psi 

 Pdescarga = 14,70 psi + 0,24 psi 
 𝑃descarga = 14,94 psi 
 

 

• Cálculo del TDH 
 

El TDH (cabeza diferencial total), se determina por medio de la Ecuación 3.71.  

 

Donde: 

TDH: Cabeza diferencial total (psi) 

Pd   : Presión de descarga de la bomba = 14,94 psi 

Ps   : Presión de succión de la bomba = 14,70 psi 

 𝑇𝐷𝐻 = 14,94 𝑝𝑠𝑖 − 14,70 𝑝𝑠𝑖 
 𝑇𝐷𝐻 = 0,24 𝑝𝑠𝑖 = 1 653,88 𝑃𝑎 

 

 

• Cálculo de la potencia de la bomba 
 

Para obtener el valor de la potencia de la bomba se tomó en cuenta el TDH y el 

caudal del agua, además se consideró que la eficiencia de la bomba presenta un 

valor de 80 % (Bustillo, 2004, p.82). La potencia de la bomba se obtuvo por medio 

de la Ecuación 3.72. 

 

Donde: 

Potencia: Potencia de la bomba (W) 

TDH       : Cabeza diferencial total = 1 653,88 Pa 

Qw              : Caudal de agua = 0,00011 m3/s 

           : Eficiencia de la bomba = 80 % 
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𝑃𝑜𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 = 0,0001  𝑚3𝑠 ×   1 653, 88 𝑃𝑎80  ×  100  = 0,21 𝑊 = 0,003 𝐻𝑃    
 𝑃𝑜𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 = 0,21 𝑊 = 0,003 𝐻𝑃    
 

Debido a que la potencia de la bomba presenta un valor bajo, se optó por no utilizar 

una bomba para el proceso de mezclado. 

 

 

4.3.16.4 Dimensionamiento del compresor de descarga para el nitrógeno gaseoso que 

ingresa al intercambiador de calor 

 

• Cálculo de la presión de descarga  
 

Para determinar la presión de descarga se consideró la presión de operación y las 

pérdidas en la tubería que se calcularon en la Sección 4.2.15. Por lo que se utilizó 

la Ecuación 3.70. 

 

Donde: 

Pdescarga: Presión de descarga del compresor (Psi) 

Pop           : Presión de operación = 534,67 Psi 

Hp          : Pérdidas en la tubería = 0,12 Psi 

 Pdescarga = 534,67 + 0,12 psi 
 𝑃descarga = 534,79  psi = 3,685 ×  106 𝑃𝑎  

 

 

• Cálculo del trabajo del compresor 
 

El trabajo del compresor se calculó con la Ecuación 3.73, para la cual se tomó en 

consideración los parámetros de la presión de descarga, presión de succión, el 

peso molecular y la temperatura del nitrógeno gaseoso que ingresa al compresor. 
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Donde: 

Wc: Trabajo que realiza el compresor (J/kg) 

R   : Constante de gases ideales = 8 314 J/kmol K 

T   : Temperatura del fluido = 299,2 K 

PM: Peso molecular del gas = 28,00 kg/kmol 

Pd : Presión de descarga = 3,686 x 106 Pa 

Ps : Presión de succión = 1,013 x 105 Pa 

 

𝑊𝑐 = 8 314  𝐽𝑘𝑚𝑜𝑙 𝐾  ×   299,20 𝐾28,00 𝑘𝑔𝑘𝑚𝑜𝑙  ×   𝑙𝑛 (3,685 ×  106 𝑃𝑎1,013 ×  105 𝑃𝑎) 

 𝑊𝑐 = 319 289,27 𝐽𝑘𝑔 

 

 

• Cálculo de la potencia del compresor 
 

Para determinar la potencia del compresor de descarga para el nitrógeno gaseoso 

que ingresa al intercambiador de calor se utilizó la Ecuación 3.74, para ello se tomó 

en cuenta el flujo másico del nitrógeno gaseoso y se consideró que la eficiencia del 

equipo es 90 % (McCabe, 2007, p.235). 

 

Donde: 

Potencia: Potencia de la bomba (W) 

Wc        : Trabajo que realiza el compresor = 319 289,27 J/kg 

Fg              : Flujo másico del fluido gaseoso = 0,0166 kg/s 

           : Eficiencia del compresor = 90 % 

 

𝑃𝑜𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 = 0,0166 𝑘𝑔𝑠 ×   319 289,27 𝐽𝑘𝑔90  ×  100 

 𝑃𝑜𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 = 5 889,11 𝑊 = 7,90 𝐻𝑃 
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Debido a que el valor de la potencia del compresor es 7,90 HP; se decidió por 

seleccionar el compresor modelo ST 712 de la empresa Sullair (Sullair, 2018, p.4), 

la cual trabaja con potencias de hasta 10 HP, cuyo catálogo se presenta en el 

Anexo IV. 

 

 

4.3.16.5 Dimensionamiento del compresor de descarga para el nitrógeno gaseoso que 

ingresa al reactor de torrefacción 

 

• Cálculo de la presión de descarga  
 

La presión de descarga se calculó por medio de la Ecuación 3.70. 

 

Donde: 

Pdescarga: Presión de descarga del compresor (psi) 

Pop           : Presión de operación = 534,67 psi 

Hp          : Pérdidas en la tubería = 0,17 psi 

 Pdescarga = 534,67 + 0,17psi 
 𝑃descarga = 534,84 psi = 3,686 ×  106 𝑃𝑎  

 

 

• Cálculo del trabajo del compresor 
 

El trabajo del compresor se determinó mediante la Ecuación 3.73. 

 

Donde: 

Wc: Trabajo que realiza el compresor (J/kg) 

R   : Constante de gases ideales = 8 314 J/kmol K 

T   : Temperatura del fluido = 551,00 K 

PM: Peso molecular del gas = 28,00 kg/kmol 

Pd : Presión de descarga = 3,686 x 106 Pa 
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Ps : Presión de succión = 1,013 x 105 Pa 

 

𝑊𝑐 = 8 314  𝐽𝑘𝑚𝑜𝑙 𝐾  ×   551,00 𝐾28,00 𝑘𝑔𝑘𝑚𝑜𝑙  ×   𝑙𝑛 (3,686 ×  106 𝑃𝑎1,013 ×  105 𝑃𝑎) 

 𝑊𝑐 = 588 040,35 𝐽𝑘𝑔 

 

 

• Cálculo de la potencia del compresor 
 

La potencia del compresor para el ingreso del nitrógeno gaseoso que ingresa al 

reactor se calculó mediante la Ecuación 3.74. 

 

Donde: 

Potencia: Potencia del compresor (W) 

Wc        : Trabajo que realiza el compresor = 588 040,35 J/kg 

Fg              : Flujo másico del fluido gaseoso = 0,0166 kg/s 

           : Eficiencia del compresor = 90 % (McCabe, 2007, p.235) 

 

𝑃𝑜𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 = 0,0166 𝑘𝑔𝑠 ×   588 040,35 𝐽𝑘𝑔90  ×  100 

 𝑃𝑜𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 = 10 846,08 𝑊 

 𝑃𝑜𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 = 14,54 𝐻𝑃 

 

 

De esta manera, se seleccionó el compresor modelo ST1109 de la empresa Sullair 

(Sullair, 2018, p.4), el cual trabaja con potencias de hasta 15 HP, su respectivo 

catálogo se encuentra en el Anexo IV. 
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4.3.16.6 Dimensionamiento del compresor de descarga para la mezcla gaseosa que 

ingresa al ciclón 

 

• Cálculo de la presión de descarga  
 

La presión de descarga se calculó por medio de la Ecuación 3.71. 

 

Donde: 

Pdescarga: Presión de descarga del compresor (psi) 

Pop          : Presión de operación = 534,67 psi 

Hp          : Pérdidas en la tubería = 0,18 psi 

 Pdescarga = 534,67 + 0,18 psi = 534,85 psi = 3,686 ×  106 𝑃𝑎 

 

 

• Cálculo del trabajo del compresor 
 

El trabajo del compresor se determinó mediante la Ecuación 3.73. Para lo cual se 

consideró el peso molecular de la mezcla gaseosa de 32,62 kg/kmol, la cual se 

muestra en la Tabla AI.3 del Anexo I. 

 

Donde: 

Wc: Trabajo que realiza el compresor (J/kg) 

R   : Constante de gases ideales = 8 314 J/kmol K 

T   : Temperatura del fluido = 435,00 K 

PM: Peso molecular del gas = 32,62 kg/kmol 

Pd : Presión de descarga = 3,686 x 106 Pa 

Ps : Presión de succión = 1,013 x 105 Pa 

 

𝑊𝑐 = 8 314  𝐽𝑘𝑚𝑜𝑙 𝐾  ×   435,00 𝐾32,62 𝑘𝑔𝑘𝑚𝑜𝑙  ×   𝑙𝑛 (3,686 ×  106 𝑃𝑎1,013 ×  105 𝑃𝑎) 
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𝑊𝑐 = 398 491,31 𝐽𝑘𝑔 

 

 

• Cálculo de la potencia del compresor 
 

La potencia del compresor de descarga para la mezcla gaseosa que ingresa al 

ciclón se calculó mediante la Ecuación 3.74. 

 

Donde: 

Potencia: Potencia del compresor (W) 

Wc        : Trabajo que realiza el compresor = 398 491,31 J/kg 

Fg              : Flujo másico del fluido gaseoso = 0,24 kg/s 

           : Eficiencia del compresor = 90 % 

 

𝑃𝑜𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 = 0,24 𝑘𝑔𝑠 ×   398 491,31 𝐽𝑘𝑔90  ×  100 

 𝑃𝑜𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 = 106 264,35 𝑊 = 142,50𝐻𝑃 

 

Una vez que se determinó el valor de la potencia, se procedió a seleccionar el 

compresor modelo LS110 de la empresa Sullair (Sullair, 2021, p.20), el cual trabaja 

con potencias de hasta 150 HP, cuyo catálogo se presenta en el Anexo IV. 

 

 

4.3.16.7 Dimensionamiento del compresor de descarga para el aire que ingresa al 

generador de nitrógeno 

 

• Cálculo de la presión de descarga  
 

La presión de descarga se calculó con la Ecuación 3.70. Para ello se tomó en 

consideración la presión de operación y las pérdidas en la tubería determinadas en 

la Sección 4.3.15. 
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Donde: 

Pdescarga: Presión de descarga del compresor (psi) 

Pop           : Presión de operación = 14,70 psi 

Hp           : Pérdidas en la tubería = 0,13 psi 

 Pdescarga = 14,70 + 0,13 psi 
 𝑃descarga = 14,83  psi = 1,022 × 105 𝑃𝑎  

 

 

• Cálculo del trabajo del compresor 
 

Para determinar trabajo del compresor se tomó en cuenta los parámetros de la 

presión de descarga, presión de succión, el peso molecular y la temperatura del 

aire. 

 

De esta manera, el cálculo del trabajo del compresor se calculó mediante la 

Ecuación 3.73. 

 

Donde: 

Wc: Trabajo que realiza el compresor (J/kg) 

R   : Constante de gases ideales = 8 314 J/kmol K 

T   : Temperatura del fluido = 299,20 K 

PM: Peso molecular del aire = 29,00 kg/kmol 

Pd : Presión de descarga = 1,022 x 105 Pa 

Ps : Presión de succión = 1,013 x 105 Pa 

 

𝑊𝑐 = 8 314  𝐽𝑘𝑚𝑜𝑙 𝐾  ×   299,20 𝐾29,0 𝑘𝑔𝑘𝑚𝑜𝑙  ×   𝑙𝑛 (1,022 ×  105 𝑃𝑎1,013 ×  105 𝑃𝑎) 

 𝑊𝑐 = 758,73 𝐽𝑘𝑔 
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• Cálculo de la potencia del compresor 
 

la potencia del compresor se calculó por medio de la Ecuación 3.74, para ello se 

consideró la eficiencia del equipo de 90 % (McCabe, 2007, p.235) 

 

Donde: 

Potencia: Potencia de la bomba (W) 

Wc         : Trabajo que realiza el compresor = 758,73 J/kg 

Fg                : Flujo másico del fluido gaseoso = 0,022 kg/s 

            : Eficiencia del compresor = 90 %  

 

𝑃𝑜𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 = 0,022 𝑘𝑔𝑠 ×   758,73 𝐽𝑘𝑔90  ×  100 

 𝑃𝑜𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 = 18,55 𝑊 = 0,03 𝐻𝑃 

 

Debido a que la potencia del compresor es 0,03 HP y el cual es un valor bajo, se 

optó por no usar un compresor para el ingreso del aire al generador de nitrógeno. 

 

 

4.3.17 TORNILLO SIN FIN 

 

4.3.17.1 Tornillo sin fin molino-criba vibratoria 

 

Para la selección del tornillo sin fin se requiere calcular el área de relleno del 

canalón, la velocidad de desplazamiento del tornillo, la capacidad de flujo del 

material y la potencia del equipo.  

 

 

• Cálculo del área de relleno del canalón 
 

El cálculo del área de relleno del canalón se realizó con la Ecuación 3.75  



204 

 

          

Donde: 

Stf: Área de relleno del tornillo (m2)  

λt : Coeficiente de relleno de la sección = 0,40 (Chiza, 2017, p.21)   

Dt : Diámetro del canalón del tornillo sin fin = 0,30 m (OTE, 2016b) 

 𝑆𝑡𝑓 = 0,40 ×  𝜋 ×  (0,30 𝑚)24   
 𝑆𝑡𝑓 = 0,028 𝑚2   

 

 

• Cálculo de la velocidad de desplazamiento del tornillo 
 

Para determinar la velocidad de desplazamiento del tornillo sin fin se utilizó la 

Ecuación 3.76. 

 

Donde:  

vt: Velocidad de desplazamiento del tornillo (m/s) 

P : Paso del tornillo = 0,30 m (OTE, 2016b) 

n : Velocidad de giro del tornillo = 75 rpm (OTE, 2016b) 

 𝑣𝑡 = 0,30 𝑚 ×  75 𝑟𝑝𝑚60     
 𝑣𝑡 = 0, 38 𝑚/𝑠 

 

 

• Cálculo del flujo de material 
 

El flujo de material permitido en el equipo se determinó con la Ecuación 3.77.  

 

Donde:  

Qt  : Carga permitida en el tornillo (t/h) 
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Stf  : Área de relleno del tornillo= 0,028 m2 

vt    : Velocidad de desplazamiento del tornillo = 0,38 m/s 

δbm: Densidad de biomasa = 200 kg/m3 

i      : Factor de reducción del flujo de material con respecto a la inclinación del 

tornillo = 0,8 (Chiza, 2017, p.21)  

 𝑄𝑡 = 3 600 𝑠ℎ  ×  0,028 𝑚2 ×   0,38 𝑚𝑠 ×  200 𝑘𝑔𝑚3 ×  0,8 

 𝑄𝑡 = 6 128,64 𝑘𝑔/ℎ 

 𝑄𝑡 = 6,13 𝑡/ℎ 

 

 

• Cálculo de la potencia total del tornillo sin fin 
 

En el cálculo de la potencia total del equipo fue necesario utilizar las Ecuaciones 

3.77 a 3.81. 

 

Donde:  

PT : Potencia total del tornillo transportador (kW) 

PH : Potencia requerida para el desplazamiento horizontal de la biomasa (kW) 

PN : Potencia requerida para el accionamiento del transportador vacío (kW) 

Pi  : Potencia requerida para el caso de un transportador inclinado (kW) 

Dt  : Diámetro del canalón del tornillo sin fin = 0,30 m 

Lt   : Longitud del tornillo sin fin = 1,50 m 

Ht  : Altura del transportador sin fin = 0,44 m 

Qt  : Carga permitida en el tornillo = 6,13 t/h 

C0  : Coeficiente de resistencia de la biomasa transportada = 1,2 (Chiza, 2017, 

p.21)   

 𝑃𝐻 = 𝐶0 × 𝑄𝑡 ×  𝐿𝑡367  
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𝑃𝐻 = 1,2 ×  6,13 ×  1,50 367 = 0,030 𝑘𝑊 

 𝑃𝑁 = 𝐷𝑡 ×  𝐿𝑡20  

 𝑃𝑁 = 0,30 ×  1,50 20  

 𝑃𝑁 = 0,023 𝑘𝑊 

 𝑃𝑖 = 𝑄𝑡 ×  𝐻𝑡367  

 𝑃𝑖 = 6,13 ×  0,44367  

 𝑃𝑖 = 0,007 𝑘𝑊 

 𝑃𝑇 = 𝑃𝐻 + 𝑃𝑁 + 𝑃𝑖  

 𝑃𝑇 = 0,030 𝑘𝑊 + 0,023 𝑘𝑊 + 0,007 𝑘𝑊 

 𝑃𝑇 = 0,060 𝑘𝑊 

 

Con la capacidad de flujo del material y a la potencia determinadas, el tornillo sin 

fin seleccionado fue el modelo 300 x 1500 puesto que el equipo permite potencias 

hasta 3 kW y la alimentación del material de 5,75 t/h (OTE, 2016b). 

 

 

4.3.17.2 Tornillo sin fin criba vibratoria – silos de alimentación 

 

Con respecto al transporte del aserrín de balsa desde la criba hacia los silos de 

alimentación, se debe tener en consideración la longitud total del tornillo sin fin, que 
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son conectados en serie para cumplir con la correcta alimentación a los silos. Para 

la selección se debe cal cular los siguientes parámetros: 

 

 

• Cálculo del área de relleno del canalón: 
 

El cálculo del área de relleno del canalón se realizó con la Ecuación 3.75.  

 

Donde: 

Stf: Área de relleno del tornillo (m2)  

λt  : Coeficiente de relleno de la sección = 0,40 (Chiza, 2017, p.21)   

Dt : Diámetro del canalón del tornillo sin fin = 0,32 m (OZB, 2013, p.17) 

 𝑆𝑡𝑓 = 0,40 ×  𝜋 × (0,32 𝑚)24                         
 𝑆𝑡𝑓 = 0,032 𝑚2                        
 

 

• Cálculo de la velocidad de desplazamiento del tornillo 
 

Para determinar la velocidad de desplazamiento del tornillo sin fin se utilizó la 

Ecuación 3.76. 

 

Donde:  

vt: Velocidad de desplazamiento del tornillo (m/s) 

P : Paso del tornillo = 0,32 m (OZB, 2013, p.17) 

n : Velocidad de giro del tornillo = 75 rpm (OZB, 2013, p.17) 

 𝑣𝑡 = 0,32 𝑚 ×  75 𝑟𝑝𝑚60     
 𝑣𝑡 = 0, 40 𝑚/𝑠 
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• Cálculo del flujo de material 
 

El cálculo del flujo de material se determinó con la Ecuación 3.77. 

 

Donde:  

Qt   : Carga permitida en el tornillo (t/h) 

Stf  : Área de relleno del tornillo= 0,032 m2 

vt    : Velocidad de desplazamiento del tornillo = 0,40 m/s 

δbm: Densidad de biomasa = 200 kg/m3 

i      : Factor de reducción del flujo de material con respecto a la inclinación del 

tornillo = 0,8 (Chiza, 2017, p.21)   

 𝑄𝑡 = 3 600 𝑠ℎ  ×  0,032 𝑚2 ×   0,40 𝑚𝑠 ×  200 𝑘𝑔𝑚3 ×  0,8 

 𝑄𝑡 = 7 372,80 𝑘𝑔/ℎ 

 𝑄𝑡 = 7,37 𝑡/ℎ 

 

 

• Cálculo de la potencia total del tornillo sin fin 
 

En el cálculo de la potencia total del equipo fue necesario utilizar las Ecuaciones 

3.78 a 3.81. 

 

Donde:  

PT : Potencia total del tornillo transportador (kW) 

PH : Potencia requerida para el desplazamiento horizontal de la biomasa (kW) 

PN : Potencia requerida para el accionamiento del transportador vacío (kW) 

Pi  : Potencia requerida para el caso de un transportador inclinado (kW) 

Dt  : Diámetro del canalón del tornillo sin fin = 0,32 m (OZB, 2013, p.17) 

Lt   : Longitud del tornillo sin fin = 28,00 m (OZB, 2013, p.17) 

Ht  : Altura del transportador sin fin = 10,80 m (OZB, 2013, p.17) 
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Qt  : Carga permitida en el tornillo = 7,37 t/h 

C0  : Coeficiente de resistencia del aserrín de balsa transportado =1,2 (Chiza, 2017, 

p.21)   

 𝑃𝐻 = 𝐶0 × 𝑄𝑡 ×  𝐿𝑡367   
 𝑃𝐻 = 1,2 × 7,37 ×  28,00 367  

 𝑃𝐻 = 0,68 𝑘𝑊 

 𝑃𝑁 = 𝐷𝑡 ×  𝐿𝑡20  

 𝑃𝑁 = 0,32 ×  28,00 20  

 𝑃𝑁 = 0,45 𝑘𝑊 

 𝑃𝑖 = 𝑄𝑡 ×  𝐻𝑡367  

 𝑃𝑖 = 7,37 ×  10,80367  

 𝑃𝑖 = 0,22 𝑘𝑊 

 𝑃𝑇 = 𝑃𝐻 + 𝑃𝑁 + 𝑃𝑖  

 𝑃𝑇 = 0,68 𝑘𝑊 + 0,45 𝑘𝑊 + 0,22 𝑘𝑊 

 𝑃𝑇 = 1,35 𝑘𝑊 
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Una vez calculado la potencia y la capacidad del flujo se seleccionó el tornillo sin 

fin modelo HBR 162 de la empresa OZB debido a que cumple con los 

requerimientos determinados (OZB, 2013, p.17) 

 

 

4.3.17.3 Tornillo sin fin silos de alimentación – reactor de torrefacción 

 

Para la selección del tornillo sin fin en el transporte del material desde los silos de 

alimentación hasta el reactor de torrefacción se consideró que el área de relleno 

del canalón y la velocidad de desplazamiento del tornillo son las mismas que los de 

la Sección 4.3.17.2 puesto que se trabaja con del mismo material, sin embargo 

debido a que la potencia del equipo depende de la longitud de este, se debe calculó 

de la siguiente manera:  

 

 

• Cálculo de la potencia total del tornillo sin fin 
 

En el cálculo de la potencia total del equipo fue necesario utilizar las Ecuaciones 

3.78 a 3.81. 

 

Donde:  

PT: Potencia total del tornillo transportador (kW) 

PH: Potencia requerida para el desplazamiento horizontal de la biomasa (kW) 

PN: Potencia requerida para el accionamiento del transportador vacío (kW) 

Pi: Potencia requerida para el caso de un transportador inclinado (kW) 

Dt: Diámetro del canalón del tornillo sin fin = 0,32 m 

Lt: Longitud del tornillo sin fin = 25,40 m (OZB, 2013, p.17) 

Ht: Altura del transportador sin fin = 8,20 m (OZB, 2013, p.17) 

Qt: carga permitida en el tornillo = 7,37 (t/h) 

C0: Coeficiente de resistencia de la biomasa transportada =1,2 (Chiza, 2017, p.21)   

 𝑃𝐻 = 𝐶0 × 𝑄𝑡 ×  𝐿𝑡367   
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𝑃𝐻 = 1,2 ×  7,37 ×  25,40 367 = 0,61 𝑘𝑊 

 𝑃𝑁 = 𝐷𝑡 ×  𝐿𝑡20  

 𝑃𝑁 = 0,32 ×  25,40 20  

 𝑃𝑁 = 0,41 𝑘𝑊 

 𝑃𝑖 = 𝑄𝑡 ×  𝐻𝑡367  

 𝑃𝑖 = 7,37 ×  8,20367  

 𝑃𝑖 = 0,17 𝑘𝑊 

 𝑃𝑇 = 𝑃𝐻 + 𝑃𝑁 + 𝑃𝑖  

 𝑃𝑇 = 0,61 𝑘𝑊 + 0,41 𝑘𝑊 + 0,17 𝑘𝑊 

 𝑃𝑇 = 1,19 𝑘𝑊 

 

Por lo que tornillo sin fin seleccionado fue el modelo HBR 162 de la empresa OZB 

(OZB, 2013, p.17)  

 

 

4.3.17.4 Tornillo sin fin reactor de torrefacción – tanque de enfriamiento 

 

Debido a que el material a trabajar es biocarbón y este que características similares 

que el aserrín de balsa los valores de área de relleno, velocidad de desplazamiento 
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de tornillo y flujo de material permitido serán iguales al tornillo sin fin de la Sección 

4.3.17.3, sin embargo, la potencia se calculó de la siguiente manera: 

 

 

• Cálculo de la potencia total del tornillo sin fin 
 

La potencia total del equipo se calculó con las Ecuaciones 3.78 a 3.81. 

 

Donde:  

PT: Potencia total del tornillo transportador (kW) 

PH: Potencia para el desplazamiento horizontal del biocarbón (kW) 

PN: Potencia requerida para el accionamiento del transportador vacío (kW) 

Pi : Potencia requerida para el caso de un transportador inclinado (kW) 

Dt : Diámetro del canalón del tornillo sin fin = 0,32 m (OZB, 2013, p.17) 

Lt  : Longitud del tornillo sin fin = 4,00 m (OZB, 2013, p.17) 

Ht : Altura del transportador sin fin = 3,15 m (OZB, 2013, p.17) 

Qt : Carga permitida en el tornillo = 7,37 (t/h) 

C0: Coeficiente de resistencia de la biomasa a ser transportado =1,2 (Chiza, 2017, 

p.21)   

 𝑃𝐻 = 𝐶0 × 𝑄𝑡 ×  𝐿𝑡367   
 𝑃𝐻 = 1,2 ×  7,37 ×  4,00 367  

 𝑃𝐻 = 0,10 𝑘𝑊 

 𝑃𝑁 = 𝐷𝑡 ×  𝐿𝑡20  

 𝑃𝑁 = 0,32 ×  4,00 20  
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𝑃𝑁 = 0,06 𝑘𝑊 

 𝑃𝑖 = 𝑄𝑡 × 𝐻𝑡367  

 𝑃𝑖 = 7,37 ×  3,15367  

 𝑃𝑖 = 0,06 𝑘𝑊 

 𝑃𝑇 = 𝑃𝐻 + 𝑃𝑁 + 𝑃𝑖  

 𝑃𝑇 = 0,10 𝑘𝑊 + 0,06 𝑘𝑊 + 0,06 𝑘𝑊 

 𝑃𝑇 = 0,22 𝑘𝑊 

 

De esta manera, el modelo del tornillo sin fin que se seleccionó es HBR 162 (OZB, 

2013, p.17).  

 

 

4.3.17.5 Tornillo sin fin separador ciclónico – tanque de enfriamiento 

 

Para la selección del tornillo sin fin se requiere calcular el área de relleno del 

canalón, la velocidad de desplazamiento del tornillo, la capacidad de flujo del 

material y la potencia del equipo.  

 

 

• Cálculo del área de relleno del canalón 
 

El cálculo del área de relleno del canalón se realizó con la Ecuación 3.75.  

 

Donde: 

Stf: Área de relleno del tornillo (m2)  
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λt  : Coeficiente de relleno de la sección = 0,40 (Chiza, 2017, p.21)   

Dt : Diámetro del canalón del tornillo sin fin = 0,19 m (OZB, 2013, p.14) 

 𝑆𝑡𝑓 = 0,40 ×  𝜋 ×  (0,19 𝑚)24   
 𝑆𝑡𝑓 = 0,011 𝑚2 

 

 

• Cálculo de la velocidad de desplazamiento del tornillo 
 

La velocidad de desplazamiento del tornillo sin fin se calculó con la Ecuación 3.76. 

 

Donde:  

vt: Velocidad de desplazamiento del tornillo (m/s) 

P: Paso del tornillo = 0,19 m (OZB, 2013, p.14) 

n: Velocidad de giro del tornillo = 75 rpm (OZB, 2013, p.14) 

 𝑣𝑡 = 0,19 𝑚 ×  75 𝑟𝑝𝑚60     
 𝑣𝑡 = 0, 24 𝑚/𝑠 

 

 

• Cálculo del flujo de material 
 

El cálculo del flujo de material que se permite en el equipo se determinó mediante 

la Ecuación 3.77. 

 

Donde:  

Qt  : Carga permitida en el tornillo (t/h) 

Stf : Área de relleno del tornillo= 0,011 m2 

vt   : Velocidad de desplazamiento del tornillo = 0,24 m/s 
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δbc: Densidad de biocarbón = 200 kg/m3 

i     : Factor de reducción del flujo de material con respecto a la inclinación del 

tornillo = 0,8 (Chiza, 2017, p.21)   

 𝑄𝑡 = 3 600 𝑠ℎ  ×  0,011 𝑚2 ×   0,24 𝑚𝑠 ×  200 𝑘𝑔𝑚3 ×  0,8 

 𝑄𝑡 = 1 520,64 𝑘𝑔/ℎ 

 𝑄𝑡 = 1,52 𝑡/ℎ 

 

 

• Cálculo de la potencia total del tornillo sin fin 
 

La potencia total del equipo se calculó con las Ecuaciones 3.78 a 3.81. 

 

Donde:  

PT: Potencia total del tornillo transportador (kW) 

PH: Potencia requerida para el desplazamiento horizontal de la biomasa (kW) 

PN: Potencia requerida para el accionamiento del transportador vacío (kW) 

Pi : Potencia requerida para el caso de un transportador inclinado (kW) 

Dt : Diámetro del canalón del tornillo sin fin = 0,19 m (OZB, 2013, p.14) 

Lt  : Longitud del tornillo sin fin = 4,00 m (OZB, 2013, p.14) 

Ht : Altura del transportador sin fin = 3,15 m (OZB, 2013, p.14) 

Qt : Carga permitida en el tornillo = 1,52 (t/h) 

C0: Coeficiente de resistencia del biocarbón de balsa transportado = 1,2 (Chiza, 

2017, p.21)   

 𝑃𝐻 = 𝐶0 × 𝑄𝑡 ×  𝐿𝑡367   
 𝑃𝐻 = 1,2 ×  1,52 ×  4,00 367  
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𝑃𝐻 = 0,02 𝑘𝑊 

 𝑃𝑁 = 𝐷𝑡 ×  𝐿𝑡20  

 𝑃𝑁 = 0,19 ×  4,00 20  

 𝑃𝑁 = 0,04 𝑘𝑊 

 𝑃𝑖 = 𝑄𝑡 ×  𝐻𝑡367  

 𝑃𝑖 = 1,52 ×  3,15367  

 𝑃𝑖 = 0,01 𝑘𝑊 

 𝑃𝑇 = 𝑃𝐻 + 𝑃𝑁 + 𝑃𝑖  

 𝑃𝑇 = 0,02 𝑘𝑊 + 0,04 𝑘𝑊 + 0,01 𝑘𝑊 

 𝑃𝑇 = 0,07 𝑘𝑊 

 

Para el transporte del biocarbón que se recupera en el separador ciclónico se 

seleccionó el modelo HBRD 82 que cumple con los requerimientos calculados 

(OZB, 2013, p.14). 

 

 

4.3.17.6 Tornillo sin fin tanque de enfriamiento – tanque de mezclado 

 

Para la correcta selección del tornillo sin fin que transporta el biocarbón desde el 

tanque de enfriamiento hasta el tanque de mezclado se debe calcular los siguientes 

parámetros: 
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• Cálculo del área de relleno del canalón: 
 

El cálculo del área de relleno del canalón se realizó con la Ecuación 3.75.  

 

Donde: 

Stf: Área de relleno del tornillo (m2)  

λt  : Coeficiente de relleno de la sección = 0,40 (Chiza, 2017, p.21)   

Dt : Diámetro del canalón del tornillo sin fin = 0,32 m (OZB, 2013, p.17) 

 𝑆𝑡𝑓 = 0,40 ×  𝜋 × (0,32 𝑚)24                         
 𝑆𝑡𝑓 = 0,032 𝑚2                        

 

 

• Cálculo de la velocidad de desplazamiento del tornillo 
 

La velocidad de desplazamiento del tornillo sin fin se calculó con la Ecuación 3.76. 

 

Donde:  

vt: Velocidad de desplazamiento del tornillo (m/s) 

P : Paso del tornillo = 0,32 m (OZB, 2013, p.17) 

n : Velocidad de giro del tornillo = 75 rpm (OZB, 2013, p.17) 

 𝑣𝑡 = 0,32 𝑚 ×  75 𝑟𝑝𝑚60     
 𝑣𝑡 = 0, 40 𝑚/𝑠 

 

• Cálculo del flujo de material 
 

El cálculo del flujo de material en el tornillo transportador se determinó con la 

Ecuación 3.77. 
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Donde:  

Qt   : Carga permitida en el tornillo (t/h) 

Stf  : Área de relleno del tornillo= 0,032 m2 

vt    : Velocidad de desplazamiento del tornillo = 0,40 m/s 

δbm: Densidad de biomasa = 200 kg/m3 

i      : Factor de reducción del flujo de material con respecto a la inclinación del 

tornillo = 0,8 (Chiza, 2017, p.21)   

 𝑄𝑡 = 3 600 𝑠ℎ  ×  0,032 𝑚2 ×   0,40 𝑚𝑠 ×  200 𝑘𝑔𝑚3 ×  0,8 

 𝑄𝑡 = 7 372,80 𝑘𝑔/ℎ 

 𝑄𝑡 = 7,37 𝑡/ℎ 

 

• Cálculo de la potencia total del tornillo sin fin 
 

La potencia total del equipo se calculó con las Ecuaciones 3.78 a 3.81. 

 

Donde:  

PT: Potencia total del tornillo transportador (kW) 

PH: Potencia para el desplazamiento horizontal del biocarbón (kW) 

PN: Potencia requerida para el accionamiento del transportador vacío (kW) 

Pi : Potencia requerida para el caso de un transportador inclinado (kW) 

Dt : Diámetro del canalón del tornillo sin fin = 0,32 m (OZB, 2013, p.17) 

Lt  : Longitud del tornillo sin fin = 2,50 m (OZB, 2013, p.17) 

Ht : Altura del transportador sin fin = 1,50 m (OZB, 2013, p.17) 

Qt : Carga permitida en el tornillo = 7,37 (t/h) 

C0: Coeficiente de resistencia del biocarbón transportado = 1,2 (Chiza, 2017, p.21)   

 𝑃𝐻 = 𝐶0 × 𝑄𝑡 ×  𝐿𝑡367   
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𝑃𝐻 = 1,2 ×  7,37 ×  2,50367  

 𝑃𝐻 = 0,06 𝑘𝑊 

 𝑃𝑁 = 𝐷𝑡 ×  𝐿𝑡20  

 𝑃𝑁 = 0,32 ×  2,50 20  

 𝑃𝑁 = 0,04 𝑘𝑊 

 𝑃𝑖 = 𝑄𝑡 ×  𝐻𝑡367  

 𝑃𝑖 = 7,37 ×  1,50367  

 𝑃𝑖 = 0,03 𝑘𝑊 

 𝑃𝑇 = 𝑃𝐻 + 𝑃𝑁 + 𝑃𝑖  

 𝑃𝑇 = 0,06 𝑘𝑊 + 0,04 𝑘𝑊 + 0,03 𝑘𝑊 

 𝑃𝑇 = 0,13 𝑘𝑊 

 

Una vez que se determinaron los valores del flujo permitido del material y la 

potencia requerida, se seleccionó el modelo del tornillo sin fin para el transporte del 

biocarbón desde el tanque de enfriamiento al mezclador, el cual es el modelo HBR 

130 (OZB, 2013, p.17). 
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4.3.17.7 Tornillo sin fin silo de almacenamiento – tanque de mezclado 

 

Para la correcta selección del tornillo sin fin para el transporte del almidón de trigo 

desde silo de almacenamiento hacia el tanque de mezclado se calcularon los 

siguientes parámetros:  

 

 

• Cálculo del área de relleno del canalón 
 

Para el cálculo del área de relleno del canalón se empleó la Ecuación 3.75. 

 

Donde: 

Stf: Área de relleno del tornillo (m2)  

λt:   Coeficiente de relleno de la sección = 0,4 (Chiza, 2017, p.21)   

Dt:  Diámetro del canalón del tornillo sin fin = 0,19 m (OZB, 2013, p.14) 

 𝑆𝑡𝑓 = 0,4 ×  𝜋 ×  (0,19 𝑚)24  

 𝑆𝑡𝑓 = 0,011 𝑚2 

 

 

• Cálculo de la velocidad de desplazamiento del tornillo 
 

La velocidad de desplazamiento del tornillo se calculó con la Ecuación 3.76. 

 

Donde:  

vt: Velocidad de desplazamiento del tornillo (m/s) 

P: Paso del tornillo = 0,19 m (OZB, 2013, p.14) 

n : Velocidad de giro del tornillo = 75 rpm (OZB, 2013, p.14) 

 𝑣𝑡 = 0,19 𝑚 ×  75 𝑟𝑝𝑚60  = 0, 24 𝑚/𝑠 
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• Cálculo del flujo de material 
 

El cálculo del flujo de material que se permite en el equipo se determinó mediante 

la Ecuación 3.77. 

 

Donde:  

Qt: Carga permitida en el tornillo (t/h) 

Stf: Área de relleno del tornillo= 0,011 m2 

vt  : Velocidad de desplazamiento del tornillo = 0,24 m/s 

δal: Densidad de almidón = 1 500 kg/m3 (INSST, 2018) 

i    : Factor de reducción del flujo de material con respecto a la inclinación del 

tornillo = 0,8 (Chiza, 2017, p.21)   

 𝑄𝑡 = 3 600 𝑠ℎ  ×  0,011 𝑚2 ×   0,24 𝑚𝑠 ×  1500 𝑘𝑔𝑚3 ×  0,8 

 𝑄𝑡 = 11 404,80 𝑘𝑔/ℎ 

 𝑄𝑡 = 11,40 𝑡/ℎ 

 

 

• Cálculo de la potencia total del tornillo sin fin 
 

La potencia total del equipo se calculó con las Ecuaciones 3.78 a 3.81. 

 

Donde:  

PT:  Potencia total del tornillo transportador (kW) 

PH:  Potencia para el desplazamiento horizontal del almidón de trigo (kW) 

PN:  Potencia requerida para el accionamiento del transportador vacío (kW) 

Pi:   Potencia requerida para el caso de un transportador inclinado (kW) 

Dt:   Diámetro del canalón del tornillo sin fin = 0,19 m (OZB, 2013, p.14) 

Lt :   Longitud del tornillo sin fin = 2,50 m (OZB, 2013, p.14) 

Ht:   Altura del transportador sin fin = 1,50 m (OZB, 2013, p.14) 
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Qt:  Carga permitida en el tornillo = 11,40 (t/h) 

C0: Coeficiente de resistencia del almidón a ser transportado =1,2 (Chiza, 2017, 

p.21)   

 𝑃𝐻 = 𝐶0 × 𝑄𝑡 ×  𝐿𝑡367   
 𝑃𝐻 = 1,2 × 11,40 ×  2,50 367  

 𝑃𝐻 = 0,10 𝑘𝑊 

 𝑃𝑁 = 𝐷𝑡 ×  𝐿𝑡20  

 𝑃𝑁 = 0,19 ×  2,50 20  

 𝑃𝑁 = 0,024 𝑘𝑊 

 𝑃𝑖 = 𝑄𝑡 ×  𝐻𝑡367  

 𝑃𝑖 = 11,40 ×  1,50367  

 𝑃𝑖 = 0,05 𝑘𝑊 

 𝑃𝑇 = 𝑃𝐻 + 𝑃𝑁 + 𝑃𝑖  

 𝑃𝑇 = 0,100 𝑘𝑊 + 0,024 𝑘𝑊 + 0,050 𝑘𝑊 

 𝑃𝑇 = 0,174 𝑘𝑊 
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Una vez que se determinaron el flujo permitido del material y la potencia del equipo, 

se seleccionó el tornillo sin fin para el transporte del almidón de trigo hacia el tanque 

de mezclado, el cual es el modelo HBRD 82 (OZB, 2013, p.14). 

 

 

4.3.17.8 Tornillo sin fin tanque de mezclado – equipo de peletización 

 

Para seleccionar el tornillo sin fin que transporta el biocarbón junto con el 

aglutinante desde el mezclador hasta el equipo de peletización se determinaron los 

parámetros que se indican a continuación:  

 

 

• Cálculo del área de relleno del canalón 
 

El cálculo del área de relleno del canalón se realizó con la Ecuación 3.75.  

 

Donde: 

Stf: Área de relleno del tornillo (m2)  

λt : Coeficiente de relleno de la sección = 0,4 (Chiza, 2017, p.21)   

Dt: Diámetro del canalón del tornillo sin fin = 0,32 m (OZB, 2013, p.17) 

 𝑆𝑡𝑓 = 0,40 ×  𝜋 × (0,32 𝑚)24                         
 𝑆𝑡𝑓 = 0,032 𝑚2                        
 

 

• Cálculo de la velocidad de desplazamiento del tornillo 
 

Para determinar la velocidad de desplazamiento del tornillo se usó la Ecuación 3.76. 

 

Donde:  

vt: Velocidad de desplazamiento del tornillo (m/s) 
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P: Paso del tornillo = 0,32 m 

n: Velocidad de giro del tornillo = 75 rpm (OZB, 2013, p.17) 

 𝑣𝑡 = 0,32 𝑚 ×  75 𝑟𝑝𝑚60  = 0, 40 𝑚/𝑠   
 

 

• Cálculo del flujo de material 
 

Para el cálculo del flujo del material, se debe tener en cuenta la densidad de la 

mezcla, cuyo valor es 262 kg/m3 (Bermeo, 2018). El flujo de material que se permite 

en el equipo se determina por medio de la Ecuación 3.77. 

 

Donde:  

Qt  : Carga permitida en el tornillo (t/h) 

Stf : Área de relleno del tornillo= 0,032 m2 

vt   : Velocidad de desplazamiento del tornillo = 0,40 m/s 

δbc: Densidad de aglutinante = 262 kg/m3 

i    : Factor de reducción del flujo de material con respecto a la inclinación del tornillo 

= 0,8 (Chiza, 2017, p.21)   

 𝑄𝑡 = 3 600 𝑠ℎ  ×  0,032 𝑚2 ×   0,40 𝑚𝑠 ×  262 𝑘𝑔𝑚3 ×  0,8 

 𝑄𝑡 = 9 658,37 𝑘𝑔/ℎ = 9,66 𝑡/ℎ 

 

 

• Cálculo de la potencia total del tornillo sin fin 
 

La potencia total del tornillo sin fin se calculó con las Ecuaciones 3.78 a 3.81. 

 

Donde:  

PT: Potencia total del tornillo transportador (kW) 

PH: Potencia para el desplazamiento horizontal del biocarbón (kW) 
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PN: Potencia requerida para el accionamiento del transportador vacío (kW) 

Pi : Potencia requerida para el caso de un transportador inclinado (kW) 

Dt : Diámetro del canalón del tornillo sin fin = 0,32m (OZB, 2013, p.17) 

Lt  : Longitud del tornillo sin fin = 4,00 m (OZB, 2013, p.17) 

Ht : Altura del transportador sin fin = 3,00 m (OZB, 2013, p.17) 

Qt: Carga permitida en el tornillo = 9,66 (t/h) 

C0: Coeficiente de resistencia del biocarbón a ser transportado = 1,2 (Chiza, 2017, 

p.21)   

 𝑃𝐻 = 𝐶0 × 𝑄𝑡 ×  𝐿𝑡367   
 𝑃𝐻 = 1,2 ×  9,66 ×  4,00 367  

 𝑃𝐻 = 0,13 𝑘𝑊 

 𝑃𝑁 = 𝐷𝑡 ×  𝐿𝑡20  

 𝑃𝑁 = 0,32 ×  4,00 20  

 𝑃𝑁 = 0,06 𝑘𝑊 

 𝑃𝑖 = 𝑄𝑡 ×  𝐻𝑡367  

 𝑃𝑖 = 9,66 ×  3,00367  

 𝑃𝑖 = 0,08 𝑘𝑊 

 𝑃𝑇 = 𝑃𝐻 + 𝑃𝑁 + 𝑃𝑖  
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𝑃𝑇 = 0,13 𝑘𝑊 + 0,06 𝑘𝑊 + 0,08 𝑘𝑊 = 0,27 𝑘𝑊 

 

El tornillo sin fin que se seleccionó es el modelo HBR 162 (OZB, 2013, p.17), puesto 

que con los requerimientos calculados. 

 

 

4.3.17.9 Tornillo sin fin equipo de peletización - ensacadora 

 

Para seleccionar el tornillo sin fin que transporta los pellets de biocarbón desde el 

equipo de peletización hasta la ensacadora se calculó los siguientes parámetros:  

 

 

• Cálculo del área de relleno del canalón 
 

El cálculo del área de relleno del canalón se realizó con la Ecuación 3.75. 

  

Donde: 

Stf: Área de relleno del tornillo (m2)  

λt  : Coeficiente de relleno de la sección = 0,4 (Chiza, 2017, p.21)   

Dt : Diámetro del canalón del tornillo sin fin = 0,32 m (OZB, 2013, p.17) 

 𝑆𝑡𝑓 = 0,4 ×  𝜋 × (0,32 𝑚)24 = 0,032 𝑚2   
 

 

• Cálculo de la velocidad de desplazamiento del tornillo 
 

Para determinar la velocidad de desplazamiento del tornillo sin fin se utilizó la 

Ecuación 3.76. 

 

Donde:  

vt: Velocidad de desplazamiento del tornillo (m/s) 

P: Paso del tornillo = 0,32 m (OZB, 2013, p.17) 
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n: Velocidad de giro del tornillo = 75 rpm (OZB, 2013, p.17) 

 𝑣𝑡 = 0,32 𝑚 ×  75 𝑟𝑝𝑚60  = 0, 40 𝑚/𝑠   
 

 

• Cálculo del flujo de material 
 

Para el cálculo del flujo del material se consideró que la densidad de los pellets es 

574,69 kg/m3 (Bermeo, 2018, p.74). Por lo que, el flujo de material que se permite 

en el equipo se determinó mediante la Ecuación 3.77.  

 

Donde:  

Qt  : Carga permitida en el tornillo (t/h) 

Stf : Área de relleno del tornillo= 0,032 m2 

vt   : Velocidad de desplazamiento del tornillo = 0,40 m/s 

δbc: Densidad del pellet de biocarbón = 574,69 kg/m3 (Bermeo, 2018, p.74) 

i      : Factor de reducción del flujo de material con respecto a la inclinación del 

tornillo = 0,8 (Chiza, 2017, p.21)   

 𝑄𝑡 = 3 600 𝑠ℎ  ×  0,032 𝑚2 ×   0,40 𝑚𝑠 ×  574,69 𝑘𝑔𝑚3 ×  0,8 

 𝑄𝑡 = 21 185,37 𝑘𝑔/ℎ = 21,19 𝑡/ℎ 

 

 

• Cálculo de la potencia total del tornillo sin fin 
 

La potencia total del equipo se calculó con las Ecuaciones 3.78 a 3.81. 

 

Donde:  

PT: Potencia total del tornillo transportador (kW) 

PH: Potencia para el desplazamiento horizontal del biocarbón (kW) 
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PN: Potencia requerida para el accionamiento del transportador vacío (kW) 

Pi : Potencia requerida para el caso de un transportador inclinado (kW) 

Dt : Diámetro del canalón del tornillo sin fin = 0,39 m (OZB, 2013, p.17) 

Lt : Longitud del tornillo sin fin = 4,0,0 m (OZB, 2013, p.17) 

Ht : Altura del transportador sin fin = 3,56 m (OZB, 2013, p.17) 

Qt: Carga permitida en el tornillo = 21,19 (t/h) 

C0: Coeficiente de resistencia del biocarbón a ser transportado = 1,2 (Chiza, 

2017, p.21)   

 𝑃𝐻 = 𝐶0 × 𝑄𝑡 ×  𝐿𝑡367   
 𝑃𝐻 = 1,2 ×  21,19 ×  4,00 367 = 0,28 𝑘𝑊 

 𝑃𝑁 = 𝐷𝑡 ×  𝐿𝑡20  

 𝑃𝑁 = 0,32 ×  4,00 20 = 0,06 𝑘𝑊 

 𝑃𝑖 = 𝑄𝑡 ×  𝐻𝑡367  

 𝑃𝑖 = 21,19 ×  3,56367 = 0,21 𝑘𝑊 

 𝑃𝑇 = 𝑃𝐻 + 𝑃𝑁 + 𝑃𝑖  

 𝑃𝑇 = 0,28 𝑘𝑊 + 0,06 𝑘𝑊 + 0,21 𝑘𝑊 = 0,55 𝑘𝑊 

 

El modelo de tornillo sin fin que seleccionó para el transporte de los pellets de 

biocarbón desde el equipo de peletización hacia la ensacadora fue HBR 162 (OZB, 

2013, p.17), debido a que cumple con los requerimientos calculados. 
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4.3.18 GENERADOR DE NITRÓGENO 

 

Para la correcta selección del equipo generador de nitrógeno, se calculó el caudal 

de nitrógeno gaseoso mediante el flujo másico que se determinó en el balance de 

masa (ANEXO II). Para lo cual se tiene 59,79 kg/h de este gas por lote de 

producción. Por lo que se usó la Ecuación 3.82.  

 

Donde: 

mN2: Flujo másico de nitrógeno gaseoso por lote de producción = 59,79 kg/h 

QN2: Flujo volumétrico del nitrógeno gaseoso (m3/h) 

N2 : Densidad del nitrógeno gaseoso a la temperatura ambiente (299,20 K) = 

1,138 kg/m3 (Mills, 1997, p.870) 

 

𝑄𝑁2 = 59,79 𝑘𝑔ℎ1,138 𝑘𝑔𝑚3 = 52,54 𝑚3ℎ  

 

𝑄𝑁2 = 52,54 𝑚3ℎ  

 

Por lo que se seleccionó el generador de nitrógeno modelo CN2-80P de la empresa 

CompAir, la cual genera un flujo volumétrico de 57,00 m3/h (CompAir, 2022). 

 

 

4.3.19 HOJA DE DESCRIPCIÓN DE LOS EQUIPOS 

 

En esta sección se indican las hojas de descripción de los equipos empleados en 

la producción de pellets de biocarbón mediante torrefacción, los cuales fueron 

dimensionados con anterioridad, en donde se indican las características principales 

y especificaciones de cada uno de ellos. Desde la Tabla 4.3 hasta la 4.22 se 

muestran las hojas de descripción de los equipos. 
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Tabla 4.3. Hoja de descripción para el molino de martillos  
 
  

Equipo: Molino de martillos 
Modelo: 670-1150 Fabricante: OTE Etiqueta en planta: M-001 

Dimensiones: 

Longitud: 2,40 m 

Ancho: 1,33 m 

Altura: 2,41 m 

 

 Especificaciones: 

Tamaño de partícula inicial: 100 mm 

Tamaño de partícula final: 1 700 µm 

Potencia: 214,41 kW 

Peso: 2 700 kg 
 

Modo de operación: 

Continuo 

Principio de funcionamiento: Los residuos de madera de balsa 

ingresan al equipo en el cual caen al interior de la cámara del 

molino, posteriormente los martillos golpean al material contra la 

cámara de desintegración, este proceso se lo repite de manera 

sucesiva con el fin de obtener un tamaño uniforme de residuos de 

balsa de 1 700 µm.   

Esquema: 
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Tabla 4.4. Hoja de descripción para la criba vibratoria  
 

HOJA DE DESCRIPCIÓN N°2 
Equipo: Criba vibratoria 

Modelo: ZK1022 Fabricante: SANME Etiqueta en planta: C-001 

Dimensiones: 

Longitud:  2,70 m 

Ancho: 1,20 m 

Altura: 1,30 m 

 

Especificaciones: 

Capacidad: 5,75 t/h 

Potencia: 6,00 kW 

Peso: 2 200 kg 

Superficie de cribado: 1,005 m2 

Factor de rechazo: 10 % 

Modo de operación: 

Continuo 

Principio de funcionamiento:  

Con el fin de obtener un tamaño de partícula homogéneo, se utiliza 

la criba vibratoria, en la cual se alimenta el material proveniente del 

proceso de molienda y esta pasa por los tamices respectivos de la 

criba, en donde mediante la vibración se separa las partículas por 

su tamaño.  

Esquema: 
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Tabla 4.5. Hoja de descripción para silos de almacenamiento 
 

HOJA DE DESCRIPCIÓN N°3 

Equipo: Silos de almacenamiento 

Etiqueta en planta: SA-01/02/03/04 

Norma aplicada al diseño: Norma API 650, Norma 
UNE - EN1991 

Material de diseño: Acero inoxidable 
ASTM A 36 

Dimensiones del equipo: Parámetros de diseño: 

Altura sección cónica 
superior 

0,73 m Número de silos 4 

Altura sección cilíndrica 7,22 m  Presión de operación: 1,18 psig 

Altura sección cónica 
inferior 

2,86 m Presión de diseño 29,58 psig 

Altura total 10,80 m  
Temperatura de 

operación  
26,20 °C 

Diámetro: 4,00 m Temperatura de diseño 33,00 °C 

Diámetro abertura: 1,00 m Relación H/D 2,7 

Ángulo techo- diámetro 20,00 ° Capacidad individual 17,25 t 

Ángulo diámetro-sección 
cónica inferior 

55,00 ° Capacidad total 69,00 t 

Volumen del silo: 105,69 m3 Tiempo de contingencia 1 día 

Espesor: 5,0 mm   

Esquema: 

 

Modo de operación: 
semicontinuo-continuo 

Principio de funcionamiento: El aserrín de balsa ingresa a los 
silos mediante el empleo de tornillos dosificadores (tornillo sin 
fin) por la parte superior del mismo, mientras que por la parte 
inferior será descargado hacia los tornillos sin fin que alimentarán 
al reactor de torrefacción.  
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Tabla 4.6. Hoja de descripción para el reactor de torrefacción Torbed  
 

HOJA DE DESCRIPCIÓN N°4 

Equipo: Reactor de torrefacción tipo Torbed 

Etiqueta en planta: R-001 

Norma aplicada al diseño: Norma API 650 Material de diseño: Acero inoxidable AISI 309 

Dimensiones del equipo: 

Cámara del reactor Entrada de biomasa 

Altura  4,40 m Atura tolva  1,68 m 

Diámetro mayor tronco de cono  4,40 m  Diámetro superior tolva: 2,10 m 

Diámetro menor tronco de cono  2,20 m Diámetro inferior tolva  0,84 m 

Entrada de nitrógeno Salida de biomasa 

Diámetro disco difusor: 2,20 m Altura conducto de salida 2,20 m  

Altura tapa inferior 2,04 m Ancho del conducto: 1,32 m 

Diámetro entrada gas 0,06 m Longitud del conducto 1,50 m 

Parámetros de diseño: 

Temperatura de operación 278,06 °C Presión de operación 534,67 psi 

Temperatura de diseño 306,00 °C Presión de diseño 588,14 psi 

Espesor: 5,00 mm Tiempo de residencia 30 min por lote 

Esquema: 

 

Modo de operación: 
semicontinuo-continuo 

Principio de funcionamiento: El aserrín de balsa se alimenta por la 
por medio de la tolva, mientras que por la parte inferior de la cámara 
ingresa el nitrógeno gaseoso a la temperatura de 278,00 °C con el fin 
de que se genere el lecho fluidizado que permite la torrefacción de 
la biomasa durante 15 min, de la misma manera, los gases generados 
durante este proceso salen por la parte superior, y el biocarbón se 
descarga por medio del conducto de salida. 
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Tabla 4.7. Hoja de descripción para el separador ciclónico 
 

HOJA DE DESCRIPCIÓN N°5 

Equipo: Separador ciclónico 

Modelo: AREN 320 Fabricante: TAMA Etiqueta en planta: SC-001 

Dimensiones: 

Diámetro:  0,32 m 

Altura: 1,80 m 

Altura entrada de flujo 

gaseoso: 1,61 m 

Especificaciones: 

Flujo gaseoso: 944,27 m3/h 

Caída de Presión: 1 250 Pa 

 

Modo de operación: 
semicontinuo-continuo 

Principio de funcionamiento: El flujo gaseoso, producto de la 

torrefacción del aserrín de balsa, entra al ciclón en donde las 

partículas del biocarbón son separadas del flujo gaseoso debido a 

la fuerza centrífuga, para posteriormente ser arrastradas por la 

aceleración de la gravedad a la parte inferior del equipo.  

Esquema 
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Tabla 4.8. Hoja de descripción para el intercambiador de calor 
 

HOJA DE DESCRIPCIÓN N°6 

Equipo: Intercambiador de calor 

Modelo: PEGH Short 

option 
Fabricante: EXHEAT Etiqueta en planta:  Q-001 

Dimensiones: 

Longitud:  1,98 m 

Diámetro:  0,25 m 

Altura: 0,68 m 

 

Especificaciones: 

Flujo másico gaseoso: 59,79 kg/h por lote de producción 

Potencia: 4,40 kW 

Temperatura de entrada: 26,20 °C 

Temperatura de salida: 278,06 °C 

Modo de operación: 

semicontinuo 

Principio de funcionamiento: El nitrógeno gaseoso ingresa al 

intercambiador de calor eléctrico, en donde se requiere que el 

fluido se caliente desde la temperatura ambiente hasta la 

temperatura de 278,06 °C, la misma que ingresará hacia el reactor 

de torrefacción. 

Esquema: 
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Tabla 4.9. Hoja de descripción para el tanque de enfriamiento 
 

HOJA DE DESCRIPCIÓN N°7 

Equipo: Tanque de enfriamiento 

Etiqueta en planta: TK-001 

Norma aplicada al diseño: Norma API 650, Norma 
UNE - EN1991 

Material de diseño: Acero inoxidable AISI 309 

Dimensiones del equipo: Parámetros de diseño: 

Altura sección cilíndrica 2,40 m  Presión de operación: 0,43 psig 

Altura sección cónica  0,75 m Presión de diseño 28,87 psig 

Altura total 3,15 m  Temperatura de operación  162,00 °C 

Diámetro: 1,25 m Temperatura de diseño 190,00 °C 

Diámetro abertura: 0,30 m Relación H/D 2,52 

Ángulo diámetro-sección cónica inferior 50,20 ° Tiempo de residencia 30 min por lote  

Espesor: 5,00 mm Volumen del Tanque: 3,25 m3 

Chaqueta de enfriamiento 

Dimensiones del equipo: Parámetros de diseño: 

Altura  3,15 m Presión de operación: 19,16 psig 

Diámetro 1,50 m Presión de diseño 21,08 psig 

Espesor 5,00 mm Temperatura de operación  162,00 °C 

  Temperatura de diseño 190,00 °C 

Esquema: 

 

 

Modo de operación: 
Batch 

Principio de funcionamiento: El biocarbón proveniente del reactor de torrefacción y 
del separador ciclónico es alimentado al tanque de enfriamiento, el cual tiene una 
chaqueta de enfriamiento en donde circulará agua a temperatura ambiente con el fin de 
reducir la temperatura del biocarbón desde 162,00 °C hasta 85,00 °C. 
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Tabla 4.10. Hoja de descripción para los silos de almacenamiento de almidón de trigo 
 

HOJA DE DESCRIPCIÓN N°8 

Equipo: Silos de almacenamiento de almidón de trigo 

Etiqueta en planta: SA-005 

Norma aplicada al diseño: Norma API 650, Norma 
UNE - EN1991 

Material de diseño: Acero inoxidable 
ASTM A 36 

Dimensiones del equipo: Parámetros de diseño: 

Altura sección cónica superior 0,41 m Número de silos 1 

Altura sección cilíndrica 2,39 m  Presión de operación: 3,93 psig 

Altura sección cónica inferior 0,88 m Presión de diseño 32,43 psig 

Altura total 3,68 m  
Temperatura de 

operación  
26,20 °C 

Diámetro: 1,75 m Temperatura de diseño 33,00 °C 

Diámetro abertura: 0,44 m Relación H/D 2,1 

Ángulo techo- diámetro 25,00 ° Capacidad  10,02 t 

Ángulo diámetro-sección cónica 
inferior 

45,00 ° Tiempo de contingencia 1 semana 

Volumen del silo: 6,78 m3 Espesor: 5,0 mm 

Esquema: 

 

Modo de operación: Batch 
Principio de funcionamiento: En este silo se cargará 
de almidón de trigo, el mismo que será utilizado para el 
proceso de mezclado para la formación del aglutinante.  
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Tabla 4.11. Hoja de descripción para el mezclador de cinta helicoidal 
 

HOJA DE DESCRIPCIÓN N°9 

Equipo: Mezclador horizontal de cinta helicoidal 

Modelo: MH 40 Fabricante: Stolz Etiqueta en planta: ME-001 

Dimensiones: 

Longitud:  4,23 m 

Ancho: 1,65 m 

Altura: 1,49 m 

 

 

Especificaciones: 

Volumen requerido: 3,39 m3 

Volumen útil: 4,00 m3 

Potencia: 15,00 kW 

Peso: 2 350 kg 

Tiempo de residencia: 30 min por lote 

>Modo de operación: 

Batch 

Principio de funcionamiento: En este equipo se alimentará el 

biocarbón proveniente del tanque de enfriamiento, almidón de 

trigo y agua, con el fin de que se mezcle el biocarbón con el 

aglutinante para que se encuentre en las condiciones óptimas para 

el peletizado. El mezclador horizontal de cinta helicoidal permite 

una mezcla homogénea mediante la rotación de sus 2 dobles 

espiras. 

Esquema: 
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Tabla 4.12. Hoja de descripción para el equipo de peletización  
 

HOJA DE DESCRIPCIÓN N°10 

Equipo: Equipo de peletización de biocarbón 

Modelo: SZLH850 Fabricante: Kingoro Etiqueta en planta: PE-001 

Dimensiones: 

Longitud:  3,78 m 

Ancho: 1,70 m 

Altura: 2,95 m 

 

Especificaciones: 

Potencia: 220 kW 

Peso: 13 000 kg 

Tiempo de residencia: 30 min por lote 

Longitud del pellet: 12 mm 

Modo de operación: 

Continuo 

Principio de funcionamiento: En este equipo se alimentará el biocarbón 

mezclado con aglutinante de almidón, con el fin de producir pellets. El 

material ingresará por la parte superior del equipo, en donde se distribuirá 

uniformemente en la cámara de peletización debido a la fuerza centrífuga 

que este genera; la cámara de peletización está compuesta por una matriz 

con agujeros y por rodillos, los mismos que ejercen la presión para la 

formación de los pellets de biocarbón. Una vez que salen de la matriz 

pasan a la cortadora para lograr obtener la longitud del material que se 

requiere. 

Esquema: 
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Tabla 4.13. Hoja de descripción para el equipo de ensacado 

HOJA DE DESCRIPCIÓN N°11 
Equipo: Equipo de ensacado de pellets de biocarbón 

Modelo: IABA 600 Fabricante: MF Techno Etiqueta en planta: E-001 
Dimensiones: 

Longitud:  6,14 m 

Ancho: 3,66 m 

Altura: 3,56 m 

 

Especificaciones: 

Potencia: 8 kW 

Velocidad de ensacado: 250 sacos/h  

Cantidad por saco: 50 kg 

Capacidad: 2 954 kg/h 

Modo de operación: 

Continuo 

Principio de funcionamiento: Los pellets de biocarbón son 
alimentados por la parte superior del equipo. Mientras que, los 
sacos se encuentran en forma de rollo, los mismos que se irán 
desenrollando conforme avance el proceso de ensacado.  La 
dosificación se realiza mediante la alimentación del material a la 
tolva en donde se encuentra un volumen determinado de acuerdo 
al peso que se requiere en el saco. El equipo se encarga de abrir el 
saco, llenarlo y sellarlo. 

Esquema: 
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Tabla 4.14. Hoja de descripción para el compresor centrífugo entrada al intercambiador de 
calor 

 
HOJA DE DESCRIPCIÓN N°12 

Equipo: Compresor centrífugo entrada intercambiador de calor  
Modelo: ST 712 Fabricante: Sullair Etiqueta en planta: B-001 

Dimensiones: 

Longitud:  0,83 m 

Ancho: 0,55 m 

Altura: 0,94 m 

 

 

Especificaciones: 

Potencia: 5,89 kW 

Energía especifica: 319, 29 kJ/kg 

Presión de succión: 14,70 psi 

Presión de descarga: 534,79 psi 

Peso: 255,80 kg 

Modo de operación: 

Continuo 

Principio de funcionamiento: La función del compresor 
centrífugo es proporcionar energía a la corriente de nitrógeno 
gaseoso que ingresa al intercambiador de calor. Para ello, el fluido 
se aspira con dirección al rodete giratorio, el cual, al ser 
accionado, el dispositivo empuja al fluido hacia fuera del rodete. 
De esta manera la presión y la energía cinética del fluido 
aumentan. 

Esquema: 
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Tabla 4.15. Hoja de descripción para el compresor centrífugo intercambiador de calor – 
reactor de torrefacción 

 
HOJA DE DESCRIPCIÓN N°13 

Equipo: Compresor centrífugo intercambiador de calor – reactor de torrefacción 
Modelo: ST 1109 Fabricante: Sullair Etiqueta en planta: B-003 

Dimensiones: 

Longitud:  1,00 m 

Ancho: 0,62 m 

Altura: 1,03 m 

 

 

 

Especificaciones: 

Potencia: 10,85 kW 

Energía especifica: 588,04 kJ/kg 

Presión de succión: 14,70 psi 

Presión de descarga: 534,67 psi 

Peso: 350,20 kg 

 

Modo de operación: 

Continuo 

Principio de funcionamiento: La función del compresor 
centrífugo es proporcionar energía a la corriente de nitrógeno 
gaseoso que sale del intercambiador de calor, con dirección al 
reactor de torrefacción. Para ello, el fluido se aspira con 
dirección al rodete giratorio, el cual al ser accionado genera que 
las fuerzas centrífugas empujen al fluido hacia fuera del rodete, 
por consiguiente, la presión y la energía cinética del fluido 
aumentan. 

Esquema: 
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Tabla 4.16. Hoja de descripción para el compresor centrífugo reactor de torrefacción – 
separador ciclónico 

 
HOJA DE DESCRIPCIÓN N°14 

Equipo: Compresor centrífugo reactor de torrefacción – separador ciclónico 
Modelo: LS 110 Fabricante: Sullair Etiqueta en planta: B-002 

Dimensiones: 

Longitud:  2,51 m 

Ancho: 1,76 m 

Altura: 1,77 m 

 

 

 

Especificaciones: 

Potencia: 106,26 kW 

Energía especifica: 398,49 kJ/kg 

Presión de succión: 14,70 psi 

Presión de descarga: 534,85 psi 

Peso: 2 730 kg 

 

Modo de operación: 

Continuo 

Principio de funcionamiento: La función del compresor 
centrífugo es proporcionar energía a la corriente de los gases 
generados en la torrefacción que salen del reactor Torbed con 
dirección al separador ciclónico. Para ello, el fluido se aspira con 
dirección al rodete giratorio, el cual al ser accionado genera que 
las fuerzas centrífugas empujen al fluido hacia fuera del rodete, 
por consiguiente, la presión y la energía cinética del fluido 
aumentan. 

Esquema: 
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Tabla 4.17. Hoja de descripción para el tornillo sin fin molino – criba vibratoria 

HOJA DE DESCRIPCIÓN N°15 
Equipo: Tornillo sin fin molino – criba vibratoria 

Modelo: 300 x 1500 Fabricante: OTE Etiqueta en planta: S-001 

Dimensiones: 

Longitud:  1,50 m 

Diámetro: 0,30 m 

Área del canalón: 0,028 m2 

Especificaciones: 

Potencia: 0,06 kW 

Velocidad de rotación: 75 rpm  

Velocidad de desplazamiento: 0,38 m/s 

Modo de operación: Continuo 

Principio de funcionamiento: La función principal del 

tonillo sin fin es transportar el material particulado 

(residuos de madera de balsa) proveniente del molino de 

martillos hacia la criba vibratoria. El equipo consta de un 

eje de tornillo con palas, en el cual el material es 

empujado hacia la criba vibratoria mientras que este 

continúa girando.  

Esquema: 
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Tabla 4.18. Hoja de descripción para el tornillo sin fin de alimentación a los silos de 
alimentación y reactor de torrefacción  

 
HOJA DE DESCRIPCIÓN N°16 

Equipo: Tornillo sin fin criba vibratoria – silos de alimentación y silos de alimentación – reactor 
de torrefacción 

Modelo: HBR 162 Fabricante: OZB 
Etiqueta en planta: S-

002/003 
Criba vibratoria – silos de alimentación Silos de alimentación – Reactor de torrefacción 

Dimensiones: 

Longitud recta:  
17,00 m 

Longitud inclinada: 
11,00 m 

Longitud total: 
28,00 m 

Ángulo de 
inclinación: 79,00 ° 

Diámetro: 0,32 m 

Área del canalón: 
0,03 m2 

Especificaciones: 

Potencia: 1,38 kW 

Velocidad de 
rotación: 75 rpm 

Velocidad de 
desplazamiento:   
0,40 m/s 

 

 

 

 

Dimensiones: 

Longitud recta:   
17,00 m 

Longitud inclinada: 
8,40 m 

Longitud total:  
25,40 m 

Ángulo de 
inclinación: 72,92 ° 

Diámetro: 0,32 m 

Área del canalón: 
0,03 m2 

Especificaciones: 

Potencia: 1,12 kW 

Velocidad de 
rotación: 75 rpm 

Velocidad de 
desplazamiento:    
0,40 m/s 

 

 

 

 

Modo de operación: 

Continuo 

Principio de funcionamiento: La función principal del tonillo sin fin 
es transportar el material particulado (residuos de madera de balsa) 
proveniente de la criba vibratoria hasta los silos de alimentación y de 
igual manera de los silos de alimentación hasta el reactor de 
torrefacción. El equipo consta de un eje de tornillo con palas, en el cual 
el material será empujado hacia los equipos mientras que este continue 
girando.  

Esquema: 

 
 



246 

 

          

Tabla 4.19. Hoja de descripción para el tornillo sin fin de alimentación al tanque de 
enfriamiento, equipo de peletización y equipo de ensacado 

 
HOJA DE DESCRIPCIÓN N°17 

Equipo: Tornillo sin fin de alimentación tanque de enfriamiento, equipo de peletización y 
equipo de ensacado 

Modelo: HBR 162 Fabricante: OZB 
Etiqueta en planta: S-

004/008/009 
Reactor de torrefacción – Tanque de 

enfriamiento 
Mezclador helicoidal – Equipo de peletización 

Dimensiones: 

Longitud: 4,00 m 

Ángulo de 
inclinación: 51,95 ° 

Diámetro: 0,32 m 

Área del canalón: 
0,033 m2 

Especificaciones: 

Potencia: 0,24 kW 

Velocidad de 
rotación: 75 rpm 

Velocidad de 
desplazamiento:  
0,40 m/s 

 

Dimensiones: 

Longitud: 4,00 m 

Ángulo de 
inclinación: 56,31 ° 

Diámetro: 0,32 m 

Área del canalón: 
0,033 m2 

Especificaciones: 

Potencia: 0,28 kW 

Velocidad de 
rotación: 75 rpm 

Velocidad de 
desplazamiento:    
0,40 m/s 

 
Equipo de peletización – Equipo de ensacado 

Dimensiones: 

Longitud: 4,00 m 

Ángulo de inclinación: 60,00 ° 

Diámetro: 0,32 m 

Área del canalón: 0,033 m2 

Especificaciones: 

Potencia: 0,56 kW 

Velocidad de rotación: 75 rpm 

Velocidad de desplazamiento: 0,40 m/s 

 

Modo de 

operación: 

Continuo 

Principio de funcionamiento: La función principal del tonillo sin fin es 
transportar el material particulado (biocarbón) proveniente del reactor de 
torrefacción hasta el tanque de enfriamiento, de igual manera del 
mezclador helicoidal hasta el equipo de peletización, así mismo del equipo 
de peletización hasta el ensacado. El equipo consta de un eje de tornillo 
con palas, en el cual el material será empujado hacia los equipos mientras 
que este continue girando.  

Esquema: 
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Tabla 4.20. Hoja de descripción para el tornillo sin fin de alimentación al tanque de 
enfriamiento y mezclador helicoidal  

 
HOJA DE DESCRIPCIÓN N°18 

Equipo: Tornillo sin fin separador ciclónico – tanque de enfriamiento y silo de almacenamiento 
de almidón – mezclador helicoidal 

Modelo: HBRD 822 Fabricante: OZB 
Etiqueta en planta:S-

005/007 

Separador ciclónico – tanque de enfriamiento 
Silo de almacenamiento de almidón – 

mezclador helicoidal 

Dimensiones: 

Longitud: 4,00 m 

Ángulo de 
inclinación: 51,95 ° 

Diámetro: 0,19 m 

Área del canalón: 
0,012 m2 

Especificaciones: 

Potencia: 0,07 kW 

Velocidad de rotación: 
75 rpm 

Velocidad de 
desplazamiento:     
0,24 m/s 

 

Dimensiones: 

Longitud: 2,50 m 

Ángulo de 
inclinación:    
36,87 ° 

Diámetro: 0,19 m 

Área del canalón: 
0,012 m2 

Especificaciones: 

Potencia: 0,17 kW 

Velocidad de 
rotación: 75 rpm 

Velocidad de 
desplazamiento:     
0,24 m/s 

 

Modo de operación: 

Continuo 

Principio de funcionamiento: La función principal del tonillo sin fin es 

transportar el material particulado (biocarbón y almidón de trigo) 

proveniente del separador ciclónico hasta el tanque de enfriamiento y de 

igual manera del silo de almacenamiento de almidón hasta el mezclador 

helicoidal. El equipo consta de un eje de tornillo con palas, en el cual el 

material será empujado hacia los equipos mientras que este continue 

girando.  

Esquema: 
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Tabla 4.21. Hoja de descripción para el tornillo sin fin tanque de enfriamiento – mezclador 
helicoidal  

 
HOJA DE DESCRIPCIÓN N°19 

Equipo: Tornillo sin fin tanque de enfriamiento– mezclador helicoidal 
Modelo: HBR 130 Fabricante: OZB Etiqueta en planta:S-006 

Tanque de enfriamiento– mezclador helicoidal 
Dimensiones: 

Longitud: 2,50 m 

Ángulo de inclinación: 36,87 ° 

Diámetro: 0,32 m 

Área del canalón: 0,033 m2 

Especificaciones: 

Potencia: 0,13 kW 

Velocidad de rotación: 75 rpm 

Velocidad de desplazamiento: 0,40 m/s 

 

Modo de operación: Continuo 

Principio de funcionamiento: La función principal del 

tonillo sin fin es transportar el material particulado 

(biocarbón) proveniente del tanque de enfriamiento hasta el 

mezclador horizontal helicoidal. El equipo consta de un eje 

de tornillo con palas, en el cual el material será empujado 

hacia el mezclador helicoidal mientras que este continue 

girando.  

Esquema: 
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Tabla 4.22. Hoja de descripción para el equipo generador de nitrógeno 
 

HOJA DE DESCRIPCIÓN N°20 
Equipo: Equipo generador de nitrógeno 

Modelo: CN2-80P Fabricante: CompAir Etiqueta en planta: GN-001 
Dimensiones: 

Longitud: 2,45 m 

Ancho: 2,00 m 

Altura: 0,73 m 

 

Especificaciones: 

Potencia: 0,06 kW 

Peso: 1 186,00 kg 

Tiempo de residencia: 30 min por lote 

 

Modo de operación: 

Continuo 

Principio de funcionamiento: En este equipo ingresará el aire 

proveniente de un compresor con el fin de separar el nitrógeno del 

oxígeno y los demás gases. El nitrógeno se dirigirá hacia un tangue 

cilíndrico cuyas dimensiones son 1,45 m de diámetro y 2,00 m de 

altura para almacenarse. De la misma manera, los gases sobrantes 

que provienen del aire alimentado se recolectarán en otro tanque 

cilíndrico que tiene las mismas dimensiones que el anterior. 

Esquema: 
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4.4 PLANIFICACIÓN DE LA PRODUCCIÓN  

 

La producción semanal de los pellets de biocarbón de residuos de madera de balsa 

se realizará durante 5 días, y se efectuará de manera semicontinua puesto que 

algunas operaciones unitarias trabajarán de manera continua, mientras que otras 

operaciones unitarias trabajarán en modo de operación por lotes (batch).  

 

Para la planificación de la producción se consideró los tiempos de operación de los 

equipos, los tiempos de llenado y vaciado de los mismos tal como se aprecia en el 

diagrama de Gantt de la Figura 4.2.  

 

El tiempo de operación durante la jornada diaria para el proceso de molienda y 

cribado es 14,50 h; mientras que para los procesos que comprenden desde la 

generación de N2, torrefacción, separación, enfriamiento, mezclado hasta el 

ensacado del producto, el tiempo de operación corresponde a 22,38 h tal como se 

expresó en la Sección 4.3.5.   

 

De igual forma, como se detalla en el diagrama de Gantt de la Figura 4.2, la planta 

produce 45 lotes de pellets de biocarbón de madera de balsa, los cuales 44 tienen 

un valor aproximado de 1 477,00 kg de biocarbón, mientras que el último lote tiene 

un valor aproximado de 1 117,79 kg de producto, debido a que este trabaja con un 

flujo de 1,40 t/h de material.  

 

Por otro lado, se consideró que la recepción tanto de la materia prima, como los 

insumos se realizarán los fines de semana.  

 

En la Figura 4.2 se indica el diagrama de Gantt, donde se indican las actividades y 

procesos que se realizan durante la jornada laboral diaria en la planta de fabricación 

de pellets de biocarbón; así también se puede observar la producción de los lotes, 

donde cada color representa un lote producido.
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Figura 4.2. Diagrama de Gantt 



252 

 

          

 
 

Figura 4.2. Diagrama de Gantt (Continuación …)
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4.5 DIAGRAMA DE BLOQUES (BFD) Y DIAGRAMA DE FLUJO (PFD) 

 

En la Figura 4.3 se presenta el diagrama de bloques (BFD) que corresponde al 

proceso de fabricación de pellets de biocarbón por medio de la torrefacción de 

residuos de madera de balsa. Como se mencionó en la Sección 4.4 la fabricación 

de los pellets de biocarbón es semicontinuo por lo que la alimentación de la materia 

(residuos de madera de balsa) es de 5 750,00 kg/h para los procesos de molienda, 

cribado y alimentación a los silos de alimentación; sin embargo desde el proceso 

de torrefacción hacia delante, los procesos trabajan por medio de lotes (batch). De 

esta manera se producen 2 lotes por cada hora de producción de pellets de 

biocarbón de madera de balsa a partir de 3 700,00 kg/h de residuos de balsa que 

son alimentados desde los silos de alimentación, por lo que, la madera de balsa 

restante se encontrará retenida en ellos. 

 

En la Figura 4.4 se indica el diagrama de flujo (PFD), en el cual indican las 

condiciones de operación y especificaciones de los equipos. En la parte superior se 

encuentran localizadas las etiquetas de los equipos, en donde se describen el 

código de identificación, el nombre del equipo, las dimensiones y el valor de la 

potencia en caso de requerir. Así también, en el PFD se describen las líneas de 

flujo para cada proceso con su respectivo de identificación y la tabla de información 

para cada línea, en donde se puede observar el flujo másico, caudal, temperatura 

de operación, temperatura de diseño, presión de operación y presión de diseño.   

 

En la Figura 4.5 se indica la simbología y nomenclatura de los equipos utilizados 

en el diagrama de flujo (PFD), a su vez se presenta la simbología para las líneas 

de proceso con su respectivo color y descripción.  

 

Finalmente, en la Figura 4.6 se indica la tabla de información de las líneas de 

proceso presentadas en el PFD a una escala mayor para poder observar la 

información de manera adecuada.
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Figura 4.3. Diagrama de bloques (BFD)
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Figura 4.4. Diagrama de flujos (PFD)
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Figura 4.4. Diagrama de flujos (PFD) (continuación …)
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Figura 4.4. Diagrama de flujos (PFD) (continuación …)
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Figura 4.5. Simbología y nomenclatura utilizada en el PFD 
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Figura 4.6. Tabla de descripción de corrientes PFD 
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Figura 4.6. Tabla de descripción de corrientes PFD (continuación…) 
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Figura 4.6. Tabla de descripción de corrientes PFD (continuación…) 
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4.6 LAYOUT Y VISTA ISOMÉTRICA DE LA PLANTA 

 

El Layout de la planta permite ver la vista desde la perspectiva superior de la planta 

con el fin de observar la distribución de las instalaciones y los equipos. 

 

En la Figura 4.7 se muestra el Layout de la planta para la producción de pellets de 

biocarbón a partir de la torrefacción por lecho fluidizado de residuos de madera de 

balsa, en donde se puede apreciar la distribución de las zonas de área de carga y 

descargada de materia prima, el almacenamiento de materia prima y producto 

terminado, la zona de producción y las instalaciones del área administrativa. 

 

Por otro lado, en la Figura 4.8 se indica el Layout parcial de la planta, en donde se 

puede observar la vista superior de la zona de producción y la respectiva 

distribución de los equipos con sus dimensiones.  

 

En la Figura 4.9 se muestra la vista isométrica de la planta, donde se puede 

observar los planos de elevación de los equipos utilizados en la producción de 

pellets de biocarbón.  

 

De igual manera, en la Figura 4.10 se muestra la vista isométrica parcial de la zona 

de producción, la misma que está separada por secciones.  La sección 1 representa 

la vista isométrica de los procesos de molienda, cribado y almacenamiento de los 

residuos de madera de balsa en los silos con sus respectivos equipos de transporte 

de material.  La sección 2 representa el plano de elevación para los procesos de 

torrefacción del aserrín de balsa, separación del biocarbón de los gases de 

torrefacción por un ciclón, enfriamiento del biocarbón por medio de un tanque de 

enfriamiento, el proceso de mezclado de biocarbón con almidón de trigo y agua, el 

proceso de peletizado del material y finalmente el ensacado. La sección 3 

representa la vista isométrica de los procesos de generación de nitrógeno, 

calentamiento del nitrógeno gaseoso y el ingreso de este gas al reactor de 

torrefacción de lecho fluidizado. 
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Figura 4.7. Layout total de la planta  
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Figura 4.8. Layout parcial de la planta  
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Figura 4.9. Vista isométrica total de la planta  
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Figura 4.10. Vista isométrica parcial de la planta
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4.7  DIAGRAMA DE TUBERÍAS E INTRUMENTACIÓN (P&ID) 

 

El diagrama de tuberías e instrumentación (P&ID) es una representación de los 

procesos de producción la cual ofrece información acerca de los equipos, tuberías, 

válvulas, sensores y controladores con el objetivo de asegurar una operación 

adecuada dentro de la planta. 

  

En la Figura 4.11 se indica el diagrama de tuberías e instrumentación (P&ID) de la 

planta de producción de pellets de biocarbón a partir de la torrefacción por lecho 

fluidizado de residuos de madera de balsa. De igual manera que el diagrama de 

flujo (PFD) presentado en la Sección 4.5, en la parte superior del P&ID se 

encuentran localizadas las etiquetas de los equipos de producción, compresores y 

equipos de transporte de material, en donde se muestran la codificación, nombre, 

dimensiones y características de los equipos. Así mismo, en el P&ID se presenta 

las líneas de procesos con sus respectivas tuberías las cuales presentan en su 

nomenclatura el número de tubería, servicio, especificación y diámetro de la misma. 

 

Igualmente, en la Figura 4.11 se puede observar los controles que se emplearon 

dentro de la producción de pellets de biocarbón. Para el reactor de torrefacción de 

lecho fluidizado se estableció controladores de temperatura y presión que son 

manejados a partir de una válvula control que regula el ingreso de en la tubería de 

ingreso de nitrógeno gaseoso al reactor, así también se consideró un controlador 

de nivel, el cual es controlado mediante el ingreso del material por el tornillo sin fin. 

Por otro lado, en el tanque de enfriamiento se estableció el empleo de un 

controlador de temperatura el cual asegure que el material salga a la temperatura 

deseada para lo cual se utilizó una válvula de control que regule el flujo de agua a 

la entrada de la chaqueta de enfriamiento, además se estableció un controlador de 

nivel con el fin de asegurar la alimentación correcta al tanque.  

 

En la Figura 4.12 se indica la simbología y nomenclatura de los equipos empleados 

en el P&ID. a su vez se presenta la simbología para las líneas de proceso con su 

respectivo color y descripción.
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Figura 4.11. Diagrama de tuberías e intrumentacion (P&ID)
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Figura 4.11. Diagrama de tuberías e intrumentacion (P&ID) (continuación…)
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Figura 4.11. Diagrama de tuberías e intrumentacion (P&ID) (continuación…)
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Figura 4.12. Simbología y nomenclatura utilizada en el diagrama de tuberías e instrumentación P&ID
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5. ESTUDIO DE PREFACTIBILIDAD ECÓNOMICA 

 

Dentro del diseño de la planta de producción de pellets de biocarbón a partir de la 

torrefacción de residuos de madera de balsa, se debe realizar el estudio de 

prefactibilidad económica, en donde se tomará en consideración la inversión, 

costos y gastos, ventas, el flujo de caja los cuales serán presentados en este 

capítulo.  

 

 

5.1 INVERSIÓN 

 

En esta sección se detallará la inversión fija para la producción de los pellets de 

biocarbón. Para lo cual en la Tabla 5.1. se puede observar los equipos empleados 

en la planta con sus respectivos precios.  

 

Tabla 5.1. Precio de los equipos 
 

Equipo Cantidad 
Valor unitario 

(USD) 
Precio total 

(USD) 

Molino de martillos 1 34 444,37 34 444,37 

Criba vibratoria 1 13 074,86 13 074,86 

Silos de alimentación 4 11 198,57 44 794,27 

Intercambiador de calor 1 36 775,49 36 775,49 

Reactor de torrefacción 1 5 995,05 5 995,05 

Separador ciclónico 1 5 050,57 5 050,57 

Tanque de enfriamiento 1 2 791,54 2 791,54 

Mezclador horizontal helicoidal 1 85 175,73 85 175,73 

Silo de almacenamiento de almidón 1 2 330,61 2 330,61 

Equipo de peletización 1 72 263,52 72 263,52 

Ensacadora 1 72 432,36 72 432,36 

Galpón materia prima 1 85 000,00 85 000,00 

Galpón producto terminado 1 160 000,00 160 000,00 

Compresor centrífugo reactor de 
torrefacción – separador ciclónico 

1 25 213,44 25 213,44 



273 

 

          

Tabla 5.1. Precio de los equipos (Continuación …) 
 

Equipo Cantidad 
Valor unitario 

(USD) 
Precio total 

(USD) 

Compresor centrífugo intercambiador de 
calor – reactor de torrefacción 

1 5 048,90 5 048,90 

Compresor centrífugo entrada 
intercambiador de calor 

1 5 100,54 5 100,54 

Tornillo sin fin molino-criba 1 3 644,58 3 644,58 

Tornillo sin fin criba vibratoria – silos de 
alimentación y silos de alimentación – 

reactor de torrefacción 

 

2 

 

13 732,32 

 

27 464,64 

Tornillo sin fin reactor de torrefacción – 
tanque de enfriamiento, mezclador 

helicoidal – equipo de peletización y 
equipo de peletización – equipo de 

ensacado 

3 5 290,32 15 870,96 

Tornillo sin fin separador ciclónico – 
tanque de enfriamiento y silo de 

almacenamiento de almidón – mezclador 
helicoidal 

2 3 801,15 7 602,30 

Tornillo sin fin tanque de enfriamiento– 
mezclador helicoidal 

1 4 026,27 4 026,27 

Generador de nitrógeno 1 65 663,14 65 663,14 

Total 779 763,14 

 

Para la inversión fija se debe tener en cuenta el costo del terreno y la construcción 

en el sitio. Debido a que la planta se encuentra localizada en la provincia del Guayas 

y su territorio cuenta con un área de 4 500 m2, el valor del terreno se encuentra de 

450 000,00 USD (Mitula, 2022). Por otro lado, el valor promedio de la construcción 

es de alrededor de 1 045,00 USD/m2, por lo que, para un terreno de 150 m2, el 

costo de la construcción es de 156 750,00 USD (Informacionecuador, 2022).   

 

Otros factores a considerar en la inversión fija son el vehículo para la distribución y 

transporte del producto terminado cuyo valor destinado es 108 000,00 USD 

(Chevrolet, 2022), la instalación y montaje de la planta de producción, que 

representa el 20 % del precio total de los equipos presentado en la Tabla 5.1 (Pesca 

y medio ambiente, 2017), y finalmente, el mobiliario y otros activos que son 

requeridos en la planta tales como computadoras, escritorios y otros implementos 
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necesarios para el trabajo en el área administrativa, los mismos que se destinó un 

valor de 50 000,00 USD (Artefacta, 2022).  En la Tabla 5.2 se presentan los rubros 

para la inversión fija  

 

Tabla 5.2. Inversión fija  
 

Rubro Valor (USD) 

Equipos 779 763,14 

Terreno  450 000,00 

Construcción 156 750,00 

Vehículos  108 000,00 

Instalación y montaje  155 952,63 

Mobiliario y otros activos 50 000,00 

Total 1 700 465,77 

 

 

5.2 COSTOS Y GASTOS 

 

Dentro de los costos y gastos que se encuentra en una planta existen los costos 

directos y costos indirectos. Los costos directos son aquellos que infieren de 

manera representativa dentro del proceso y están relacionados con el producto 

(Rincón y Vásquez, 2018, p.53).  

 

Uno de los factores importantes dentro de los costos y gastos directos de la planta 

es la energía eléctrica que requieren los equipos para operar.  Para ello, se debe 

tener en consideración que el precio de la energía eléctrica varía con respecto a la 

ubicación. De esta manera, debido a que la planta se encuentra situada en la ciudad 

de Guayaquil, el precio de esta tiene un valor de 0,064 USD/kW-h (ARCONEL, 

2019, p.16). Así mismo se debe considerar los tiempos de operación de los equipos, 

por lo que el tiempo de operación para los equipos de molienda, cribado y sus 

respectivos tornillos sin fin es de 14,50 h, mientras que para los otros equipos es 

22,38 h tal como se mencionó en la planificación de la producción de pellets de 

biocarbón en la Sección 4.4.  
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En la Tabla 5.3 se puede observar los costos de energía eléctrica que ocupan los 

equipos de acuerdo con el tiempo de operación. 

 

 Tabla 5.3. Costo de energía eléctrica de los equipos 
 

Equipo 
Potencia 

(kW) 

Tiempo 
de 

operación 
(h) 

kW/d USD/d USD/año 

Molino 214,41 14,50 3 109,00 198,98 47 754,29 

Criba Vibratoria 6,00 14,50 87,00 5,57 1 336,32 

Mezclador horizontal 
helicoidal 

3,00 22,38 67,14 4,30 1 031,27 

Máquina de Pellets 220,00 22,38 4 923,60 315,11 75 626,50 

Ensacadora 8,00 22,38 179,04 11,46 2 750,05 

Intercambiador de calor 4,38 22,38 98,06 6,28 1 506,23 

Tornillo sin fin molino-
criba 

0,06 14,50 0,83 0,05 12,81 

cTornillo sin fin criba 
vibratoria – silos de 

alimentación 
1,38 14,50 20,01 1,28 307,35 

Tornillo sin fin silos de 
alimentación – reactor de 

torrefacción 
1,22 22,38 27,30 1,75 419,38 

Tornillo sin fin reactor de 
torrefacción – tanque de 

enfriamiento 
0,24 22,38 5,26 0,34 80,78 

Tornillo sin fin mezclador 
helicoidal – equipo de 

peletización 
0,28 22,38 6,16 0,39 94,53 

Tornillo sin fin equipo de 
peletización – equipo de 

ensacado 
0,56 22,38 12,53 0,80 192,50 

Tornillo sin fin separador 
ciclónico – tanque de 

enfriamiento 
0,07 22,38 1,57 0,10 24,06 

Tornillo sin fin silo de 
almacenamiento de 

almidón – mezclador 
helicoidal 

0,17 22,38 3,89 0,25 59,81 

Tornillo sin fin tanque de 
enfriamiento – mezclador 

helicoidal 
0,13 22,38 2,98 0,19 45,72 
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Tabla 5.3. Costo de energía eléctrica de los equipos (continuación …) 
 

Equipo 
Potencia 

(kW) 

Tiempo de 
operación 

(h) 
kW/d USD/d USD/año 

Compresor centrífugo 
reactor de torrefacción – 

separador ciclónico 
106,13 22,38 2 375,16 152,01 36 482,42 

Compresor centrífugo 
intercambiador de calor – 

reactor de torrefacción 
10,85 22,38 242,82 15,54 3 729,76 

Compresor centrífugo 
entrada intercambiador de 

calor 
5,89 22,38 131,82 8,44 2 024,73 

Generador de nitrógeno 0,055 22,38 1,23 0,08 18,91 

Total 582,82 - 11 295,41 722,91 173 497,43 

 

Dentro de los costos directos se debe considerar los costos de adquisición de 

materia prima e insumos. Para la primera, se debe tener en cuenta que los residuos 

de madera de balsa corresponden a residuos forestales los cuales no tienen un 

valor comercial fijo, puesto que sus precios varían en un rango aproximado de 4,00 

a 10,00 USD/t (Quinchuela, 2018, p.234), para determinar el costo directo de 

materia prima se asumió un precio de 6,00 USD/t. De esta manera, al tener la 

estimación de producción de 19 872,00 t/año de madera de balsa, tal como se 

indicó en la Sección 1.4, se tiene un costo de materia prima de 119 232,00 USD/año 

 

Por otro lado, uno de los insumos primordiales dentro de la producción de los pellets 

de biocarbón es el almidón de trigo, cuyo precio comercial es 190,00 USD/t 

(PRODUQUIMIC, 2022), debido se emplea 461,92 t/año de almidón de trigo se 

tiene un costo de 87 765,37 USD/año. Otro insumo es el agua, que es empleado 

en los procesos de enfriamiento y mezclado, el cual tiene un costo es 3,79 USD/m3 

(Interagua,2022) y debido a que al año se emplea 31 051,58 m3 se tiene un costo 

de 117 685,49 USD/año.  

 

De igual modo, para determinar los costos de la planta se debe tener en cuenta el 

salario de los trabajadores, para ello se tomó como referencia los salarios mínimos 

de acuerdo a los sectores laborales impuestos por el ministerio de trabajo; por lo 
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tanto, para jefes de departamento administrativos y técnicos el salario mínimo es 

445,89 USD/mes, para analistas de control de calidad, ayudantes técnicos y 

administrativos el salario  mínimo que es 444,82 USD/mes; para operadores 

técnicos es 441,65 USD/mes y finalmente para supervisores de producción y 

administrativos el salario mínimo en su sector laboral es 443,77 USD/mes 

(Ministerio del Trabajo, 2021).  

 

De esta manera se presenta la Tabla 5.4 donde se detallan los salarios de los 

trabajadores de la planta. 

 

Tabla 5.4. Salario de trabajadores 
 

Mano de 
obra 

Cargo Cantidad 
Salario 

(USD/mes) 

Salario 
total 

(USD/mes) 

Salario 
anual 

(USD/año) 

 

 

 

Directa 

Operadores 36 475,00  17 100,00 205 200,00 

Supervisores de 
producción 

3 900,00 2 700,00 32 400,00 

Gerente de 
producción 

1 1 200,00 1 200,00 14 400,00 

Total 40 2 575,00 21 000,00 252 000,00 

 

 

 

Indirecta 

Gerente control 
de calidad 

1 1 200,00 1 200,00 14 400,00 

Analista de 
control de calidad 

3 750,00 2 250,00 27 000,00 

Área de 
administrativa 

10 600,00 6 000,00 72 000,00 

Total 14 2 550,00 9 450,00 113 400,00 

 

Para los gastos adicionales de los salarios de los trabajadores se debe considerar 

los aportes al IESS, el cual corresponde al 9,45 % del sueldo los trabajadores 

(IESS, 2022), el décimo tercero sueldo el cual corresponde al salario mensual 

sumado el aporte al IESS; y el décimo cuarto sueldo que equivale al salario mínimo 

unificado, es decir 425,00 USD (Ministerio del Trabajo, 2022).  

 

Todos estos gastos adicionales de los salarios se los puede observar de manera 

detallada en la Tabla 5.5. 
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Tabla 5.5. Gastos adicionales de los salarios 
 

Cargo Cantidad 

Sueldo 

individual 

(USD/mes) 

Sueldo total 

(USD/mes) 

Aporte al 

IESS (9,45 %) 

USD/mes 

Aporte al 

IESS 

(USD/año) 

Décimo 

tercero 

(USD/año) 

Décimo 

cuarto 

(USD/año) 

Operadores 36 475,00 17 100,00 1 615,95 19 391,40 17 100,00 15 300,00 

Supervisores de 

producción 
3 900,00 2 700,00 255,15 3 061,80 2 700,00 1 275,00 

Gerente de 

producción 
1 1 200,00 1 200,00 113,40 1 360,80 1 200,00 425,00 

Gerente control 

de calidad 
1 1 200,00 1 200,00 113,40 1 360,80 1 200,00 425,00 

Analista de 

control de 

calidad 

3 750,00 2 250,00 212,63 2 551,50 2 250,00 1 275,00 

Área de 

administrativa 
10 600,00 6 000,00 567,00 6 804,00 6 000,00 4 250,00 

Total 54 5 125,00 30 450,00 2 877,53 34 530,30 30 450,00 22 950,00 

Total, gastos adicionales a los salarios (USD/año) 87 930,30 
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Los costos indirectos son aquellos que no se encuentran relacionados directamente 

con los procesos de producción de los pellets de biocarbón, tales como la mano de 

obra indirecta, los salarios del personal administrativo o material indirecto (Rincón 

y Vásquez, 2018, p.53). 

 

El costo de la mano de obra indirecta fue determinado en la Tabla 5.4, sin embargo, 

también se debe considerar el costo del material indirecto de los sacos en donde 

se almacenarán los pellets de biocarbón. Para el almacenamiento de la fabricación 

anual de pellets de biocarbón se requiere de alrededor de 317 330 sacos de papel 

Kraft cuyo costo es 0,05 USD/saco (Smurfit kappa, 2021).  En la Tabla 5.6 se 

muestran los costos directos e indirectos de la planta de producción de pellets de 

biocarbón. 

 

Tabla 5.6. Costos directos e indirectos 
 

Costos directos 

Descripción Costo (USD/año) 

Materia prima (residuos de balsa) 119 232,00 

Almidón de trigo 87 765,37 

Agua 117 685,49 

Mano de obra directa 252 000,00 

Gastos adicionales de los salarios 87 930,30 

Energía eléctrica 173 497,43 

Total 838 110,59 

Costos indirectos 

Descripción Costo (USD/año) 

Mano obra indirecta 113 400,00 

Material indirecto 15 866,50 

Total 129 266,50 

 

En cuanto a los gastos administrativos, se considera los gastos de los servicios 

básicos (agua, electricidad, teléfono e internet) del área administrativa; los gastos 

en implementos de oficina y papelería, y gastos en mantenimiento de 

computadoras. Los gastos estimados que conciernen al servicio de agua, 
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electricidad, teléfono e internet, los implementos de oficina y papelería, y gastos en 

mantenimiento de computadoras e impresoras se ven reflejados en la Tabla 5.7 

(Prefectura del Guayas, 2022; Innovaciondigital, 2022). 

 

Tabla 5.7. Gastos administrativos 
 

 

 

 

 

 

 

Finalmente, para determinar los gastos de la planta es necesario estimar el costo 

de venta, el mismo que se ve reflejados en la distribución y marketing del producto, 

este costo equivale a la 1/15 parte de los ingresos por ventas, por lo que el valor 

del costo de ventas es 158 665,25 USD/ año (Morillo, 2007, p.112). Así también es 

indispensable determinar los gastos por imprevistos que cuyo valor corresponde al 

5,75 % de los costos directos (Bohórquez, 2010, p.297). Por otro lado, se debe 

tener en cuenta los gastos por mantenimiento y depreciación de los equipos; para 

el mantenimiento equivale al 6 % del costo de adquisición de los mismos, mientras 

que para la depreciación se divide el costo de adquisición de los equipos por el 

tiempo de vida útil, que el caso de los equipos es 10 años (Jiménez, 2016, p.131). 

En la Tabla 5.8 se presentan los gastos adicionales en donde se indica los gastos 

anuales de venta, imprevistos, mantenimiento y depreciación de equipos. 

 

Tabla 5.8. Gastos adicionales 
 

 

 

 

 

Descripción Valor (USD/año) 

Servicio de agua 6 500,00 

Servicio de electricidad 40 000,00 

Telefonía e internet 4 000,00 

Implementos de oficina y papelería 4 000,00 

Mantenimiento de computadoras e impresoras 850,00 

Total 55 350,00 

Descripción Valor (USD/año) 

Gastos de venta 158 665,30 

Imprevistos 48 191,36 

Mantenimiento 46 785,79 

Depreciación 77 976,31 

Total 331 619,76 
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5.3 VENTAS 
 

El mercado principal para los pellets de biocarbón son las cementeras como 

UNACEM, HOLCIM y UCEM puesto que estas emplean coque en sus altos hornos 

durante los procesos de producción. Según Patricio Díaz, gerente de ecología 

industrial de UNACEM, la empresa ocupa alrededor de 66 000 t/año de coque, y 

este se adquiere a un costo de 150,00 USD/t (Díaz, 2020). De esta manera, se 

planteó que el costo para los pellets de biocarbón sea igualmente 150,00 USD/t con 

el fin de que el valor comercial del producto pueda competir con el del coque. En la 

Tabla 5.9 se muestra el ingreso anual por ventas de la planta. 

 

Tabla 5.9. Ventas 
 

 

 

 

 

 

5.4 ESTUDIOS FINANCIEROS  

 

Este estudio es necesario para determinar la rentabilidad del proyecto, por medio 

del flujo de caja y los indicadores de rentabilidad VAN y TIR (León, 2007, p.127).  

 

5.4.1 FLUJO DE CAJA NETO  

 

El flujo de caja neto es un método de análisis de rentabilidad donde se presenta los 

datos económicos de la planta como la inversión, los ingresos, costos y gastos. Con 

estos datos se puede analizar la rentabilidad de un proyecto desde su inicio o 

durante su transcurso en caso de modificar los flujos de efectivo (León, 2007, p.28). 

En la Tabla 5.10 se indica el flujo de caja neto de la planta, en donde se asume un 

tiempo de vida del proyecto de 10 años, además se considera el impuesto sobre 

sociedades del 22 % (Mavila y Polar, 2005; IFS, 2018). 

Descripción Valor 

Producción anual (t/año) 15 866,53 

Precio de venta (USD/t) 150,00 

Ingresos (USD/año) 2 379 979,50 
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Tabla 5.10. Flujo de caja neto 

 
      Periodo  

Rubro 

Año 0 

(USD) 

Año 1 

(USD) 

Año 2 

(USD) 

Año 3 

(USD) 

Año 4 

(USD) 

Ingreso por ventas - 2 379 979,50 2 379 979,50 2 379 979,50 2 379 979,50 

Costos directos - 838 110,59 838 110,59 838 110,59 838 110,59 

Costos indirectos - 129 266,50 129 266,50 129 266,50 129 266,50 

Gastos administrativos - 55 350,00 55 350,00 55 350,00 55 350,00 

Gasto de ventas - 158 665,30 158 665,30 158 665,30 158 665,30 

Imprevistos - 48 191,36 48 191,36 48 191,36 48 191,36 

Mantenimiento - 46 785,79 46 785,79 46 785,79 46 785,79 

Depreciación - 77 976,31 77 976,31 77 976,31 77 976,31 

Utilidad antes de 
impuestos 

- 1 025 633,65 1 025 633,65 1 025 633,65 1 025 633,65 

Impuestos (22 %) - 225 639,40  225 639,40 225 639,40 225 639,40 

Utilidad después de 
impuestos 

- 799 994,25  799 994,25 799 994,25 799 994,25 

Depreciación - 77 976,31 77 976,31 77 976,31 77 976,31 

Inversiones -1 700 465,77 - - - - 

Flujo neto -1 700 465,77 877 970,56 877 970,56 877 970,56 877 970,56 

Valor actual -1 700 465,77 789 116,09  709 254,08  637 474,45  572 959,24 
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Tabla 5.10. Flujo de caja neto (continuación …) 
 

         Periodo 

Rubro 

Año 5 

(USD) 

Año 6 

(USD) 

Año 7 

(USD) 

Año 8 

(USD) 

Año 9 

(USD) 

Año 10 

(USD) 

Ingreso por ventas 2 379 979,50 2 379 979,50 2 379 979,50 2 379 979,50 2 379 979,50 2 379 979,50 

Costos    directos 838 110,59 838 110,59 838 110,59 838 110,59 838 110,59 838 110,59 

Costos indirectos 129 266,50 129 266,50 129 266,50 129 266,50 129 266,50 129 266,50 

Gastos administrativos 55 350,00 55 350,00 55 350,00 55 350,00 55 350,00 55 350,00 

Gasto de ventas 158 665,30 158 665,30 158 665,30 158 665,30 158 665,30 158 665,30 

Imprevistos 48 191,36 48 191,36 48 191,36 48 191,36 48 191,36 48 191,36 

Mantenimiento 46 785,79 46 785,79 46 785,79 46 785,79 46 785,79 46 785,79 

Depreciación 77 976,31 77 976,31 77 976,31 77 976,31 77 976,31 77 976,31 

Utilidad antes de impuestos 1 025 633,65  1 025 633,65 1 025 633,65 1 025 633,65 1 025 633,65 1 025 633,65 

Impuestos (22 %) 225 639,40 225 639,40 225 639,40 225 639,40 225 639,40 225 639,40 

Utilidad después de 
impuestos 

 799 994,25 799 994,25 799 994,25 799 994,25 799 994,25 

Depreciación 77 976,31 77 976,31 77 976,31 77 976,31 77 976,31 77 976,31 

Inversiones - - - - - - 

Flujo neto 877 970,56 877 970,56 877 970,56 877 970,56 877 970,56 877 970,56 

Valor actual 514 973,25 462 855,70 416 012,67 373 910,37 336 069,00 302 057,34 

VAN (USD) 3 414 216,43 
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5.4.2 INDICADORES DE RENTABILIDAD   

 
Para determinar la factibilidad económica del proyecto es necesario determinar los 

indicadores de rentabilidad (VAN y TIR). El valor actual neto (VAN) consiste en 

comprobar si las ganancias logran superar o no el valor de la inversión, de esta 

manera, si el valor del VAN presenta un valor superior a 0, el proyecto es rentable, 

caso contrario, si el VAN es inferior a 0, el proyecto no tiene rentabilidad (León, 

2007, p.123).  

 
Por otro lado, la tasa interna de retorno (TIR), es un indicador de rentabilidad, el 

cual se considera como la tasa de interés máxima a la que se puede financiar el 

proyecto sin generar pérdidas (León, 2007, p.118). En la Tabla 5.11 se detallan los 

resultados de los indicadores de rentabilidad y el tiempo de recuperación de 

inversión determinados en el Anexo V. 

 

Tabla 5.11. Indicadores de rentabilidad 
 

 

 

 

 

Con base en los resultados de la Tabla 5.11, se tiene que el VAN presenta un valor 

superior a 0, además se tiene que el TIR es mayor a la tasa efectiva de descuento 

para PYMES, cuyo valor es 11,26 % (BCE, 2022), por lo que se puede deducir que 

la implementación del proyecto es factible puesto que el dinero de la inversión se 

recupera en el año 3.  

  

Indicador Valor 

VAN (USD) 3 414 216,43 

TIR (%) 50,78 % 

Recuperación de inversión (años) 3 
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6. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES 

 

6.1 CONCLUSIONES 

 

• Se seleccionó como localización la ciudad de Guayaquil, debido a que gran 

parte de empresas madereras de balsa se encuentran ubicadas en la provincia 

del Guayas, además la ciudad cuenta con los servicios de agua y energía 

eléctrica básicos que permiten desarrollar la producción de pellets de 

biocarbón. 

 

• La planta cuenta con equipos como molino, criba vibratoria, silos de 

almacenamiento, generador de nitrógeno gaseoso, intercambiador de calor, 

reactor de lecho fluidizado tipo Torbed, ciclón, tanque de enfriamiento, tanque 

de mezclado, equipo de peletización y ensacadora, que permite operar en la 

jornada laboral de 24 horas al día durante 5 días en la semana. 

 
• El proceso de producción de pellets de biocarbón planteado trabaja de manera 

semicontinua, en el cual los procesos de molienda, cribado trabajan de manera 

continua durante 14,50 h, mientras que los procesos que competen desde la 

torrefacción en adelante trabajan por medio de lotes durante 22,38 h, por lo que 

al día se producen 45 lotes de pelles de biocarbón 

 

• La producción diaria de pellets de biocarbón es 66,11 t; la cual se consigue a 

partir de 82,80 t/d de residuos de madera de balsa, obteniendo una producción 

anual aproximada de pelles de 15 866,50 t. 

 

• Por medio del estudio financiero del proyecto en un periodo de 10 años se 

determinó que el VAN tiene un valor de 3 414 216,43 USD y el TIR tiene un valor 

de 50,78 %, además se determinó que el tiempo de recuperación de la inversión 

es de 3 años, lo que permite predecir que la implementación del proyecto es 

factible. 
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6.2 RECOMENDACIONES 

 

• Implementar un sistema de recuperación de vapores mediante la ayuda de un 

condensador con el fin de recuperar compuestos tales como agua, metanol, y 

ácido acético, realizar un tratamiento a ellos y darles un valor agregado a estos 

compuestos. 

 

• Implementar un sistema cerrado de recirculación de agua tanto para el tanque 

de enfriamiento como para el tanque de mezclado con el objeto de reutilizar 

este recurso.  

 

• Realizar un estudio acerca de la utilización de otros residuos de madera con la 

finalidad de diversificar las materias primas durante la producción de pellets de 

biocarbón.  

 

• Realizar un estudio acerca de un cambio en el reactor tipo Torbed con uno de 

lecho fluidizado convencional, lecho fijo, y lecho móvil con el objetivo de 

comparar su eficacia y determinar qué proceso obtiene mejor rendimiento 

energético. 

 

• Efectuar un estudio de prefactibilidad económica tomando en cuenta la 

ingeniería de detalle, partiendo de la ingeniería conceptual y básica del 

presente proyecto con el fin de obtener un estudio más completo.  

 

• Implementar una planta piloto tomando en consideración las variables del 

proceso de producción y los datos de los equipos que fueron aportados en este 

trabajo, con el objetivo de corroborar y validar la información del presente 

proyecto. 
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ANEXO I 

 

DATOS UTILIZADOS PARA LOS CÁLCULOS EN LOS BALANCES 

DE MASA Y ENERGÍA 

 

En la Tabla AI.1 se presenta las propiedades del nitrógeno gaseoso a la 

temperatura de torrefacción y del agua de enfriamiento que son utilizados en el 

cálculo del número de Reynolds y Nusselt. 

 

Tabla AI.1. Propiedades del nitrógeno gaseoso y agua de enfriamiento  
 

Propiedad Nitrógeno gaseoso Agua de enfriamiento 

Temperatura (T) (K) 493,00 308,50 

Conductividad (k) 
(W/m× K) 

0,0358 0,6256 

Densidad (δ) (kg/m3) 0,6739 993,42 

Viscosidad dinámica 
(µ) (kg/m× s) 

2,58 x 10-5 7,20 x 10-4 

Prandtl (Pr) 0,70 4,78 

                        Fuente: (Mills, 1997, p. 870, p.874) 

 

Por otro lado, en la Tabla AI.2. se presentan las fracciones másicas de los gases 

producidos en el proceso de torrefacción de aserrín de madera de balsa. 

 

Tabla AI.2. Fracciones másicas de gases generados durante la torrefacción de aserrín de 
balsa 

 
Compuesto Fracción másica  

Vapor de agua 0,445 

Ácido acético 0,164 

Orgánicos (metanol principalmente) 0,141 

Dióxido de carbono 0,226 

Monóxido de carbono 0,023 

Hidrógeno  0,001 
                            Fuente: (Stelt et al., 2011, p.3754) 
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En la Tabla AI.3 se presentan las propiedades de los compuestos presentes en los 

gases generados en el proceso de torrefacción, así como también las propiedades 

de la mezcla total gaseosa.  

 

Tabla AI.3. Propiedades másicas de cada componente y de la mezcla gaseosa 
 

Compuesto Calor específico (J/kg× 
°C) 

Densidad (kg/m3) 

Vapor de agua 1 916,43 0,515 

Ácido acético 1 189,28 1,049 

Orgánicos (metanol principalmente) 1 613,85 21,460 

Dióxido de carbono 962,86 1,247 

Monóxido de carbono 1 096,37 0,781 

Hidrógeno 14 382,50 0,057 

Mezcla 1 532,61 3,727 

Mezcla total (gases + N2) 

Densidad (kg/m3) 0,914 

Viscosidad (kg/ms) 16,93x10-5 

Calor específico (J/kg× °C) 1 532,61 

Peso molecular (kg/kmol) 32,62 
Fuente:(*Mills, 1997, pp.869-871; **Perry, 2008, pp.2-28, 2-176, 2-242, 2-298) 
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ANEXO II 

 

BALANCE DE MASA 

 

AII.1 BALANCE DE MASA EN EL PROCESO DE RECEPCIÓN DE 

RESIDUOS DE MADERA DE BALSA 

 

La planta está diseñada para ser alimentada con un flujo de 5,75 t/h de residuos de 

madera de balsa que corresponde a la corriente 1; por lo que en la Figura AII.1 se 

presenta el Diagrama del proceso de recepción de materia prima.  

 

 
 

Figura AII.1. Diagrama del proceso recepción de materia prima 
 

Para determinar el valor de la corriente 2 se utiliza la Ecuación A2.1. 

 

Corriente 1 = Corriente 2                                   [A2.1] 

 

Donde: 

Corriente 1: Flujo másico de residuos de madera de balsa a la entrada de 

recepción = 5,75 t/h 

Corriente 2: Flujo másico de residuos de balsa a la salida de recepción (t/h) 

 

Corriente 1 = 5,75 t/h  

 

Corriente 1 = Corriente 2 

 

Corriente 2 = 5,75 t/h  
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AII.2 BALANCE DE MASA EN EL PROCESO DE MOLIDO Y 

CRIBADO  

 

En la Figura AII.2 se presentan los diagramas de proceso para el molido y cribado 

de los residuos de madera de balsa con sus respectivas corrientes (2, 3, 4, 5). Para 

ello se considera que el valor de recirculación para el material es 10 % de la 

corriente que pasa por el cribado, debido a que se asume que la molienda trabaja 

con una eficiencia del 90 % (Arpi y Calderón, 2010, p.191). 

 

 
 

Figura AII.2. Diagrama del proceso de molienda y cribado 
 

Para determinar el valor de las corrientes 3, 4 y 5, se utilizan las Ecuaciones A2.2, 

A2.3 y A2.4. 

 

Corriente 4 = 0,10 × Corriente 2                             [A2.2] 

 

Corriente 3 = Corriente 4 + Corriente 2                        [A2.3] 

 

Corriente 2 = Corriente 5                                   [A2.5] 

 

Donde: 

Corriente 2: Flujo másico de residuos de balsa que entran al molino = 5 750,00 kg/h 

Corriente 3: Flujo másico de residuos de balsa que entran a la criba (kg/h) 

Corriente 4: Flujo másico de residuos de balsa que recirculan al molino (kg/h) 
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Corriente 5: Flujo másico de residuos de balsa que salen de la criba (kg/h) 

 

Corriente 4 = 0,10 ×  5 750,00 kg/h = 575,00 kg/h 

 

Corriente 3 = 575,00 kg/h + 5 750,00 kg/h = 6 325,00 kg/h  

 

Corriente 5 = 5 750,00 kg/h 

 

 

AII.3 BALANCE DE MASA EN EL PROCESO DE TORREFACCIÓN 

DE ASERRÍN DE BALSA  

 

En la Figura AII.3 se presenta el diagrama del proceso de torrefacción del aserrín 

de balsa, en donde se detalla y se calcula los flujos másicos correspondientes para 

el mismo.  

 

 
 

Figura AII.3. Diagrama del proceso de torrefacción 
  

Para el almacenamiento de la biomasa molida (aserrín de balsa) proveniente de la 

corriente 5, se emplearán silos de alimentación. De igual manera, la alimentación 
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hacia el reactor de torrefacción se realizará por medio de lotes, por lo que parte del 

flujo de aserrín de balsa se alimentará hacia el reactor, mientras que otra parte se 

retendrá en los silos alimentación. Para ello se consideró alimentar 1,85 t de aserrín 

balsa cada 30 minutos mediante la corriente 6.  

 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 6 = 1,85 × 𝑡30 𝑚𝑖𝑛 ×  60 𝑚𝑖𝑛1 ℎ = 3,70 𝑡/ℎ  

 

Para el balance de masa en el reactor se debe tomar en cuenta el rendimiento 

másico durante el proceso de torrefacción cuyo valor es de 56,58 % (Bermeo, 2018, 

p.74), así mismo, se tiene en consideración que los gases generados arrastrarán 

material particulado, por lo que se asumirá un valor del 5 % de biocarbón que será 

trasportado por los gases hacia el separador ciclónico (Trasobares, 2011, p.63). 

Para determinar el valor de la corriente 7 se utiliza la Ecuación A2.6. 

 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 7 =  𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 6 ×   Ƞ𝑚  ×   (1 −  0,05)                    [A2.6] 

 

Donde: 

Corriente 7: Flujo másico de biocarbón que sale del reactor (t/h) 

Corriente 6: Flujo másico de aserrín de balsa que entra al reactor = 3,70 t/h 

Ƞm              : Rendimiento másico del proceso de torrefacción de balsa = 56,58 % 

(Bermeo, 2018, p.74) 

 𝐶 𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 7 = 3,70 𝑡ℎ ×  0,5658 ×   0,95 = 1,99 𝑡ℎ 

 

Para determinar el valor de las corrientes 9 y 10 se requiere calcular la cantidad de 

nitrógeno gaseoso requerido para la realización de la torrefacción de un lote de 

producción, es decir 1,85 t/h de aserrín de madera de balsa. Para ello se toma en 

cuenta la velocidad mínima de fluidización del aserrín cuyo valor es 0,30 m/s; 

además se considera el uso de tubería ASTM A53 NPS 26, clase estándar, para la 

alimentación y transporte de nitrógeno gaseoso de diámetro externo de 660 mm 

(ASTM A53, 2020, p15). Para determinar el flujo másico del nitrogeno gaseoso se 

utilizan las Ecuaciones A2.7 A2.8 y A2. 9. 
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𝐴𝑁2 =  𝜋4 ×  𝑑𝑁22                                             [A2.7] 

 𝑄𝑁2 = 𝐴𝑁2 ×   𝑈𝑓                                             [A2.8] 

 𝑃𝑟𝑐 ×  𝑄𝑁2 = 𝑚𝑁2𝑃𝑀𝑁2  ×   𝑅 ×  𝑇𝑁2                                 [A2.9] 

 

Donde: 

Prc      : Presión del reactor Torbed 1,013 x 105 Pa 

QN2    : Flujo volumétrico del nitrógeno gaseoso (m3/s) 

Uf     : Velocidad mínima de fluidización de la biomasa 0,30 m/s  

AN2    : Área de flujo del nitrógeno gaseoso m2 

dN2    : Diámetro de tubería por la que circula el nitrógeno gaseoso = 0,64 m (ASTM 

A53, 2020, p15). 

R      : Constante de los gases ideales = 8,314 J/mol.k. 

TN2   : Temperatura media del nitrógeno en el reactor = 493 K. 

PMN2: Peso molecular del nitrógeno gaseoso = 28 g/gmol 

mN2  : Flujo másico del nitrógeno gaseoso (g/s) 

 𝐴𝑁2 =  𝜋4 × (0,64 m)2 

  𝐴𝑁2 = 0,322 𝑚2 

 𝑄𝑁2 = 𝐴𝑁2 ×   𝑈𝑓 

 𝑄𝑁2 = 0,322 𝑚2 ×  0,30 𝑚𝑠  

 𝑄𝑁2 = 0,096 𝑚𝑠 3
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𝑚𝑁2 = 𝑃𝑟𝑐 ×  𝑄𝑁2 ×  𝑃𝑀𝑁2𝑅 ×  𝑇𝑁2     
 

𝑚𝑁2 = 1,013 × 105 𝑃𝑎 ×  0,096 𝑚𝑠 3 ×  28,00 𝑔𝑔𝑚𝑜𝑙8,314 𝐽𝑚𝑜𝑙 𝐾 ×  493 K    
 

 𝑚𝑁2 = 66,43 𝑔𝑠 ×  3 600 𝑠1 ℎ  × 1 𝑘𝑔1 000 𝑔 

 𝑚𝑁2 = 239,15 𝑘𝑔/ℎ 

 

Debido a que el proceso de torrefacción por cada lote dura 15 min (0,25 h), se debe 

calcular el flujo másico al tiempo de operación, por lo que: 

 𝑚𝑁2 = 239,15 𝑘𝑔ℎ  ×  0,25 

 𝑚𝑁2 = 59,79 𝑘𝑔ℎ  

 

De igual manera, en una hora de operación se logra realizar dos lotes de 

producción, por lo que se debe tomar en cuenta este criterio para el cálculo de las 

corrientes 9 y 10. Para ello se utilizan las Ecuaciones A2.10 y A2.11. 

 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 9 = 𝑚𝑁2 ×  2                                      [A2.10] 

 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 9 =  𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 10                                [A2.11] 

 

Donde:  

Corriente 9: Flujo másico de nitrógeno gaseoso que ingresa al intercambiador de 

calor (kg/h) 
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Corriente 10: Flujo másico de nitrógeno gaseoso que sale del intercambiador de 

calor (kg/h) 

mN2              : Flujo másico del nitrógeno gaseoso por lote de producción de 

biocarbón = 59,79 kg/h  

 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 9 =  59,79 𝑘𝑔/ℎ ×  2 =  119,58 𝑘𝑔/ℎ 

 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 9 = 119,58 𝑘𝑔/ℎ 

 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 10 =  119,58 𝑘𝑔/ℎ 

 

La corriente 8 corresponde a los gases condensables e incondensables generados 

durante la torrefacción tales como dióxido de carbono, monóxido de carbono, ácido 

acético, vapor de agua, otros orgánicos (en su mayoría metanol) y trazas de 

hidrógeno, además se debe adicionar la cantidad de nitrógeno gaseoso y la 

cantidad de biocarbón que será arrastrado por los mismos gases. Para determinar 

la corriente 8 se utiliza la Ecuación A2.12. 

 

Corriente 8 = Corriente 6 ×  (1-Ƞ) + Corriente 10 + Corriente 7 ×  (0,05)   [A2.12] 

 

Donde: 

Corriente 8  : Flujo másico de los gases totales generados en la torrefaccion  (kg/h) 

Corriente 10: Flujo másico de nitrógeno gaseoso que entra al reactor = 119,58 kg/h 

Corriente 7  : Flujo másico de biocarbón generado en el reactor = 1 990,00 kg/h 

Corriente 6  : Flujo másico de biomasa que entra al reactor = 3 700,00 kg/h 

Ƞm                       : Rendimiento másico del proceso de torrefacción de balsa = 56,58 % 

 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 8 =  3 700,00 𝑘𝑔ℎ  × (1 − 0,5658)  + 119,58 𝑘𝑔ℎ + 1 990,00 𝑘𝑔ℎ ×  (0,05)   
 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 8 = 1825,62 𝑘𝑔ℎ  
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Para determinar los flujos másicos de los gases generados se requiere de las 

fracciones másicas de cada componente de la corriente de los gases generados en 

el proceso de torrefacción presentados en la Tabla AI.2. Por llo que se utilizan las 

Ecuaciones A2.13 a A2.19. 

 𝑚𝑔𝑡𝑜𝑟 =  𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 6 ×   (1 − 0,5658)                     [A2. 13] 

 𝑚𝐻2𝑂 = 𝑚𝑔𝑡𝑜𝑟 ×  𝑦𝐻2𝑂                                 [A2.14] 

 𝑚𝑎𝑎𝑐 = 𝑚𝑔𝑡𝑜𝑟 ×  𝑦𝑎𝑐𝑐                                   [A2.15] 

 𝑚𝑜𝑟 = 𝑚𝑔𝑡𝑜𝑟 ×  𝑦𝑜𝑟                                      [A2.16] 

 𝑚𝐶𝑂2 = 𝑚𝑔𝑡𝑜𝑟 ×  𝑦𝐶𝑂2                                  [A2.17] 

 𝑚𝐶𝑂 = 𝑚𝑔𝑡𝑜𝑟 ×  𝑦𝐶𝑂                                   [A2.18] 

 𝑚𝐻2 = 𝑚𝑔𝑡𝑜𝑟 ×  𝑦𝐻2                                    [A2.19] 

 

Donde: 

Corriente 6  : Flujo másico de biomasa que entra al reactor  (kg/h) 

mgtor           : Flujo másico de gases producidos en el reactor (kg/h) 

mH2O          : Flujo másico de vapor de agua generado en la torrefacción (kg/h) 

macc           : Flujo másico de vapor de ácido acético generado en el reactor (kg/h) 

mor              : Flujo másico de vapor de metanol generado en la torrefacción (kg/h) 

mCO2               : Flujo másico de dióxido de carbono generado en el reactor (kg/h) 

mCO            : Flujo másico de monóxido de carbono generado en la torrefacción 

(kg/h) 

mH2              : Flujo másico de hidrógeno generado en la torrefacción (kg/h) 

yH2O            : Fracción másica de vapor de agua = 0,445 

yacc            : Fracción másica de vapor de ácido acético = 0,164 

yor              : Fracción másica de vapor de metanol = 0,141 
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yCO2               : Fracción másica de dióxido de carbono = 0,226 

yCO            : Fracción másica de monóxido de carbono = 0,023 

yH2             : Fracción másica de hidrógeno = 0,001 

 𝑚𝑔𝑡𝑜𝑟 =  3 700,00 𝑘𝑔ℎ  ×  (1 − 0,5658) 

 𝑚𝑔𝑡𝑜𝑟 = 1 606,54 𝑘𝑔ℎ  

 𝑚𝐻2𝑂 = 1 606,54 𝑘𝑔ℎ   ×  0,445 

 𝑚𝐻2𝑂 = 714,91 𝑘𝑔ℎ  

 𝑚𝑎𝑎𝑐 = 1 606,54 𝑘𝑔ℎ  ×  0,164 

 𝑚𝑎𝑎𝑐 = 263,47 𝑘𝑔ℎ  

 𝑚𝑜𝑟 = 1 606,54 𝑘𝑔ℎ  ×  0,141 

 𝑚𝑜𝑟 = 226,52 𝑘𝑔ℎ  

 𝑚𝐶𝑂2 = 1 606,54 𝑘𝑔ℎ  ×  0,226 

 𝑚𝐶𝑂2 = 363,08 𝑘𝑔ℎ  

 𝑚𝐶𝑂 = 1 606,54 𝑘𝑔ℎ  ×  0,023 
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𝑚𝐶𝑂 = 36,95 𝑘𝑔ℎ  

 𝑚𝐻2 = 1 606,54 𝑘𝑔ℎ  ×  0,001 

 𝑚𝐻2 = 1,61 𝑘𝑔ℎ  

 

En la Figura AII.4 se presenta el diagrama del proceso del separador ciclónico con 

las corrientes 8, 11 y 12. 

 

 
 

Figura AII.4. Diagrama del proceso de separación 
 
 

Las corrientes 11 y 12 corresponden a los flujos másicos del material particulado y 

los gases a la salida del separador ciclónico, para el cálculo de estas se utilizan las 

Ecuaciones A2.20 y A2.21. 

  𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 11 = 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 7 ×   0,05                        [A2.20] 

 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 12 = 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 6 × (1 − 0,5658)  +   𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 10      [A2.21] 

 

Donde: 

Corriente 11: Flujo másico de biocarbón recuperado (kg/h) 
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Corriente 12: Flujo másico de gases a la salida de del ciclón (kg/h) 

Corriente 8  : Flujo másico de gases generados en la torrefacción (kg/h)  

Corriente 10: Flujo másico de nitrógeno gaseoso que entra al reactor = 119,58 kg/h 

 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 11 = 1,99 𝑡ℎ × (0,05)  = 0,10 𝑡ℎ = 100,00 𝑘𝑔/ℎ 

  𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 12 = 3 700,00 𝑘𝑔ℎ  ×  (1 − 0,5658)  + 119,54 𝑘𝑔ℎ = 1 726,08 𝑘𝑔ℎ   
 

 

AII.4 BALANCE DE MASA EN EL PROCESO DE ENFRIAMIENTO 

 

En la Figura AII.5 se puede observar el diagrama del proceso de enfriamiento del 

biocarbón mediante el uso de agua, en donde se indican las respectivas corrientes 

de entrada y salida. 

 

 
 

Figura AII.5. Diagrama del proceso de enfriamiento 
 

Las corrientes 7 y 11 son los flujos de entrada de biocarbón al tanque de 

enfriamiento, mientras que la corriente 13 corresponde al flujo de salida del mismo. 

Por otro lado, las corrientes de 14 y 15 corresponden a la entrada y salida 

respectivamente del agua en la chaqueta de enfriamiento.  

 

Para determinar la corriente 13 se utiliza la Ecuación A2.22. 
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𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 13 = 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 7 + 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 11                            [A2.22] 
 

Donde: 

Corriente 13: Flujo másico de biocarbón que sale del tanque de enfriamiento (kg/h) 

Corriente  7 : Flujo másico de biocarbón que entra al tanque de enfriamiento (kg/h) 

Corriente 11: Flujo másico de biocarbón recuperado que entra al tanque de 

enfriamiento (kg/h) 

 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 13 = 1 990,00 𝑘𝑔ℎ + 100,00 𝑘𝑔ℎ = 2 090,00 𝑘𝑔ℎ  

 

De igual manera que en el reactor de torrefacción, el tanque de enfriamiento trabaja 

por medio de lotes, es decir 2 lotes producción de biocarbón  en una hora, con una 

carga de 1 045,00 kg de biocarbón cada media hora. 

 

Por otro lado, para calcular las corrientes 14 y 15 se requiere del flujo másico de 

agua de enfriamiento, el cual fue determinado en la Sección AIII.4 del Anexo III, 

cuyo valor es 2,49 t por cada lote. Para ellos se utilizan las Ecuaciones A2.23 y 

A2.24. 

 

Corriente 14 = mwe × 2                                    [A2.23] 
 

Corriente 14 = Corriente 15                             [A2.24] 
 

Donde: 

Corriente 14: Flujo másico de agua de enfriamiento que entra a la chaqueta de 

enfriamiento (t/h) 

Corriente 15: Flujo másico de agua de enfriamiento que sale de la chaqueta (t/h) 

mwe                     : Flujo másico de agua de enfriamiento por lote de producción 2,49 t/h 

 

Corriente 14 = 2 × 2,49 = 4,98 t/h = 4 980,00 kg/h 

 

Corriente 15 = 4,98 t/h= 4 980,00 kg/h 
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AII.5 BALANCE DE MASA EN EL PROCESO DE MEZCLADO 

 

En la Figura AII.6 se presenta el diagrama de flujo para el proceso de mezclado en 

donde se puede observar la corriente 13, entrada de biocarbón proveniente del 

proceso de enfriado, las corrientes 16 y 17 que corresponden a las corrientes de 

entrada de almidón de trigo y de agua para la posterior formación del aglutinante, y 

la corriente 18 que corresponde a la corriente de salida de la mezcla conformada 

por el biocarbón y el aglutinante.  

  

 
 

Figura AII.6. Diagrama del proceso de mezclado 
 

Así mismo que los anteriores procesos, el equipo de mezclado trabaja con dos lotes 

por cada hora de producción, por lo que el flujo másico por cada lote de biocarbón, 

agua y almidón de trigo a la entrada del mezclador es 1 045,00 kg/h, 389,00 kg/h y 

43,00 kg/h respectivamente. Por consiguiente, los flujos másicos de biocarbón, 

agua y almidón durante la hora de producción, correspondientes a las corrientes 

13, 16 y 17 son 2 090,00 kg/h; 778,00 kg/h y 86,00 kg/h. Por lo que el valor de la 

corriente 18 se determina con la Ecuación A2.25. 

 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 18 = 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 13 + 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 16 + 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 17         [A2.25] 
 

Donde: 

Corriente 13: Flujo másico de biocarbón que entra al mezclador = 2 090,00 kg/h 

Corriente 16: Flujo másico de agua que entra al mezclador = 778,00 kg/h 

Corriente 17: Flujo másico de almidón de trigo que entra al mezclador = 86,00 kg/h 
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𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 18 = 2 090,00 𝑘𝑔ℎ + 778,00 𝑘𝑔ℎ + 86,00 𝑘𝑔ℎ = 2 954,00 𝑘𝑔ℎ  

 

 

AII.6 BALANCE DE MASA EN EL PROCESO DE PELETIZADO 

 

En la Figura AII.7 se presenta el diagrama de flujo para el proceso de peletizado 

para el biocarbón torrefactado  

 

 
 

Figura AII.7. Diagrama del proceso de peletizado 
 

Como se puede observar en el Diagrama del proceso de peletizado, la corriente 18 

corresponde al flujo másico de entrada de biocarbón junto con el aglutinante, 

mientras que la corriente 19 corresponde al flujo de biocarbón convertido en pellets. 

Para lo cual se utiliza la Ecuación A.2.26. 

 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 18 = 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 19                                    [A2.26] 
 

Donde: 

Corriente 18: Flujo másico de la mezcla biocarbón con aglutinante = 2 954,00 kg/h 

Corriente 19: Flujo másico de pellets de biocarbón (kg/h) 

 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 19 = 2 954,00 𝑘𝑔ℎ  

 

 

AII.7 BALANCE DE MASA EN EL PROCESO DE ENSACADO 

 

En la Figura AII.8 se indica el diagrama de flujo en el proceso de ensacado. 
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  Figura AII.8. Diagrama del proceso de ensacado 

 

Para determinar el valor de la corriente 20 se utiliza la Ecuación A2.27. 

 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 19 = 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 20                                    [A2.27 ] 
 

Donde: 

Corriente 19: Flujo de másico de pellets de biocarbón que entra a la ensacadora = 

2 954,00 (kg/h) 

Corriente 20: Flujo de másico de pellets de biocarbón que sale del proceso de 

ensacado (kg/h) 

 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 20 = 2 954,00 𝑘𝑔ℎ  

 

 

AII.8 BALANCE DE MASA EN EL GENERADOR DE NITRÓGENO 

 

En la Figura AII.9 se puede observar el diagrama de flujo en la generación de 

nitrógeno gaseoso. 

 

 
 

  Figura AII.9. Diagrama del proceso de generación de nitrógeno 
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La corriente 9 es el flujo másico de nitrógeno gaseoso que se dirige hacia el 

intercambiador de calor cuyo valor es 119,58 kg/h. Por otro lado, la corriente 21 

corresponde al flujo másico de aire que entra al equipo, mientras que la corriente 

22 es la corriente de oxígeno y otros gases que fueron separados del nitrógeno. 

Para determinar el valor de las corrientes se debe tener en consideración que el 

nitrógeno equivale el 79 % v/v del aire, mientras que el oxígeno el 21 % (Torres, 

2006. P.9). Para ello se emplea las Ecuaciones A2.28 y A2.29. 

 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 22 = 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 9  ×  21 % ×   𝛿𝑂2𝛿𝑁2 ×  79 %                                 [A2.28] 
 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 21 = 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 9 + 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 22                              [A2.29] 
 

Donde:  

Corriente 9  : Flujo másico del nitrógeno gaseoso = 119,58 kg/h 

Corriente 21: Flujo másico del oxígeno (kg/h) 

Corriente 22: Flujo másico del aire (kg/h) 

N2                      : Densidad del nitrógeno gaseoso a la temperatura ambiente de 

299,20 K = 1,138 kg/m3 (Mills, 1997, p.870) 

O2                     : Densidad del oxígeno a la temperatura ambiente de 299,20 K = 

1,299 kg/m3 (Mills, 1997, p.871) 

 

𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 22 = 119,58 𝑘𝑔ℎ   ×  21 % ×   1,299 𝑘𝑔𝑚31,138 𝑘𝑔𝑚3 ×  79 %      
 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 22 = 36,28 𝑘𝑔ℎ   
 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 21 = 119,58 𝑘𝑔ℎ + 36,28 𝑘𝑔ℎ  

 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 21 = 155,86 𝑘𝑔ℎ  
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ANEXO III 

 

BALANCE DE ENERGÍA 

 

Para realizar el balance de energía es necesario determinar el valor de los flujos de 

entalpías de las corrientes de entrada y salida correspondientes a cada proceso, 

con la Ecuación A3.1. 

 Ḣ𝑛 = ṁ𝑛 ×  𝑐𝑝𝑛 ×  (𝑇𝑛 − 𝑇𝑟𝑒𝑓)                                        [A3.1] 

 

Donde:  

n    : Número de la corriente  

Ḣn  : Flujo de entalpía correspondiente a la corriente n (kJ/h) 

ṁn : Flujo másico correspondiente a la corriente n (kg/h) 

cpn: Calor específico del material correspondiente n (kJ/kg °C) 

Tn  : Temperatura correspondiente a la corriente n (°C)  

Tn  : Temperatura de referencia = 0,00 °C  

 

 

AIII.1 BALANCE DE ENERGÍA EN EL PROCESO DE RECEPCIÓN 

DE RESIDUOS DE MADERA DE BALSA 

 

Las corrientes de entrada y salida para el proceso de recepción de materia prima 

corresponden a las corrientes 1 y 2 respectivamente presentadas en la Figura AII.1; 

y el balance de energía se aplica mediante la Ecuación A3.1. 

 𝐻1 = 𝑚1 ×  𝑐𝑝1 × (𝑇1 − 𝑇𝑟𝑒𝑓) 

 𝐻2 = 𝑚2 ×  𝑐𝑝2 × (𝑇2 − 𝑇𝑟𝑒𝑓) 

 𝐻1 = 𝐻2 
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Donde:  

Ḣ1  : Flujo de entalpía de la corriente 1 (J/h) 

ṁ1 : Flujo másico de la corriente 1 = 5,75 t/h = 5 750,00 kg/h 

cp1: Calor específico de la biomasa (J/kg °C), cuyo valor para residuos de madera 

de balsa es 0,58 cal/g °C = 2 424,4 J/kg °C (MAE, 2014, p.41) 

T1 :  Temperatura de la corriente 1 = 26,20 °C  

Tref: Temperatura de referencia = 0,00 °C 

 Ḣ1 = 5 750,00 𝑘𝑔ℎ  ×  2 424,4 𝐽𝑘𝑔 °𝐶 × (26,20 − 0,00) °𝐶 

 Ḣ1 = 3,65 × 108  𝐽ℎ = 101 454,40 𝑊 

 Ḣ1 = 101 454,40 𝑊 

 Ḣ2 = 3,65 × 108  𝐽ℎ = 101 454,40 𝑊   
 

 

AIII.2 BALANCE DE ENERGÍA EN EL PROCESO DE MOLIENDA Y 

CRIBADO  

 

Para el balance de energía en el proceso de molienda y cribado se requiere calcular 

los flujos de entalpías que corresponden a las corrientes 3, 4, y 5 presentadas en 

la Figura AII.2. Por lo que los flujos de entalpía para cada corriente calculan con la 

EcuaciónA3.1. 

 Ḣ3 = ṁ3 ×  𝑐𝑝 × (𝑇 − 𝑇𝑟𝑒𝑓) 

 Ḣ4 = ṁ4 ×  𝑐𝑝 × (𝑇 − 𝑇𝑟𝑒𝑓) 

 Ḣ5 = ṁ5 ×  𝑐𝑝 × (𝑇 − 𝑇𝑟𝑒𝑓 ) 
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Donde:  

Ḣ2 :  Flujo de entalpía de la corriente 2 (J/h) 

Ḣ3 :  Flujo de entalpía de la corriente 3 (J/h) 

ṁ2:  Flujo másico de la corriente 2 = 5,75 t/h = 5 750,00 kg/h 

ṁ3:  Flujo másico de la corriente 3 = 6,325 t/h = 6 325,00 kg/h 

Ḣ4 :  Flujo de entalpía de la corriente 4 (J/h) 

ṁ4 : Flujo másico de la corriente 4 = 0,575 t/h = 575,00 kg/h 

Ḣ5 :  Flujo de entalpía de la corriente 5 (J/h) 

ṁ5 : Flujo másico de la corriente 5 = 5,75 t/h = 5 750,00 kg/h 

cp  : Calor específico de la biomasa (J/kg °C), cuyo valor para residuos de madera 

de balsa es 0,58 cal/g °C = 2 424,4 J/kg °C (MAE, 2014, p.41) 

T   : Temperatura de la corriente  = 26,20 °C  

 Ḣ3 = 6 325,00 𝑘𝑔ℎ  ×  2 424,4 𝐽𝑘𝑔 °𝐶 × (26,20 − 0,00) °𝐶 

 Ḣ3 = 4,02 × 108  𝐽ℎ = 111 599,85 𝑊 

 Ḣ3 = 111 599,85 𝑊 

 Ḣ4 = 575,00 𝑘𝑔ℎ  ×  2 424,4 𝐽𝑘𝑔 °𝐶 × (26,20 − 0,00) °𝐶 

 Ḣ4 = 3,65 × 107  𝐽ℎ = 10 145,40 𝑊 

 Ḣ5 = 5 750,00 𝑘𝑔ℎ  ×  2 424,4 𝐽𝑘𝑔 °𝐶 × (26,20 − 0,00) °𝐶 

 Ḣ5 = 3,65 × 108  𝐽ℎ = 101 454,40 𝑊 
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AIII.3 BALANCE DE ENERGÍA EN EL PROCESO DE 

TORREFACCIÓN DE ASERRÍN DE BALSA  

 

Para realizar el balance de energía en el proceso de torrefacción se requiere 

determinar la temperatura de entrada y de salida de nitrógeno gaseoso (N2) al 

reactor de lecho fluidizado Torbed. Debido a que la operación del reactor es por 

medio de lotes, se considerará este criterio para el cálculo de las temperaturas. 

Para ello se utilizan las Ecuaciones A3.2 a A3.5. 

 𝑄𝑡𝑜𝑟 =  𝑄𝑁2                                                [A3.2] 

 𝑄𝑡𝑜𝑟 = 𝑚𝑏𝑚 ×  𝑐𝑝𝑏𝑚 ×  (𝑇𝑡𝑜𝑟 − 𝑇𝑎𝑚𝑏) +  𝑚𝑏𝑚 × ∆𝐻𝑡𝑜𝑟                      [A3.3] 

 𝑄𝑁2 = ℎ𝑁2 ×  𝐴𝑙 ×  (𝑇𝑒𝑁2 − 𝑇𝑠𝑁2)                         [A3.4] 

 

𝑇𝑚𝑁2 = (𝑇𝑒𝑁2 + 𝑇𝑠𝑁2)2                                                   [A3.5] 
 

Donde: 

Qtor  : Flujo de energía necesaria para la torrefacción de aserrín de balsa (W)  

QN2  : Flujo de energía del gas nitrógeno para realizar la torrefacción (W) 

mbm:  Flujo másico de aserrín de balsa que entra al reactor Torbed por lote de 

producción = 1 850,00 kg/h  

cpbm: Calor específico de la biomasa = 2 424,40 J/kg °C (MAE, 2014, p.41) 

Ttor   : Temperatura a la que se realiza la torrefacción, cuyo valor es 220 °C 

(Bermeo, 2018, p.74) 

Tamb: Temperatura ambiente, cuyo valor es 26,20 °C 

∆Htor: Entalpía específica de reacción de torrefacción de aserrín, la cual tiene un 

valor de 21,5 kJ/kg (Hsin Chen, 2015, p.177). 

TeN2  : Temperatura del gas nitrógeno al entrar al reactor (°C) 

TsN2  : Temperatura del gas nitrógeno a la salida del reactor (°C) 
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TmN2: Temperatura media del gas nitrógeno dentro del reactor (°C) 

 𝑄𝑡𝑜𝑟 = 1 850,00 𝑘𝑔ℎ × 2 424,40 𝐽𝑘𝑔 °𝐶 × (220,00 − 26,20) °𝐶 + 1 850,00 𝑘𝑔ℎ × 21 500 𝐽𝑘𝑔   
 𝑄𝑡𝑜𝑟 = 9,09 × 108  𝐽ℎ = 252 498,60 𝑊 

 

El flujo entalpía de la corriente del aserrín de balsa que ingresa al reactor se calcula 

mediante la Ecuación A3.1. 

 𝐻6 =  1 850,00 𝑘𝑔ℎ  ×   2 424,40 𝐽𝑘𝑔°𝐶 × (26,20 − 0,00) °𝐶 

 𝐻6 = 1,17 × 108 𝐽ℎ = 32 641,85 𝑊 

 

 De igual manera, para calcular la energía del nitrógeno gaseoso durante la 

torrefacción se requiere obtener los valores del área lateral del reactor, la longitud 

característica, el número de Nusselt, el valor del parámetro Reynolds, y el 

coeficiente de convección del nitrógeno en el reactor. 

 

 

AIII.3.1 CÁLCULO DEL ÁREA LATERAL DEL REACTOR 

 

Para determinar el valor del área lateral del reactor de lecho fluidizado Torbed se 

emplea la Ecuación A3.6.  

 𝐴𝑙 = 𝜋 ×  (𝐷+𝑑2 ) ×  √ℎ𝑟2 + (𝐷2 − 𝑑2)2                                         [A3.6]           
               

Donde: 

Al: Área lateral del reactor Torbed (m2) 

D : Diámetro mayor del tronco de cono de la cámara del reactor = 4,40 m 
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d : Diámetro menor del tronco de cono de la cámara del reactor = 2,20 m 

hr: Altura de la cámara del reactor = 4,40 m 

 

𝐴𝑙 = 𝜋 ×  (4,40 𝑚 + 2,20 𝑚2 ) ×  √(4,40 𝑚) 2 + (4,40 𝑚2 − 2,20 𝑚2 )2
 

 𝐴𝑙 = 47,02 𝑚2 

 

 

AIII.3.2 CÁLCULO DE LA LONGITUD CARACTERÍSTICA 

 

Para el cálculo de la longitud característica cuando se trabaja con lecho fluidizado 

se requiere determinar dos parámetros los cuales son la fracción de vacío del lecho 

(εv) y el área específica, el cual es el área de transferencia por unidad de volumen 

del lecho (Mills, 1997, p.336). Para ello se emplean las Ecuaciones A3.7, A3.8 y 

A3.9. 

 ε𝑣 = 𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜 − 𝑉𝑏𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜                                                            [A3.7] 

                      

𝑎 = 6 ×  (1 − ε𝑣)𝑑𝑝                                                            [A3.8] 

                      𝐿∗ = 6 ×  𝑒𝑣𝑎                                                                  [A3.9] 

                      

Donde: 

Vlecho: Volumen que ocupa el lecho = 23,13 m3 

Vb       : Volumen que ocupa la biomasa = 9,25 m3  

dp       : Diámetro de partícula = 0,0017 m  

εv        : Fracción de vacío del lecho  

a         : Área específica del lecho (m-1) 

L*       : Longitud característica de para lecho fluidizado (m) 



334 

 

          

ε𝑣 = 23,13 𝑚3 − 9,250 𝑚323,125 𝑚3 = 0,6 

 𝑎 = 6 × (1 − 0,6)0,0017  

 𝑎 = 1 411,76 𝑚−1 

 𝐿∗ = 6 ×  0,61 411,76 𝑚−1  
 𝐿∗ = 2,55 × 10−3 𝑚 

 

 

AIII.3.3 CÁLCULO DEL NÚMERO DE REYNOLDS 

 

El valor del número de Reynolds se determina mediante la Ecuación A3.10. 

 𝑅𝑒 = 𝑢𝑓 ×  𝛿𝑁2 × 𝐿∗µ𝑁2                                                 [A3.10] 
 

Donde: 

uf   : Velocidad mínima de fluidización (m/s) = 0,30 m/s 

δN2: Densidad del nitrógeno gaseoso, cuyo valor es 0,6739 kg/m3 (Mills, 1997, 

p.870) 

µN2:  Viscosidad dinámica del nitrógeno gaseoso = 2,577 x 10-5 kg/m s (Mills, 1997, 

p.870) 

L*   : Longitud característica de para lecho fluidizado = 2,55 x 10-3 m   

 

𝑅𝑒 = 0,30 𝑚𝑠 ×  0,6739 𝑘𝑔𝑚3 ×  2,55 × 10−3  𝑚2,577 × 10−5  𝑘𝑔𝑚 𝑠  = 20,005 
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AIII.3.4 CÁLCULO DEL NÚMERO DE NUSSELT  

 

Para el cálculo de Nusselt se requiere del valor de Reynolds ya que para el flujo a 

través del lecho se utiliza la Ecuación A3.11 (Mills, 1997, p.362): 

 𝑁𝑢 = (0,5 × 𝑅𝑒1/2 + 0,2 × 𝑅𝑒2/3) ×  𝑃𝑟1/3                    [A3.11] 

 

Solo si: 

 

20 < Re < 104 y 0,5 < Pr < 20 

 

Donde:  

Re: Número de Reynolds = 20,005  

Pr : Número de Prandtl de nitrógeno gaseoso, el cual tiene un valor de 0,7 (Mills, 

1997, p.870) 

Nu: Número de Nusselt   

 𝑁𝑢 = (0,5 ×  20,0051/2 + 0,2 ×  20,0052/3) ×  0,71/3 

 𝑁𝑢 = 3,294 

 

 

AIII.3.5 CÁLCULO DEL COEFICIENTE DE CONVECCIÓN DEL NITRÓGENO 

GASEOSO 

 

Para el cálculo del coeficiente de convección del nitrógeno gaseoso se utiliza la 

Ecuación A3.12. 

 ℎ𝑁2 = 𝑁𝑢 ×  𝑘𝑁2𝐿∗                                                         [A3.12] 
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Donde: 

hN2: Coeficiente de convección para el gas nitrógeno (W/m2 K) 

Nu : Número de Nusselt = 3,294 

kN2: Conductividad del gas nitrógeno, cuyo valor es 0,0358 W/m K (Mills, 1997, 

p.870) 

L*  : Longitud característica para EL lecho fluidizado = 2,55 x 10-3 m 

 

ℎ𝑁2 = 3,294 ×  0,0358 𝑊𝑚 𝐾2,55 × 10−3  𝑚  

 ℎ𝑁2 = 46,25 𝑊𝑚2 𝐾 

 

 

AIII.3.6 TEMPERATURAS DE ENTRADA Y SALIDA DE NITRÓGENO DEL 

REACTOR 

 

Para el cálculo de las temperaturas de las corrientes de entrada y salida de 

nitrógeno del reactor se utilizan las Ecuaciones A3.4 y A3.5.  

 𝑄𝑁2 = ℎ𝑁2 ×  𝐴𝑙 ×  (𝑇𝑒𝑁2 − 𝑇𝑠𝑁2) 

 

Al despejar: 

 (𝑇𝑒𝑁2 − 𝑇𝑠𝑁2) = 𝑄𝑁2ℎ𝑁2 ×  𝐴𝑙 
 (𝑇𝑒𝑁2 − 𝑇𝑠𝑁2) = 252 498,60 𝑊46,25 𝑊𝑚2 𝐾 ×  47,02 𝑚2  
 (𝑇𝑒𝑁2 − 𝑇𝑠𝑁2) = 116,109 °𝐶 

 

Por otro lado, con la Ecuación A3.5: 
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 𝑇𝑚𝑁2 = (𝑇𝑒𝑁2 + 𝑇𝑠𝑁2)2  

 

Al despejar: 

 𝑇𝑒𝑁2 + 𝑇𝑠𝑁2 = 2 ×  𝑇𝑚𝑁2 

 𝑇𝑒𝑁2 + 𝑇𝑠𝑁2 = 2 ×  220,00 °𝐶 

 𝑇𝑒𝑁2 + 𝑇𝑠𝑁2 = 440,00 °𝐶 

 

Al resolver el sistema de ecuaciones se tiene:  

 𝑇𝑒𝑁2 = 278,06 °𝐶 

 𝑇𝑠𝑁2 = 161,95 °𝐶 ≈ 162,00 °𝐶 

 

 

AIII.3.7 CÁLCULO DEL FLUJO DE ENTALPÍA DE LOS GASES DE SALIDA  

 

Para el cálculo del flujo de entalpía se requiere del flujo másico por lote producido 

de los gases generados durante la torrefacción, calor específico de la mezcla y la 

temperatura de salida de los gases, la cual es el mismo valor de la temperatura de 

salida del nitrógeno gaseoso. Para ello se utilizan las Ecuaciones A3.13 y A3.14. 

 Ḣ𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 =  ṁ𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 ×   𝑐𝑝𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 × (𝑇𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 − 𝑇𝑟𝑒𝑓)                          [A3.13] 

 Ḣ𝑁2 =  ṁ𝑁2 ×  𝑐𝑝𝑁2 × (𝑇𝑁2 − 𝑇𝑟𝑒𝑓)                                  [A3.14] 

 

Donde: 

Ḣgases : Flujo de entalpía de gases de salida del reactor (J/h) 
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ṁgases: Flujo másico de gases de salida del reactor Torbed por lote de producción = 

852,71 kg/h 

cpgases: Calor específico de mezcla de la corriente de salida de los gases del reactor 

= 1 532,61 J/kg°C  (Mills, 1997, pp.869-871) 

Tgases: Temperatura de salida de los gases = 162,00 °C 

ḢN2     : Flujo de entalpía del nitrógeno gaseoso a la salida del reactor (J/h) 

ṁN2 : Flujo másico del nitrógeno gaseoso a la salida del reactor por lote de 

producción = 59,79 kg/h 

cpN2 : Calor específico del nitrógeno = 1 047,50 (J/kg°C) (Mills, 1997, p.870) 

TN2    : Temperatura del nitrógeno gaseoso a la salida del reactor de lecho fluidizado 

= 162,00 °C 

Tref   : Temperatura de referencia = 0,00 °C 

 Ḣ𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 =  852,71 𝑘𝑔ℎ  ×   1 532,61 𝐽𝑘𝑔°𝐶 ×  (162,00 − 0,00) °𝐶 

  Ḣ𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 = 2,12 × 108 𝐽ℎ = 58 809,20 𝑊 

 Ḣ𝑁2 =  59,79 𝑘𝑔ℎ  ×  1 047,50 𝐽𝑘𝑔°𝐶 ×  (162,00 − 0,00) °𝐶 

  Ḣ𝑁2 = 1,01 × 107 𝐽ℎ = 2 817,48 𝑊 

 

Al sumar los dos flujos de entalpía se tiene el valor del flujo de entalpía de la 

corriente 8, el cual corresponde al flujo de entalpía de todos los gases que salen 

del reactor. 

 Ḣ8 = 2 817,48 𝑊 + 58 809,20 𝑊 = 61 626,71 𝑊 

 Ḣ8 = 61 626,71 𝑊 
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AIII.3.8 BALANCE DE ENERGÍA EN EL INTERCAMBIADOR DE CALOR  

 

Una vez determinadas las temperaturas del gas nitrógeno en el reactor de lecho 

fluidizado, se puede determinar la energía necesaria para elevar la temperatura del 

gas desde temperatura ambiente hasta la temperatura a la que entra al reactor 

mediante las Ecuaciones A3.15, A3.16 y A3.17. 

 Ḣ9 =  ṁ𝑁2 ×   𝑐𝑝𝑁2 ×  (𝑇9 − 𝑇𝑟𝑒𝑓)                               [A3.15] 

 Ḣ10 =  ṁ𝑁2 ×  𝑐𝑝𝑁2 ×  (𝑇10 − 𝑇𝑟𝑒𝑓)                               [A3.16] 

 𝑄𝐼𝑄𝑁2 =  Ḣ10 − Ḣ9                                          [A3.17] 

 

Donde: 

QIQN2: Flujo de energía producida dentro del intercambiador de calor (J/h) 

ṁN2   : Flujo másico de nitrógeno durante lote de producción = 59,79 kg/h  

cpN2  : Calor específico del nitrógeno = 1 047,50 (J/kg× °C) (Mills, 1997, p.870) 

T9    : Temperatura ambiente = 26,20 °C 

T10  : Temperatura del gas nitrógeno al entrar al reactor = 278,06 °C 

Ḣ9     : Flujo de entalpía del nitrógeno gaseoso a la entrada del intercambiador de 

calor (W) 

Ḣ10    : Flujo de entalpía del nitrógeno gaseoso a la entrada del reactor (W) 

Tref   : Temperatura de referencia = 0,00 °C 

 

Ḣ10 =  59,79 𝑘𝑔ℎ  ×  1 047,50 𝐽𝑘𝑔°𝐶 × (278,06 − 0,00)°𝐶 

 

Ḣ10 = 1,74 × 107  𝐽ℎ = 4 837,47 𝑊 

 

Ḣ9 =  59,79 𝑘𝑔ℎ  ×  1 047,50 𝐽𝑘𝑔°𝐶 ×  (26,20 − 0,00)°𝐶 
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Ḣ9 = 1,64 × 106  𝐽ℎ = 455,81 𝑊 

 𝑄𝐼𝑄𝑁2 = 4 837,47 𝑊 − 455,81 𝑊 = 4 381,66 𝑊 

 

 

AIII.3.9 BALANCE DE ENERGÍA EN EL SEPARADOR CICLÓNICO 

 

Para realizar el balance de energía en el ciclón se considerar que los flujos de 

entalpía de las corrientes 8, 11 y 12 presentadas en la Figura AII.4. Además, se 

tiene que tomar en cuenta los datos de los flujos de entalpía de los gases. Para el 

balance de energía en el ciclón se utilizan las Ecuaciones A3.18, A3.19 y A3.20. 

 Ḣ11 =  ṁ11  ×   𝑐𝑝11 × (𝑇 − 𝑇𝑟𝑒𝑓)                               [A3.18] 

 Ḣ8 =  Ḣ𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 + Ḣ𝑁2                                       [A3.19] 

 Ḣ8 =  Ḣ11 + Ḣ12                                         [A3.20] 

 

Donde: 

H11 : Flujo de entalpía del biocarbón a la entrada del ciclón (J/h) 

m11: Flujo másico del biocarbón a la entrada del ciclón por lote de producción = 

50,00 kg/h 

cp11: Calor específico del biocarbón a la entrada del ciclón = 2 424,40 J/kg °C (MAE, 

2014, p.41) 

T     : Temperatura del biocarbón a la entrada del ciclón = 162,00 °C 

Tref  : Temperatura de referencia = 0,00 °C 

 Ḣ11 =  50,00 𝑘𝑔ℎ  ×  2 424,40 𝐽𝑘𝑔°𝐶 × (162,00 − 0,00) °𝐶 

  Ḣ11 = 1,96 × 107 𝐽ℎ = 5 454,90 𝑊 
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Para determinar el flujo de entalpía de la corriente 8 se considera el flujo de entalpía 

de gases y nitrógeno que fueron calculados en la Sección AIII.3.7. 

 Ḣ8 =  Ḣ𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 + Ḣ𝑁2 

 Ḣ𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 = 2,11 × 108  𝐽ℎ = 58 809,23 𝑊 

 Ḣ𝑁2 = 1,01 × 107  𝐽ℎ = 2 817,48 𝑊 

 Ḣ8 =  61 626,71 𝑊 

 Ḣ12 = Ḣ8 − Ḣ11 

 Ḣ12 = 61 626,71 𝑊 − 5 454,90 𝑊 = 56 171,8 𝑊  
 

 

AIII.4 BALANCE DE ENERGÍA EN EL PROCESO DE 

ENFRIAMIENTO 

 

AIII.4.1 CÁLCULO DEL FLUJO MÁSICO DEL AGUA DE ENFRIAMIENTO 

 

El biocarbón se debe enfriar desde la temperatura de 162,00 hasta 85,00 °C 

aproximadamente, para lo cual se empleará agua en este proceso. Por lo que para 

determinar la cantidad de agua se aplica el balance de energía en el tanque de 

enfriamiento, como resultado se tiene la Ecuación A3.21. 

 ṁ𝑏𝑐 ×  𝑐𝑝𝑏𝑐 ×  (𝑇𝑒𝑏𝑐 − 𝑇𝑠𝑏𝑐) =  ṁ𝑤𝑒 × 𝑐𝑝𝑤𝑒 ×  (𝑇𝑠𝑤𝑒 − 𝑇𝑒𝑤𝑒)          [A3.21] 

 

Donde: 

ṁbc  : Flujo másico del biocarbón a la entrada del tanque de enfriamiento por lote de 

producción = 1 045,00 kg/h 
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cpbc: Calor específico del biocarbón = 2 424,4 J/kg °C (MAE, 2014, p.41) 

Tebc: Temperatura del biocarbón al ingreso del tanque de enfriamiento = 162,00 °C 

Tsbc: Temperatura del biocarbón a la salida del tanque de enfriamiento = 85,00 °C 

cpwe: Calor específico del agua de enfriamiento = 4 174,00 J/kg °C (Mills, 1997, 

p.874) 

Tewe: Temperatura del agua de enfriamiento al ingreso de la chaqueta = 26,20 °C 

Tswe: Temperatura del agua de enfriamiento a la salida de la chaqueta = 45,00 °C 

ṁwe  : Flujo másico de agua de enfriamiento por lote de producción (kg/h) 

 1 045,00 𝑘𝑔ℎ ×  2 424,40 𝐽𝑘𝑔°𝐶 × (162,00 − 85,00) °𝐶
=  𝑚𝑤𝑒 ×  4 174,00 𝐽𝑘𝑔°𝐶 ×  (45,00 − 26,20) °𝐶 

 ṁ𝑤𝑒 = 2 486,00 𝑘𝑔ℎ  

 

 

AIII.4.2 CÁLCULO DEL TIEMPO DE ENFRIAMIENTO DEL BIOCARBÓN 

 

Para el cálculo del tiempo de enfriamiento para el biocarbón dentro del tanque 

desde la temperatura entrada al mismo hasta 85,00 °C se requiere realizar los 

siguientes cálculos. 

 

AIII.4.2.1 Cálculo de longitud característica para la chaqueta de enfriamiento 

 

Para el cálculo de la longitud de la característica de la chaqueta de enfriamiento se 

emplea la Ecuación A3.22 (Holman, 1998, p.248).   

 𝐿∗ = 𝐷𝐼2 − 𝑑𝑒2𝑑𝑒                                                        [A3.22] 
 

Donde: 

L*: Longitud característica de la sección anular del tanque de enfriamiento (m) 
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DI: Diámetro interno de la chaqueta de enfriamiento = 1,50 m  

de: Diámetro externo del tanque de enfriamiento = 1,26 m  

 

 𝐿∗ = (1,50 𝑚)2 − (1,26 𝑚)21,26 𝑚  

 𝐿∗ = 0,53 𝑚 

 

 

AIII.4.2.2 Cálculo de Reynolds 

 

El número adimensional Reynolds se calcula mediante la Ecuación A3.10, con las 

respectivas propiedades del agua de la chaqueta de enfriamiento, a la temperatura 

media del fluido. 

 𝑅𝑒 = 𝑣𝑤 × 𝛿𝑤 × 𝐿∗µ𝑤                                                [A3.10] 
                      

Donde:  

Re: Número de Reynolds para el agua de enfriamiento 

vw: Velocidad del agua de enfriamiento = 1,50 m/s.  (McCabe, 2007, p. 209) 

δw: Densidad del agua a la temperatura media = 993,42 kg/m3 (Mills, 1997, p.874) 

µw: Viscosidad dinámica del agua a la temperatura media = 7,2 x 10-4 kg/m s (Mills, 

1997, p.874) 

L*: Longitud característica de la sección anular para la chaqueta de enfriamiento 

= 0,53 m  

 

𝑅𝑒 = 1,50 𝑚𝑠 × 993,42 𝑘𝑔𝑚3 ×  0,53 𝑚7,20 × 10−4  𝑘𝑔𝑚 𝑠  

 𝑅𝑒 = 1,097 × 106 
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AIII.4.2.3 Cálculo del número de Nusselt  

 

Para el cálculo de Nusselt se requiere de la Ecuación A3.23 del modelo de flujo 

alrededor de un cilindro (Mills, 1997, p.298), tal como se expresa a continuación:  

 

𝑁𝑢 = 0,3 + 0,62 × 𝑅𝑒1/2 ×  𝑃𝑟1/3
[1 + (0,4𝑃𝑟 )23]14 ×  [1 + ( Re2,82 × 105)58]45                 [A3.23] 

 

Para lo cual: 

 4 × 105 < 𝑅𝑒 < 5 × 106 

 𝑃𝑟 > 0,5 

 

Donde: 

Nu: Número de Nusselt  

Re: Número de Reynols para el agua de enfriamiento = 1,097×106  

Pr: Número de Prandtl para el agua de enfriamiento = 4,78 (Mills, 1997, p.874) 

 

𝑁𝑢 = 0,3 + 0,62 ×  (1,097 × 106)1/2 × 4,781/3
[1 + ( 0,44,78)23]14 ×  [1 + (1,097 × 1062,82 × 105 )58]45

 

 𝑁𝑢 = 2 746,20 

 

AIII.4.2.4 Cálculo del coeficiente de convección del agua de enfriamiento 

 

El coeficiente de convección del agua de enfriamiento se calcula con la Ecuación 

A3.12. 
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ℎ𝑤 = 𝑁𝑢 ×  𝑘𝑤𝐿∗  

 

Donde: 

hw: Coeficiente de convección para el agua de enfriamiento (W/m2 K) 

Nu: Número de Nusselt = 2 746,20 

kw : Conductividad del agua de enfriamiento = 0,6256 W/m K (Mills, 1997, p.874) 

L* : Longitud característica de la sección anular para la chaqueta de enfriamiento 

= 0,53 m  

 

ℎ𝑤 = 2 746,20 ×  0,6256 𝑊𝑚 𝐾0,53 𝑚  

 ℎ𝑤 = 3 241,55  𝑊𝑚2 𝐾 

 

 

AIII.4.2.5 Cálculo del área de transferencia 

 

Para calcular el área de transferencia se debe determinar el área lateral de la 

sección cónica y el área lateral de la sección cilíndrica del tanque de enfriamiento 

con las Ecuaciones A3.24, A3.25 y A3.26.  

 

𝐴𝑙𝑐𝑛 = 𝜋 ×  (𝐷𝑡𝑒 + 𝑑𝑡𝑒)2 × √ℎ𝑐𝑛2 + (𝐷𝑡𝑒 − 𝑑𝑡𝑒2 )2                  [A3.24] 
 𝐴𝑙𝑐𝑙 = 𝜋 ×  𝐷𝑡𝑒 ×  ℎ𝑐𝑙                                                [A3.25] 
 𝐴𝑡𝑟 = 𝐴𝑙𝑐𝑛 + 𝐴𝑙𝑐𝑙                                                  [A3.26] 
 

Donde: 

Alcn: Área lateral de la sección cónica (m2)   

Alcl : Área lateral de la sección cilíndrica (m2) 
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Atr  : Área de transferencia (m2) 

Dte : Diámetro de cilindro del tanque de enfriamiento = 1,25 m 

dte  : Diámetro inferior de la sección cónica del tanque de enfriamiento = 0,30 m 

hcn : Altura de la sección cónica = 0,75 m 

hcl  : Altura de la sección cilíndrica = 2,40 m 

 

𝐴𝑙𝑐𝑛 = 𝜋 ×  (1,25 + 0,30)2 × √0,752 + (1,25 − 0,302 )2  
 𝐴𝑙𝑐𝑛 = 2,16 𝑚2 

 𝐴𝑙𝑐𝑙 = 𝜋 ×  1,25 ×  2,40 

 𝐴𝑙𝑐𝑙 = 9,43 𝑚2 

 𝐴𝑡𝑟 = 2,16 𝑚2 + 9,43 𝑚2  
 𝐴𝑡𝑟 = 11,59 𝑚2 

 

 

AIII.4.2.6 Determinación del tiempo de enfriamiento 

 

El tiempo necesario de enfriamiento será calculado mediante el balance de energía, 

en donde se determina la temperatura en función del tiempo, tal como se indica en 

la Ecuación 3.27.  

 ℎ𝑤 ×  𝐴𝑡𝑟 × (𝑇𝑚𝑤𝑒 − 𝑇𝑚𝑏𝑐) = 𝑚𝑏𝑐 ×  𝑐𝑝𝑏𝑐 ×  𝑑𝑇𝑏𝑐𝑑𝑡                           [A3.27] 
 

Donde: 

Atr   : Área de transferencia = 11,59 m2 

hw   : Coeficiente de convección para el agua de enfriamiento = 3 241,55   W/m2K 
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Tmwe: Temperatura media del agua de enfriamiento en la chaqueta = 35,50 °C 

Tmbc: Temperatura media del biocarbón en el tanque de enfriamiento (°C) 

mbc   : Flujo másico del biocarbón a la entrada del tanque de enfriamiento por lote 

de producción = 1 045,00 kg/h 

cpbc  : Calor específico del biocarbón = 2 424,40 J/kg °C (MAE, 2014, p.41) 𝑑𝑇𝑏𝑐𝑑𝑡   : Diferencial de temperatura del biocarbón con respecto al tiempo (°C/h) 

 11 669 588,29  𝐽ℎ𝑚2𝐾 ×  11,59 𝑚2 ×  (35,50 − 𝑇𝑚𝑏𝑐)°𝐶
= 1 045 ,00 𝑘𝑔ℎ ×  2 424,40 𝐽𝑘𝑔°𝐶 ×  𝑑𝑇𝑏𝑐𝑑𝑡   

 

Al despejar se tiene la Ecuación A3.28. 

 𝑑𝑇𝑏𝑐𝑑𝑡 = 53,39 × (35,50 − 𝑇𝑚𝑏𝑐)°𝐶                                  [A3.28] 
 

Por lo que al ingresar los datos y ecuaciones en el Software Matlab se obtiene la 

gráfica de la temperatura del biocarbón con respecto al tiempo durante el proceso 

de enfriamiento presentado en la Figura AIII.1. 

 

 
 

Figura AIII.1 Variación de temperatura del biocarbón durante el proceso de enfriamiento 
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Como se puede apreciar en la Figura A.III.1, la temperatura del biocarbón esperada 

de 85,00 °C se alcanza en alrededor de 0,1 h. 

 

 

AIII.4.3 CÁLCULO DE LAS ENTALPÍAS DEL PROCESO DE ENFRIAMIENTO 

DEL BIOCARBÓN 

 

AIII.4.3.1 Cálculo de los flujos de entalpías en la chaqueta de enfriamiento 

 

Para determinar el valor de los flujos de entalpía por lote de producción del fluido 

de enfriamiento a la entrada y salida de la chaqueta, se requiere de los flujos 

másicos de la corriente 14 y 15. Para ello se utilizan las Ecuaciones A3.29 y A3.30. 

 Ḣ14 = ṁ𝑤𝑒 ×  𝑐𝑝𝑤𝑒 × (𝑇𝑒𝑤𝑒 − 𝑇𝑟𝑒𝑓)                                        [A3.29] 
 Ḣ15 = ṁ𝑤𝑒 ×  𝑐𝑝𝑤𝑒 × (𝑇𝑠𝑤𝑒 − 𝑇𝑟𝑒𝑓)                                        [A3.30] 
 

Donde:  

mwe : Flujo másico de agua de enfriamiento por lote de producción = 2 486,00 kg/h 

cpwe: Calor específico del agua de enfriamiento = 4 174,00 J/kg °C (Mills, 1997, 

p.874) 

Tewe: Temperatura del agua de enfriamiento al ingreso a la chaqueta = 26,20 °C 

Tswe: Temperatura del agua de enfriamiento a la salida de la chaqueta = 45,00 °C 

Tref  : Temperatura de referencia = 0,00 °C 

Ḣ14  :  Flujo de entalpía del agua de enfriamiento al ingreso a la chaqueta (W) 

Ḣ15  :  Flujo de entalpía del agua de enfriamiento a la salida de la chaqueta (W) 

 𝐻14 = 2 486,00 𝑘𝑔ℎ  ×  4 174,00 𝐽𝑘𝑔 °𝐶 ×  (26,20 − 0,00) °𝐶 

 𝐻14 = 2,718 × 108 𝐽ℎ = 75 518,31 𝑊 
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𝐻15 = 2 486,00 𝑘𝑔ℎ  ×  4 174,00 𝐽𝑘𝑔 °𝐶 ×  (45,00 − 0,00) °𝐶 

 𝐻15 = 4,67 × 108 𝐽ℎ = 129 707,01 𝑊 

 

 

AIII.4.3.2 Cálculo de entalpías en el tanque de enfriamiento 

 

Para encontrar los valores de los flujos de entalpía por lote de producción de las 

corrientes de biocarbón involucradas en el tanque de enfriamiento, tal como se 

presentó en la Figura AII.5, se requiere de los flujos másicos de entrada y de salida 

al equipo por lote producción del material con sus respectivas temperaturas. Cabe 

recalcar que el flujo de entalpía de la corriente de biocarbón que viene del ciclón 

fue calculada en la Sección AIII.3.9. 

 𝐻11 = 5 454,90 𝑊 

 Ḣ7 = ṁ𝑒𝑏𝑐 ×  𝑐𝑝𝑏𝑐 × (𝑇𝑒𝑏𝑐 − 𝑇𝑟𝑒𝑓)                                   [A3.31] 
 Ḣ13 = ṁ𝑠𝑏𝑐 × 𝑐𝑝𝑏𝑐 ×  (𝑇𝑠𝑏𝑐 − 𝑇𝑟𝑒𝑓)                                     [A3.32] 
 

Donde: 

ṁebc: Flujo másico del biocarbón a la entrada del tanque de enfriamiento por lote 

de producción, proveniente del reactor = 995,00 kg/h 

ṁsbc: Flujo másico del biocarbón a la salida del tanque de enfriamiento por lote de 

producción = 1 045,00 kg/h 

cpbc  : Calor específico del biocarbón = 2 424,40 J/kg °C (MAE, 2014, p.41) 

Tebc : Temperatura del biocarbón al ingreso al tanque de enfriamiento = 162,00 °C 

Tsbc : Temperatura del biocarbón a la salida del tanque de enfriamiento = 85,00 °C 

Tref  : Temperatura de referencia = 0,00 °C 

Ḣ14  :  Flujo de entalpía del biocarbón a la entrada del tanque de enfriamiento (W) 

Ḣ15  :  Flujo de entalpía del biocarbón a la salida del tanque de enfriamiento (W) 
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Ḣ7 = 995,00 𝑘𝑔ℎ  ×  2 424,40 𝐽𝑘𝑔 °𝐶 × (162,00 − 0,00) °𝐶  
 Ḣ7 = 3,91 × 108 𝐽ℎ 

 Ḣ7 = 108 552,51 𝑊 

 Ḣ13 = 1 045,00 𝑘𝑔ℎ  ×  2 424,40 𝐽𝑘𝑔 °𝐶 ×  (85,00 − 0,00) °𝐶 

 Ḣ13 = 2,15 × 108 𝐽ℎ 

 Ḣ13 = 59 818,70 𝑊 

 

 

AIII.5 BALANCE DE ENERGÍA EN EL PROCESO DE MEZCLADO 

 

Para realizar el balance de energía en el proceso de mezclado se requiere calcular 

la temperatura de la corriente de salida. Para ello se tomará en cuenta el flujo 

másico por lote de producción, la potencia de agitación y las pérdidas de energía 

all ambiente. Además, para los cálculos se debe incluir el calor específico promedio 

para la corriente que sale del equipo. Para ello se utiliza las Ecuaciones A3.33, 

A3.34 y A3.35. 

 Ḣ13 + Ḣ16 + Ḣ17 + 𝐸𝑝 = Ḣ18 + 𝑄𝑝                                    [A3.33] 
 𝑐𝑝𝑚𝑧 =  𝑋𝑏𝑐 × 𝑐𝑝𝑏𝑐 + 𝑋𝑤𝑒 × 𝑐𝑝𝑤𝑒 + 𝑋𝑎𝑙 ×  𝑐𝑝𝑎𝑙                            [A3.34] 
 𝑋𝑖 = ṁ𝑖ṁ𝑚𝑧                                                               [A3.35] 
 

Al reemplazar:  
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ṁ𝑏𝑐 × 𝑐𝑝𝑏𝑐 × (𝑇𝑒𝑏𝑐 − 𝑇𝑟𝑒𝑓) + ṁ𝑤𝑒 × 𝑐𝑝𝑤𝑒 ×  (𝑇𝑒 − 𝑇𝑟𝑒𝑓) + ṁ𝑎𝑙 ×  𝑐𝑝𝑎𝑙 ×  (𝑇𝑒− 𝑇𝑟𝑒𝑓) + 𝐸𝑝= ṁ𝑚𝑧 ×  𝑐𝑝𝑚𝑧 × (𝑇𝑠 − 𝑇𝑟𝑒𝑓) + ℎ𝑐𝑜𝑛𝑣 ×  𝐴𝑚𝑧 ×  (𝑇𝑒𝑏𝑐 − 𝑇𝑎𝑚𝑏) 

 

Donde: 

Ḣ13      : Flujo de entalpía de la corriente de biocarbón que ingresa al equipo 

mezclador (J/h) 

Ḣ16      : Flujo de entalpía de la corriente de agua que entra al mezclador (J/h) 

Ḣ17      : Flujo de entalpía de la corriente de almidón que entra al mezclador (J/h) 

Ḣ18     : Flujo de entalpía de la corriente de la mezcla que sale del mezclador (J/h) 

ṁmz       : Flujo másico de la corriente de mezcla en el proceso de mezclado por lote 

de producción = 1 477,40 kg/h 

cpmz      : Calor específico de la mezcla (J/kg °C) 

ṁbc        : Flujo másico de biocarbón que ingresa al proceso de mezclado por lote de 

producción = 1 045,00 kg/h 

cpbc      : Calor específico del biocarbón = 2 424,40 J/kg °C 

Tebc      : Temperatura del biocarbón a la entrada del equipo = 85°C 

ṁwe       : Flujo másico de agua en el mezclado por lote de producción = 389,16 kg/h 

cpwe     : Calor específico del agua = 4 174,00 J/kg °C 

ṁal        : Flujo másico del almidón de trigo que ingresa en el equipo de mezclado 

por lote de producción = 43,26 kg/h 

cpal      : Calor específico del almidón = 1 673,60 J/kg °C (Fonseca, 2009, p.178) 

Te      : Temperatura de entrada de agua y almidón de trigo = 26,20 °C 

Ep     : Energía aportada por el agitador en el mezclador = 15 000 W (Stolz, 2021, 

p.7) 

Ts      : Temperatura de la mezcla a la salida del equipo de ensacado (°C) 

hconv: Coeficiente de convección natural para el aire = 25 
𝑊 𝑚2°𝐶 (Dassault 

Systemes, 2021). 

Amz   : Área lateral del mezclador = 0,97 m2 (Stolz, 2021, p.7) 

Qp     : Flujo de calor debido a pérdidas al ambiente (W) 

Tref     : Temperatura de referencia = 0,00 °C 
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𝑋𝑏𝑐 = 1 045,00 𝑘𝑔ℎ1 477,40 𝑘𝑔ℎ  = 0,71 

 

𝑋𝑤𝑒 = 389,16 𝑘𝑔ℎ1 477,40 𝑘𝑔ℎ  = 0,26 

 

𝑋𝑎𝑙 = 43,26 𝑘𝑔ℎ1 477,40 𝑘𝑔ℎ  = 0,03 

 𝑐𝑝𝑚𝑧 =  0,71 ×  2 424,40 𝐽𝑘𝑔 °𝐶 + 0,26 ×  4 174,00 𝐽𝑘𝑔 °𝐶 + 0,03 ×  1 673,60 𝐽𝑘𝑔 °𝐶 

 𝑐𝑝𝑚𝑧 =  2 856,77 𝐽𝑘𝑔 °𝐶 

 (1 045,00  𝑘𝑔ℎ  ×  2 424,40 𝐽𝑘𝑔 °𝐶 × (85,00 − 0,00)°𝐶
+ 389,16 𝑘𝑔ℎ ×  4 174,00 𝐽𝑘𝑔 °𝐶 ×  (26,20 − 0,00) °𝐶
+ 43,26 𝑘𝑔ℎ ×  1 673,60 𝐽𝑘𝑔 °𝐶 ×  (26,20 − 0,00) °𝐶) ℎ3 600 𝑠+ 15 000 𝑊 = 1 477,40 𝑘𝑔ℎ ×  2 856,77 𝐽𝑘𝑔 °𝐶 ×  𝑇𝑠 ×  ℎ3 600 𝑠+ 25  𝑊𝑚2°𝐶 ×  0,97 𝑚2 ×  (85,00 − 26,20)°𝐶 

 𝑇𝑠 = 73,00 °𝐶 

 Ḣ18 = 1 477,40 𝑘𝑔ℎ  ×  2 856,77 𝐽𝑘𝑔 °𝐶 ×  (73,00 − 0,00) °𝐶 
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Ḣ13 = 3,08 × 108  𝐽ℎ = 85 584,20 𝑊 

 

 

AIII.6 BALANCE DE ENERGÍA EN EL PROCESO DE PELETIZADO 

 

En cuanto a la realización del balance de energía dentro del proceso de peletizado 

de biocarbón se debe tener los valores de los flujos de entalpía de entrada y salida 

del equipo, tal como se presentó en la Figura AII.7; por lo que para el cálculo del 

flujo de entalpía de salida se debe tener en consideración que el proceso de realiza 

a una temperatura de 80,00 ºC. Para ello se utiliza la Ecuación A3.36. 

 Ḣ19 = ṁ𝑏𝑐 ×  𝑐𝑝𝑏𝑐 ×  (𝑇𝑠 𝑏𝑐 − 𝑇𝑟𝑒𝑓)                                         [A3.36] 
 

Donde: 

msbc: Flujo másico de pellets de biocarbón a la salida del proceso de peletizado por 

lote de producción = 1 477,00 kg/h 

cpbc : Calor específico del pellet de biocarbón = 2 856,77 J/kg °C (Bermeo, 2018, 

p.74) 

Tsbc : Temperatura del biocarbón a la salida del equipo de peletizado = 80,00 °C 

Tref  : Temperatura de referencia = 0,00 °C 

 Ḣ19 = 1 477,00 𝑘𝑔ℎ  ×  2 856,77 𝐽𝑘𝑔 °𝐶 ×  (80,00 − 0,00) °𝐶 

 Ḣ19 = 3,38 × 108  𝐽ℎ = 93 765,54 𝑊  
 

 

AIII.7 BALANCE DE ENERGÍA EN EL PROCESO DE ENSACADO 

 

Tal como se presentó en la Figura AII.8, para realizar el balance de energía dentro 

del proceso de ensacado se considera el flujo de calor por pérdidas al ambiente; 
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con el fin de determinar la temperatura a la que sale el material.  Por lo que se usa 

la Ecuación A3.37. 

 Ḣ19 = Ḣ20 + 𝑄𝑝                                               [A3.37] 
 ṁ𝑏𝑐 ×  𝑐𝑝𝑏𝑐 ×  (𝑇𝑒𝑏𝑐 − 𝑇𝑟𝑒𝑓)= ṁ𝑏𝑐 × 𝑐𝑝𝑏𝑐 × (𝑇𝑠𝑏𝑐 − 𝑇𝑟𝑒𝑓) + ℎ𝑐𝑜𝑛𝑣 ×  𝐴𝑒𝑛 ×  (𝑇𝑒𝑏𝑐 − 𝑇𝑎𝑚𝑏) 

 

Donde: 

ṁbc       : Flujo másico de pellets de biocarbón en el proceso de ensacado por lote de 

producción = 1 477,00 kg/h 

cpbc     : Calor específico del biocarbón = 2 856,77 J/kg °C (Bermeo, 2018, p.74) 

Tebc    : Temperatura del biocarbón a la entrada del equipo de ensacado = 80,00 °C 

Tsbc    : Temperatura del biocarbón a la salida del equipo de ensacado (°C) 

hconv: Coeficiente de convección natural para el aire = 25 
𝑊 𝑚2°𝐶 (Dassault Systemes, 

2021). 

Aen   : Área de la ensacadora = 3,31 m2 (MF Techno, 2016, p.9). 

Tamb: Temperatura ambiente = 26,20 ºC 

 1 477,00 𝑘𝑔ℎ  ×  2 856,77 𝐽𝑘𝑔 °𝐶 ×  (80,00 − 0,00) °𝐶
= 1 477,00 𝑘𝑔ℎ  ×  2 856,77 𝐽𝑘𝑔 °𝐶 ×  (𝑇𝑠𝑏𝑐 − 0,00)
+ 25  𝐽𝑚2𝑠 °𝐶 ×   3 600 𝑠1 ℎ  ×  3,313 𝑚2 × (80,00 − 26,20)°𝐶 

 𝑇𝑠𝑏𝑐 = 76,20 °𝐶 

 

Por lo que se puede calcular el flujo de entalpía de la corriente 20  

 Ḣ20 = 1 477,00 𝑘𝑔ℎ  ×  2 856,77 𝐽𝑘𝑔 °𝐶 ×  (76,20 − 0,00) °𝐶 
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Ḣ20 =  3,22 × 108  𝐽ℎ = 89 311,68 𝑊 

 

 

AIII.8 BALANCE DE ENERGÍA EN EL GENERADOR DEL 

NITRÓGENO 

 

El flujo de entalpía por lote de producción del oxígeno y el aire en el generador de 

nitrógeno se determina con las Ecuaciones A3.38 y A3.39. Ḣ21 = ṁ𝑎𝑖𝑟𝑒 ×  𝑐𝑝𝑎𝑖𝑟𝑒 ×  (𝑇 − 𝑇𝑟𝑒𝑓)                                        [A3.38] 
 Ḣ22 = ṁ𝑂2 ×  𝑐𝑝𝑂2 ×  (𝑇 − 𝑇𝑟𝑒𝑓)                                        [A3.39] 
 

Donde:  

ṁaire : Flujo másico del aire por lote de producción = 77,93 kg/h 

cpaire: Calor específico del aire = 1 005,00 J/kg °C (Mills, 1997, p.868) 

ṁO2  : Flujo másico del oxígeno por lote de producción = 18,14 kg/h 

cpO2 : Calor específico del oxígeno = 920,00 J/kg °C (Mills, 1997, p.871) 

T      : Temperatura de operación del generador de nitrógeno = 26,20 °C 

 Ḣ21 = 77,93 𝑘𝑔ℎ  ×  1 005,00 𝐽𝑘𝑔 °𝐶 × (26,20 − 0,00) °𝐶  
 Ḣ21 = 2,05 × 106  𝐽ℎ = 569,99  𝑊 

 Ḣ21 = 18,14 𝑘𝑔ℎ  ×  920,00 𝐽𝑘𝑔 °𝐶 × (26,20 − 0,00) °𝐶  
 Ḣ21 = 4,37 × 105  𝐽ℎ = 121,46  𝑊 
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ANEXO IV 

 

CATÁLOGOS DE LOS EQUIPOS 

 

AIV.1 CATÁLOGO DEL MOLINO DE MARTILLOS  

 

En la Figura A.IV.1 se presenta el catálogo seleccionado del molino de martillos, 

cuyo modelo es 670 -1150. 

 

 
 

Figura AIV.1. Especificaciones del molino de martillos 
 (OTE, 2016a) 

 

 

AIV.2 CATÁLOGO DE LA CRIBA VIBRATORIA  

 

En la Figura A.IV.2 se muestra el catálogo seleccionado de la criba vibratoria 

modelo ZK1022 

 

 
 

Figura AIV.2. Especificaciones de la criba vibratoria  
(SANME, 2020) 

 

 

AIV.3 CATÁLOGO DEL SEPARADOR CICLÓNICO  

 

En la Figura A.IV.3 se presenta el catálogo seleccionado del separador ciclónico 

modelo AREN 320 
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Figura AIV.3. Especificaciones del separador ciclónico  
(TAMA, 2021) 

 

 

AIV.4 CATÁLOGO DEL INTERCAMBIADOR DE CALOR 

 

En la Figura A.IV.4 se presenta el catálogo seleccionado para el intercambiador de 

calor eléctrico PEGH Short option de diametro de 10 pulgadas. 

 

 
 

Figura AIV.4. Especificaciones del intercambiador de calor  
(EXHEAT, 2021) 
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AIV.5 CATÁLOGO DEL MEZCLADOR DE CINTA HELICOIDAL  

 

En la Figura A.IV.5 se muestra el catálogo seleccionado para el mezclador 

horizontal de cinta helicoidal. 

 

 
 

Figura AIV.5. Especificaciones del mezclador de cinta helicoidal  
(Stolz, 2021, p.7) 

 

 

AIV.6 CATÁLOGO DEL EQUIPO DE PELETIZACIÓN 

 

En la Figura A.IV.6 se muestra el catálogo seleccionado para el equipo de 

peletización, modelo SZLH50. 

 

 
 

Figura AIV.6. Especificaciones del equipo de peletización  
(Kingoro, 2021) 
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AIV.7 CATÁLOGO DEL EQUIPO DE ENSACADO 

 

En la Figura A.IV.7 se puede observar el catálogo seleccionado del equipo de 

ensacado, modelo IABA 600.  

 

 
 

Figura AIV.7. Especificaciones del equipo de ensacado  
(MF Techno, 2016, p.9) 

 

 

AIV.8 CATÁLOGO DEL COMPRESOR CENTRÍFUGO ST 712 

 

En la Figura A.IV.8 se muestra el catálogo del compresor centrífugo modelo ST 

712. 

 

 
 

Figura AIV.8. Especificaciones del compresor centrífugo ST 712 
(Sullair, 2018, p.4) 
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AIV.9 CATÁLOGO DEL COMPRESOR CENTRÍFUGO ST 1109 

 

 En la Figura A.IV.9 se presenta catálogo del compresor centrifugo modelo ST 1109. 

 

 
 

Figura AIV.9. Especificaciones del compresor centrífugo ST 11009 
 (Sullair, 2018, p.4) 

 

 

AIV.10 CATÁLOGO DEL COMPRESOR CENTRÍFUGO LS 110 

 

En la  Figura A.IV.10 se indica el catálogo del compresor centrifugo modelo LS 110. 

 

 
 

Figura AIV.10. Especificaciones del compresor centrífugo LS 110 
 (Sullair, 2021, p.20) 
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AIV.11 CATÁLOGO DEL TORNILLO SIN FIN 300 x 1 500 

 

En la Figura A.IV.11, se presenta  el catálogo del tornillo sin fin modelo 300 x 1 500. 

 

 
 

Figura AIV.11. Especificaciones del tornillo sin modelo 300 x1 500 
 (OTE, 2016b) 

 
 

AIV.12 CATÁLOGO DEL TORNILLO SIN FIN MODELO HBR 162 

 

En la Figura A.IV.12 se presenta  el catálogo del tornillo sin fin modelo HBR 162. 

 

 
 

Figura AIV.12. Especificaciones del tornillo sin fin modelo HBR 162 
(OZB, 2013, p.13) 
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AIV.13 CATÁLOGO DEL TORNILLO SIN FIN HBR 162 - 10 

 

En la Figura A.IV.13 se indica  el catálogo del tornillo sin fin modelo HBR 162 -10. 

 

 
 

Figura AIV.13. Especificaciones del tornillo sin fin modelo HBR 162 -10 
(OZB, 2013, p.17) 

 
 

AIV.14 CATÁLOGO DEL TORNILLO SIN FIN HBRD 82 

 

En la Figura A.IV.14 se presenta  el catálogo del tornillo sin fin modelo HBRD 82. 

 

 
 

Figura AIV.14. Especificaciones del tornillo sin fin HBRD 82 
(OZB, 2013, p.14) 
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AIV.15 CATÁLOGO DEL TORNILLO SIN FIN HBRD 130 

 

En la Figura A.IV.15 se indica  el catálogo del tornillo sin fin modelo HBRD 130. 

 

 
 

Figura AIV.15. Especificaciones del tornillo sin fin HBRD 130 
(OZB, 2013, p.17) 

 
 

AIV.16 CATÁLOGO DEL GENERADOR DE NITRÓGENO 

 

En la Figura A.IV.16 se presenta el catálogo seleccionado del generador de 

nitrogeno modelo CN2-80P. 

 

 
 

Figura AIV.16. Especificaciones del generador de nitrógeno  
(CompAir, 2022) 
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ANEXO V 

DATOS Y CÁLCULOS PARA REALIZAR EL ESTUDIO DE LA 

PREFACTIBILIDAD ECONÓMICA 
 

V.1. PRECIO DE LOS EQUIPOS 
 

Para los equipos que requieren de importación se consideró el costo del envió 

(ASEACI, 2022), el impuesto FODINFA (Fondo de desarrollo para la infancia), que 

corresponde al 0,5 % del costo del equipo sumado el costo del envío; y el impuesto 

IVA (impuesto al valor agregado), el cual constituye el 12 % del valor total (SENAE, 

2022). En la Tabla AV.1 se detalla el costo de los equipos importados.   

 

Tabla AV.1. Costo de los equipos de importación 
 

Rubro  

Equipo  

(Cantidad) 

FOB 
(USD) 

Envío 
(USD) 

Precio FOB 
+ Envío + 
FODINFA 

(USD) 

Precio 
unitario 
con IVA 
(USD) 

Total 

(USD) 

Molino (1) 29 600,00 1 000,90 30 753,90 34 444,37 34 444,37 

Criba vibratoria (1) 10 800,00 815,90 11 673,98 13 074,86 13 074,86 

Separador ciclónico (1) 4 300,00 187,00 4 509,44 5 050,57 5 050,57 

Mezclador horizontal helicoidal (1) 74 800,00 871,40 76 049,76 85 175,73 85 175,73 

Peletizador (1) 61 800,00 2 400,00 64 521,00 72 263,52 72 263,52 

Ensacadora (1) 63 000,00 1 350,00 64 671,75 72 432,36 72 432,36 

Intercambiador de calor (1) 32 300,00 371,90 32 835,26 36 775,49 36 775,49 

Tornillo sin fin molino-criba (1) 3 088,00 149,90 3 254,09 3 644,58 3 644,58 

Tornillo sin fin criba vibratoria – 
silos de alimentación y silos de 

alimentación – reactor (2) 
11 600,00 600,00 12 261,00 13 732,32 27 464,64 

Tornillo sin fin reactor – tanque de 
enfriamiento, mezclador –

peletizador; y peletizador – equipo 
de ensacado (3) 

4 500,00 200,00 4 723,50 5 290,32 15 870,96 

Tornillo sin fin separador ciclónico 
– tanque de enfriamiento y silo de 

almacenamiento de almidón – 
mezclador (2) 

3 200,00 177,00 3 393,89 3 801,15 7 602,30 

Tornillo sin fin tanque de 
enfriamiento – mezclador (1) 

3 400,00 177,00 3 594,89 4 026,27 4 026,27 

Compresor centrífugo reactor –
ciclón (1) 

21 400,00 1 000,00 2 2512,00 25 213,44 25 213,44 
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Tabla AV.1. Costo de los equipos de importación (continuación …) 
 

Rubro  

Equipo  

(Cantidad) 

FOB 
(USD) 

Envío 
(USD) 

Precio FOB 
+ Envío + 
FODINFA 

(USD) 

Precio 
unitario con 
IVA (USD) 

Total  

(USD) 

Compresor centrífugo 
intercambiador de calor – reactor 

(1) 
4 400,00 85,52 4 507,95 5 048,90 5 048,90 

Compresor centrífugo entrada 
intercambiador de calor (1) 

4 400,00 131,40 4 554,06 5 100,54 5 100,54 

Generador de nitrógeno (1) 57 890,00 446,12 58 627,80 65 663,14 65 663,14 

TOTAL (USD) 478 851,61 

Fuente:(OTE, 2016a; SANME, 2020; TAMA, 2021, p.2; Stolz, 2021, p.7; Kingoro, 2021; MF Techno, 2016, 

p.9; EXHEAT, 2021, p.3; OZB, 2013, p.17; OTE, 2016b; OZB, 2013; Sullair, 2018; Sullair, 2021; CompAir, 

2022) 

 

En la Tabla AV.2 se indica de manera detallada los costos en los equipos que 

requieren de construcción de acuerdo con los diseños planteados en la Sección 4.3 

del Capítulo 4. Para estimar sus valores se consideró el precio del envío (ASEACI, 

2022); además del impuesto al valor agregado de los mismos (SRI, 2022). 

 

Tabla AV.2. Costos de equipos que requieren construcción 

 
Rubro 

 

Equipo 

Precio 
(USD) 

Envío 
(USD) 

Precio 
sin IVA 

Precio 
unitario con 
IVA (USD) 

Cantidad 
Total 
(USD) 

Silo de 
alimentación 

9 800,00 198,72 9 998,72 11 198,57 4 44 794,27 

Silo de 
almacenamiento 

de almidón 
2 050,00 30,90 2 080,90 2 330,61 1 2 330,61 

Reactor de 
torrefacción 

5 250,00 102,72 5 352,72 5 995,05 1 5 995,05 

Tanque de 
enfriamiento 

2 450,00 42,45 2 492,45 2 791,54 1 2 791,54 

TOTAL (USD) 55 911,47 

      Fuente: (COMEDU, 2022; IPAC, 2022) 
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V.2. INDICADORES FINANCIEROS 

 

Para determinar el valor actual neto, se requiere calcular previamente el valor actual 

(VA), para ello es necesario considerar la tasa efectiva de descuento para PYMES, 

cuyo valor es 11,26 % (BCE, 2022). Por lo que, el Valor Actual (VA) y el Valor Actual 

Neto se calculan mediante las Ecuaciones AV.1 y AV2. 

 VA = F(1+t) n                                                            [AV.1] 
 VAN = ∑ Fn(1+t) n  = Fo + F1(1+t) 1 + F2(1+t) 2 +…+ Fn(1+t) n                 [AV.2] 
 

Donde: 

VA : Valor actual para cada año (USD/año) 

F    : Flujo de caja de cada año (USD/año) 

t      : Tasa efectiva de descuento: 0,1126 

n     : Número de año del proyecto 

VAN: Valor actual neto (USD) 

 

Por lo que para el año 1 el valor actual es: 

 VA = 877 970,56 USD/año(1+0,1126)1  

 VA = 789 116,09 USD/año 

 VAN = -1 700 465,77+ 877 970,56 (1+0,1126)1  + 877 970,56(1+0,1126)2 + 877 970,56(1+0,1126)3 + 877 970,56(1+0,1126)4 + 877 970,56(1+0,1126)5 + 877 970,56(1+0,1126)6 + 877 970,56(1+0,1126)7 + 877 970,56(1+0,1126)8 + 877 970,56(1+0,1126)9 + 877 970,56(1+0,1126)10    
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VAN = 3 414 216,43 USD 

 

Por otro lado, para determinar la Tasa interna de retorno (TIR) se realiza mediante 

el despeje de la Ecuación AV.3. 

 

0 = ∑ Fn(1+TIR) n  = Fo + F1(1+TIR) 1 + F2(1+TIR) 2 +…+ Fn(1+TIR) n                 [AV.3] 
 

Donde: 

F    : Flujo de caja de cada año (USD/año) 

TIR: Tasa Interna de Retorno  

n    : Número de año del proyecto 

 

0 = -1 700 465,77 + 877 970,56(1+TIR)1  + 877 970,56(1+TIR)2 + 877 970,56(1+TIR)3 + 877 970,56(1+TIR)4 + 877 970,56(1+TIR)5 + 877 970,56(1+TIR)6 + 877 970,56(1+TIR)7 + 877 970,56(1+TIR)8 + 877 970,56(1+TIR)9 + 877 970,56(1+TIR)10    
 TIR =0,5078 = 50,78 % 

 

 

 


