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RESUMEN

El agua es un recurso muy importante para las industrias en Guatemala, especialmente para los
ingenieros azucareros. En la Gltima década este recurso ha entrado en un periodo de escasez, lo cual ha
causado problemas de abastecimiento para los procesos productivos del ingenio. Con el objetivo de generar
una fuente sostenible de agua, el Ingenio Tulula desarrolld el Proyecto Manantial, el cual consiste en el
disefio, instalacion y operacion de una planta de tratamiento de aguas residuales, con capacidad de 1,200
m?3/h, para crear un circuito cerrado con los procesos de lavado de cafia, de gases de combustion y de

cenizas de las calderas 5 y 6.

El presente megaproyecto tuvo como objetivo evaluar el sistema de lavado de cafia, de cenizas y gases
de combustion de calderas 5 y 6; y planta de tratamiento de aguas residuales para proponer mejoras en el
Ingenio Tululd. A partir de este megaproyecto se derivan cuatro mddulos que se enfocaron en: a)
Evaluacion el lavado de cafia en las mesas (demanda de flujo de 668 m*/h, 56% de los efluentes a tratar por
la planta) con el objetivo de cuantificar y reducir las perdidas de azucar (sacarosa) durante el lavado de la
cafia y realizar propuestas de mejora para el sistema. b) Evaluacion de los scrubbers de las calderas 5y 6,
con el objetivo de evaluar el desempefio de los scrubbers para el control de emisiones de material
particulado utilizado el analisis de caracteristicas fisicoquimicas de los flujos de agua y gases, condiciones
y procedimientos de operacién de los equipos, para proponer mejoras con beneficios operacionales,
econdmicos y ambientales. c) Identificacion de los puntos criticos de sistemas de lavado en relacién a la
concentracién de sdlidos a remover y realizacion de propuestas de mejora para la reduccion de la carga
contaminante de las aguas residuales previo a su tratamiento en el clarificador primario de la planta de
tratamiento. d) Evaluacion y mejora de la eficiencia de la operacidn de la planta de tratamiento de aguas
residuales.

Como resultado se determinaron las pérdidas de sacarosa en el lavado de cafia antes y después de la
puesta en marcha de la planta de tratamiento, evaluando la temperatura y acidez. Se determind la eficiencia
general de remocion de material particulado de los scrubbers de las calderas 5 y 6, evaluando la relacion
liquida/gas, didmetro de particula y didmetro de gota. Se identificd que los puntos criticos son los efluentes
de los lavadores de gases de las calderas 5 y 6, y las mesas de lavado debido a que presentan los promedios
mas altos de la concentracion de solidos totales. En la planta de tratamiento se determiné el caudal del
afluente y carga de sélidos totales, suspendidos y disueltos, asi también, como la eficiencia de remocion de
solidos en cada equipo del sistema. Con los resultados anteriores y la observacion de la operacion de los

sistemas se plantearon propuestas de mejora para reducir el impacto ambiental y costos operacionales.
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I.INTRODUCCION

El presente informe corresponde la investigacion realizada como trabajo de megaproyecto, debido a la
necesidad de mejorar las condiciones de disponibilidad de agua para los procesos industriales del Ingenio
Tulula S.A. Hasta la zafra 2014-2015, el Ingenio utilizaba el rio Sis como suministro de agua para el lavado
de cafia, de cenizas y de gases de combustion de las calderas 5 y 6. Sin embargo, durante los Gltimos afios
ha habido una baja en el nivel del agua que ha afectado directamente a las partes interesadas que dependen
de la misma. Con el objetivo de garantizar una fuente sostenible de agua, el ingenio desarrollo el Proyecto
Manantial, el cual consistio en el disefio, instalacion y operacién de una planta de tratamiento de aguas
residuales originando un circuito cerrado con los procesos de lavado de cafia, de gases de combustion y de
cenizas de las calderas 5 y 6. De los tres procesos, el lavado de cafia y lavado de gases de combustion
representan el mayor porcentaje de demanda de agua. La experimentacidn se realiz6 en las instalaciones del
Ingenio Tululd durante el periodo de 13/03/2016 — 07/05/2016.

Este trabajo apoyo el proyecto del ingenio con la evaluacion y monitoreo de los equipos principales
del sistema, dentro de los cuales se encuentran las mesas 1 y 2 de lavado de cafia, los scrubbers de las
calderas 5 y 6, la planta de tratamiento de aguas residuales, y equipos auxiliares. El presente trabajo se
deriva en cuatro médulos: a) Evaluacion del lavado de cafia en las mesas, que demanda un flujo de 668
m*/h el cual representa un 56% de los efluentes a tratar por la planta, con el objetivo de cuantificar y
reducir las pérdidas de azlcar (sacarosa) durante el lavado de la cafa y realizar propuestas de mejora para
el sistema. Para la cuantificacion de azucar se utilizé el método analitico de cromatografia liquida de alta
resolucion y se realizé un balance de masa y de consumo energético del sistema. b) Evaluacion de los
scrubbers de las calderas 5 y 6, con el objetivo de revisar el desempefio de los mismos para el control de
emisiones, utilizando el analisis de caracteristicas fisicoquimicas de los flujos de agua y gases, condiciones
y procedimientos de operacidon de los equipos, para proponer mejoras con beneficios operacionales,
econémicos y ambientales. c) Identificacion de los puntos criticos de los sistemas de lavado en relacion a la
concentracion de solidos que se necesitan remover y realizar propuestas de mejora para la reduccion de la
carga contaminante de las aguas residuales previo a su tratamiento en el clarificador primario de la planta
de tratamiento. d) Evaluacién y mejora de la eficiencia de la operacion de la planta de tratamiento de aguas

residuales.

En conclusién, se determind que las pérdidas de sacarosa en el sistema de lavado de cafia aumentaron
posterior a la puesta en marcha de la planta de tratamiento, siendo estas de 2.17 + 0.12 kg de sacarosa/t de
cafia anteriores a la planta de tratamiento y de 3.51 + 0.07 kg de sacarosa/t de cafia posteriores a la planta
de tratamiento. Siendo el pH y la temperatura las variables que mas afectaron, el aumento de estas dos
variables genera mas pérdidas ya que la sacarosa es mas soluble en agua a altas temperaturas y un medio

acido, como consecuencia de la hidrélisis de la sacarosa.



En los scrubbers se determiné una eficiencia general de remocion de material particulado del scrubber
5 de 99.9988% con una razon liquido/gas (B) de 6.41 L/m®, y del scrubber 6 de 99.9843% con una razén
liquido/gas (B) de 1.93 L/m®; durante la Zafra 2015-2016, con un didmetro de particula entre 10 y 850 pm
para ambos scrubbers; un diametro de gota entre 500 y 2000 um para el scrubber 5, y un didmetro de gota
entre 1000 y 2000 pm para el scrubber 6. La emision promedio (0.43 mg de material particulado / Nm? de
gas residual) del scrubber 5, durante la Zafra 2015-2016, cumple con el limite maximo permisible de la
Norma Salvadorefia NS013.11.02:11, el Acuerdo Ejecutivo No. 1566-2010 de Honduras, la Norma Oficial
Mexicana NOM-085-SEMARNAT-2011 y la Directiva 2010/75/UE. La emision promedio (3.62 mg de
material particulado / Nm® de gas residual) del scrubber 6, durante la Zafra 2015-2016, cumple con el
limite maximo permisible de la Norma Salvadorefia NSO13.11.02:11, el Acuerdo Ejecutivo No. 1566-2010
de Honduras, la Norma Oficial Mexicana NOM-085-SEMARNAT-2011 y la Directiva 2010/75/UE.
Ademads, se evaluaron otros parametros de operacion de los scrubbers como caida de presién, razon
liquida/gas, concentracion de sélidos suspendidos en afluente de agua de lavado, y acidez de afluentes
liquidos y gaseosos. Se determiné que los puntos criticos son los efluentes de los lavadores de gases de las
calderas 5y 6, y las mesas de lavado debido a que presentan los promedios mas altos de la concentracion

de sélidos totales.

En la planta de tratamiento de aguas residuales se determiné que el caudal del afluente era de 787.65
m3/h, con un efluente de lodos de 884.53 kg/h con pH de 5.91 + 0.11, una densidad de 1,212.05 + 31.91
kg/m? y un porcentaje de humedad promedio de 68.15 % m/m. Se realiz6 el balance de masa del sistema de
la planta de tratamiento, junto con una evaluacion de su consumo energético para sus tres equipos
principales. Se determind que en el tamizador horizontal se procesan 785,973.27 kg/h de agua y sélidos,
consumiendo 1,820,516.48 kWh; en el clarificador se tiene un flujo de 781,772.24 kg/h de agua y sélidos,
consumiendo 18,689.09 kWh; y en el filtro banda se tiene un flujo de 54,861.12 kg/h, consumiendo
629,824.39 kWh. Dando como resultado que las eficiencias de remocién de estos tres equipos son 0.00820
kg/kWh para el tamiz horizontal, 2.00331 kg/kWh para el clarificador, y 0.00990 kg/kWh para el filtro
banda. Por ultimo, se determiné que el valor efectivo de concentracion de solucion de floculante a utilizar
para el proceso en el clarificador es de 0.13% m/V con una dosificacion minima de 787 L/h en un rango de

pH de entre 4.20 y 7.00 y una temperatura de 60 °C.

Con los resultados anteriores y la observacion de la operacién de los sistemas se plantearon propuestas
de mejora para reducir el impacto ambiental y costos operacionales. En el sistema de mesas de lavado se
plantearon las siguientes mejoras: sustitucion de sistema bombeo actual, sustitucién de sistema de aspersion
en mesas de lavado, instalacién de sistema de control de agua en las mesas de lavado de cafia, mejora de
control operacional de los evaporadores de multiple efecto, evaluacion del aprovechamiento energético y

analisis de la implementacién de un nuevo sistema de enfriamiento.



En el sistema de scrubbers se plantearon las siguientes mejoras: reduccion de flujo de agua de lavado
en scrubber 5 y 6, modificacion de control de afluente de agua de scrubber 5, cambio de operacién de
disposicion de residuos solidos de ceniceros de caldera 6, modificacion de concentracion de solidos
suspendidos de agua de entrada al sistema, aplicacion de recubrimiento de polimero en scrubber, ductos y
chimenea de caldera 6, y evaluacion de fuentes de azufre en &rea agricola. Las propuestas para disminuir la
carga contaminante de los efluentes son: tratamiento de afluente de aguas residuales con cribado y
tamizado de distintos tamafios de particula para remover los sélidos mas grandes, seguido de un
sedimentador para prevenir la abrasién de los equipos mecanicos de la planta de tratamiento y eliminacion
de arenas, asi como otro tipo de particulas finas y finalmente un proceso de ecualizacion para regular y
homogenizar flujos y la concentracion de las aguas residuales para su posterior tratamiento quimico en la
planta de tratamiento de aguas residuales.

En el sistema de la planta de tratamiento de aguas residuales se plantearon las siguientes mejoras:
utilizacion del efluente tratado de la planta para calentamiento de otro afluente/efluente de otro proceso
especifico en el ingenio, utilizacién de solucion de floculante con una concentracion de 0.13% m/v para
dosificarla al flujo de agua a tratar con un flujo de 787 litros por hora, desarrollo de analisis financiero para
el proceso del clarificador, determinando la mejor forma para realizar el proceso de floculacion, y
considerando el floculante a utilizar, la concentracion del mismo en la solucion utilizada, uso de
coagulante, uso de cal viva solida o soda caustica para llevar a pH 7 el agua de proceso, y otras
caracteristicas para la disminucion de sus costos y mejora de este proceso.

Al final del trabajo se concluy6 con base en los resultados y mediciones realizadas que: a) la principal
variable que afectd en las pérdidas de sacarosa en el proceso de lavado fueron la temperatura y pH; b) la
eficiencia del desempefio de los scrubbers cumple con las normas internacionales evaluadas; ¢) los puntos
criticos de carga de solidos fueron los scrubbers 5 y 6, y mesa de lavado 2; y, d) la planta de tratamiento
instalada tiene una eficiencia de remocién de sélidos de 95.94%(m/m). Y por Gltimo, se incluyé toda

informacién necesaria para el sustento y apoyo para el proyecto en la seccion de anexos.



11.OBJETIVOS
A OBJETIVO GENERAL

Analizar caracteristicas fisicoquimicas del agua, condiciones de operacion y equipos del sistema:
lavado de cafia, de cenizas, gases de combustion de calderas 5 y 6, y planta de tratamiento de aguas
residuales para proponer mejoras en el Ingenio Tulula S.A., utilizando procedimientos cuantitativos y

cualitativos de analisis.

B. OBJETIVOS ESPECIFICOS Y SUBESPECIFICOS

MODULO 1: Cuantificar las pérdidas de azlcar de la cafia durante el proceso de lavado en las mesas,

usando analisis quimico para proponer una metodologia de reduccion de pérdida.

1. Definir puntos de muestreo de agua en las mesas de lavado, considerando la estructura de los

equipos y puntos con mayor flujo.

2. Seleccionar un método analitico de cuantificacion de azlcar en aguas utilizando criterios de

exactitud y precision.

3. Tomar muestras de agua en los puntos definidos y realizar el anélisis quimico seleccionado para

cuantificar las pérdidas de masa de azUcar en el sistema de mesas de lavado.

4. Realizar el balance de masa de las mesas de lavado utilizando flujos de agua de entrada y salida, y

analisis de consumos energéticos de motores para determinar la situacion actual del sistema.

5. Usando los resultados de pérdidas de azUcar, observacién en campo, balances de masa y consumos
energéticos del sistema de lavado de cafia, definir metodologias de reduccién tanto de azlcar

como de agua que se adecuen mejor a las condiciones del ingenio para mejorar el proceso.

MODULO 2: Evaluar el desempefio de los scrubbers de las calderas 5 y 6 del Ingenio Tulula S.A.
utilizando el analisis de las caracteristicas fisicoquimicas de los flujos (agua y gases de combustion),
condiciones y procedimientos de operacion de los equipos, para proponer mejoras en su funcionamiento y

operacion.

1. Realizar el balance de masa y energia de los scrubbers de las calderas 5 y 6 utilizando los datos
de composiciones y flujos de los gases de combustién y agua, la energia consumida por los

equipos auxiliares y las condiciones de operacidn para determinar la eficiencia actual del equipo.



2. Determinar el desempefio del sistema de scrubbers de las calderas 5y 6 para el control industrial
de emisiones atmosféricas, de acuerdo a la capacidad de remocién de material particulado
presente en los gases de combustion, para comparar la calidad de las emisiones atmosféricas con

indicadores de referencia de legislacion y normativas internacionales.

3. Determinar si las condiciones actuales de operacién y la calidad del agua proveniente de la
planta de tratamiento, son las adecuadas para el correcto funcionamiento de los scrubbers de las
calderas 5 y 6, utilizando como referencia la evaluacién del desempefio de los scrubbers para el

control de emisiones atmosféricas.

4. Evaluar el efecto de la acidez del agua en el sistema de scrubbers de las calderas 5 y 6, utilizando
el andlisis fisicoquimico de los gases de combustion y del agua entrante, para identificar las

fuentes de acidez y proponer una solucidn para el efecto de corrosion.

5. Proponer mejoras en el sistema de lavado de gases de combustién de las calderas 5 y 6 usando la
evaluacion de las condiciones de operacion, caracteristicas de los flujos y capacidad de limpieza
de los gases, para disminuir el impacto ambiental, costos y la carga contaminante a tratar por la

planta de tratamiento.

MODULO 3: Proponer mejoras para reducir la carga contaminante en el agua de los puntos criticos
seleccionados en los sistemas de lavado de cafia, de cenizas y de gases de combustion de calderas 5y 6, de
Ingenio Tulula S.A.

1. Definir los criterios de relevancia para la comparacion de los puntos criticos previamente
identificados para priorizar e identificar los que seran estudiados.

2. Seleccionar los puntos criticos de los sistemas de lavado usando los criterios ya definidos para

proponer una metodologia de reduccién de carga contaminante en el agua.

3. ldentificar areas de mejora para disminuir la carga contaminante de los diferentes puntos criticos

considerando la naturaleza y composicién de la carga contaminante.

4. Proponer modificaciones o instalacion de mecanismos nuevos justificados en los puntos criticos
seleccionados del ingenio para reducir la carga contaminante del agua que serd tratada

posteriormente en la planta de tratamiento de aguas residuales.



MODULO 4: Evaluar y mejorar la eficiencia de la operacion de la planta de tratamiento de aguas
residuales del ingenio Tulula S.A., analizando el desempefio y proponiendo mejoras en la operacién del

tamizador, el filtro de banda y el clarificador.

1. Determinar el flujo de agua de entrada a la planta de tratamiento de aguas residuales, asi como

sus caracteristicas fisicoquimicas, durante los dias previos al inicio de operacion de la misma.

2. Realizar el balance de masa y energia de la planta de tratamiento de aguas residuales, usando los
caudales medidos a la entrada y salida de la misma, junto con las caracteristicas de los lodos y
corriente energética consumida en cada uno de los equipos, evaluando su funcionamiento y

operacion.

3. Mejorar la operacién del clarificador de la planta de tratamiento, determinando el rango
adecuado efectivo de floculante a utilizar y las mejores condiciones de pH y temperatura para

obtener el mejor rendimiento en el proceso de floculacion.

4. Determinar los parametros de operacion de la planta de tratamiento en los cuales la eficiencia sea
mayor y se cumpla con los requerimientos para los procesos de lavado de cafia y gases de
calderas.

5. Cuantificar y analizar los lodos obtenidos en la planta de tratamiento de aguas residuales,
analizando las propiedades fisicas de los mismos, determinado las pérdidas de agua en ellos y si

estos son adecuados para el uso en los campos de cafia.

6. Determinar las eficiencias de operacion de los equipos principales de la planta de tratamiento,
midiendo las caracteristicas fisicoquimicas de los efluentes y afluentes de agua, para determinar

posibles mejoras a corto y largo plazo.



111.JUSTIFICACION

Ingenio Tulula S.A. es una industria ubicada en el municipio de San Andrés Villaseca, Retalhuleu, en
el kilometro 4.5 de la Carretera Cuyotenango - La Maquina. El acceso vial no es limitado, sin embargo, el
estado de la carretera se ve afectado por las condiciones climaticas entre época seca y lluviosa
(ASAZGUA, 2012).

La principal fuente de agua para los procesos de lavado de cafia, lavado de cenizas y lavado de gases
de combustion de las calderas hasta la Zafra 2014-2015 fue el rio Sis. Este es un rio corto que nace en las
faldas del Volcan Santa Maria, y su cauce se encuentra ubicado en los municipios de Pueblo Nuevo, San
Francisco Zapotitldan del Departamento de Suchitepéquez; San Felipe, San Andrés Villaseca del
Departamento de Retalhuleu (Garcia, 2014). Segun el Instituto Nacional de Sismologia, Vulcanologia,
Meteorologia e Hidrologia (INSIVUMEH) en el Boletin Hidroldgico No. 56 ‘“Niveles de Alerta de los
Rios”, el Rio Sis presenta un déficit en el nivel de agua. Los niveles normales han sido 0.61 m minimo y

2.25 m méximo, el nivel actual es de 0.51 m con tendencia a mantenerse (Mendoza, 2016).

Segun informacion provista por el Ingenio Tululd, durante los Gltimos afios ha disminuido la
disponibilidad de agua para el Ingenio Tulula, proveniente del rio Sis. Ademas del Ingenio Tulula, Ingenio
El Pilar y poblados cercanos dependen también del rio Sis. Debido a esto existe una demanda alta del agua
proveniente de rio, lo cual reduce su capacidad de abastecimiento a las comunidades. Esto ha sido razén de
conflictos con la comunidad El Progreso y el canton Chacalté.

El Ingenio Tulula ha extraido agua del rio, que se utiliza principalmente para tres procesos: lavado de
cafia en mesas, lavado de gases de combustién en scrubbers y lavado de cenizas en las calderas 5 y 6. De
estos tres procesos, el lavado de cafia y lavado de gases de combustién demandan un caudal alto y continuo
de agua, 650 m*/h (2828 gal/min) y 363 m*/h (1600 gal/min) respectivamente, segtn informacién provista
por el ingenio, para mantener la eficiencia de la operacién. Durante la época de Zafra estos dos procesos

tienen problemas de abastecimiento debido a escasez de agua por la temporada de sequia.

La escasez de agua ha causado problemas en el lavado de cafia. Cuando se hace la recoleccion de la
cafia en los campos, se recoge cierta cantidad de tierra, la cual llega al Ingenio. Segun investigaciones del
personal del Ingenio, esta cantidad de tierra recogida es mayor cuando la cosecha es mecanizada. La tierra
es arrastrada con la extraccion del jugo y sale del proceso como cachaza, un subproducto que disminuye la
eficiencia en la produccion de azlcar. Durante la zafra 2014-2015, el ingenio tuvo un 3.79% de cachaza

con respecto a la cantidad total de cafia molida, y durante la zafra 2015-2016 se obtuvo un 3.72%.

Otra parte de la arena recogida junto con la cafia queda en el bagazo, y tiene efecto negativo en la

combustion reduciendo la eficiencia. Ademas, también provoca un efecto abrasivo en las partes mecanicas



internas de la caldera y produce desgaste en los ventiladores extractores de gases de combustién.
Provocando asi mantenimientos mas largos, con mayores costos y una vida Util de los equipos mas corta.

Actualmente, el ingenio no ha cuantificado la cantidad de arena arrastrada en el bagazo.

Los gases acidos de la combustién en las calderas son tratados con scrubbers (lavadores de gases), por
su contenido de acidos, arena y cenizas, y luego descargados a la atmésfera. Estos equipos demandan un
caudal alto y continuo de agua para limpiar y remover los contaminantes. Al no haber suficiente agua para
el lavado, las emisiones atmosféricas pueden contener concentraciones altas de material particulado que
puede tener un impacto negativo tanto para el ambiente como para la salud de las personas que laboran en

el Ingenio y de comunidades cercanas.

Debido a esta deficiencia de agua en el rio Sis, el Ingenio Tululd realizé el Proyecto Manantial, el cual
consistid en la recuperacion de agua del lavado de cafia, lavado de gases de combustion y lavado de cenizas
de las calderas 5 y 6 instalando una planta de tratamiento con capacidad de tratar 1200 m*/h. Los efluentes
principales tratados en el sistema contienen cenizas, hollin, arena, combustible no quemado y cafia corta.
La planta utiliza el método de separacion sélido-liquido en procesos de tamizado, sedimentacion y

filtracion bajo vacio, removiendo los sélidos insolubles incorporados en el agua.

Con la instalacion de la planta de tratamiento las condiciones de operacion de los equipos
involucrados (mesas de lavado de cafia y lavadores de gases de combustion principalmente) fueran
afectadas. Debido a esto es importante monitorear y evaluar el desempefio de cada uno de estos equipos
durante la operacion de la planta para asegurar el mejor aprovechamiento del agua tratada por la planta y el

correcto funcionamiento de cada equipo.

Fue importante evaluar el sistema de lavado de cafia ya que es el mayor consumidor del recurso
hidrico (57.9% de los efluentes), lo cual genera un alto impacto en la planta de tratamiento. Por otro lado,
se analiz6 y observé detalladamente los posibles puntos de mejora relacionados con las metodologias de
proceso y equipos en el sistema para reducir este consumo hidrico y aprovechar mejor los recursos. De
igual forma, fue de suma importancia cuantificar las pérdidas de azlcar en el lavado ya que afecta la
eficiencia de la produccién de azlcar y de esta forma poder definir una metodologia de reduccién de
pérdidas. Esta pérdida de azucar en las mesas de lavado esta directamente relacionada con las condiciones y
flujo de agua en la entrada de las mesas, por lo tanto, se realiz6 un trabajo conjunto de evaluacion las
caracteristicas de los flujos de agua provenientes de la planta de tratamiento y el impacto o consecuencia

que genera en las pérdidas de azlcar en el lavado de la cafia.

Asi mismo, se evalud el sistema de lavado de gases de combustion, el segundo equipo con mayor

demanda de agua para su operacion, para determinar la eficiencia y emisiones atmosféricas de material



particulado que pueden ser perjudiciales para el medio ambiente y salud humana. Ademas, fue importante
identificar oportunidades de mejora que permitan reducir la carga y flujo de sélidos en el agua a tratar por
la planta de tratamiento, reducir el consumo de agua en el sistema, asi como costos operaciones asociados
al sistema. También se evaluaron cada uno los efluentes de los sistemas de lavado de cafia, lavado de gases
de combustion y lavado de cenizas de las calderas 5 y 6, debido a que estos no son tratados previamente
para reducir la carga contaminante para su posterior tratamiento quimico en la planta de tratamiento de
aguas residuales. Esto permitio realizar las siguientes propuestas de mejora: la implementaciéon de un
pretratamiento y un tratamiento primario de las aguas residuales. Por Gltimo, se evalu6 la operacion de la
planta de tratamiento de aguas residuales, el equipo central del proyecto Manantial. Se determiné el rango
adecuado de condiciones de operacion; y, se realizaron propuestas para mejorar la eficiencia y reducir los

costos asociados al equipo.



IV.MARCO TEORICO
A. RECURSOS HIDRICOS

En todo el mundo la actividad humana y los factores naturales estan deteriorando los recursos hidricos
disponibles. A pesar que la conciencia ambiental ha mejorado la gestion y proteccion del agua, los criterios
econodmicos y los factores politicos todavia tienden a controlar todos los &mbitos de la politica del agua. La

ciencia y las mejores practicas por lo general no reciben la atencién adecuada. (UNESCO, 2003)

La presion sobre los recursos hidricos ha aumentado, principalmente debido a las actividades humanas
como urbanizacién, el crecimiento demogréfico, la elevacién del nivel de vida, la creciente competencia
por el agua y la contaminacion. Todas estas actividades tienen consecuencias sobre el cambio climético y

las variaciones en las condiciones naturales. (GreenFacts, 2009)

B. DISPONIBILIDAD DE AGUA EN LA TIERRA

El agua de la Tierra se encuentra naturalmente en varias formas y lugares: atmosfera, superficie
terrestre, bajo tierra y en los océanos. El agua dulce representa solo el 2.5% del agua de la Tierra, y se
encuentra en su mayoria congelada en glaciares y casquetes glaciares. El resto se encuentra principalmente
en forma de agua subterranea, y s6lo una pequefia fraccion se encuentra en la superficie o en la atmosfera.
(GreenFacts, 2009)

Al observar el ciclo de agua en la Tierra se puede comprender mejor cémo la participacion del agua en
el medio ambiente y evaluar la cantidad que esta disponible para el consumo humano. Uno de los agentes
que interactGan en el ciclo de agua son las cuencas fluviales, éstas Gtiles como unidad natural de gestion de
los recursos hidricos, y muchas de ellas se extienden sobre mas de un pais. El caudal de los rios puede
variar considerablemente de una estacién o de una regién climatica a otra. Los rios representan el 1.6% de
aguas superficiales y en la atmosfera. Otra cuenca fluvial son los lagos que almacenan grandes cantidades
de agua, que pueden mitigar las variaciones estacionales en el caudal de los rios y los arroyos. (GreenFacts,
2009)

1. Cantidad de agua dulce disponible en paises. La cantidad de agua dulce
disponible que un pais determinado puede consumir sin sobrepasar la velocidad a la que se renueva se
puede calcular teniendo en cuenta el volumen de las precipitaciones, las corrientes de agua que entran y

salen del pais, y el agua que se comparte con otros paises. (GreenFacts, 2009)

A continuacién, se presentan los datos de agua disponibles para Guatemala. Aunque esta base de datos
se ha convertido en una herramienta de referencia comun, tiene algunos inconvenientes. Las cifras solo

indican la cantidad maxima disponible en teoria para cada pais, y podrian ser una sobreestimacion.

10
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Ademas, los promedios anuales y nacionales tienden a enmascarar las diferencias locales y estacionales.
Sin embargo, la informacion proporcionada puede dar una base de comparacion y referencia para el
consumo de agua en el pais. (GreenFacts, 2009)

a. Recursos hidricos de Guatemala. El sistema hidrografico de Guatemala se divide en
tres vertientes: (i) Vertiente del Océano Pacifico (24 por ciento del territorio) con 18 cuencas, algunos de
cuyos rios arrastran sedimentos de origen volcanico, que al depositarse en la planicie costera causan
inundaciones periddicas; (ii) Vertiente del Mar Caribe (34 por ciento del territorio), con 10 cuencas, siendo
la principal el rio Motagua; vy (iii) la Vertiente del Golfo de México (42 por ciento del territorio), con 10

cuencas cuyos rios son los mas caudalosos y tributan hacia territorio mexicano. (FAO, 2015)
El escurrimiento superficial se estima en 100.7 km*/afio, distribuidos en 25.5 km*/afio para la vertiente
del Pacifico, 31.9 km*/afio para la vertiente del Mar Caribe y 43.3 km%afio para la vertiente del Golfo de

México (ver Cuadro 1). (FAO, 2015)

Cuadro 1. Escurrimiento superficial anual por vertientes

o o Escorrentia i
) NUmero de | Superficie Superficie o Escorrentia
Vertiente 5 superficial o
cuencas total (km?) total (%0) _ superficial (%0)
(km°/afio)
Océano pacifico 18 25,807 24 255 25
Mar Caribe 10 37,240 34 31.9 32
Golfo de 10 45,843 42 43.3 43
México
Total 38 108,890 100 100.7 100
(FAO, 2015)

El pais se divide en cuatro regiones hidrogeolégicas: (i) las llanuras aluviales cuaternarias del Pacifico,
(ii) el altiplano volcanico de rocas terciarias y cuaternarias, (iii) la cadena montafiosa de tierras altas
cristalinas, de rocas igneas graniticas y metamorficas, (iv) la region sedimentaria del Norte de rocas calizas
del cretacico, kastificadas. Los acuiferos mas adecuados para su explotacion son los de las llanuras
aluviales de la planicie costera sur del Pacifico y los de los valles del altiplano volcéanico de la Sierra
Madre. En estos Ultimos los recursos superficiales son escasos y el agua subterranea es la fuente principal
de suministro de agua para abastecimiento de la poblacién y riego. La recarga anual renovable de agua

subterréanea, estimada en base a indices de infiltracion, es de 33.7 km*afio. La superposicién entre recursos
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hidricos superficiales y subterraneos se estima en 25.2 km%afio. Por lo tanto, los recursos hidricos

renovables internos totales se estiman en 109.2 km*/afio (ver Cuadro 2). (FAO, 2015)

Cuadro 2. Recursos hidricos de Guatemala

Recursos hidricos renovables de agua dulce
Precipitacion (media a largo plazo) - 1,996 | mm/afio
- 217,300 | millones de

m?*/afio

Recursos hidricos renovables internos (media a largo - 109,200 | millones de

plazo) m?*/afio

Recursos hidricos renovables totales - 127,910 | millones de
m?*/afio

Tasa de dependencia - 14.6 %

Recursos hidricos renovables totales por habitante 2013 8,269 | m%afio

Capacidad total de presas 2012 463.8 | millones de m®

(FAO, 2015)

El 55 por ciento del territorio esta integrado por cuencas cuyas aguas tributan hacia los paises vecinos
0 sus cauces en parte de su desarrollo forman limites fronterizos. EI mayor aporte de aguas superficiales,
47.5 por ciento, es hacia México, 7 por ciento a El Salvador, 6 por ciento hacia Belice y 0.5 por ciento a
Honduras. El Rio Usumacinta forma frontera con México, el Rio Motagua con Honduras, el Rio Suchiate
define la frontera suroeste con México, y el Rio Paz al sureste con El Salvador. El Rio Sarstun separa los
territorios de Guatemala y Belice, pero no es reconocido oficialmente como frontera por el diferendo
territorial existente entre ambos paises. Las entradas desde otros paises se estiman en 18.71 km*/afio de
México a través de afluentes del rio Usumacinta. Obteniendo de esta manera unos recursos hidricos
renovables superficiales totales de 119.41 km®/afio y unos recursos hidricos renovables totales de 127.91
km®/afio (119.41+33.7-25.2). Las salidas hacia paises vecinos se estiman en 62.49 km*/afio, de las cuales el
47.5 por ciento de los RHIRS o0 47.895 km®/afio van a México (43.82 km*/afio a través del Usumacinta,
2.553 km?/afio a través del Suchiate, 0.864 km®/afio a través del Hondo, 0.397 km®afio a través del Coatan
y 0.261 km®/afio a través del Candelaria), 7 por ciento de los RHIRS o 7.049 km*/afio a El Salvador (1.57
km®/afio a través del Lago Giiija y 5.479 km*/afio a través del Paz que se convierte en rio fronterizo entre El
Salvador y Guatemala), 6 por ciento o 6.042 km®/afio a Belice, y 0.5 por ciento de los RHIRS 0 0.5035

km®/afio a Honduras a través del Lempa y 1 km*/afio a Honduras a través del Motapan (FAO, 2015).
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C. INDUSTRIA AZUCARERA

1. Cosecha de cafa. Previamente a la cosecha se quema la cafia, con el objetivo de
eliminar cualquier animal, hojas, material extrafio y agua. Sin embargo, esta practica presenta la desventaja
de acelerar la descomposicion de la cafia. Es por ello que se debe moler en un periodo maximo de 72 horas.
(Hugot, 1986)

El corte de la cafia puede ser manual o mecanizada. En el corte manual se utilizan dos modalidades, la
chorra continua que consiste en colocar filas de cafias continuamente. Esta modalidad presenta mayor
eficiencia para el cortador, en las toneladas alzadas por hora, en las toneladas transportadas por cabezal y
menor costo por tonelada corta alzada y transportada al ingenio. La segunda modalidad del corte manual es
la chorra discontinua que consiste en colocar las filas de cafia de 1.2 a 1.5 m de largo, separadas entre si.
Las ventajas de este sistema son: mayor recuperacion de azlcar, menor cantidad de residuos minerales, lo

que conlleva a menor desgaste de los equipos en fabrica, menor tiempo perdido en fabrica. (Hugot, 1986)

El corte mecanizado utiliza una maquina cosechadora integral de cafia. Entre las ventajas de este
sistema se puede mencionar: permite tener alternativas ante inconvenientes de mano de obra, bajo costo,
buena opcidn para el corte en verde, disminucién de dafios en los campos en época de lluvia, favorece la
descomposicién de los residuos de la cosecha y mayor densidad de carga en el transporte. En el caso de que
la topografia del campo cuente con colinas o pendientes no se puede utilizar el corte mecanizado debido a

que la maquina no es adecuada para dichas condiciones. (Hugot, 1986)

2. Transporte de la cafia. La cafia puede ser transportada en diferentes vehiculos con
distintas capacidades de carga. Los vehiculos méas utilizados son los tractores y los cabezales con una o
varias jaulas cafieras. La seleccion del tipo de transporte depende de la distancia que debe recorrer del
campo al ingenio. Para cortas distancias menores de 10 km, se utiliza un tractor o un remolque. Mientras

que para distancias largas se utilizan remolques con dos o hasta cuatro jaulas cafieras. (Hugot, 1986)

3. Recepcion, descarga y limpieza de la cafia

a. Recepcidn de cafia. El proceso inicia con la recepcion de las cafias que provienen de los
campos. Esta recepcion se hace de forma directa en basculas que se encuentran en la entrada de los
ingenios azucareros. La cafia es transportada por camiones o tractores que poseen un remolque conocido

como jaulas.

La masa equivalente a un metro cubico de cafia depende de la forma que es colocada, en el campo,
dentro de los remolques. A continuacion, se presenta un cuadro que muestra los diferentes métodos de

colocar la cafia y su relacién con la masa:
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Cuadro 3. Método de colocacion de cafia en remolques

y su relacion con la masa equivalente a unidad de volumen

Masa de cafia equivalente por metro
Método cubico

GrGa movil provista de una arafia que | 200 kg por metro clbico

simplemente deja caer la cafia

GrGa movil provista de una arafia | 300 kg por metro cibico

acomodando detenidamente

Colocacion a mano con tallos orientados

paralelamente entre si y empaquetados 400 kg por metro cubico

(Hugot, 1986)

Otro aspecto que define la masa equivalente por metro cibico es si las cafias son rectas o curvas, ya

gue con cafias rectas se conseguiran paquetes mas compactos.

Luego del pesaje en las béasculas, otro factor importante a considerar es la organizacion del
abastecimiento de la cafia a fabrica durante el transcurso del dia. Por lo general un ingenio azucarero
funciona de manera continua desde lunes en la mafiana hasta sdbado en la noche. Se detiene alrededor de
36 horas, incluyendo el domingo, para realizar limpieza, mantenimiento y reparaciones menores. El ingenio

azucarero marcha, entonces, durante 132 horas por semana.

En un dia tipico, el transporte de la cafia, se realiza durante 12 horas, desde las 6 a.m. hasta las 6:00
pm. Para que el molino no quede sin abastecimiento de cafia por la noche es indispensable que la fabrica
reciba en 12 horas, el tonelaje que manipula en 24 horas. Hacia las 18 horas, deben de haberse acumulado

una provision por lo menos igual a la mitad del tonelaje diario.

Debe de considerarse un margen para tomar en cuenta variaciones accidentales de suministro las
cuales son: lluvias que disminuyen corte, obstruccién de transporte, irregularidades de entrega, entre otros.
Este factor no debe de ser ni muy grande ni muy pequefio. Si es un factor muy grande el patio se llenaria y
aumentaria el tiempo entre el corte de cafia y su paso por los molinos, esto presenta como consecuencia la

pérdida de sacarosa en la cafia.

b. Descarga de cafia. Las cafias que llegan a fabrica pueden ser clasificadas en dos clases.
Cafias que llegan por camiones: cafias que llegan generalmente en paquetes, los cuales se encuentran
amarrados con tres cadenas. Estas cadenas corren dentro de un gancho que es fijado en uno de sus

extremos. En el otro lado la cadena posee un anillo. A continuacién, se observa el sistema de cadena:
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Figura 1. Sistema de cadenas para cafia en camiones

(Hugot, 1986)

Por lo general, la maquina que alimenta a la fabrica es una gria. Esta toma el paquete de cafia
utilizando un barra con tres ganchos; los macheteros del camién fijan a cada uno de los ganchos los tres
anillos libres de las cadenas. De esta forma la gria levanta el paquete, en seguida se desenganchan las
cadenas destrabando los ganchos y la grua levanta la barra con las cadenas colgando. Si son grdas de 3
toneladas cada paquete de cafia es de 1,500 a 2,500 kg de carfias que es generalmente de 2 a 2.5 toneladas.
Por otro lado, si las grlas son de 6 toneladas (comudn), o de 10 toneladas, deben trabajarse a su limite de

capacidad y los bultos de cafia deben de ser de 5 a 8 toneladas respectivmaente. (Chen, 2000)

La descarga hacia las mesas de lavado se realiza con camiones provistos de jaulas que utilizan dos

pistones hidraulicos y pivotan en una charnela, la cual es colocada en la parte trasera. (Chen, 2000)

Cafias que llegan por carretas: estas son las carretas que descargan directamente hacia el conductor de
cafias. En este proceso la carreta llega a un costado del conductor y muchas veces es colocado de forma
manual. (Chen, 2000)

Si el 50% de cafias llega por carreta y el complemento 50% llega por camidn, las carretas pueden
utilizarse para el suministro continuo del conductor durante el transcurso del dia mientras que los camiones

pueden ser utilizados para la provision del periodo nocturno.

Por lo general un camion de alrededor de 1,250 kg de cafia es descargado en un periodo de 10 a 15

minutos.

C. Limpieza de cafia. El proceso de limpieza de la cafia es considerado como parte del
equipo transportador o un equipo auxiliar del mismo. Cuando no se presentan muchas rocas en la cafia, esta

se coloca sobre la mesa de lavado y pasa bajo agua a alta temperatura que proviene generalmente del
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sistema de condensacion y es aplicada a alta presion por medio de toberas. El agua de desecho que arrastra
todos los sélidos suspendidos y el lodo es conducida a un sistema de drenajes, 0 pasa por una planta de

tratamiento para proceder a su descarga. (Chen,2000)

Existe otro método que es llamado limpieza en seco. Este método consiste en agitar o sacudir la cafia
para poder eliminar todos los s6lidos contaminantes incorporados en la cafia. Este sistema involucra un
menor consumo hidrico y mayor rendimiento en la produccién de jugo de cafia, esto se debe a que en el

lavado se pierde un porcentaje de sacarosa. (Chen,2000)

4, Trituracion o picado de cafia. Las cuchillas o picadoras no son un equipo
indispensable en los ingenios azucareros. Actualmente algunos ingenios no las tienen y desarrollan un buen
trabajo sin ellas. Estas cuchillas o picadoras, son muy Utiles y se pagan rpidamente. Cuando se tiene cafia
entera, no es posible alimentar regularmente la desmenuzadora. Con la ayuda de un nivelador colocado en
el conductor, puede conseguirse un colchén de cafia de un grueso casi uniforme. Sin embargo, este colchén
llegara a la desmenuzadora en paquetes sucesivos, y su baja densidad hara dificil el trabajo. Por esto el
trabajo de las cuchillas o picadores consiste en convertir las cafias en material formado de menor tamafio.
Con esto se forma una masa compacta que cae con mayor facilidad en la tolva de alimentacién y que la

desmenuzadora tomaré sin dificultad recogiéndola de manera continua.

5. Extraccion del jugo. Posterior al proceso de trituracion, la cafia es dirigida por
conductores a los molinos. La extraccién del jugo se realiza moliendo la cafia entre pesados rodillos o
mazas. El molino o trapiche se compone de unidades multiples que utilizan combinaciones de tres rodillos
0 mazas, a través de los cuales pasa sucesivamente la cafia exprimida o bagazo. Para propiciar la extraccion
de jugo (guarapo) se aplican aspersiones de agua o guarapo diluido sobre la capa de bagazo segun sale de

cada molino; lo anterior contribuye a extraer por un proceso de lixiviacion el azlcar.

El proceso conocido como imbibicion puede presentar muchas modificaciones. En las précticas de
molienda, més eficientes, mas de un 95% de azlcar contenido en la cafia pasa al jugo o guarapo; este
porcentaje es conocido como extraccion de sacarosa (Pol de la extraccion). Por lo general en el sistema de

extraccién se tienen cuatro molinos con tres mazas cada uno. (Chen,2000)

El bagazo final el cual se obtiene del Gltimo molino contiene todo el azlcar no extraido, fibra lefiosa y
entre 45-55% de agua. El bagazo es un subproducto muy valioso en los ingenios azucareros, ya que este es
utilizado en las calderas como combustible para la produccion de vapor sobrecalentado, el cual se conduce

a turbogeneradores para la generacion de energia eléctrica. (Chen, 2000)
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6. Purificacion del jugo claro: clarificacion. El jugo que proviene de los
trapiches 0 molinos tiene las caracteristicas de ser acido y turbio. El proceso de clarificacion también
conocido como defecacion es disefiado para la remocién de impurezas tanto solubles como insolubles, se
utiliza cal y calor los cuales son los agentes clarificantes. Aunque existen otros tipos de proceso para

eliminar impurezas este es el que se practica universalmente. (Chen,2000)

a. Accidn de agentes clarificantes sobre el jugo. Los cidos organicos del guarapo son
eliminados ya que sus sales de calcio son insolubles, en su mayoria. fosfato de calcio. Por otro lado, se
calienta el guarapo alcalinizado hasta punto de ebullicién donde la materia albuminoidea se coagula, asi
como algunas grasas, gomas o ceras; el precipitado formado atrapa sélidos en suspensién al igual que las

particulas mas finas. (Chen, 2000)

b. Lechada de cal. En muchos ingenios azucareros aln se utiliza la cal directamente
afiadiéndola en su estado solido al jugo. La solubilidad de la cal en el guarapo aumenta con el porcentaje
presente de azUcar y disminuye con la temperatura. A una temperatura de 80°C en un jugo que contiene
alrededor del 10% al 12% de azucar, se disuelve del 0.25% al 0.30% de d6xido de calcio (CaO).

Sin embargo, esta disolucion es relativamente lenta y dificil ya que algunas fracciones del jugo en los
clarificadores de sobreencalan, mientras que otras se encalan poco. Debido a esta complicacién debe de
realizarse una lechada de cal, afiadiendo la cal viva en trozos, en agua. Ya teniendo esta lechada de cal, se
afiade al jugo teniendo una mayor difusién y accién sobre el mismo. Los tanques donde se realiza la
lechada poseen un agitador a 8-10 rpm Yy tienen la capacidad de satisfacer al proceso por un tiempo de 1

hora con 30 minutos hasta 2 horas.

La lechada de cal se elabora por lo general a 15° Baumé (escala de densidad de cualquier liquido) y
nunca se pasa de los 20° Baumé que es lo que corresponde al méximo que soportan tanto las bombas como
tuberias. A continuacidn, se presenta un cuadro con caracteristicas de las soluciones en base a los grados
Baume:

Cuadro 4. Soluciones de cal para proceso de clarificacion

° Baumé Gravedad Gramos de | CaO% masa kg de agua
especifica CaO por empleados por kg
litro de CaO
10° 1.075 94 8.74 10.4
15° 1.116 118 13.26 6.5
20° 1.162 206 17.72 4.6

Ya con la lechada de cal en los clarificadores cuando se obtiene la separacion de las impurezas se

separan todos los lodos del jugo clarificado por un proceso de sedimentacion y son filtrados en tambores
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rotativos de filtracion. Para obtener mejor eficiencia durante el proceso de filtracion deben de tomarse en

cuenta las siguientes condiciones:

e Temperatura: la viscosidad del jugo y, sobre todo, de las gomas y ceras que debe retener la
superficie filtrante, decrece a medida que se dan aumentos en la temperatura. Como
recomendacién debe de operarse por encima de los 80°C.

e Reaccion: los jugos alcalinos filtran de mejor forma que los jugos acidos o neutros. Por lo general
se agrega cal a la cachaza, antes de enviarlas a la filtracion. EI pH debe de encontrarse entre 8 —

8.5. No debe de llevarse a mas de 8.5 ya que se utilizaria un exceso de cal sin ningin beneficio.

Todo el jugo filtrado regresa al proceso o pasa directamente al jugo clarificado y la torta de la prensa
(cachaza) es desechada o llevada a los campos como un fertilizante. (Chen,2000) El jugo ya clarificado y

filtrado casi transparente pasa a los evaporadores sin un tratamiento adicional.

7. Evaporacion. El jugo clarificado, que posee aproximadamente la misma composicion
que el jugo crudo extraido excepto por el contenido de impurezas precipitadas por el tratamiento con cal,
contiene un porcentaje de alrededor de 85% de agua. Dos terceras partes de esta agua se evapora en
evaporadores de multiple efecto, los cuales consisten en una sucesién (generalmente 4). (Chen,2000) Cada
evaporador estd compuesto principalmente por una calandria tubular que tiene como funcidn realizar el
intercambio de temperatura: el vapor bafia a los tubos por el exterior y el jugo se encuentra en la parte

interior.

Los evaporadores se encuentran dispuestos en serie de manera que cada cuerpo O evaporador
subsiguiente tiene un grado mas alto de vacid, lo que presenta como consecuencia que la solucién ebulla a
mas baja temperatura. Los vapores que se generan en el primer evaporador se conducen al siguiente
evaporador para hacer hervir el jugo contenido en el siguiente cuerpo. Mediante este sistema, el vapor
introducido en el primer evaporador efectlia una evaporacién de mdaltiple efecto. El vapor que se genera en
el ultimo evaporador se pasa por un condensador. El jarabe (meladura) sale en forma continua en el Gltimo
evaporador con aproximadamente un 65% de solidos y 35% de agua. (Chen, 2000) En la siguiente

ilustracién se observa el principio de los evaporadores de multiple efecto:
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Figura 2. Principio de evaporadores de multiple efecto
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8. Cristalizacién. El proceso de cristalizacion se desarrolla en un tacho al vacié que

basicamente es un evaporador de simple efecto, donde el jarabe se evapora hasta quedar saturado de azlcar.
Durante este proceso deben agregarse semillas para que sirvan de nucleos para los cristales de azUcar, y va
afiadiéndose mas jarabe segln se va evaporando el agua. El crecimiento de los cristales dentro de los tachos

continua hasta que se llena el tacho. (Chen, 2000)

Bajo vigilancia de un tachero experto (o utilizando instrumentos adecuados) los cristales originales
crecen sin que se formen cristales adicionales, de manera que cuando el tacho este lleno por completo,
todos los cristales tengan el tamafio de cristal deseado. Por otro lado, para que los cristales se formen en el
licor es importante que exista una sobresaturacion considerable. La sobresaturacion del licor va
disminuyendo a medida en que los cristales se forman y crecen. Para poder conservar esta saturacion es
necesario mantener la evaporacién del agua y suministro de material azucarado. La templa (lo contenido
en el tacho) es descargado por medio de una valvula de pie a un mezclador u otro cristalizador. En un
sistema de tres cristalizaciones, la primera ebullicién del tacho 1 produce azlcar cruda y miel A, mismas
que son retornadas al tacho de vacio para que vuelvan a hervir sobre un pie de masa cocida de primer grado
y se forme una segunda masa cocida B, la que a su vez produce otra carga de cristales. Esta segunda masa
B se mezcla con el azlcar A para constituir la produccién comercial del ingenio. La miel de segunda o
masa cocida B tiene menor pureza y a su vez se vuelve a hervir sobre un pie de cristales de jarabe para
formar una masa de cocida de grado bajo C. Estas masas permanecen por varios dias en los cristalizadores,
donde se someten a enfriamiento y mantienen agitacion constante. El azGcar C se mezcla con jarabe y es
utilizado como semillas para masas cocidas A y B. En la siguiente figura se muestra en sistema de tres
templas: (Chen, 2000)
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Figura 3. Sistema de cristalizadores de tres templas

[ ]

Meladura | Masa cocida A Masa eocida B Masa cocida C
— p=85 p=72 > p=60

Mezclador

Centrifugas Centrifugas

Aztcar
C
Vogst ezclador de Mieles
Azdicar p=63 Azlcar M m]ﬁgma f;tn%g;
98° ey
(Hugot, 1986)
9. Centrifugacion y secado. La masa cocida proveniente de un cristalizador se conduce

a maquinas giratorias que son conocidas como centrifugas. El tambor cilindrico suspendido de un eje posee
paredes laterales perforadas las cuales estan forradas en el interior con telas metélicas. Entre esta tela y las
paredes del centrifugador hay laminas metalicas que contienen de 400 a 600 perforaciones por pulgada
cuadrada. Este tambor gira alrededor de 1000 a 1800 rpm. Este revestimiento perforado sostiene a los
cristales de azlcar los cuales pueden lavarse con agua si se desea. Actualmente se utilizan dos tipos de
centrifugas las cuales son discontinuas (lotes) y continuas. Las maquinas continuas son de menor costo, son
mas sencillas de operar y muestran menores costos de mantenimiento. Sin embargo, no son muy utilizados

para la produccidn de azlcares que requieren un tamafio de cristal muy especifico. (Chen, 2000)

Los azUcares humedos provenientes del proceso de centrifugacién contienen aproximadamente 1% de
agua. El secado se realiza por lo general a 145° C. Un secador de azlcar es un aparato que se compone por
un elevador de azucar, un secador rotativo, que sirve al mismo tiempo como enfriador en su parte inferior;
un calentador de aire; un ventilador; un ciclon; un separador de polvo; una chimenea; un segundo elevador;

una tolva y una bascula automatica. (Chen, 2000)
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Figura 4. Sistema de secado de cristales de azUcar
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10. Almacenamiento. Para conservar de forma conveniente el azicar en los almacenes o

bodegas, deben de tomarse las siguientes precauciones:

e El azlcar debe encostalarse seca y no a muy altas temperaturas. Si se encuentra por encima de
38°C el azucar se endurecera.

e Sacos que se encuentran en contacto con el piso deben de protegerse de la humedad,
colocandolos sobre papel bituminoso.

e Sacos deben de colocarse en estibas grandes para disminuir la superficie relativa al volumen.

e Estibas deben ser cubiertas con papel bituminoso a los lados y en la parte superior.

Cuando el azlcar es almacenada en estibas que se encuentran muy cerradas, su densidad es alrededor
de 800kg/m®. Es necesario, dejar corredores para el paso de corrientes de ventilacion y el facil manejo del

azucar.

Si el azucar es almacenada a granel, como en un silo, esta se deteriora mas lentamente que la
almacenada en sacos. El azlcar que se encuentra en la parte superior absorbe humedad y forma una costra

que impide hasta cierto punto su penetracién. (Chen, 2000)
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11. Limpieza de cafia en ingenios azucareros. La tierra y contaminantes llegan a
fabrica en dos distintas formas. La primera es arena fina o limo que se adhiere a la superficie del tallo de la
cafia, este tipo de contaminantes son mas severos durante la época de lluvia. Y la segunda forma es tierra y
contaminantes sueltos que se entregan junto a la cafia, y hasta cierto punto pueden evitarse teniendo buenas
practicas en los campos. (Wienese, 1997)

La influencia de la tierra y contaminantes en el equipo y proceso ha sido con el tiempo muy estudiada
y la han divido en cuatro principales categorias: (Wienese, 1997)

o Desgaste en equipos
e  Aumento de pérdidas de sacarosa
e Efectos en la eficiencia de tiempos debido a paros y averias

e Requerimientos extras de equipo y procesos

a. Tierra y contaminantes en la cafia. En los ingenios azucareros la tierra en la cafia
causas serios dafios y desgastes a las picadoras, martillos de trituradoras, rodillos de molinos, raspadores,
entre otros. Cada uno de los componentes mencionados anteriormente requiere constante mantenimiento o
cambio, lo cual se refleja en menor eficiencia. (Wienese, 1997)

Las picadoras y martillos resultan desgastados lo cual se refleja en una mala preparacion de la cafia.
La tierra también pule los rodillos de los molinos, lo cual evita que se exprima bien la cafia y el bagazo

contenga un mayor porcentaje de humedad. (Wienese, 1997)

Por otro lado, las cadenas, bombas y equipos de maceracion son afectados por desgastes. Cualquier
dafio o fallo de los equipos mencionados dirige hacia paros innecesarios y bajas en la eficiencia por
tiempos. (Wienese, 1997)

b. Tierra y contaminantes en el jugo de cafia. Con mayor concentracién de
contaminantes en el jugo, la carga en los clarificadores y filtros aumenta. Si aumenta la torta filtrada genera

mayores pérdidas de sacarosa. (Wienese, 1997)

c. Tierra y contaminantes en bagazo. Tanto la tierra como otros contaminantes causan
dafios en los equipos asociados con la caldera como lo son tuberias, ventiladores, cadenas, entre otros. La
eficiencia de la caldera se afecta negativamente ya que muchas veces afecta directamente la combustion.

También se afiade en las cenizas de la caldera lo que genera una mayor cantidad de desechos. Resumiendo,
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los impactos de la tierra y contaminantes en el proceso de fabricacion de azlcar, se presenta el siguiente

diagrama: (Wienese, 1997)

Figura 5. Efectos de la tierra y contaminantes en el proceso de fabricacion de azicar
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Como se menciona anteriormente, existen muchas ventajas al manejar cafia limpia a lo largo de todo el
proceso de produccion de azlcar, en las cuales se puede mencionar la reduccién de cachaza. Por lo general
la limpieza de la cafia en seco puede ser méas atractiva que la limpieza en himedo, ya que las pérdidas de

azucar de lavado se reducen. (Rein,2007)

Basicamente la funcion principal de estos sistemas ya sea en seco 0 en himedo tienen los siguientes

propdsitos: (Rein,2007)

Eliminar hojas

Eliminar raices

Eliminar arena o tierra

Eliminar lodo y rocas

a. Tipos de limpieza de cafia en ingenios azucareros

1) Limpieza en seco. La limpieza en seco consiste basicamente en

ingresar la cafa al sistema y dejarla caer sobre rodillos que giran en la misma direccion, con este arreglo de
giro, los rodillos se traslapan entre si dejando un espacio que permite la formacién de un tamiz que permite
el paso de la tierra, arena, piedras, hojas, entre otras. A continuacin, se presenta un esquema que nos

muestra la limpieza en seco.
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Figura 6. Sistema de limpieza en seco

Sistema de limpieza en seco

Matena extrano
(o, pedras y hojs)
Tren de rodillos

Fronjo transportadora

La cofio ingresa al sistema y al coer sobre los extrafia. La cafia continda el proceso y los
rodillos, éstos separan le cafia de lo moterio residuos orgdnicos, regresan al campo. |

(Cifuentes,2008)
En condiciones normales un sistema en seco remueve la mayor cantidad de tierra y contaminantes que

se encuentra entre el 30-40% con pérdidas de azlcar de alrededor de 0.4%. (Wienese, 1997)

En el caso de utilizar limpieza en seco se tienen los siguientes beneficios:

e Ahorros en términos de reducir desgaste de equipos y mantenimiento en toda la produccion.

o Aumentar el factor de capacidad de la planta debido a la reduccién de contaminantes en la linea
de proceso.

e Reducir el consumo energético.

e  Mayor poder calorifico en el bagazo.

e Menores pérdidas de azucar.

e  Mejorar calidad de azucar.

e Reduccidn de impacto ambiental por el consumo de recurso hidrico. (Rein,2007)

Por otro lado, las desventajas son las siguientes:

e Se debe instalar equipos adicionales que involucran capital, costos de operacidn y costos de
mantenimiento.

e Sistema de eliminacion de material de desecho. (Rein,2007)
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2) Lavado de cafia y pérdidas de azucar. En muchos sistemas se debe remover grandes
cantidades de tierra, arena, hojas, etc. Esto normalmente involucra un bafio himedo para lograr eliminar la
mayor cantidad de particulas y contaminantes como sea posible. Este sistema de lavado es de elevado costo

tanto en la parte operativa como en mantenimiento.

La mayoria de mesas de lavado tienen un angulo de inclinacién entre 35° y 45° que cuentan con
aspersores de agua en la parte superior. El agua se recolecta en la parte inferior de la mesa teniendo un
porcentaje de esta agua en recirculacion y otro porcentaje se envia a la planta de tratamiento. Algunos
arreglos en el sistema de lavado incluyen hidrociclones para remover una concentracion de lodo que se

dirige hacia la planta de tratamiento. (Rein, 2007)

Por otro lado, las pérdidas de azUcar (sacarosa) por lavado en himedo rondan entre 1.4 -1.8%.

Figura 7. Sistema de lavado de cafia

Lo wmnews

45T Lo rw

(Rein, 2007)

Se desarroll6 un estudio profundo en ingenios de Luisiana y se hallaron los siguientes hallazgos:

e Las pérdidas de azlcar medidas en el agua que sale de las mesas se aproximan en un valor de 3.2
kg azUcar/tonelada de cafa.

e Las pérdidas de azUcar son muy variables teniendo rangos entre 1 a 7 kg azUcar/tonelada de cafia.

e Las pérdidas de azlcar de la cafia cortada por método manual es 25% menor que las pérdidas por
el método mecanizado.

e La cantidad de agua entrante a la planta de tratamiento desde las mesas de lavado se calcularon
entre 7.5 ton / 1000 ton de cafia y varian entre 11-29 ton/100 ton de cafia. (Rein,2007)
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Aparte de las pérdidas de azlcar, el lavado de cafia también trae las siguientes consecuencias:
e Menor requerimiento de cal para la clarificacion y el control de pH.

e Laimbibicién podria aumentar en 9 t/100 t de cafia.

o Ellodo a clarificadores aumenta en un 25%.

e Lapureza del jugo aumenta 0.7 unidades, llevando a aumentar la recuperacion de azUcar.
e Evaporadores necesitan menor cantidad de limpieza.

e Laextraccién mejora en 1%.

e Cenizaen el bagazo aumenta y la eficiencia de la caldera baja. (Rein,2007)

Para la determinacién de las pérdidas en azlcar en el lavado de cafia pueden utilizarse lo siguientes
calculos:
Para este ejemplo se utilizan los siguientes datos de operacién.

Caudal 35 m*min de agua en la alimentacién de la mesa de lavado

Concentracion de sacarosa promedio de 400 ppm en muestras de agua a la salida de la mesa de lavado

35m3 400mg lg 1lkg  1000L 14 kg sacarosa
* * * * =
min L 1000 mg 1000g —m3 min
5,000 ton de caiia 1 dia 1h ton de cafia
k * = . _—
dia 24h 60 min min

14 kg sacarosa 1 min kg de sacarosa

* = 4, —_—
min 3.47 ton de cafia ton de cafia

10. Composicion fisica de bagazo. A pesar de la diversidad de plantas, la composicion

fisica del bagazo varia dentro limites bastante estrechos. La propiedad més importante, desde la perspectiva
de produccion de vapor, es el contenido de humedad. Una eficiencia baja en el ingenio dard como resultado
un contenido de 50% de humedad en el bagazo, mientras una eficiencia alta dara un bagazo con 45% de

humedad. Por practicidad el valor estandar de humedad es 48. (Hugot, 1986)

Ademas de agua, el bagazo contiene: (Hugot, 1986)
e Materia insoluble, compuesta principalmente por celulosa y fibra.

e Sustancias diluidas en agua (agua originada en el juicio de imbibicion).
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11. Composicion quimica de bagazo. La composicion quimica del bagazo himedo

varia ligeramente de acuerdo a las referencias. Dado que las variaciones no son grandes, se define la

siguiente composicién promedio: (Hugot, 1986)

Cuadro 5. Composicién quimica de bagazo

Compuesto Concentracion en
fibra (%)
Carbono (C) 47%
Hidrogeno (H) 6.5%
Oxigeno (O) 44%
Cenizas 2.5%
Total 100%
(Hugot, 1986)
12. Composicion de gases de combustion

Definiendo el peso total de los gases como: (Hugot, 1986)

P, =5.76(1 —w)m + 1

Ecuacion 1:

B = peso total de gases

w = contenido de humedad en bagazo (%)

m = razén de peso de aire usado con aire tedrico necesario

El peso individual de cada gas esta dado por (Hugot, 1986):

e Nitrégeno

Ecuacion 2:

N, = 1.333 76.85
= 1. *
2 23.15

e Oxigeno

Ecuacion 3:

A-wm

0, =133(1 —w)(m—1)

e Agua

Ecuacion 4:

H,0 =0.585(1—w)+w
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e Razoln de peso de aire usado con peso de aire tedricamente necesario
Ecuacion 5:

0.196
m= T + 0.0126

y = Contenido de diéxido de carbono por unidad de volumen de gases secos

D. SACAROSA

La sacarosa es un disacarido no reductor compuesto por una molécula de fructosa y una molécula de
glucosa. Su formula molecular empirica es C;,H,,01; (Peso molecular 342.29648 g/mol). La sacarosa es el

azlcar mas comdn utilizado tanto a nivel industrial como doméstico. (PubChem, 2015)

Figura 8. Molecula de sacarosa

CHaOH
CHoOH
H ¢ 2 H O H
CoH H o H OH
on CHaOH
H  oH OH H
SACARDSA
glucoza fructoza

(PubChem, 2015)
Sus propiedades fisicas y quimicas se describen en el siguiente cuadro:

Cuadro 6. Propiedades fisicas y quimicas de sacarosa

Propiedades
Olor Caramelo
Sabor Dulce
Punto de ebullicién Se descompone
Punto de fusién 185.5°C
Solubilidad en agua 1 g se disuelve en 0.5mL de agua
Densidad 1.6 g/lem®
Descomposicion 186 °C

(PubChem, 2015)

Una solucion saturada de sacarosa contiene 67% en peso. En solucion la sacarosa es dextrogiro con
una rotacion especifica de [«c]D 20 +66.53° a una concentracién de 26 gramos en 100 mililitros de agua.
(Pubchem, 2015)

La solubilidad se refiere a la mayor o menor capacidad de una sustancia para disolverse en un

determinado disolvente. (Chaverri, 1992)

El agua es un buen disolvente para la sacarosa, ya que este compuesto tiene una estructura quimica en
la que hay grupos que se parecen a la estructura del agua y como “igual disuelve a igual” la disolucion

ocurre. (Chaverri, 1992)
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Una molécula de sacarosa contiene 8 grupos hidroxilos, 3 atomos de oxigeno hidrofilicos y 14 4tomos
de hidrogeno. Esto permite la formacion de enlaces con las moléculas de agua, hidratacion de las moléculas

de sacarosa lo que conlleva a una facil disolucion de la sacarosa en agua. (Chaverri, 1992)

La solubilidad de la sacarosa estd influenciada por la temperatura principalmente. A mayor
temperatura existe mayor solubilidad debido a la energia que contienen los &omos del disolvente.
(Chaverri, 1992)

En un medio 4cido y a temperaturas medias o altas la sacarosa se hidroliza, esto quiere decir que una
molécula de agua se incorpora y este disacarido se descompone en dos monosacaridos los cuales son

fructosa y glucosa. (Chaverri, 1992)

Otro método de hidrolisis es utilizando enzimas como la invertasa la cual produce hidrolisis de

disacaridos.

E. ANALISIS QUIMICOS PARA DETERMINACION DE SACAROSA

1. Polarimetria. La polarimetria es un método analitico que se basa en la rotacion optica

producida sobre un haz de luz polarizada por una sustancia la cual es 6pticamente activa. (Herrera, 2007)

La actividad éptica es la propiedad relacionado con el fenémeno que se observa cuando un haz de luz
polarizada en un plano atraviesa una solucién con moléculas organicas, girando asi el plano de
polarizacion. Los compuestos que generan este comportamiento se conocen como Opticamente activos.
(Herrera, 2007)

Las condiciones estereoquimicas que debe de poseer un compuesto que presente actividad Optica
corresponde a condiciones de simetria que permiten un estado de transicidn electronica, cuyos momentos

eléctricos y magnéticos tengan una direccion determinada. (Herrera, 2007)

Ya que la sacarosa hace rotar el plano de polarizacion en el sentido de las manecillas del reloj, es un

azlcar dextrorrotatorio.

Para la medicion de sacarosa por polarizacién se utiliza un sacarimetro, el cual es un polarimetro
graduado, este no tiene una escala de grados angulares sino una escala relativa a la concentracion relativa

de azdcar. (Herrera, 2007)
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2. Refractometria. El fundamento principal de la refractometria se basa en un rayo de luz
que pasa oblicuamente desde un medio hacia otro que posee diferente densidad, el cual cambia la direccién
de la luz cuando traspasa la superficie. Este cambio de direccion de la luz es conocido como refraccion.
(Herrera, 2007)

Por lo general, el indice de refraccion de una sustancia transparente mas densa es mayor que el de una
sustancia menos densa, lo que quiere decir que la velocidad de la luz es menor en la sustancia de mayor
densidad. Este indice de refraccién varia con la temperatura ya que de igual forma se varia la densidad.
(Herrera, 2007)

3. Cromatografia liquida de alta resolucion (HPLC). Esta es una técnica
cromatografica utilizada para separar componentes de una muestra que se fracciona entre una fase movil

liquida y una fase estacionaria solida la cual estd compuesta de particulas finas contenidas en una columna.
(Herrera, 2007)

La muestra es introducida en pequefios volumenes, la cual es bombeada a alta presion a una columna
rellena de fase estacionaria, donde el analito se retarda separdndose por medio de interacciones quimicas
con la fase estacionaria mientras va atravesando la columna. Este retraso en la columna es conocido como
el tiempo de retencidn el cual es Unico para cada analito. Este tiempo depende de la naturaleza del analito,
de la fase estacionaria y de la composicién de la fase movil. (Herrera, 2007)

F. Definicion de aguas residuales

Las aguas residuales son aquellas que resultan luego de su uso en actividades domésticas, industriales
y comunitarias; las cuales por sus caracteristicas ya no tienen valor o uso. Por lo que, se convierten en un

residuo, es decir, no sirve para el usuario por el color oscuro que habitualmente poseen.

La composicion de estas aguas es muy variada dependiendo de la fuente. Las aguas residuales resultan
de la combinacién de residuos sélidos y liquidos que transporta el agua proveniente de instituciones,
empresas, actividades agricolas, edificios, hogares, entre otros. También se incluyen aguas subterréneas, de
precipitacion o superficiales. Existen distintos tipos de aguas residuales como:

1. Aguas residuales domésticas. Son aquellas aguas procedentes de zonas de vivienda
generadas por servicios principalmente para las necesidades humanas y las actividades domésticas.

2. Aguas residuales industriales. Son aquellas aguas vertidas utilizadas para efectuar
actividades industriales o comerciales, Estas aguas tienen caracteristicas especificas dependiendo del tipo
de industria.

3. Aguas residuales agricolas. Son aquellas aguas procedentes de labores agricolas en las

zonas rurales, se utilizan para riego agricola con o sin un tratamiento previo.
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G. Efluentes liquidos

Toda industria que utiliza y consume agua tendra algin flujo de salida de aguas residuales, es decir,
efluentes liquidos. La calidad de los efluentes depende del proceso industrial, las emisiones atmosféricas,
los compuestos organicos y quimicos que se utilizan. Por ejemplo, en el caso de las industrias alimenticias
se encuentra alto porcentaje de materia organica en los efluentes; mientras que en las industrias de mineria

se encuentra alto porcentaje de materia inorganica principalmente por lo metales pesados.

H. Clasificacion de los contaminantes de las aguas residuales

1. Contaminantes organicos. Son aquellas sustancias cuya estructura quimica esta

compuesta por carbono, hidrégeno y nitrogeno. Este tipo de contaminantes son generados por industrias
alimentarias y en las &reas urbanas. Algunos de los compuestos orgénicos que se encuentran en las aguas
residuales son:

a. Aceites y grasas. Son compuestos inmiscibles en agua que son generados por

desperdicios alimentarios o restos de aceites minerales de algunos procesos.

b. Carbohidratos. Son los compuestos que comprenden los azicares, almidones y fibras

celuldsicas que proceden de actividades humanas y desperdicios.

c. Proteinas. Son compuestos biodegradables generados por excretas humanas o desechos

alimentarios. También son inestables y provocan mal olor

d. Oftros. Se incluyen los detergentes, fenoles, ésteres, organoclorados, entre otros. Su

procedencia depende del proceso de cada industria y la toxicidad de dichos compuestos es elevada.

2. Contaminantes inorganicos. Son compuestos como las sales, los 6xidos, los 4cidos,

los metales, los sulfuros, entre otros. Este tipo de contaminante aparece principalmente en efluentes de
procesos industriales

3. Contaminantes comunes

a. Arenas. Consisten en particulas de tamafio apreciable y que en su mayoria son de

naturaleza mineral, aunque pueden tener adherido materia organica. Esta materia enturbia los flujos de agua

o forman precipitados hasta formar lodos.
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b. Grasas y aceites. Sustancias lipidicas que son inmiscibles con el agua, por lo que,
estan suspendidas en la superficie de los cuerpos de agua provocando que con reacciones biolégicas y
quimicas se formen natas y espuma. Estas natas y espuma afectan el tratamiento de las aguas residuales,

por lo tanto, es importante eliminarlas en los procesos previos.

4. Residuos con requerimiento de oxigeno. Son residuos organicos e inorganicos que sufren

reacciones de oxidacidn, las cuales se llevan a cabo por su consumo de oxigeno del medio. La oxidacion se

puede dar por via biol6gica o quimica.

a. DBO. La demanda bioquimica de oxigeno mide la cantidad de oxigeno que se consume
para la degradacion bioquimica de la materia organica mediante procesos biol6gicos aerobios.

b. DQO. La demanda quimica de oxigeno mide la cantidad de oxigeno que consume la
materia orgénica para la oxidacion en condiciones establecidas.

c. Nitrégeno y fosforo. Son elementos quimicos que presentan por los detergentes y/o

fertilizantes, estos contribuyen al deterioro de los cuerpos de agua.

I. Parametros fisicos de calidad del agua residual

1. Color. La coloracién del agua puede ser real cuando esta se debe a las sustancias que
tiene en solucion, mientras que la coloracion aparente es debido a las sustancias en suspension. Los colores

reales o aparentes son similares en el agua clara y aguas poco turbias.

Se puede comparar el color del agua con soluciones de referencia de platino-cobalto en tubos

colorimétricos o con discos de vidrio con colores calibrados.

2. Olor. El olor abarca un conjunto de sensaciones que se perciben con el olfato al captar
determinadas sustancias volatiles. Para su medicion se realizan diluciones del agua residual hasta que no se
perciba algun olor.

3. PH. El pH es una medicion de la concentracion de iones de hidrégeno para determinar la
acidez y la alcalinidad de una sustancia. Para la medicién se utiliza un electrodo de vidrio, el cual genera un
potencial que varia linealmente con el pH de la solucién en la cual estd sumergido. El electrodo consta en

una celda con un potencial controlado por la actividad del protén en cada lado de la membrana de vidrio.
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4. Solidos en el agua residual

a. Solidos totales. Son los solidos resultantes de la suma de los sdlidos suspendidos totales

y los s6lidos disueltos totales.

b. Sélidos disueltos totales. Son los sélidos que comprenden las sales inorganicas como:
el calcio, magnesio, potasio, sodio, sulfatos, etc; y pequefias cantidades de materia organica disueltas en el

agua residual.

c.  Sdlidos en suspension totales. Son los solidos retenidos luego de realizar la filtracion
de un volumen de agua residual, a través de un papel filtro que posteriormente se seca a altas temperaturas

hasta peso constante.

d. Solidos sedimentables. Son los s6lidos o particulas gruesas que se encuentran en un

volumen especifico de agua residual que se depositan por gravedad en un periodo de tiempo.

b. Turbidez. La turbidez es la medida del grado en la que el agua pierde su transparencia
debido a su contenido de particulas en suspension, es decir, mide la presencia de materias en suspension

como: arcilla, arena, tierra, materias inorganicas, entre otros.

C. Dureza. La dureza es la suma de las concentraciones de cationes metalicos no alcalinos.
Se debe a la presencia de los iones de calcio, estroncio, bario y magnesio en forma de bicarbonatos o

carbonatos.

J. AGUAS RESIDUALES EN INGENIOS AZUCAREROS

Los ingenios azucareros por lo general se encuentran localizados en zonas rurales, cercanas a dos
fuentes principales de materia prima:
e Cafaverales

e  Cuerpos de agua abundante

Basicamente el proceso de obtencién de azlGcar demanda grandes volimenes de agua, lo cual presenta

como consecuencia las descargas de agua residual del mismo orden de magnitud.

La mejor manera de cuantificar los volimenes de agua tanto de consumo como de descarga es
mediante la determinacion de indicadores de volimenes de demanda y descarga, lo que significa que se
relaciona la cantidad de agua que se consume en la industria azucarera y se contrasta con la produccion de

azlcar que genera.
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En los indicadores que se mencionan anteriormente se presentan distintos criterios sobre la relacién
entre el uso del agua, ya que entre industrias azucareras se pueden obtener distintos productos intermedios
0 subproductos, por lo cual estandarizar con un indice de consumo hidrico con produccién de azlcar

presenta inconvenientes.

Siendo la cafia la materia prima utilizada en la produccién de azlcar, se puede establecer la relacion
entre la demanda de agua o la descarga y la cantidad de cafia que se muele, ya que, sin importar los
productos y subproductos a obtener, la cantidad de cafia que entra es un buen factor de comparacion entre
ingenios. Por otra parte, es factible obtener indices de manejo del recurso hidrico con la cantidad de jugo
generado inmediatamente después del proceso de molienda. El dltimo criterio mencionado presenta cierto
tipo de inconveniente ya que el jugo mezclado contiene una determinada cantidad de agua (de imbibicion)
que se afiade al jugo de cafia. Este volumen de agua no tiene un valor fijo, variando entre ingenios, por lo
que la validez de un indicador relacionado con la cantidad de jugo mezclado, puede presentar variaciones
considerables.

1. Uso de agua por procesos. Para poder establecer puntos de mejora en los procesos

de fabricacién de azUcar y reducir consumos hidricos, debe de conocerse con detalle los procesos donde se

requiere agua y de qué manera se utiliza.

Con base en lo mencionado anteriormente se describe a continuacion el uso del recurso hidrico:

El uso del agua dentro de un ingenio azucarero comienza en la operacion de lavado de cafia, donde el
consumo depende del grado de mecanizacion ejercido durante la cosecha, ya que la cafia llega con mayor

contenido de tierra, rocas y contaminantes cuando se realiza de forma mecénica.

Luego el agua es utilizada para lavar el bagazo que sale de los molinos, afiadiéndose al guarapo.

Durante el proceso de clarificacion del guarapo, a este se le afiaden pequefias cantidades de agua
cuando se adiciona la cal, la cual neutraliza acidos y precipita pectinas. El liquido clarificado se envia a
evaporadores y posteriormente a cristalizadores en donde se realiza una evaporacion contralada por vacio.
El vacio se obtiene durante la condensacion de vapor en la cabeza de columnas barométricas que son

accionadas por agua de enfriamiento.

Gran parte de la demanda que ejerce un ingenio es destinada al agua de enfriamiento de las columnas

barométricas.
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El lodo que se deposita en los clarificadores pasa por filtros de operacidn continua, de los cuales el

residuo sélido es llamado cachaza y el filtrado que contiene un porcentaje de sacarosa, se afiade a la

solucién que alimenta los evaporadores.

En general las principales fuentes de agua residual en los ingenios azucareros se definen a

continuacion:

Lavado de cafia: este proceso constituye la mayor fuente de contaminacidn dentro de un ingenio,
la cual puede ser disminuida considerablemente en la cosecha. Generalmente, el agua de lavado
de cafia contiene alta concentracién de solidos suspendidos, de los cuales un porcentaje se
encuentra en forma coloidal y finamente divididos. Por otro lado, las agua de los molinos y filtros
son incorporadas a la solucién industrial y no son desechadas.

Agua de condensacion de columnas barométricas: este proceso es considerado después del agua
de lavado de cafia, la mayor fuente de contaminacion orgéanica debido al arrastre de azucar dentro
del evaporador. Las caracteristicas de los condensados son muy variantes, pero por lo general los
contenidos organicos pueden producir un DBO entre 300-600 mg/L.

Lavado de gases de combustion: dentro de las calderas después de la combustidn del bagazo se
generan gases contaminantes, por lo cual debe de utilizarse un sistema de lavado de gases. El
agua cae desde unos aspersores en la parte superior de una chimenea donde los gases van
subiendo y se ponen en contacto con el agua (sistema a contracorriente). Esta agua contiene
principalmente arena, hollin, ceniza y combustible no quemado.

Limpieza de equipos: durante el periodo de operacion de los ingenios, aproximadamente cada
dos o tres semanas se efectlian limpiezas de superficies de equipos para eliminar impurezas. Sin
embargo, este consumo es insignificante a comparacion de otros consumos hidricos dentro del
ingenio.

Lavado de cenizas en calderas: restos de combustible (bagazo) y cenizas que no son arrastrados
por los gases de combustion, son depositados en ceniceros de las calderas. Estos sélidos son

lavados continuamente con agua la cual va directo a la planta de tratamiento de aguas residuales.

En resumen, las aguas residuales de los ingenios azucareros contienen lo siguiente:

Sacarosa

Sélidos suspendidos (tierra)
Ceniza

Hollin

Residuos de cafia

Restos de bagazo

Arena

Otros contaminantes
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K. REGULACION DEL RECURSO HIDRICO EN GUATEMALA

La regulacion para el consumo y desecho de los recursos hidricos de Guatemala esta dada por el
Acuerdo Gubernativo No. 236-2006 del 5 de mayo de 2006, “REGLAMENTO DE LAS DESCARGAS Y
REUSO DE AGUAS RESIDUALES Y DE LA DISPOSICION DE LODOS”.

El objeto de este reglamento es establecer los criterios y requisitos que deben cumplirse para la
descarga y reuso de aguas residuales, asi como para la disposicion de lodos. Con el fin de proteger los
cuerpos receptores de agua de los impactos provenientes de la actividad humana, recuperar los cuerpos
receptores de agua en proceso de eutrofizacion y promover el desarrollo del recurso hidrico con vision de

gestion integrada.

Este reglamento aplica a:

e Los entes generadores de aguas residuales

e Las personas que descarguen sus aguas residuales de tipo especial al alcantarillado pablico
e Las personas que produzcan aguas residuales para reuso

e Las personas que reusen parcial o totalmente aguas residuales

e Las personas responsables del manejo, tratamiento y disposicion final de lodos

El reglamento indica que la persona individual o juridica, pablica o privada, responsable de generar o
administrar aguas residuales de tipo especial, ordinario o mezcla de ambas, que viertan en un cuerpo
receptor o al alcantarillado publico, o que se utilicen para reuso, debera realizar la caracterizacién del

afluente, asi como del efluente de aguas residuales e incluir los resultados en su estudio técnico.

Los parametros de medicion para determinar las caracteristicas de las aguas residuales son los
siguientes: a) Temperatura, b) Potencial de hidrégeno, c) Grasas y aceites, d) Materia flotante, ) Sélidos
suspendidos totales, f) Demanda bioquimica de oxigeno a los cinco dias a veinte grados Celsius, Q)
Demanda quimica de oxigeno, h) Nitrogeno total, i) Fosforo total, j) Arsénico, k) Cadmio, I) Cianuro total,
m) Cobre, n) Cromo hexavalente, 0) Mercurio, p) Niquel, g) Plomo, r) Zinc, s) Color y t) Coliformes

fecales.

Mientras que los parametros para evaluacion de los lodos obtenidos en una planta de tratamiento de
aguas residuales son: concentracion de Arsénico, Cadmio, Cromo, Mercurio, y Plomo. Y estos deben estar
por debajo de 50, 50, 1500, 25 y 500 miligramos por kilogramo de materia seca a 104 grados Celsius

respectivamente.

Para el Ingenio Tululd S.A. el caso que aplica es el de la descarga de sus efluentes en el cuerpo

receptor mas cercano (Rio Sis) y ahora que ha implementado la planta de tratamiento el reuso de los
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mismos, adicionando agua de pozo para reposicion de pérdidas por evaporacion y otros. Por lo cual los

limites permisibles para los parametros de evaluacién de su afluente/efluente son:

Cuadro 7. Limites maximos permisibles de descargas de aguas residuales a cuerpos receptores de

(Acuerdo 236-2006: Reglamento de descargas y reuso de aguas residuales y lodos de Guatemala)

Fecha maxima de cumplimiento

cobalto

Do=s do Dos de Dos de Dos de
mayo de dos | mayo de dos | mayo de dos nd..:iomel'r
mil once mil quince mil veinte velnticuatre
Etapa
Parametros Dimensionales | Valores Uno Dos Tres Cuatro
iniciales
Temperatura Grados Celsius TCR+/-7 | TCR+/-7 | TCR+-7 | TCR4/-7 | TCR +/-7
(Grasas y aceites Miligramos por litro 1500 100 50 25 10
Materia flotante Ausencialpresencia | Presente | Ausente | Ausente | Ausente | Ausente
Solidos suspendidos Miligramos por litro 3500 600 400 150 100
Nitrégeno total Miligramos por litro 1400 100 50 25 20
Fasforo total Miligramos por litro 700 75 30 15 10
Potencial de hidrogeno | Unidades de 6ag Gag 6ag a9 6ag
potencial de
hidrégreno
Coliformes fecales Numero mas <1x10° | <1x10° <1x10° | <1x10° | <1x10*
probable en cien
mililitros
Arsénico Miligramos por litro 1 0.5 01 0.1 01
Cadmio Miligramos por litro 1 0.4 01 0.1 0.1
Cianuro total Miligramos por litro 6 3 1 1 1
Cobre Miligramos por litro 4 4 3 3 3
Cromo hexavalente Miligramos por litro 1 0.5 01 0.1 0.1
Mercurio Miligramos por litro 0.1 0.1 0.02 0.02 0.01
Niguel Miligramos por litro 6 2 2 2
Plomo Miligramos por litro 4 1 0.4 0.4 0.4
Zinc Miligramos por litro 10 10 10 10 10
Color Unidades platino 1500 1300 1000 750 500

TCR = temperatura del cuerpo receptor, en grados Celsius.

L. ANALISIS DEL AGUA

Para poder determinar si el agua es peligrosa para la salud, se debe determinar sus caracteristicas

fisicas y quimicas, utilizando andlisis de laboratorio fisico-quimicos y microbiolégicos Ilamados en

conjunto Caracterizacion de aguas. Los andlisis fisicos permiten determinar color, sélidos, olor, densidad,

temperatura, entre otras caracteristicas. Y los mas comunes son la sélidos, turbidez, temperatura, color y

Olor (Romero, 2009).

Los andlisis quimicos permiten determinar la concentracién de compuestos que se encuentran

disueltos en el agua, que de forma fisica no se pueden observar o percibir. Siendo los ejemplos mas claros,

las sales que dan dureza al agua, metales pesados y otros iones provenientes de otros compuestos que se
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encuentran en la naturaleza o en los procesos. Los mas comunes son las de conductividad, acidez o
alcalinidad total, dureza, oxigeno y grasas y aceites (Romero, 2009).

1. Constituyentes de las aguas residuales: Los constituyentes encontrados en las
aguas residuales pueden ser clasificados como fisicos, quimicos y biolégicos. En la Cuadro 8 se pueden
observar las caracteristicas de las aguas residuales especificas a analizar, de estos constituyentes, los
solidos suspendidos, los solidos organicos biodegradables y los organismos patdgenos son de mayor
importancia porque de acuerdo a ellos la mayoria de las instalaciones de manejo de aguas residuales son
disefiadas para su remocion. Aunque los otros constituyentes sean también de interés, la necesidad de su

remocién debe ser estudiada caso por caso (Crites, 2000) (Orozco Jaramillo, 2005)

Cuadro 8. Constituyentes comunes encontrados en las aguas residuales

Caracteristica/Constituyente

Usos significados del resultado

Caracteristicas fisicas

Sélidos totales

Sélidos volatiles totales

Solidos fijos totales

Solidos suspendidos totales

Solidos suspendidos volatiles

Solidos suspendidos fijos

Determinar la clase de proceso u operacion mas apropiada

para su tratamiento.

Sélidos disueltos totales

Solidos disueltos volatiles

Solidos disueltos fijos totales

Estimar la reutilizacion potencial del agua residual.

Solidos sedimentables

Determinar aquellos sélidos que se sedimentan por gravedad

en un tiempo especifico.

Distribucion de particulas por tamafio

Evaluar el desempefio de los procesos de tratamiento.

Turbiedad

Evaluar la calidad del agua residual tratada.

Color

Estimar la condicion del agua residual (fresca o séptica).

Transmitancia

Estimar si el efluente tratado es apropiado para desinfeccion
con radiacion UV.

Olor Determinar si el olor puede ser un problema.

Temperatura Importante en el disefio y operacién de instalaciones de
tratamiento con procesos bioldgicos.

Densidad Importante para el disefio y operacion de las instalaciones de

tratamiento.

Conductividad

Estimar si el efluente tratado es apto para su uso agricola.

Caracteristicas quimicas inorganicas

(Crites, 2000)
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Continuacion Cuadro 8.

Caracteristica/Constituyente

Usos significados del resultado

Amonio libre

Nitrégeno organico

Nitrégeno total

Nitritos

Nitratos

Fosforo inorganico

Fosforo total

Fosforo organico

Usado como medida de nutrientes y para determinacion de
grado de descomposicion del agua residual. Las formas
oxidadas pueden tomarse como una medida del grado de

oxidacién. Usado como medida de nutrientes.

pH Medida de la acidez o basicidad de una solucion acuosa.

Alcalinidad Medida de la capacidad amortiguadora del agua residual.

Cloruros Evaluar la posibilidad de ser empleada en el uso agricola.

Sulfatos Estimar la formacion potencial de olores y de tratamiento
apropiado de lodos residuales.

Metales Estimar la posibilidad de reutilizar el agua residual y los

posibles efectos téxicos en el tratamiento. Las cantidades de

metales son importantes en el tratamiento biolégico.

Compuestos y elementos inorganicos

especificos

Evaluar la presencia o ausencia de un constituyente

especifico.

Gases

Presencia 0 ausencia de un gas especifico

Caracteristicas quimicas orgéanicas

Demanda bioquimica carbondcea de

oxigeno a cinco dias

Medida de la cantidad de oxigeno requerido para estabilizar

biolégicamente un residuo.

Demanda bioquimica carbonicea de

oxigeno ultima

Medida de la cantidad de oxigeno requerido para estabilizar

biolégicamente un residuo.

Demanda de oxigeno nitrogenécea

Medida de la cantidad de oxigeno requerido para oxidar
biolégicamente el nitrdgeno amoniacal de un agua residual a

nitratos.

Demanda quimica de oxigeno

Usada con frecuencia como sustituto de la prueba DBO.

Carbono organico total

Usado con frecuencia como sustito de la prueba DBO.

Compuestos y clases de compuestos

organicos especificos

de

especificos y estimar la necesidad de medidas especiales en

Determinar la presencia compuestos  organicos

el disefio de su remocion.

Caracteristicas bioldgicas

(Crites, 2000)
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Continuacion Cuadro 8.

Caracteristica/Constituyente Usos significados del resultado

Organismos coliformes Estimar la presencia de bacterias patdgenas y la eficiencia

del proceso de desinfeccion.

Microorganismos especificos Estimar la presencia de organismos especificos en conexion
con la operacion de la planta de tratamiento y la
reutilizacion del agua.

Toxicidad Unidad téxica aguda, unidad tdxica cronica
(Crites, 2000)

Cuadro 9. Principales constituyentes de interés en el tratamiento de aguas residuales

Constituyentes Razones de interés

Solidos suspendidos totales Formacion de depdsitos de lodos y condiciones anaerobias.

Compuestos organicos biodegradables Agotamiento del oxigeno en fuentes naturales y desarrollo

de condiciones sépticas.

Constituyentes inorganicas disueltos Constituyentes inorganicos adicionados por el uso.
Aplicaciones en el reciclaje y en la reutilizacién de aguas

residuales.

Metales pesados Constituyentes metalicos adicionados por el uso. Muchos

metales se clasifican como polutantes de prioridad.

Nutrientes Crecimiento excesivo de la vida acuatica indeseable,

eutroficacion, concentracion de nitratos en agua para

consumo.
Patégenos Transmisidn de enfermedades.
Polutantes organicos prioritarios Sospechosos de ser carcinogénicos, mutagénicos,

teratogénicos o de toxicidad agua alta. Muchos polutantes
prioritarios son resistentes a los métodos de tratamiento

convencionales.

(Crites, 2000)
2. Muestreo. Los programas de muestreo se emprenden por una serie de razones con el fin
de obtener los siguientes propésitos: (Crites, 2000).
e Datos operaciones de rutina sobre el desempefio general de la planta
e Datos que pueden usarse para documentar el desempefio de un determinado proceso u operacion
e Datos que pueden usarse para implementar programas nuevos propuestos

e Datos innecesarios para reportar cumplimiento de las normas
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Para alcanzar las metas del programa de muestreo, los datos recolectados deben ser: (Crites, 2000).
e Representativos: Los datos deben representar el agua residual o el ambiente muestreado
e Reproducibles: Los datos obtenidos deben poder ser reproducidos por otros siguiendo el mismo
muestreo y protocolos analiticos.
e Sustentados: La documentacion debe estar disponible para validar el plan de muestreo. Los datos
deben tener un grado conocido de exactitud y precision.

e Utiles: Los datos deben poder usarse para encontrar los objetivos del plan de monitoreo.

Dado que los datos del analisis de las muestras serviran finalmente como base para la implementacién
de programas e instalaciones de manejo de aguas residuales, las técnicas usadas en un programa de
muestreo deben servir para obtener muestras representativas. No existen procedimientos universales para el

muestreo; los programas de muestreo deben adaptarse para cada situacién en particular (Crites, 2000).

Para hacer un programa de muestreo, se debe establecer un protocolo detallado del mismo en conjunto
con un plan de garantia de la calidad. Este plan debe contener los puntos y detalles especificos sobre el

tema de muestreo: (Crites, 2000).

e Plan de muestreo: NUumero de puntos de muestreo, nimero y clase de muestras, intervalo de
tiempo entre la toma de muestras.

e Clase de tamafio de muestra: Toma de muestras, muestras compuestas 0 muestras integradas,
tamafio de muestra.

e Rotulado y cuidado de la muestra: Identificacién de cada muestra con rétulos, sellamiento,
registro en el libro de campo, registro de cuidado en el transporte, solicitud de analisis, entrega
de la muestra en el laboratorio, recepcion de la muestra y orden del analisis de la muestra.

e Métodos de muestreo: Técnicas y equipos especificos usados en el muestreo (ejemplo: manual o
automatico).

e Almacenamiento y preservacion de la muestra: Especificacion de clases de recipientes, métodos
de preservacion, tiempo maximo permitido para almacenamiento.

e Constituyentes de la muestra: Lista de parametros a ser medidos.

e Métodos analiticos: Lista de los métodos y procedimientos a ser usados en el campo y en el
laboratorio y los limites de deteccion de los diferentes métodos individuales.

(Crites, 2000)

Si la integridad fisica, quimica y biol6gica de las muestras no se mantiene dentro del intervalo de
tiempo comprendido entre la recoleccion de la muestra y sus analisis, un programa de muestreo

cuidadosamente ejecutado puede ser inservible. Y cuando las condiciones analiticas y de prueba



42

determinan un retraso entre la toma de la muestra y el andlisis, como es el caso de recoleccién de muestras

compuestas de 24 horas, se deben establecer medidas para la preservacion de las muestras (Crites, 2000).

M.PLANTAS DE TRATAMIENTO DE AGUAS RESIDUALES

El grado de tratamiento requerido para un agua residual depende principalmente de los limites de

vertido para el efluente. A continuacién, se presenta un cuadro donde se muestra la clasificaciéon de los

procesos de tratamiento de aguas residuales. (Ramalho, 1990)

Cuadro 10. Clasificacion tratamiento de aguas residuales

Clasificacion de tratamientos de aguas residuales

Tratamiento primario

Tratamiento secundario

Tratamiento terciario

Cribado Lodos activos Microtamizado
Sedimentacion Aireacion Filtracion
Floculacion Estabilizacion por contacto Precipitacion y coagulacion
Separacion de aceites Lagunaje con aireacion Adsorcion

Homogenizacién

Filtros bioldgicos

Intercambio i6nico

Neutralizacion

Tratamientos anaerobios

Osmosis inversa

Cloracion y ozonizacion

La seleccion del proceso de tratamiento adecuado es dependiente de un nimero de factores, en los

cuales se incluye: (Ramalho, 1990)

e  Caracteristicas del agua residual: solidos disueltos, sélidos en suspensiéon, DBO, pH, toxicidad,
temperatura, entre otros.

e Calidad del efluente de salida requerido por el proceso

e Costos y disponibilidad de terrenos

e Consideracion de futuras ampliaciones o limites de calidad de vertido mas estrictos, que incluyan
disefios mas complejos en el futuro

e Costos locales del agua

En base a las caracteristicas del agua residual y los factores antes mencionados, se selecciona el tipo

de tratamiento, los cuales se explican a continuacion: (Ramalho, 1990)

1. Tratamiento primario. El principal objetivo de este tratamiento implica la reduccion

de sélidos en suspension o acondicionamiento de las aguas residuales en los receptores o su

acondicionamiento para un tratamiento secundario. (Ramalho, 1990)
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a. Cribado. Este proceso se utiliza para la reduccién de sélidos en suspension de distintos
tamafios. El diametro o apertura de las rejillas depende del tipo de so6lidos y su tamafio. La limpieza de las

rejillas puede realizarse de forma manual o mecanica. (Ramalho, 1990)

Los sélidos recogidos pueden clasificarse en finos y gruesos. Las rejillas utilizadas en los finos tienen
aberturas de 5mm aproximadamente mientras que las de gruesos tamafios de alrededor de 8-9 cm. Las
rejillas son principalmente fabricadas con acero y su principal funcién es eliminar entre un 5 a un 25% de

los solidos totales en suspension. (Ramalho, 1990)

b. Sedimentacion. Este tipo de tratamiento también es utilizado para separar particulas en
suspension de las aguas residuales. La eliminacion de los sélidos por sedimentacion se basa en la diferencia

de peso especifico entre las particulas solidas y el liquido donde se encuentran. (Ramalho, 1990)

La sedimentacion puede producirse en una o varias etapas, o ubicarse en varios puntos del tratamiento.
El proceso se da en sedimentadores donde el agua se va acumulando y tiene un tiempo de residencia
especifico en el tanque para que las particulas caigan al fondo. El agua sale por la parte superior del

sedimentador por rebalse. (Ramalho, 1990)

En la sedimentacion se agregan floculantes para que los sélidos suspendidos formen floculos y tarden

menor cantidad de tiempo en caer al fondo. (Ramalho, 1990)

c. Neutralizacion. Los tratamientos de neutralizacién son utilizados en los siguientes
Casos:

Antes de la descarga de las aguas a un medio receptor. Esto se justifica ya que la vida acuatica es muy
susceptible a variaciones de pH fuera de un intervalo cercano a pH = 7.
Antes de la descarga de aguas residuales a drenajes municipales. Se debe seguir la especificacion por

la normativa.

Antes de un tratamiento ya sea quimico o bioldgico. Para tratamientos biol6gicos el pH debe de

mantenerse entre 6.5-8.5 para tener buena actividad de organismos. (Ramalho, 1990)

Los principales métodos para neutralizar son por: (1) homogenizacion: donde se mezclan dos
corrientes donde algunas son &cidas y otras basicas, (2) métodos de control directo, donde se adicionan

acidos o bases para neutralizar. (Ramalho, 1990)

2. Tratamiento secundario. Este tipo de tratamiento tiene como objetivo principal

eliminar la materia organica disuelta en las aguas residuales. Para esto se emplean microorganismos cuya

labor es degradar la materia organica disuelta y transférmala en otros microorganismos y en compuestos



44

mas sencillos como CO, CH,4 NH; entre otros. Los tratamientos bioldgicos pueden ser tanto anaerobios

como aerobios. (Ramalho, 1990)

Los principales procesos en un tratamiento secundario se pueden mencionar lodos activados, reactores

de lecho fijo, sistemas de lagunaje y aireacién.

a. Lodos activados. Una planta de lodos activados se presenta como un proceso de mezcla
completa, donde el ambiente aerobio del reactor es conseguido utilizando aireadores mecanicos que se
ubican en la superficie del sistema. Al cabo de un periodo de tiempo establecido, la mezcla de nuevas
células con las células iniciales se conduce hasta un tanque de sedimentacion para ser separados por
decantacion del agua residual ya tratada. Un porcentaje de las células sedimentadas se recirculas en el
reactor, y la otra parte se purga del sistema. Este tipo de proceso es eficiente ya que contiene una gran
cantidad de microorganismos capaces de eliminar materia organica, nutrientes y patdgenos. A

continuacion, se muestra un esquema general de una planta de lodos activados. (Varila, 2008)

Figura 9. Sistema de lodos activados

Alreacién
Ef l l Clarificador
uente -
primaric  J SECLNOAra
—r —
Reactor Efluente

Lode residual

Retorno de lodas

(Varila, 2008)

b. Reactores de lecho fijo. el principio bésico de este tipo de sistemas es el crecimiento de
biomasa en soportes plasticos que se movilizan por el reactor bioldgico por medio de agitacion la cual es
generada por sistemas de aireacién (reactores aerobios) o por sistemas mecanicos (reactores anaerobios).
(Zalakain, 2011)

Figura 10. Reactores lecho fijo con empaques

(Zalakain, 2011)
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Inicialmente este era un proceso muy utilizado, sin embargo, se han detectado muchas complicaciones
operacionales como el atascamiento del lecho debido al excesivo crecimiento de biomasa, lo que obliga a
recurrir a limpiezas periddicas. Este tipo de inconvenientes han llevado a la necesidad de utilizar procesos
de biofilm, donde esta pelicula se forma en las paredes del relleno, se caracteriza por su mayor efectividad
y la reduccion de la limpieza. De igual forma los soportes plasticos tienen elevada superficie por unidad de
volumen, lo que lleva a que los reactores de lecho movil tengan un volumen menor que los reactores de
lodos activados. (Zalakain, 2011)

En sintesis, el principio basico del lecho mévil es el crecimiento de biomasa en soportes plasticos que
se movilizan por todo el reactor utilizando agitacion ya sea por medios de aireacion o de forma mecanica.
(Zalakain, 2011)

3. Tratamiento terciario. EI tratamiento terciario es utilizado para separar la materia
residual de los efluentes que provienen de procesos bioldgicos. Con el fin de prevenir la contaminacién de
los cuerpos de agua receptores o para que el agua sea adecuada para el relso. Este tipo de tratamiento

presenta un alto costo de inversion. (Ramalho, 1990)

a. Filtracion. Este sistema de tratamiento se basa en pasar el agua a través de un medio
poroso para eliminar materia en suspension. En este tipo de proceso actualmente existen tecnologias de
membrana que ofrecen la disponibilidad de clarificacion y desinfeccion. Pueden utilizarse membranas
porosas, no porosas 0 densas y membranas de intercambio i6nico. Pueden eliminar particulas hasta
0.1pum. (Ramalho, 1990)

b. Ultrafiltracion. Es un sistema de separacién que utiliza la presion como la fuerza
impulsora. Este proceso se da por el cribado a través de los poros de la membrana y puede separar
particulas desde 0.001 hasta 0.1 pm. (Ramalho, 1990)

c.  Osmosis inversa. En este proceso se aplica una solucidn salina a presion superior que su
presion osmética con el fin de forzar que el agua pasa a través de membranas semipermeables, separando

las sales que contiene. (Ramalho, 1990)

N. CALCULOS ESTADISTICOS

Para la determinacion del nimero de muestras se utilizé una estimacién por intervalo de la proporcion
poblacional. Debido a que no se tenia un estudio previo para la determinacién de la proporcién poblacional

se utiliz6 el valor de p*=0.5 ya que este es el valor que dard el mayor tamafio de muestras que se
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recomienda y se garantiza que el tamafio de la muestra sera suficiente para obtener el margen de error

deseado.
Ecuacion 6:
2 *
_ (Za/z) p*(l -p )
n= E2
Donde,

E: margen de error
Zq,- valor de z que deja un area de a/2 en la cola superior de la distribucion normal estandar

p *: proporcion poblacional
Se utiliz6 un valor de z con un 95% de confianza y un margen de error de 0.1 para obtener un total de

100 muestras.

O. DISENO DE REJILLA

Para el disefio de las rejillas es necesario conocer las dimensiones del canal en donde se instalara.

1. Seccion del canal
Ir

(Metcalf and Eddy, 1996)

Donde,
b: Ancho del canal, m

h: Altura del canal, m

2. Area del canal

Ecuacion 7:
A=Dbxh
Donde,
A: Area del canal, m?
b: Base del canal, m

h: Altura del canal, m

3. Radio hidraulico

Ecuacion 8:



b*h

Rh = am

Donde,
Rh: Radio hidraulico, m
b: base del canal, m

h: altura del canal, m

4. Area neta de la rejilla

Ecuacion 9:

@)

An =

Donde,

An: Area neta de la rejilla, m*

Q: Caudal de disefio, m*s

C: Porcentaje de atascamiento maximo

V: Velocidad entre barrotes, m/s

5. Ancho de la rejilla

Ecuacion 10:

_Anx(a+t)

ax*Lr
Donde,
B: Ancho de la rejilla, m
An: Area neta de la rejilla, m*
a: Separacion entre barrotes, m
t: Didmetro de los barrotes, m

Lr: Longitud de la rejilla, m

6. NuUmero de orificios

Ecuacion 11:

Donde,

N: Ndmero de orificios

An: Area neta de la rejilla, m?
a: Separacion entre barrotes, m

B: Ancho de la rejilla, m
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7. Verificacion del area neta de la rejilla
Ecuacion 12:

An=axBx*N
Donde,
An: Area neta de la rejilla, m?
a: Separacion entre barrotes, m
B: Ancho de la rejilla, m

N: NUmero de orificios

8. Verificacion de la velocidad del flujo

Ecuacion 13:

" c*An
Donde,
V: Velocidad del flujo, m/s
Q: Caudal, m%/s
c: Porcentaje de atascamiento maximo

An: Area neta de la rejilla, m?

9. Correccion del ancho de la rejilla

Ecuacién 14:
B - Anx(a+t)
ax*Lr
Donde,
B: Ancho de la rejilla, m
An: Area neta de la rejilla, m*
a: Separacion entre barrotes, m
t: Didmetro de los barrotes, m

Lr: Longitud de la rejilla, m

10. Coeficiente de pérdida de cabeza hidraulica

Ecuacioén 15:

£ 4/3
K= (;) * send
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Donde,

K: Coeficiente de pérdida de cabeza hidraulica
B: Factor de forma de los barrotes

t: Diametro de los barrotes, m

a: Separacion entre barrotes, m

0: Angulo de inclinacion

11. Pérdida de cabeza hidraulica a través de la rejilla

Ecuacion 16:

_ Kv?
2xg
Donde,
H: pérdida de cabeza hidraulica, m
K: coeficiente de pérdida de cabeza hidraulica
V: velocidad del flujo, m/s

g: fuerza gravitacional, m/s*

P. DISENO DE DESARENADOR

Para el disefio del desarenador es necesario conocer las dimensiones del canal de entrada a cada

camara de sedimentacion.

1. Altura del canal

Utilizando la ecuacién de Manning

Ecuacioén 17:
Qn 2
- = AR?1
Sz
Donde,

Q: caudal de disefio, m3/s
S: pendiente del canal
A: 4rea del canal, m?

Rp: radio hidraulico, m

Se sustituye el area y el radio hidraulico en la ecuacion de Manning por sus férmulas desarrolladas.
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2. Radio hidraulico

Ecuacion 18:
L
"7 (b + 2h)
Donde,
Rh: radio hidraulico, m
b: ancho del canal, m

h: altura del canal, m

3. Area
Ecuacion 19:
A=b=xh
Donde,
b: ancho del canal, m

h: altura del canal, m

Por lo tanto, se obtiene la siguiente expresion de la ecuaciéon de Manning

Ecuacion 20:
Q*n bh bx*h g
3 = (b )*<b+2h>
Donde,

Q: caudal de disefio, m%/s
n: coeficiente de Manning
S: pendiente del canal
b: ancho del canal, m

h: altura del canal, m

Empleando el criterio de seccidn rectangular éptima se tiene que b=2h, por lo tanto, la ecuacién de

Manning se expresa de la siguiente manera:

Ecuacion 21:
Q#*n 2h%\2
1= (th) * 4h
Sz
Simplificando,
Ecuacion 22:

Q*n (th)g
Sz (4h)s




Despejando la altura de la ecuacion

Ecuacion 23:

4. Ancho del canal

Ecuacion 24:

Donde,
b: ancho del canal, m

h: altura del canal, m

5. Area transversal del canal

Ecuacioén 25:

Donde,
b: ancho del canal, m
h: altura del canal, m

A: area del canal, m?

6. Velocidad del flujo

Ecuacioén 26:

Donde,
V: velocidad del flujo, m/s
Q: Caudal de disefio, m*/s

A: area del canal, m?

7. NuUmero de Froud

Ecuacioén 27:

Donde,
N: Ndmero de Froud
g: Fuerza gravitacional, m/s®

h: altura del canal, m

*
h =0917 (Q I
Sz

b=2=+h

A=Db=xh

>0

3

n>§
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8. Velocidad de arrastre del flujo
Ecuacion 28:
vd = 125[(p, — p) * Iz
Donde,
Vd: Velocidad de arrastre del flujo, m/s
ps: Densidad relativa de la particula, kg/m®
p: Densidad relativa del agua, kg/m®

d: Diametro de particula, m

9. Relaciones de las dimensiones de la camara de sedimentacion

Ecuacién 29:
L 4
A1
Ecuacion 30:
L 6
H 1
Donde,

B: ancho de la cAmara de sedimentacion, m
H: altura de la camara de sedimentacién, m

L: largo de la camara de sedimentaciéon, m

10. Area transversal de la camara de sedimentacion
Ecuacién 31:

Ar=BxH
Donde,
A7 area transversal de la camara de sedimentacion, m?
B: ancho de la cAmara de sedimentacion, m

H: altura de la camara de sedimentacién, m

11. Verificacion de la velocidad de flujo

Ecuacién 32:

Donde,
V: velocidad de flujo, m/s
Aq: area transversal de la camara de sedimentacién, m?

Q: caudal de disefio, m*/s
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12. Radio hidraulico de la camara de sedimentacién

Ecuacion 33:
Rh= 8
(B + 2H)
Donde,
Rh: radio hidrdulico de la cdmara de sedimentacion, m
B: ancho de la camara de sedimentacién, m

H: altura de la camara de sedimentaciéon, m

13. Numero de Reynolds del flujo

Ecuacion 34:
_ V * Rh

Re

Donde,

Re: numero de Reynolds

V: velocidad de flujo, m/s

Rh: radio hidraulico de la cdmara de sedimentacién, m

n: viscosidad cinematica del fluido, m/s

14. Coeficiente de arrastre
El coeficiente de arrastre Cp no es constante. Este varia con el nimero de Reynolds y la forma de

particula. También varia con el area de resistencia efectiva por unidad de volumen y de forma de la

particula.
Ecuacion 35:
Co= o+ 4034
Re Rez
Donde,

Cp: coeficiente de arrastre

Re: nimero de Reynolds

15. Velocidad de sedimentacion

Ecuacion 36:
\Y 4g( ) *d
= —_— — k
S 3G, Ps—pP

Donde,

Vs: velocidad de sedimentacién, m/s
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Cp: coeficiente de arrastre
ps: densidad de la particula, kg/m?
p: densidad del fluido, kg/m®

d: didmetro de particula, m

16. Verificacion de nimero de Reynolds de la particula.

Ecuacion 37:

Re, = Vs *d
n

Donde,

Re,: Numero de Reynolds de la particula

d: didmetro de particula, m

Vs: Velocidad de sedimentacion, m/s

n: Viscosidad cinematica del fluido, m?%/s

17. Tiempo de retencion
El tiempo que demora la particula en caer desde la superficie al fondo de la cdmara de sedimentacion.

Ecuacion 38:

Donde,
Ts: tiempo de retencion, s
H: altura util de la cdmara de sedimentacion, m

Vs: velocidad de sedimentacién, m/s

18. Tiempo que demora la particula en recorrer la longitud de la camara de

sedimentacion
Ecuacion 39:
T, = B+xH=x*L
Q
Donde,
Ty: tiempo que demora la particula en recorrer la longitud de la cdmara de sedimentacion, s
B: ancho de la camara de sedimentacién, m
H: altura de la cAmara de sedimentacion, m

L: largo de la camara de sedimentacién, m



19. Longitud de transicion de entrada
Ecuacion 40:
L.—_ B7P
T ™ 2 «tan(12.5°)
Donde,
B: ancho de la camara de sedimentacién, m

B: ancho del canal de entrada de la camara de sedimentaciéon, m

Q. DISENO DE TANQUE HOMOGENEIZADOR

1. Area del tanque homogeneizador

Ecuacién 41:
A=l
Cs
Donde,
A: 4rea del tanque homogeneizador, m?
Q: caudal, m%/s
Cs: carga superficial, m*/m?
2. Diametro del tanque homogeneizador
Ecuacion 42:
4
D= |-A
T
Donde,
A: 4rea del tanque homogeneizador, m?
D: didmetro del tanque homogeneizador, m
3. Radio del tanque homogeneizador
Ecuacién 43:
A
r= |—
T
Donde,

r: radio del tanque homogeneizador, m

A: 4rea del tanque homogeneizador, m?
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4. Volumen del tanque homogeneizador

Ecuacion 44:

Donde,
V: Volumen del tanque
Q: Caudal de disefio

t,: Tiempo de retencion

Se agrega un coeficiente de seguridad de 20%
Ecuacion 45;
V = Volumen * 1.20

5. Altura del tanque

Ecuacion 46:

_ 4 %V
T * D2

Donde,

At: Altura del tanque, m

V: Volumen del tanque, m*

D: Diametro del tanque, m

6. Numero de deflectores
Se propone utilizar 4 deflectores dispuestos verticalmente en las paredes del tanque, desde el fondo y

sobresaliendo por encima del nivel del tangue.

7. Ancho de los deflectores

Ecuacion 47:

Donde,
Wh: Ancho de los deflectores, m

D: Didmetro del tanque, m
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R. AGITACION MECANICA DEL TANQUE DE HOMOGENEIZACION

1. Diametro del impulsor

Ecuacion 48:

Donde,
di: Diametro del impulsor, m

D: Diametro del tanque homogeneizador, m

2. Altura del impulsor respecto del fondo del tanque

Ecuacioén 49:

Donde,
Hi: altura del impulsor respecto del fondo del tanque, m

di: diametro del impulsor, m

3. Longitud de las palas del agitador

Ecuacion 50:

Donde,
I: longitud de las palas del agitador, m

di: diametro del impulsor, m

4. Diametro del disco central

Ecuacién 51:

Donde,
S: didmetro del disco central, m

D: diametro del tanque homogeneizador, m

5. Potencia requerida de la mezcla
Ecuacién 52;
P=G2*p=xV
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7. Donde,

8. P: Potencia necesaria, W

9. G: Gradiente medio de velocidad, 1/s
10. p: Viscosidad dindmica, N*s/m?

11. V: Volumen del tanque, m®

S. SISTEMAS HIDRICOS

1. Balance de coraza para flujo. Velocidades promedio son tiles para realizar un
balance de coraza o de flujo a través de un sistema de tuberias. Si se considera el flujo que pasa a través de
un conducto con area transversal S, en la entrada y Sy, en la salida, en donde la velocidad local del fluido
varia dentro de la seccion transversal. La velocidad promedio y densidad son V, v p, en la entrada, Vy, y pp
en la salida. (McCabe,2007)

En estado estacionario, el flujo de masa que entra es igual al que sale, y la ecuacion de continuidad es:
(McCabe,2007)
Ecuacion 53:

Para tuberias con seccién transversal circular la ecuacion es la siguiente:

Ecuacion 54:
. n 2 n 2
M= 7Da"paVe = 7Dy PVt
2. Balance de energia mecanico. Un liquido o fluido que fluye a través de algin tipo

de conducto, como puede ser una canal o tuberia, contiene energia que puede ser: (McCabe,2007)

e Energia potencial
e Energia cinética

e Energia de flujo

Utilizando los principios de la conservacion de energia, se obtiene un balance de energia de un fluido
dentro de un conducto, conocido como la ecuacion de Bernoulli: (McCabe,2007)

Ecuacion 55:

P Z, a,V,> P Z,  apV,?
a ga+ aVa — b+g b+ bYb +I’lf
P Y 29, P ge 29,

Cada término que compone la ecuacion es escalar y tiene dimensiones de energia por unidad de masa,
lo que representa un efecto de la energia mecénica basado en una unidad de masa del fluido en movimiento.

Los términos gZ y V? son la energia potencial y cinética, respectivamente. El término de P/p representa el
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trabajo mecanico realizado sobre el fluido por fuerzas externas. Y h; que incluye pérdidas por friccion.
(McCabe,2007)

Las pérdidas por friccion seran incorporadas en hs, Sea L el largo del tubo y D el didmetro, la pérdida
por friccion en tuberias incluye: (McCabe,2007)
Ecuacion 56:
L v?
hy = (4f 5+ Ko+ Ko + Kp) —
e 4f(L/D) (V%2), pérdida por friccién de superficie en tubo recto
. KC(V;), perdida por contraccion a la entrada del tubo

e K, (V;), pérdida por expansion a la entrada del tubo

2
o Kf(V?), pérdida por accesorios y valvulas

3. Valvulas. Aunque existe una gran cantidad de vélvulas estas tienen un fin principal el
cual es: disminuir o detener el flujo de un fluido. Algunas de las valvulas son disefiadas para abrir o cerrar
por completo, mientras que otras valvulas suprimen o reducen la presion y velocidad de un fluido. Existen

otras que permiten solo una direccion o bajo ciertas condiciones de temperatura y presion.

No obstante, en todos los casos antes mencionados la valvula inicialmente detiene o controla un flujo.

Esto se hace colocando una obstruccion u obstaculo en la trayectoria del fluido. (McCabe,2007)

a. Valvulas de compuerta. En una valvula de compuerta, el diametro de la abertura a
través de la cual pasa el fluido es casi igual que el de la tuberia, y la direccion del fluido no cambia. Es por
esto que una vélvula de compuerta completamente abierta introduce al sistema solo una pequefia caida de
presion. El disco interior tiene forma de cufia y se adapta a un asiento que tiene la misma forma. Cuando la
valvula se abre el disco se eleva dentro del cabezal, hasta que queda completamente fuera del flujo. Su
principal funcion es encendido-apagado.
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Figura 11. Valvula de compuerta
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(McCabe, 2007)

b. Valvula de globo. Son utilizadas principalmente para controlar la velocidad de un
fluido. La abertura aumenta en forma lineal con respecto a la posicién del vastago. El fluido circula a través
de una abertura limitada y cambia varias veces de direccion, por esto la caida de presién en este tipo de
valvulas es mayor. (McCabe,2007)

Figura 12. Valvula de globo
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(McCabe, 2007)
c. Valvula de control automatico. Estas valvulas son similares a las valvulas de globo,
pero el volante manual es reemplazado por un activador neumatico de resorte de diafragma o un motor
eléctrico. Y la posicion de la valvula depende de una sefial del controlador. (McCabe,2007)
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Figura 13. Valvula de control con activador neumatico

(McCabe, 2007)
T. BOMBEO

1. Trabajo de bomba en ecuacion de Bernoulli. Una bomba se utiliza para
aumentar la energia mecénica de un fluido que se encuentra en movimiento, dicho aumento es empleado
para aumentar al flujo, proveer energia cinética para compensar pérdidas por friccion e incrementar la

energia potencial. (McCabe,2007)

Si W, es el trabajo realizado por una bomba, se debe de considerar con este término la friccion que
tiene lugar en la bomba. Ya que en una bomba real no solo se tienen las fuentes de friccion activa del
fluido, sino que también hay friccién en los sellos y cojinetes. La energia mecanica que sera suministrada a
la bomba como trabajo de eje negativo hay que descontarla de estas pérdidas por friccién para obtener la
energia mecanica neta realmente disponible para el fluido en movimiento.

2. Elevacion de succion y cavitacion. Si la presion de succion es solo ligeramente

mayor que la presién de vapor, es posible que algo del liquido se evapore stbitamente dentro de la bomba,
lo que da lugar a la cavitacion. Este fendmeno reduce de manera importante la capacidad de la bomba y

genera erosion en el interior de la bomba.

Para poder evitar la cavitacion, es necesario que a la entrada de la bomba exceda la presién de vapor,

la cual se conoce como carga neta de succién positiva NPSH.

3. Bombas centrifugas. En este tipo de bombas, la energia mecéanica del liquido

aumenta por la accién centrifuga. El liquido entra a través de la succion al eje del elemento giratorio de alta
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velocidad conocido como impulsor o rotor, el cual consta de aspas radiales. El liquido fluye hacia afuera
por el interior de los espacios que existen entre las aspas y deja al impulsor a una velocidad mayor con
respecto a la entrada del mismo. En una bomba que funciona de forma adecuada las aspas estan por
completo llenas de liquido. (McCabe, 2007)

En la siguiente imagen se esquematiza como fluye el liquido en la bomba centrifuga:

Figura 14. Funcionamiento bomba centrifuga

(McCabe, 2007)
El liquido entra de forma axial por la conexion de succion en el punto a. En el  centro giratorio del
rotor, el liquido se dispersa de manera radial y entra en los canales limitados por las aspas, en el punto 1. El

liquido fluye a través del impulsor y sale por el punto 2; se recolecta en la voluta y se descarga el punto b.
(McCabe, 2007)

La curva de capacidad de carga es conocida como curvas caracteristicas de la bomba. Las curvas se
fijan para un tipo de impulsor y se observan las variantes de eficiencia, potencia, carga y cabeza.

Figura 15. Curva caracteristica
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U. MATERIAL PARTICULADO ATMOSFERICO

El material particulado atmosférico se define como un conjunto de particulas solidas y/o liquidas (a
excepcion del agua pura) presentes en suspension en la atmosfera. Es necesario considerar que el término
material particulado atmosférico es un concepto amplio que engloba tanto las particulas en suspension
como las particulas sedimentables (diametro > 20 um), caracterizadas por un corto tiempo de residencia en

la atmdsfera (varias horas). (Rodriguez, 2003)

Las particulas atmosféricas pueden ser emitidas por una gran variedad de fuentes tanto de origen
natural como antropogénico. Con respecto a los mecanismos de formacién, las particulas pueden ser
emitidas como tales a la atmdsfera (primarias) o bien ser generadas por reacciones quimicas (particulas
secundarias). Las reacciones quimicas provienen de la interaccion entre gases precursores en la atmosfera
para formar una nueva particula por condensacién, o entre un gas y una particula atmosférica para dar lugar

a un nuevo material particulado por adsorcion o coagulacion. (Rodriguez, 2003)

Como resultado de las diferentes fuentes y transformaciones, el material particulado atmosférico
consiste en una mezcla compleja de compuestos de naturaleza organica e inorganica con diferentes
distribuciones granulométricas y composicion quimica, ambas condicionadas por la composicion de los
gases que las rodean. Los niveles de material particulado atmosférico se suelen expresar en forma de
concentracién de masa o nimero de particulas por unidad de volumen de aire (ug/m® o n/cm?). (Rodriguez,
2003)

La contaminacion atmosférica por material particulado se define como la alteracion de la composicion
natural de la atmésfera como consecuencia de la entrada en suspensién de particulas, ya sea por causas
naturales o por la accién del hombre. La presencia de particulas en la atmésfera, asi como su posterior
deposicidn, puede generar efectos tanto en el clima, en los ecosistemas como en los seres vivos. Con objeto
de minimizar el impacto al medio ambiente y a la salud humana es necesario poner en funcionamiento
estrategias de control y reduccion de las emisiones de material particulado atmosférico, aunque para que
éstas sean efectivas deben realizarse de forma paralela con la reduccion de las emisiones de gases

precursores. (Rodriguez, 2003)

V. TORRES DE LIMPIEZA HUMEDAS PARA MATERIAL
PARTICULADO (“SCRUBBERS”)

Las torres de limpieza himedas, comiunmente conocidas como “scrubbers”, son dispositivos de
control de material particulado (MP) en contacto directo e irreversible de un liquido (gotas, espuma 0
burbujas) con el MP. El liquido con el MP ya recolectado es facil de disponer. Los scrubbers pueden ser

muy especializados y disefiados para muchas configuraciones diferentes. Los scrubbers son clasificados
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generalmente por el método utilizad para inducir el contacto entre el liquido y el material MP, por ejemplo,
aspersores, torre empacada o platos. Los scrubbers se describen cominmente por su consumo de energia,
expresado como la caida de presion a través del scrubber. A continuacién, se describen los principios de

operacion bésicos, disefios, eficiencia de recoleccion, aplicabilidad y costos. (US EPA, 2015)

1. Recoleccion de particulas y mecanismos de penetracion. ElI mecanismo
predominante para la captura de MP en los scrubbers industriales es el impacto por inercia del MP con las
gotas del liquido. EI movimiento Browniano también es un mecanismo muy utilizado para la recoleccion
de particulas, pero su efecto es significativo solo para particulas con un diametro aproximado de 0.1
micrometros 0 menos. La intercepcién directa es otro mecanismo de recoleccion. Otros mecanismos menos
importantes utilizados en scrubbers son por efecto de la fuerza de gravedad, electrostatica y condensacién.
(US EPA, 2015)

El impacto inercial en scrubbers ocurre como resultado de un cambio de velocidad entre el MP
suspendido en el gas, y el gas mismo. Conforme el gas se aproxima a un obstaculo, como por ejemplo una
gota de liquido, el gas cambio de direccion y flujo alrededor de la gota. La particula en el gas también
cambiard su direccién conforme pase alrededor de la gota. La fuerza de inercia intentara mantener el
movimiento de avance de la particula hacia el objeto, pero la fuerza del fluido intentara arrastrar la
particula alrededor de la gota. EI movimiento resultante de la particula es una combinacion de estas fuerzas
del arrastre del liquido y la inercia del MP. Esto resulta en el impacto de la particula en la gota. Particulas
mas grandes, mayores a 10 um son mas faciles de recolectar por el impacto inercial debido a que contienen
mayor momento de inercia como para resistir los cambios en el flujo del gas, y por lo tanto, impacta con la
gota. Particulas pequefias (por ejemplo, particulas menores a 1 um) son mas dificiles de recolectar por la
inercia del impacto, debido a que estas particulas se mantienen en lineas de flujo del gas a pesar de la
fuerza de arrastre del liquido. (US EPA, 2015)

La recoleccion por difusion ocurre como resultado del movimiento de ambos fluidos y el movimiento
Browniano aleatorio de las particulas. El movimiento de la particula en la camara del scrubber resulta en el
contado directo de la particula y el liquido. Debido a que el contacto es irreversible, el liquido atrapa el MP.
El efecto de la recoleccién por difusion es mas significante para particulas con diametro menor a 0.1 pm.
La intercepcion directa ocurre cuando la trayectoria de la particula coincide con el radio del medio de
recoleccion, que para un scrubber es una gota de liquido. La trayectoria de la particula puede ser resultado
de la inercia, difusién o movimiento del fluido. (US EPA, 2015)

La recoleccion por efecto de la fuerza de gravedad, como resultado de la caida de gotas colisionando
con las particulas, estd estrechamente relacionada con el impacto e intercepcidn, y es el mecanismo menos

importante en algunos scrubbers. La precipitacién por la fuerza de gravedad de las particulas no es
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usualmente un factor importante por las velocidades de gas elevadas y los cortos tiempos de residencia.
Generalmente, la atraccion electroestatica no es un mecanismo importante, excepto en casos donde las
particulas, liquido o ambos, son cargados; o cuando el scrubber se encuentra después de un precipitador
electroestatico. Algunos scrubbers son disefiados para aumentar la captura de particula a través de la
condensacion. Las particulas actan como in6culos para la condensacion, aumentando en tamafio conforme

mas liquido condensa alrededor de ellas, se facilita la recoleccion por impacto. (US EPA, 2015)

Los mecanismos de recoleccion de scrubbers himedos dependen fuertemente del tamafio de particula.
El impacto por inercia es el mayor mecanismo de recoleccion para particulas con didmetro mayor a 0.1 pum.
La efectividad del impacto inercial mejora con el aumento del tamafio de particula. La difusion es
generalmente efectiva solo para particula con didmetro menor a 0.1 um, y mejora su efectividad conforme
disminuye el tamafio de particula. La combinacién de estos dos mecanismos de recoleccion principales
contribuye a recolectar MP con didmetro de 0.1 um. La eficiencia de recoleccion minima para un scrubber
en especifico dependerd del tipo de scrubber, las condiciones de operacion, y la distribucién del tamafio de
particula en el flujo de gas. (US EPA, 2015)

2. Tipos de scrubbers himedos. Hay una amplia variedad de scrubbers humedos que
estan disponibles comercialmente o pueden ser disefiados para una aplicacion en especifico. A pesar que
todos los scrubbers himedos son similares entre si, hay diferentes métodos diferentes de utilizan del liquido
para lograr la recoleccion de particulas. Los scrubbers himedos son clasificados generalmente de acuerdo
al método utilizado para el contacto entre el gas y el liquido. (US EPA, 2015)

El disefio de scrubber mas comun es la introduccion de gotas de liquido a través de aspersores en la
camara, donde el liquido es mezclado con un flujo de gas para promover el contacto con el MP. En una
scrubber de torre empacada, las capas de liquido recubren la forma del empaque y se convierten en
superficies de impacto para el gas cargado de particulas. La recoleccién también se puede alcanzar
forzando el flujo de gas a velocidades altas a través del liquido para formar corrientes veloces. El liquido
también ser utilizado para sobresaturar el flujo gas, dando lugar a la recoleccion de las particulas por
condensacion. (US EPA, 2015)

a. Camaras de aspersores. Las camaras de aspersion son scrubbers himedos muy simples
y de bajo consumo energético. En estos scrubbers, la corriente de gas cargado de particulas se introduce en
una cdmara en la que entra en contacto con las gotas de liquido generadas por las boquillas de los
aspersores. Estos scrubbers son también conocidos como scrubbers de aspersores pre-formados, ya que las
gotas de liquido se forman antes del contacto con la corriente de gas. El tamafio de las gotitas generado por
las boquillas de los aspersores se controla para maximizar el contacto entre liquido y las particulas y, en

consecuencia, la eficiencia de recoleccion de particulas. (US EPA, 2015)
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Los tipos mas comunes de camaras de aspersion son las torres de aspersion y las camaras ciclénicas.
Las torres de aspersion son cilindricas o cémaras rectangulares que se pueden instalar vertical u
horizontalmente. En torres de aspersion verticales, la corriente de gas fluye hacia arriba a través de la
camara y se encuentra con varios conjuntos de boquillas de aspersion la produccion de gotas de liquido. Un
desempafiador en la parte superior de la torre de aspersion elimina las gotas de liquido y MP humedecido
de la corriente de gas que sale. El liquido de lavado y MP humedecido también son drenados desde el
fondo dela torre en forma de lodo. Las camaras de aspersién horizontales operan de la misma manera, a
excepcién del hecho de que el gas fluye horizontalmente a través del dispositivo. Una torre de aspersion
tipica se muestra en la Figura 1. (US EPA, 2015)

Una cdmara de aspersién ciclonica es similar a una torre de aspersién con una diferencia importante.
La corriente de gas se introduce para producir movimiento ciclonico dentro de la cdmara. Este movimiento
contribuye a una mayor velocidad de gas, mayor eficiencia de separacion de particulas y gotas, y mayor
eficiencia de recoleccion. La entrada tangencial o aspas giratorias son métodos comunes para inducir el
movimiento ciclonico. La Figura 2proporciona un ejemplo de una cAmara de aspersion ciclonica. (US EPA,
2015)

b.  Scrubbers de torre empacada. Los scrubbers de torre empacada consisten en una
camara que contiene capas de empaques de forma variable, tales como anillos Raschig, anillos de espiral, y
sillas de montar Berl, que proporcionan un &rea superficial grande para el contacto entre el liquido y las
particulas. Estos y otros tipos de empaque se muestran en la Figura 3. EI empaque es sostenido en su lugar
por retenedores de malla de alambre y soportado por una placa cerca de la parte inferior de la torre. El
liquido de lavado se introduce uniformemente por encima del embalaje y fluye hacia abajo a través del
lecho. El liquido recubre el empaque y forma una pelicula delgada. En los disefios verticales, la corriente de
gas fluye hacia arriba de la camara (en contracorriente con el liquido). Algunas torres empacadas estan
disefiadas horizontalmente para que el flujo de gas atraviese transversalmente el empaque (contracorriente).
(US EPA, 2015)

En los scrubbers de torre empacada, la corriente de gas se ve obligada a seguir una trayectoria
irregular a través del empaque, en donde impacta la mayoria de MP. El liquido en el empaque recolecta el
MP y fluye hacia abajo de la cdAmara hacia el drenaje en la parte inferior de la torre. Un separador de gotas
(también llamado "desempafiador") normalmente se coloca por encima/después del empaque y el
suministro de liquido de lavado. Cualquier liquido de lavado y MP humedecido arrastrado en la corriente
de gas que sale sera retirado por el separador de gotas y regresara al drenaje a través del empaque. Un

lavador de torre empacada se ejemplifica en la Figura 4. (US EPA, 2015)
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En un lavador de torre empacada, las altas concentraciones de MP pueden obstruir la torre, por lo
tanto, estos equipos estan limitados a operar con flujos con bajas cargas de polvo. El taponamiento es un
grave problema para scrubbers de torre empacada debido a que es mas dificil de acceder y limpieza al
empaque y que en otros disefios. Los scrubbers de lecho movil disponibles estan llenos de esferas de
plastico de baja densidad que son libres moverse dentro del lecho. Estos scrubbers son menos susceptibles
al taponamiento debido al aumento en el movimiento del material de empaque. En general, los scrubbers de
lecho fijo son mas adecuados para el lavado de gases que para el lavado de particulas debido a la exigencia
alta de mantenimiento para el control de MP. (US EPA, 2015)

C. Torres de platos. Los scrubbers de torres de plastos consisten en una torre vertical con
varias bandejas perforadas montadas horizontalmente dentro de la torre. El gas entra a la torre por el fondo
y viaja hacia arriba a través de orificios en las bandejas, mientras que el liquido de lavado fluye desde
arriba y desciende a través de cada bandeja. El gas se mezcla con el liquido de lavado que fluye sobre las
bandejas, proporcionando mas &rea superficial de contacto entre el gas y el liquido que en los disefios de las
torres de aspersion. (US EPA, 2015)
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Figura 16. Esquema de un scrubber de torre de aspersién.
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Figura 17. Esquema de scrubber de cdmara de aspersién cicldnica.
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Figura 18. Empaques tipicos para scrubbers de torre empacada.
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(US EPA, 2015)
W. FACTORES DE DISENO DE SCRUBBERS PARA

MATERIAL PARTICULADO

Para disefiar apropiadamente un scrubber himedo para el control de material particulado, el ingeniero
debe obtener la mayor cantidad de informacion disponible de las caracteristicas de los gases residuales a ser
tratados. Esta informacion debe ser obtenida o estimada para el promedio y rangos maximos de operacion.
Los sistemas de scrubber deben poder operar con efectividad en los diferentes rangos de operacion.
(Andnimo, 1998)

Béasicamente, los dos parametros mas importantes que el disefiador debe evaluar son las caracteristicas
de las particulas y del flujo de gas: (Anénimo, 1998)

e  Propiedades del polvo: Esto incluye la distribucién del tamafio de particulas, concentracion y
composicién quimica. La distribuciéon del tamafio de particulas es el factor mas importante, y
afecta directamente en el disefio y operacién del scrubber. Sin embargo, los datos de la
distribucion del tamafio de particula raramente se encuentran disponibles y generalmente debe
ser estimado. Se deben obtener las concentraciones promedio y maximas de particulas en el gas
para dimensionar el sistema. La composicion quimica de las particulas de polvo es importante
para determinar si el material causara problemas de taponamiento y precipitacion. (Anénimo,
1998)
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e Caracteristicas de los gases: Esto incluye el caudal promedio y méaximo de operacién,
contenido de humedad, y composicion quimica. El caudal determina el volumen de gas a ser
tratado, y por lo tanto, el tamafio del sistema. EI contenido de humedad y composicion quimica
son importante para determinar los efectos de corrosion de cualquier flujo de liquido, niveles de

pH, condiciones de saturacion y requerimientos del tratamiento del liquido. (Andnimo, 1998)

Los ingenieros utilizan la informacién anterior como la base para proponer el disefio y estimar o

garantizar los siguientes parametros de operacion: (Anénimo, 1998)

e Caida de presion estatica: Esto es dependiente de la eficiencia de remocién deseada y del
disefio mecénico del sistema. EI Cuadro 3 presenta los rangos tipicos de operacion para varios

scrubbers himedos. (Andnimo, 1998)

e Flujo de liquido: Este parametro se basa en la razon de evaporacion y el tipo de sistema de
scrubber utilizado. Es necesario identificar los valores para la operacion en condiciones normales
y maximas. También, si aplica, se debe identificar la raz6n de recirculacion y niveles permisibles
de sélidos suspendidos en el liquido de recirculacién. El Cuadro 3 presenta una lista de rangos

tipicos de operacion para varios scrubbers himedos. (An6nimo, 1998)

e Eficiencia de recoleccién: Se debe identificar la razon de remocion de particulas para la

operacion en condiciones normales y maximas. (Anénimo, 1998)

e Remocion de gotas arrastradas: El tipo y eficiencia del sistema de remocion de niebla debe ser

claramente establecido. (Andnimo, 1998)
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Cuadro 11. Rangos de operacidn de varios scrubbers himedos.

Scrubber Caida de presion, AP Razén liquida/gas
kPa in. H20 L/m3 gal/1000 ft3
Venturi 1.5-25.0 5.0-100.00 0.4-5.0 3.0-40.0
Torre de aspersién 0.12-0.75 0.5-3.0 0.7-2.7 5.0-20.0
Aspersidn ciclonica 0.4-4.0 1.5-10.0 0.3-1.3 2.0-10.0
Lecho movil 0.5-6.0 2.0-24.0 0.4-8.0 3.0-60.0
Orificio (aspersion auto-inducida) 0.5-4.0 2.0-10.0 0.07-0.7 0.5-5.0
Sistema mecanico (ventilador) 1.0-2.0 4.0-8.0 0.07-0.5 0.5-4.0

(Anénimo, 1998)

X. EVALUACION DE DESEMPENO DE SISTEMAS DE
SCRUBBERS HUMEDOS PARA EL CONTROL INDUSTRIAL DE
MATERIAL PARTICULADO

Aunque los scrubbers himedos son utilizados cominmente en la industria para remover material
particulado y otros contaminantes de gases, los mecanismos exactos que dominan la eficiencia 6ptima para
la remocion de material particulado del sistema en relacién al tamafio de la gota de liquido, el ratio de gas y
liquido, y el desempefio del sistema basado en estdndares de calidad de aire no estan descritos por
completo.

En base al estudio “Performance Evaluation of Wet Scrubbers System for Industrial Air Pollution
Control” (Ahmed, et. al., 2012) se presenta una mejor forma de comprender las caracteristicas de los
sistemas de scrubbers para la remocién de material particulado.

La aproximacion utilizada en el estudio se divide en el disefio del sistema del scrubber y calculos de la
eficiencia de remocién o desempefio del sistema utilizando un conjunto de modelos teéricos considerando
el mecanismo de separacion de impacto por inercia como una funcién de la eficiencia de remocion de

material particulado. (Ahmed, et. al., 2012)

1. Caélculos de la eficiencia general de remocion. La Agencia de Proteccion del
Ambiente de Estados Unidos (US EPA, por sus siglas en inglés) y la Asociacion Nacional de Agencias de
Aire Limpio (NACAA, por sus siglas en inglés), indican que, modelos matematicos proveen un medio para
predecir el desempefio de scrubber cuando no existe informacién experimental o datos a escala piloto. A

continuacion, se presenta un modelo matematico para la prediccion de la eficiencia general de remocion
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para un sistema de torre de aspersores a contracorriente. ElI modelo matematico depende de
especificaciones de disefio de la torre, condiciones de operacidn del sistema y las condiciones de operacion

de las gotas y particulas del gas. EI modelo se define de la siguiente manera: (Ahmed, et. al., 2012)

Ecuacion 57:

Ngeneral = 1- e—l.SmaBS

Ngeneral = Eficiencia general de remocion

ul = Eficiencia de impacto
Donde:
Ecuacion 58:
o= Utd
Upg — Ug
Ecuacion 59:
Ecuacion 60:
5= L
dp
Uq = Velocidad terminal de sedimentacion de la gota de liquido
Ug = Velocidad del gas
Q. = Flujo de liquido
Q¢ = Flujo de gas
Z = Altura del scrubber
dp = Diametro de la gota

Los pasos para la determinacion de las variables del modelo matematico de la eficiencia general de
remocion se presentan a continuacién: (Ahmed, et. al., 2012)

a.  Célculo del nimero de impacto. EI mecanismo de impacto es el principalmente
utilizado en la mayoria de estudios de sistemas de scrubbers himedos. EI modelo para la determinacion del
namero de impacto es el siguiente: (Ahmed, et. al., 2012)

Ecuacion 61:

W=C (Uta — Ug)dszP
! 18ugydp

Donde:
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Ug = Viscosidad del gas

Op = Densidad de particulas

dp = Diametro de particulas

dp = Diametro de gotas

Cr = Factor de correccién Cunningham

El nimero de impacto se calcula considerando las siguientes variables: (Ahmed, et. al., 2012)

1) Factor de deslizamiento de Cunningham, Cf. El factor se considera
para particulas iguales o menores a 1 um. EI factor se asume igual a 1 cuando la particula es mayor a 1 um.
(Ahmed, et. al., 2012)

2) Tamafo de gota, dp, y velocidad terminal de sedimentacién de
gota de liquido, Uy Para el desempefio 6ptimo de un sistema de scrubber, el tamafio de las gotas de agua,
dp, debe ser 500-1000 pm. Para el andlisis del desempefio del scrubber se puede seleccionar como tamafio
de gotas de agua: 500um, 1000 pum, 1500 pm y 2000 um. El modelo para la velocidad terminal de
sedimentacion de las gotas de agua utilizando movimiento unidimensional de las gotas de agua por la
accion de la gravedad, arrastre y fuerzas boyantes, se describe por la siguiente ecuacion: (Ahmed, et. al.,
2012)

Ecuacion 62:
. jé (s =)
DpPg
Donde:
dp = Di&metro de gotas
Pp = Densidad de gotas de liquido
Pg = Densidad de gas
g = Gravedad
Cp = Coeficiente de arrastre

Al aplicar el modelo para la prediccion de la velocidad terminal de sedimentacién, Ahmed, et. Al.
presentan los siguientes resultados estimados de los tamafios de gotas previamente seleccionados: (Ahmed,
et. al., 2012)
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Cuadro 12. Tamafio de gotas de agua y su velocidad terminal de sedimentacion correspondientes

dp (Hm) Ut (M/s)
500 2.06
1000 4.03
1500 5.42
2000 6.50
(Ahmed, et. al., 2012)
3) Viscosidad de gas, Py Wilke desarroll6 la siguiente ecuacion general

para determinar el coeficiente de viscosidad de una mezcla de gases utilizando aproximaciones en la teoria
cinética de difusién, dando como resultado un modelo sin la necesidad de datos de difusividad y densidad,
pero requiere una cantidad exagerada de raices cuadradas: (Wilke, 1950) (Krieger, 1951)

Ecuacion 63:
hg = y o
! =1, _|_%Z;::;zx}'[1+("i/nf)1/2(Mj/i‘j;')m]z
E 2v2(1+M;/Mj)
Donde:
nyn; = Viscosidades delos componentesiyjala
temperatura de la mezcla
x; Y Xj = Fracciones molares de los componentesiyjala
temperatura de la mezcla
M; y M; = Pesos moleculares de los componentesiyjala
temperatura de la mezcla
4) Densidad de gas, p,. La densidad de una mezcla de gases a una

temperatura y presion dadas se puede calcular utilizando el modelo de la ley de gases ideales, considerando

la fraccion molar y peso molecular de cada uno de los componentes del gas: (Gavane, 2012)

Ecuacion 64:

n

P
Pg = ﬁz x;M;

i=1
Donde:
P = Presion dela mezcla de gases
R = Constante de los gases ideales

T = Temperatura de la mezcla de gases
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X; = Fraccion molar del componente i

M; = Peso molecular del componente i

b.  Caélculo de eficiencia de impacto, n;. Utilizando el nimero de impacto (¥) en la

ecuacion 5, se describe la eficiencia de impacto como:(Ahmed, et. al., 2012)

Ecuacion 65:
710 2
= L/) n 0.35]

Para incluir el efecto del nimero de Reynolds, Re, en la relacién entre el nimero de impacto y la
eficiencia de impacto, se ha desarrollado una aproximacion conocida como Aproximacion de Langmuir. En
la aproximacion, se determina la eficiencia tedrica basada en las eficiencias del flujo viscoso (,,s) v flujo

potencial (n,,.) descritas en la curva tedrica de la Aproximacion de Langmuir:(Ahmed, et. al., 2012)

Ecuacién 66:
R
Nvis + 77pot (6_2)
M=————"—""%&
1+
60
Figura 19. Curva tedrica de Aproximacion de Langmuir.
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C. Calculo de relacion de ligquido/gas. La relacion de liquido/gas tiene un rol importante
en el desempefio de scrubbers himedos. La ecuacidn a utilizar para el célculo del caudal es la siguiente:
(Ahmed, et. al., 2012)

Ecuacion 67:
Q=AU
Donde:
Q = Caudal
A = Area de la seccion transversal
U = Velocidad de flujo

Y. PROPIEDADES DEL GAS RESIDUAL DE SCRUBBERS

Las condiciones mas importantes del gas residual son el flujo volumétrico, volumen, temperatura,
presion y contenido de humedad. Generalmente, las propiedades del gas son medidas en la entrada del
scrubber. Las propiedades del gas de salida cambian en funcion de la razén de evaporacién del liquido.
(Mussati, 2002)

Cuando los gases calientes de escape pasan por el scrubber, una porcién del agua se evapora. La
temperatura del gas decrece, el contenido de humedad y el volumen disminuye. Para disefio, las
condiciones del gas residual en la salida del scrubber se asume que se encuentra en el punto de saturacién.
(Mussati, 2002)

La evaporacion en el scrubber generalmente se modela como un proceso de saturacion adiabatica. En
este proceso, el aire no saturado (seco) es enfriado por transferencia de calor sensible del gas a calor latente
en el vapor de agua. La cantidad total de entalpia contenida en el aire se mantiene constante. Ademas, se
asume que el sistema conserva la masa y el gas residual se modela como un gas ideal. Bajo esas
asunciones, el flujo de masa de aire seco que pasa en el sistema se mantiene constante, y la diferencia de

masa entre la entrada y salida se debe a la evaporacion de agua en el scrubber. (Mussati, 2002)



V.ANTECEDENTES

A UBICACION, MISION, VISION Y PRODUCTOS DE
INGENIO TULULA S.A.
1. Ubicacién. El Ingenio Tulula se encuentra ubicado en la Finca Tulula, en el municipio

de San Andrés Villaseca, del departamento de Retalhuleu. Sobre la carretera CA-2 del Pacifico, a 4.5
kilémetros de la cabecera municipal de Cuyotenango, Suchitepéquez; sobre la carretera que conduce al
Parcelamiento San José La Méaquina. Esta ubicado a 175 kilémetros de la ciudad capital de Guatemala.

Figura 20. Ubicacion de Ingenio Tulula.
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2. Mision. satisfacemos los gustos mas exigentes alrededor del mundo con los rones afiejos y otros

productos, de la més alta calidad y excelencia, innovando constantemente con un equipo
comprometido a una rentabilidad y crecimiento sostenido, con responsabilidad social.

3. VisiOn. Ser la organizacion lider en la elaboracion y comercializacion de los mas finos rones afiejos y

otros productos, para el mundo que disfruta de la excelencia.

4. Productos. El producto de mayor comercializacion es el azdcar de cafia y miel invertida por sus

siglas en inglés HTM (High Total Molasses). Azlcar cruda a granel se comercializa al exterior del
pais, principalmente a Asia y Europa por medio de la Terminal EXPOGRANEL. HTM se comercializa
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con la Destiladora de Alcoholes y Rones (DARSA). También se comercializa la venta de energia
eléctrica con la red nacional a través de AMM.

B. RESENA HISTORICA DE INGENIO TULULA S.A.

El Ingenio Tululd S.A. es una empresa agroindustrial fundada en 1904 como iniciativa del sefior
Antonio Bouscayrol. El ingenio en sus inicios produjo panela a través de trapiches de cafia, posteriormente,
fue uno de los primeros ingenios en producir azucar. En el afio 2000 comenzd el proyecto de cogeneracion
por medio de la biomasa del bagazo de la cafia de azlcar. En el afio 2005 Ingenio Tululéd paso a ser parte de

Industrias Licoreras de Guatemala, y se uni6 a la produccion de ron afiejo fabricando miel virgen.

C. ESTRUCTURA ORGANIZACIONAL DE INGENIO
TULULA S.A.

La division del Ingenio cuenta con un Comité de Direccion y Direccion Agroindustrial, de manera
vertical se divide en las siguientes areas: agricola; taller, maquinarias y transportes; industrial;
cogeneracion; recursos humanos; administracion; informatica; operacion de DARSA; produccion de
DARSA, vy, relaciones comunitarias.

Figura 21. Estructura organizacional de Ingenio Tulula S.A.
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(Ingenio Tulula, 2016)
D. OPERACION DE INGENIO TULULA S.A.

La operacion del Ingenio Tulul4 se divide en dos temporadas principalmente: reparacién, en donde se
realiza mantenimiento a todos los equipos; y zafra, en donde todas las actividades estdn enfocadas en
produccion. Sin embargo, la secuencia de labores para producir cafia de azlcar se puede desglosar de la

siguiente manera:
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Area agricola. El departamento administra las actividades relacionadas con el cultivo

de la cafia de azlcar. Las areas de siembra se encuentran ubicadas en los departamentos de Suchitepéquez y

Retalhuleu como se muestra en la Figura 4. El 83% del area de siembra se encuentra en la zona interna del

ingenio, y el 17% se encuentra en la zona externa (a mas de 36 kilometros de distancia del Ingenio). En el

rea de siembra se tiene las siguientes condiciones: precipitacion promedio anual de 130 pulgadas (3,300

mm); temperatura promedio anual: méxima de 31°C, minima de 21°C y media de 24°C; altitud igual a 275

MSNM; velocidad del viento de 2 a 20 km/h de Este a Oeste; humedad relativa de 85%; vy, suelos tipo

vertisoles e inceptisoles. Los tipos de ecosistemas del area son bosque muy himedo, subtropical calido.

Figura 22. Ubicacién geogréafica de la zona cafiera.
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(Ingenio Tululg, 2016)

La secuencia de labores para producir cafia de azlcar, dentro de la administracién del area agricola, es

la siguiente:

Adecuacion y preparacion de terreno: Volteo o arado y surcado del &rea de siembra.

Siembra: Distribucidn y tapado de la semilla en el campo

Desbasurado: Quema de la basura de residuos vegetales que han quedado en el campo y basura
de cultivo anteriores.

Riego: El riego se realiza principalmente realizado por gravedad a través de surcos y canales,
aunque también se realiza riego por aspersion y miniaspersion.
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Fertilizacién: Se utilizan dos tipos de fertilizacion principalmente. Uno de ellos es con mochila
de presion constante y/o aguilén con tractor, y otro es ferti-riego, donde el fertilizante es
aplicado junto con el agua de riego.

Control de malezas: Mantenimiento de los caminos y perimetros de los cafiales para mantener
baja la proliferacion de las malezas y para evitar los hospederos de plagas.

Control de plagas: Manejo integrado de plagas que amenazan al cultivo. El control se realiza a
través de la aplicacion de herbicidas y plaguicidas.

Cosecha: La cosecha se lleva a cabo durante todo el periodo de Zafra del Ingenio. Posterior al
corte la cafia debe alzarse y transportarse al ingenio para ser procesada. Desde la etapa del corte
hasta ser puesta en el patio del Ingenio se debe cuidar la cosecha para evitar la contaminacién
con impurezas, que es todo aquello que no contiene azlcar (hojas, tierra, piedras, etc.). Desde el
corte hasta la molienda no debe transcurrir mas de 36 horas para evitar la pérdida de azucar por

accion de las dextranas.

Area talleres, maquinaria y transportes. El departamento de TMT (por sus siglas)

administra los servicios de logistica de transportes, maquinaria agricola, equipos e implementos,

mantenimiento preventivo y correctivo de la flota del Ingenio Tululd para la produccion, cosecha y

fabricacion de azUcar.

La flota de maquinaria agricola consta de cosechadoras, alzadoras, tractores, maquinaria pesada,

equipo de riego e implementos agricolas. La flota de maquinaria automotriz consta de cabezales, camiones,

buses, vehiculos livianos, motos, equipo de cafiero y otros equipos.

La subérea de transporte y caminos gestiona las siguientes actividades:

3.

Transporte de cafia a granel y mecanizada;
Transporte de personal de cosecha (cortadores);
Transporte de cachaza,;

Transporte de melaza;

Transporte de maquinaria, equipos e implementos;
Operacién y supervision del transporte; y

Reparacién y mantenimiento de caminos.

Area industrial. Los procesos incluidos bajo la gestion del area industrial son

preparacion y molienda de la cafia de azUcar, extraccion del jugo para la fabricacién de mieles virgenes

como materia prima de rones afiejos, azlcar crudo para exportacion y melaza bajo normas de control de

calidad.
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La capacidad del Ingenio Tulula es:

Capacidad de molienda efectiva de cafia: 6,500 t/dia

Produccién de miel virgen: 794.94 m*/dia (210,000 gal/dia)

Rendimiento promedio de miel virgen: 0.121 m/t de cafia (32 gal/t de cafia)
Produccién anual de mieles virgenes: 133,246.5 m* (35,200,000 galones)
Rendimiento promedio de melaza: 0.025-0.026 m*/t de cafia (6.5-7.0 gal/t de cafia)
Capacidad de cogeneracion: 31,500 kW-h

La cafa inicialmente es lavada, y luego se pasa por picadoras y molinos, para separar el jugo y el

bagazo. En el proceso de molienda el Ingenio utiliza cinco molinos de cuatro masas en paralelo.

Actualmente, las mesas de lavado de cafia de corte mecanizado y manual funcionan dependiendo de la
disponibilidad de la cafia en época de zafra, luego del lavado de cafia se obtiene un efluente con altas
concentraciones de solidos de distintos tamafios de particula. En la salida del efluente de las mesas de
lavado se encuentran cribas, las cuales retienen los solidos grandes que arrastra el agua. Sin embargo, las
aberturas de las cribas son pequefias y retienen sélidos de diferentes tamafios que mayoritariamente son
grandes. Las cribas se obstruyen constantemente por los sélidos retenidos y no existe un flujo de agua
residual, sino que se queda retenido. Para volver a fluir el agua se tiene que remover los solidos retenidos
en las cribas. Los operarios del Ingenio Tulula con ayuda de rastrillos remueven los solidos de la superficie
de la criba.

Figura 23. Esquema de tindem de molinos.
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(Ingenio Tulula, 2016)

Luego del proceso de molienda y extraccidn, el jugo pasa por procesos de calentamiento, clarificacion
y filtracion para separar los materiales diferentes a la sacarosa, que se encuentran en el jugo. De la
purificacidn se obtiene, como subproducto, la cachaza. Luego se pasa por un proceso de evaporacion donde
se obtiene la miel virgen, utilizada como materia prima para la produccion de rones afiejos, azlcar crudo

para exportacion y melaza.
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Actualmente en el Ingenio Tululd S. A. no se han realizado estudios de pérdidas de sacarosa en las
mesas de lavado de cafia. En el Instituto Audubon de Azlcar en Estados Unidos, se determind que las
pérdidas de sacarosa promedio en las mesas de lavado son de 6lb/ton de cafia. Por otro lado, en el libro de
Cane Sugar Engineering se reporta un valor de pérdidas de 3.2 kg/ton de cafia. La nueva tendencia en
Ingenios es el uso de limpieza en seco. En Guatemala el Ingenio La Unién implemento en el afio 2007 el
sistema de limpieza en seco que les aumento el rendimiento en 3 Ibs de azlcar/t de cafia. También se
disminuy6 el mantenimiento de los equipos de tres a una vez ya que disminuye el desgaste en equipos. De
igual forma, el Ingenio Pantaleén instal6 un sistema de lavado en seco para aumentar su rendimiento en
1.4kg de azucar/tonelada de cafa.

Figura 24. Evaporadores de multiple efecto.
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(Fotografia tomada por el autor en Ingenio Tululd S.A.)

4. Area cogeneracion. El area de cogeneracion envuelve las actividades involucradas a la produccion
de energia térmica y electricidad de forma simultanea utilizando como combustible la biomasa de cafia

(bagazo), el cual es un subproducto proveniente de la fabricacion de azlcar.
Los objetivos del area son:
o Disminuir los consumos de energia y el consumo de combustible, principalmente de origen fosil.

o Reducir las emisiones de gases de efecto invernadero y otros gases contaminantes.
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e Aumentar la eficiencia del sistema, aportando mayor estabilidad y diversificacién del mismo.

e Motivar la investigacion y desarrollo de sistemas energéticos eficientes y el ahorro energético.

Los procesos del area de cogeneracion se dividen en las siguientes sub-areas:

a. Vapor. La sub-area incluye la gestion del tratamiento de agua para calderas,
combustion de bagazo, produccion de vapor, control automatico del equipo, y el manejo

ambiental de las operaciones.

Para la produccion de vapor el Ingenio Tulula cuenta con cinco calderas con las siguientes

especificaciones, para la produccidn de vapor.

e  Caldera 1: produccion de vapor de 18,144 kg/h (40,000 Ib/h), presion y temperatura de operacion
de 1,724 kPa (250 psig) y 210 °C (410 °F), Horno Dietrich-Dennis.

e  Caldera 2 y 3: produccién de vapor de 27,216 kg/h (60,000 Ib/h) cada una, presion y temperatura
de operacion de 1,724 kPa (250 psig) y 254 °C (490 °F), Horno Dietrich-Dennis.

e  Caldera 4: producciéon de vapor de 54,431 kg/h (120,000 Ib/h), presién y temperatura de
operacion de 1,724 kPa (250 psig) y 500 °F, Horno Pin Hole.

e  Caldera 5: produccién de vapor de 117,934 kg/h (260,000 Ib/h), presion y temperatura de
operacion de 5,861 kPa (850 psig) y 260 °C (750 °F), Horno Pin Hole.

e  Caldera 6: produccion de vapor de 100 t/h, presion y temperatura de operacién de 6,205 kPa
(900 psig) y 482 °C (900 °F), Horno Mitre.
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Figura 25. Vista lateral de calderas 5y 6 (la caldera 5 esta ubicada en la parte izquierda de la

fotografia y la caldera 6 en la parte derecha)

(Ingenio Tulula, 2016)

El 4rea de cogeneracion estd encargada del manejo ambiental de los equipos involucrados. Como parte
de esta gestion existen instalados dos scrubbers himedos para el lavado y control del material particulado y
emisiones gaseosas provenientes de las calderas 5y 6.

Figura 26. Scrubber de caldera 5 (izquierda) y scrubber de caldera 6 (derecha)

(Fotografia tomada por el autor)
El scrubber de la caldera 5 tiene un tanque de alimentaciéon abierto a la atmésfera. El agua de

alimentacion proviene de cuatro diferentes fuentes:
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e Purga de la torre de enfriamiento del Ingenio Tulula
e Purga de la torre de enfriamiento de darsa
e Rechazo de la planta de tratamiento de dsmosis inversa para las calderas

e Pozo de cogeneracion.

Existen instaladas dos bombas centrifugas para movilizar el agua del tanque al scrubber. Durante
operacion normal solo se utiliza una bomba, sin embargo, se tiene instalada una mas en caso de reparacion,
mantenimiento u otras actividades. Los gases de combustién provenientes de la caldera 5 son tratados con
el agua, y luego el agua residual es recolectada en un tanque sedimentador con un sistema de cadena que
retira los lodos sedimentados. Por ultimo, el agua residual es descargada al alcantarillado. En la Figura 12

se muestra un esquema del sistema del scrubber de la caldera 5.

Figura 27. Diagrama de proceso de scrubber de caldera 5 (antes de instalacion de PTAR)
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(Diagrama realizado por el autor)

El scrubber de la caldera 6 tiene un tanque cerrado de alimentacién. El agua de alimentacidn proviene
de los condensados de los evaporadores 2A y 2B. Para movilizar el agua existen instaladas dos bombas
centrifugas. Durante operacion normal solo se utiliza una bomba centrifuga, sin embargo, se mantiene

disponible otra bomba en caso de reparacién, mantenimiento u otras actividades. Los gases de combustion
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provenientes de la caldera 6 son tratados con el agua, y luego el agua residual es descargada a un canal
abierto que la conduce hasta el alcantarillado. En la Figura 13 se muestra un esquema del sistema del
scrubber de la caldera 6.

Figura 28. Diagrama de proceso de scrubber de caldera 6 (antes de instalacion de PTAR)
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(Diagrama realizado por el autor)

En vias de mitigacién del impacto ambiental el Ingenio implement6 una planta de tratamiento de
aguas residuales. La empresa proveedora fue Mausa Brasil. Su funcion principal es la de tratar el agua
proveniente de las mesas de lavado de cafia, los lavadores de gases de las calderas y el agua proveniente del
arrastre de cenizas de las calderas de cogeneracion. Esta planta utiliza el método de separacion solido-
liquido a través de los procesos (tamizado, sedimentacion y filtracion al vacio), removiendo los sdlidos
insolubles incorporados en el agua. Los sdlidos retirados del agua son deshidratados por un filtro al vacio y
direccionados para la tolva de torta y son enviados para el campo. Esta planta de tratamiento esta

conformada por tres equipos de tratamiento: Un tamizador, un filtro de banda rotatorio y un clarificador.

El tamizador es el primer equipo en la planta de tratamiento. El agua pasa por éste para retener
particulas de materiales superiores a 2,0 mm y todo el bagazo que va flotando en la misma (no quemado,
trozos de refractarios provenientes de la caldera y materiales metélicos). El agua con sélidos con
dimensiones inferiores a 2,0 mm se canaliza por una boquilla en la parte inferior y lateral del tamizador y

se envia por gravedad al Clarificador para que ocurra la decantacién de los sélidos insolubles. También en
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esta parte se hace la mezcla rapida del agua que pasé por el tamiz y el floculante. Al adicionar el floculante

se busca aumentar el peso de las particulas solidas y acelerar la sedimentacién en el clarificador.

En el clarificador la alimentacién del efluente se hace por encima y por el centro donde los sélidos
fluyen hacia el fondo del tanque, formando un manto de lodo y una capa de separacién del agua clarificada
que se desplaza hacia arriba. El agua clarificada, libre de s6lidos fluye por un vertedero periférico hasta un
canal que capta el agua clarificada, orientando el flujo a una tuberia que descarga el agua a un tanque de
suministro para los lavadores de gases y las mesas de lavado de cafia. Ademas, en el fondo del clarificador
hay una salida para los lodos, los cuales son movilizados hacia el filtro al vacio para su desecado y

posterior transporte a los campos.

Figura 29. Planta de tratamiento de aguas residuales.

¥ L e — ~
(Fotografia tomada por el autor en Ingenio Tululd S.A.)

Esta planta de tratamiento inicié operaciones el 28 de abril del presente afio. Ultimas semanas del
periodo de zafra 2015-2016. Utilizando desde el inicio de sus operaciones los tres equipos en operacion
continua para el tratamiento a un 75-80% de la capacidad total de la misma.

b. Electricidad. La sub-area gestiona las protecciones y mediciones
eléctricas; enfriamiento de agua de proceso utilizando torres mecanicas de tiro inducido; gestién de
personal, equipos e instalaciones; el control automatico y gestion de los turbogeneradores; transformacion
de energia eléctrica; gestion de los motores eléctricos, alumbrado eléctrico, y distribucion de eléctrica
dentro de las instalaciones; y la administracion de la compra/venta de energia eléctrica. En el siguiente
esquema se ilustra a grandes rasgos los procesos de las sub-areas de vapor y electricidad, dentro de

cogeneracion.
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Figura 30. Esquema general de cogeneracion.
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(Ingenio Tulula, 2016)

Servicios a terceros. La sub-area gestiona el suministro de energia

eléctrica al ingenio; montajes eléctricos y de instrumentacién como apoyo a otras areas; gestién de

automatizacion de otras areas, montajes e instalaciones eléctricas de otras areas (internas).

5. Area administrativa. El area administrativa tiene asignados los siguientes departamentos:

Bodega de producto terminado (azUcar)

Bodega de materiales, repuestos y accesorios

Bodega de productos quimicos de produccién y campo
Mantenimiento de instalacion de area perimetral de Ingenio Tulula
Basculas

Casa patronal (hospedaje y alimentacion)

Seguridad perimetral de Ingenio Tulula



Figura 31. Bodega de producto terminado (azUcar).
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(Ingenio Tulula, 2016)

6.
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Area informatica. El area de informatica estd conformada por administradores,

técnicos, analistas y programadores del Ingenio Tululd. Se divide principalmente en desarrollo de

aplicaciones e infraestructura.

Dentro de los servicios de aplicaciones que administran se encuentran:

Exportacion de azlcar

Viajes del area taller, maquinaria y transportes
Planilla de 1.G.S.S.

Control de plagas

Centro de salud

Sistema de llantera

Torre de control de transporte

Planillas de toneladas de pilotos

Traza de liquidaciones

Bascula

Labores agricolas

En la divisién de infraestructura el area de informatica gestiona los nodos de distribucion de red a

todas las areas del ingenio.
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7. Area relaciones comunitarias. Esta area gestiona las relaciones con las

comunidades cercanas al ingenio. Identifica todas las comunidades, y los gestores en cada una. También

han desarrollado proyectos de responsabilidad social empresarial dentro de los cuales se incluyen:

. Desarrollo de cultivo

. Siembra de alevines

o Reforestacion

. Pozos mecanicos de apoyo

. Puesto de salud

. Conferencias y campafas de valores

. Rotulacidn y sefializacién de carreteras
. Mantenimiento de carreteras

. Construccion de timulos en carreteras



VI.METODOLOGIA

El trabajo de campo, incluyendo la recoleccién de muestra y mediciones in situ de condiciones de
operacion, se realizé en las instalaciones del Ingenio Tulula S.A., ubicado en el municipio de San Andrés

Villaseca, durante el periodo de zafra 2015-2016, que abarca desde enero hasta mayo de 2016.

El trabajo se llevé a cabo en cuatro etapas principales que se mencionan a continuacion:

A. ETAPA 1: OBSERVACION E IDENTIFICACION DE
PROCESOS RELACIONADOS CON EL SISTEMA.

En la primera etapa se realizaron las primeras visitas de campo, recorriendo todas las instalaciones del
Ingenio Tululd S.A., identificando las &reas y equipos involucrados con el sistema de lavado de cafia, de
cenizas y de gases de combustion de las calderas 5 y 6, y planta de tratamiento de aguas residuales. Se
realizaron 14 visitas al ingenio en temporada de zafra cada fin de semana de enero a mayo. Luego, se

realiz6 un esquema general del sistema hidrico que se relaciona con los procesos mencionados.

En esta etapa también se selecciono el método analitico para la determinacién de la concentracion de
sacarosa en las muestras de agua de las mesas de lavado de cafia. Para la seleccién del método mas
adecuado se realizd el siguiente procedimiento:

Se listo los diferentes equipos disponibles para determinar la concentracién de sacarosa en muestras
liquidas. Y se establecid los criterios de seleccion del método, que en este caso fueron: exactitud, precision,
repetibilidad y disponibilidad de equipo. Seguido se realiz6 un cuadro comparativo enumerando las
ventajas y desventajas de cada método y equipo, con los criterios y el cuadro comparativo se selecciono el
mejor método de cuantificacion de sacarosa.

Con el panorama general del sistema, se realizé una identificacion y documentacion de todos los
equipos y tuberias de agua, especificos del sistema de lavadores de gases (scrubbers), mesas de lavado de

cafia, equipos auxiliares y planta de tratamiento; y se realiz6 un diagrama de proceso.

B. ETAPA 2: RECOLECCION DE MUESTRAS Y MEDICION
DE CONDICIONES DE OPERACION
1. Sistema de lavado de cafia. Con la observacion realizada en la etapa 1 se determing

los puntos de muestreo en cada mesa de lavado para la recoleccion de muestras. Para la seleccion del

muestreo se realizé lo siguiente:

92
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Se observo los distintos puntos de descarga de agua de cada mesa de lavado y se determind el punto
donde se observo mayor flujo de agua. Por cada mesa de lavado se seleccion6 de dos a tres puntos de toma

de muestras.

Ya con los puntos definidos se tom¢ las muestras de cada mesa y se realizd el siguiente procedimiento

para su analisis:

Se lav6 con agua y con jabdn cuatro recipientes plasticos por mesa de lavado. A cada recipiente se les
coloco una etiqueta con datos relevantes de operacion que se muestra a continuacion:

Figura 32. Ejemplo de etiqueta para botellas de muestras.

Nijmere de muestra: Fecha:
Hora:

Finca:

Tipo de corte:

Sector de la mesa de lavado;

Temperatura ambiental: Temperatura muestra:

pH:

(Elaboracion propia)

Cuando la cafia se descarg6 sobre la mesa, se esper6 entre 15-20 segundos para la toma de la muestra.
Esto con el fin de que el agua tenga mayor contacto con la cafia. Los puntos seleccionados fueron ambas
esquinas de la mesa y la parte central por lo cual se utilizd una toma muestras para obtener la muestra.

También se debe tomd una muestra del agua que se alimenta a las mesas de lavado.

A cada muestra se le tomo de forma inmediata el pH con un potenciémetro portatil y la tempertura con
una termocupla. Se almacend la muestra a 4°C hasta que se realizd el analisis de determinacién de

concentracién de sacarosa y concentracion de sélidos.

Ya con el método de determinacion de concentracion de sacarosa que en este caso se selecciond el
método de Cromatografia liquida de alta resolucion, se realiz6 el procedimiento que se presenta a

continuacion:

Se nimero distintos beakers con el cédigo de la muestra y se trasvaso de los recipientes hacia los
beaker entre 25-50 mL de la muestra. Posteriormente, se armo el sistema de filtracion al vacio utilizando un
embudo biichner y se filtraron las muestras con un filtro mesh nimero 5. Seguido en el laboratorio de

analisis quimico avanzado se filtro6 2 mL de la muestra previamente filtrada en un filtro de 0.20 pm. Para
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colocar la muestra en los viales se utilizé una jeringa y se coloc6 en orden los viales dentro de la bandeja
del automuestreador. Por ultimo, se colocd la bandeja en el cromatografo y se puso a trabajar el

cromatografo.

En este caso se determind el nimero de muestras utilizando un método estadistico de estimacion por

intervalo de la proporcion poblacional.

Por otro lado, se elabor6 un inventario que recopilo los equipos delimitados en el sistema de las mesas
de lavado de cafa para realizar un analisis de consumos energéticos. Para le medicién de amperajes y

voltajes se realiz6 el siguiente procedimiento:

Se realiz un inventario de los equipos involucrados en el sistema de lavado y se identificd cada uno
de los tableros correspondientes a cada equipo. Con la ayuda de un operador se midié tanto el voltaje como

el amperaje, utilizando un amperimetro, de cada linea del sistema trifasico y se anoté el valor promedio.

Para el balance de masa se midi6 los flujos de entrada y salida de agua a las mesas. En el caso del agua
de alimentacion como se muestra en el diagrama 2, seccién de resultados, proviene de un tanque abierto el
cual recibe tres entradas constantes de agua de la planta de tratamiento y del condensador barométrico de
los evaporadores de multiple efecto. El agua se transporta a lo largo de una tuberia en algunos tramos de 8”
pero principalmente en tuberia de 10”. Ya que no se contaba con ningun medidor de flujo, durante el paro

de mantenimiento de fabrica se prosiguié a realizar lo siguiente para la medicion de flujos:

Se cerr6 cada una de las valvulas de las tuberias de alimentacion del tanque y se midio el largo y
ancho del tanque con un metro. Se midié la distancia desde la orilla del tanque hasta el nivel de agua
inicial, se abri6 las valvulas hacia las mesas de lavado como se opera normalmente, se encendieron las

bombas y se inici6 la medicidn del tiempo.

Luego se par6 el cronometro y se apagaron las bombas después de un minuto. Se midié la altura final
desde la orilla del tanque hasta el nivel final de agua. Con el area de tanque y la diferencia entre el nivel
inicial y final se encontr6 el volumen bombeado, y dividiéndolo por el tiempo se obtuvo el caudal de

alimentacién hacia las mesas de lavado.

Ahora para la medicion del caudal de descarga de las mesas de lavado ya que toda el agua se
transportaba por una tuberia enterrada se utilizd un canal en un tramo de la descarga el cual es el Unico

punto donde el agua no se encontraba entubada. Para la medicién del caudal el procedimiento fue:
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Se midié un largo definido del canal y el ancho. Seguido se midid el nivel del agua. En el punto inicial
establecido se soltd una esfera de duroport y se midié el tiempo hasta que llego al punto final previamente
establecido. Con la distancia recorrida y el tiempo transcurrido se obtuvo la velocidad lineal. Luego con el
ancho y profundidad se obtuvo el area y se determind el caudal final. Se realizaron varias mediciones y se
obtuvo un flujo de descarga promedio.

Otras mediciones importantes fueron las condiciones del agua de alimentacién (tanque y sus flujos de

alimentacion) y del agua de descarga. Los analisis realizados para estas fueron:

e Temperatura
. pH

e Solidos disueltos y suspendidos

Para la toma de muestras se utilizd un toma muestras, se colocé la muestra en un recipiente de plastico
con etiqueta, se midié inmediatamente la temperatura y pH. Posteriormente se almacené la muestra a baja

temperatura y se utilizé el equipo portétil de analisis de agua Hach para el analisis.

2. Sistema de lavado de gases de combustion. Fue necesario recolectar informacion
sobre las variables que influyen en la eficiencia del scrubber para el control de material particulado en los
gases de combustidn. Las principales variables analizadas fueron: caudal, pH, temperatura y sélidos totales
en agua; caudal, composicién, concentracion de material particulado, caida de presion y temperatura en
gases de combustién. Con la observacion realizada en la etapa 1, se determinaron los siguientes puntos para

la recoleccion de muestras y mediciones in situ:

. Tanque de almacenamiento de scrubber 5

. Canal de descarga de aguas residuales de scrubber 5

. Orificio de analizador de gases de combustion de caldera 5

. Orificio de termocupla en la entrada de gases de combustion de scrubber 5

. Orificio de manémetro en U en la salida de gases de combustidn de scrubber 5
. Tanque redondo de scrubber 6

. Canal de descarga de aguas residuales de scrubber 6

. Orificio de analizador de gases de combustion de caldera 6

. Orifico de manémetro en U en la salida de gases de combustion de scrubber 6
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A continuacién, se detalla el procedimiento para la medicion de cada variable:

a. Determinacion de caudal de flujos del sistema de scrubbers (método 1).

e Se midio la velocidad lineal del flujo, con anemdmetro para un gas o midiendo el tiempo (con
crondmetro) en que recorre una particula flotante una distancia definida en un canal abierto de
agua.

e Se midi6 el area del flujo con una cinta métrica.

e  Se calculé el caudal del flujo.

e Y se midi6 la corriente y voltaje con un amperimetro del motor eléctrico utilizado para bombeo

del flujo.

b. Determinacion de caudal de flujos del sistema de scrubbers (método 2).

e Se midié el cambio de volumen definido por el flujo, utilizando un recipiente con volumen
graduado.

e Se midi6 el tiempo con un cronémetro en el que se considerd el cambio de volumen definido por
el flujo.

e Se calculd de caudal del flujo.

e Y se midi6 la corriente y voltaje del motor eléctrico utilizado para bombeo del flujo.

c. Determinacion de propiedades fisicoquimicas de gases de combustion.

e Se almacenaron muestras de gases de combustion en tanque cerrado, extrayendo el gas con una

bomba de succidn en la salida de la chimenea después de las calderas.
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Figura 33. Recipientes construidos para almacenamiento de gases de combustion.

(Elaboracion propia)

Figura 34. Imagen izquierda sistema de extraccion de gases de combustién en salida de gases de caldera 5;

imagen derecha, el mismo sistema para la caldera 6.

(Elaboracion propia)
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e Se midié la temperatura con una termocupla portatil (marca: Taylor, serie: 9940N) y presién con
un mandmetro de agua en U portatil (marca Dwyer, presion maxima de 100 psi), ambas sin situ,

de los gases de combustion en la entrada y salida del scrubber.

Figura 35. Imagen izquierda, medicion de temperatura; imagen derecha, medicion de presién; ambos en la

salida de los gases residuales del scrubber 5.

(Elaboracion propia)

e Se realizo el analisis de gases de combustion (base seca) para determinacion de composicion,
utilizando el equipo Bacharach, en el Laboratorio de Operaciones Unitarias de la Universidad del
Valle de Guatemala (UVG).

d. Determinacion de propiedades fisicoquimicas de afluente y efluente de liquido.

e Se tomaron muestras de agua de los afluentes y efluentes del sistema de scrubbers,
documentando la hora y fecha de la muestra.

e Se midi6 el pH de agua in situ con potenciémetro portétil (Oakton pH Tester 20).

e Se midié la temperatura de agua in situ con termocupla portétil (marca: Taylor, serie: 9940N).

e  Se almacenaron muestras a baja temperatura.

e Se midi6é la concentracion de sélidos disueltos utilizando el equipo Hatch DR1890, en el
Laboratorio de Operaciones Unitarias

e Se midio la concentracion de sdlidos suspendidos utilizando como método filtrado al vacio con
papel filtro No. 2 y secado en horno durante 60 minutos.

e Se calculé la concentracién de sélidos totales utilizando la medicion de sélidos disueltos y
solidos suspendidos.

e Se determin6 la densidad del agua, midiendo la masa de un volumen definido del liquido

utilizando una probeta de 1000 mL de vidrio.
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e. Determinacion de propiedades fisicas de cenizas.

e Se tomd muestras de cenizas en la salida del pre-calentador de aire de la caldera 6.

e Se midi6 el tamafio de particulado utilizando la tamizadora y los mesh 400 (38 um), 200 (75
pum), 140 (106 pm), 100 (150 pum), 80 (180 pm), 60 (250 um), 45 (355 pm), 30 (600 um) y 20
(850 um), del Laboratorio de Operaciones Unitarias UVG.

e Se midi6 la densidad aireada y densidad compacta de cenizas, utilizando una probeta de vidrio
de 1 L y una balanza digital OHAUS.

e Se calculd la densidad de trabajo, utilizando la densidad aireada y densidad compacta.

f. Determinacion de procedimientos operacionales.

e Se realizd la evaluacién in situ de procedimientos de operacion de los scrubbers, incluyendo
mantenimiento y operacion de equipos principales y auxiliares, limpieza de canales y tuberias, y
remocion de cenizas.

e Se determind los flujos de agua y gas que los operarios manejan en los scrubbers.

e Se identificaron los controles operacionales en el funcionamiento de los scrubbers.

e Se determinaron los recursos empleados en cada procedimiento.

e Se determinaron los procedimientos estandarizados.

3. Evaluacion de contaminantes. Con la identificacion de los efluentes se procedi6 a
muestrear con un toma muestra conformado por un recipiente de plastico tipo PET unido a un bolillo. El
almacenamiento de las muestras se realiz6 en botellas de plastico de PET de 750 mL previamente lavadas

con agua potable para remover cualquier residuo previo.

La cantidad de muestras recolectadas se calculé por medio de un analisis estadistico, el cual se
muestra en la seccion de calculos de muestra. La toma de muestras se hizo en distintas horas del dia como
se puede observar en las tablas de muestra en el apéndice, para registrar las variaciones de sus condiciones
y composicion. Cabe mencionar que al momento de tomar las muestras se midié inmediatamente el pH y la

temperatura de las mismas.

Para la medicién de pH se utilizé un potenciémetro de la marca Eutech Instruments, modelo pHTester
20 waterproof. Se coloco el electrodo del potenciémetro en una pequefia cantidad de la muestra contenida

en el toma muestra del potenciometro y se esperd hasta que se estabilizara la lectura. Para la medicion de la
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temperatura se utilizé una termocupla de la marca TAYLOR, modelo 9940N, colocando el sensor en el

interior de la botella que contenia la muestra y se espero hasta que se estabilizara la lectura.

Posteriormente se taparon las botellas y se identifico con marcador permanente el lugar de donde

fueron tomadas. Se almacenaron las botellas en una hilera y se les agreg6 hielo.

Este procedimiento se realiz6 cada vez que se tomaron las muestras de los distintos efluentes

involucrados en la planta de tratamiento.

Los criterios de relevancia elegidos para analizar las muestras recopiladas en los efluentes de los
procesos involucrados en el sistema de tratamiento de aguas residuales se definieron en base a un
tratamiento fisico que se realiza en el pretratamiento de aguas residuales. Por lo tanto, analizd
principalmente la cantidad o concentracion de las particulas sélidas. Para la medicion de éstas se determino
que los criterios de relevancia incluian los sélidos totales suspendido, sélidos totales disueltos y solidos
totales. También, fue necesario medir otros parametros del agua que afectaban la calidad del agua para su

recirculacion en el proceso, tales como: conductividad, pH, temperatura y turbidez.

Las muestras recopiladas se llevaron a la Universidad del Valle de Guatemala para realizar los analisis

fisicoquimicos. Se realizaron los siguientes analisis:

a.  Solidos totales suspendidos. Se utilizd el colorimetro HACH modelo DR/890

empleando el método fotométrico nimero 8006. Ver procedimiento en la seccion de anexos en la pag. 125.

b.  Conductividad. Se utilizd el potenciometro portatil de la marca HACH modelo

Senslon156. Ver procedimiento en la seccion de anexos en las pag. 125y 126.

C. Solidos totales disueltos. Se utilizd el potenciometro portatil de la marca HACH

modelo Sension 156.

d.  Sélidos totales. Los sdlidos totales son la suma de los sélidos totales suspendidos y los
solidos totales disueltos. Por lo tanto, al obtener los datos experimentales correspondientes se realizo la

operacion matematica de adicion.

e. Turbidez. Se utilizé el colorimetro de la marca HACH modelo DR/890 empleando el

método de absorciometria nimero 8237. Ver procedimiento en la seccion de anexos en las pdg. 126 y 127.
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f. Medicion de los caudales de los efluentes de los equipos. Se realizaron varias
mediciones del caudal de los distintos efluentes de los sistemas de interés. Debido a que se manejaban
grandes flujos de agua, no fue posible determinar los caudales midiendo un volumen con un recipiente
calibrado en un tiempo determinado. Se midi6 la velocidad lineal y se tomaron las dimensiones del canal
abierto o tuberia para encontrar el area. De tal manera, que el producto de la velocidad por el area es

equivalente al caudal.

Se localizé el canal que conducia el efluente del equipo hacia el clarificador de la planta de
tratamiento. Se midié el ancho y una longitud en una seccién del canal en donde no habia muchas
variaciones en el flujo del efluente, se realiz6 con un metro para tener las dimensiones del canal. Se midid
la profundidad del agua en el canal sumergiendo una varilla metélica y al emerger ésta se observaba la
marca del nivel del agua y se midié dicha profundidad con un metro. Luego, se colocd un objeto de
material liviano que flotara en el agua, en este caso se utilizaron pedazos de duroport sobre la superficie del
flujo de agua. Se tomo el tiempo inmediatamente al colocar el pedazo de duroport y se detuvo la medicion
de tiempo cuando el objeto habia alcanzado la longitud del canal que se midié anteriormente. Se calculd el
area transversal de una seccién constante del canal como el producto de las mediciones de la profundidad
por el ancho. Se calcul6 la velocidad lineal del flujo empleando la férmula de la longitud que recorrié el
objeto en un periodo de tiempo. Finalmente, conociendo el area transversal y la velocidad lineal del flujo se

determiné el caudal como el producto de ambos.

Esta metodologia se realizé en triplicado o duplicado cada vez que se visito el ingenio, para registrar

las variaciones del caudal.

4. Sistema de planta de tratamiento de aguas residuales

a. Determinacion de flujos y caracteristicas fisicoquimicas del agua efluente del
ingenio

e Se midié la velocidad lineal de caudal de salida de agua de los tres procesos en el Ingenio.

e Se midid el area del caudal de salida de agua.

e Se midio caracteristicas fisicas in situ del efluente de agua utilizando potenciometro portatil y
termocuplas del Laboratorio de Operaciones unitarias y medidores del laboratorio de control de
calidad del Ingenio.

e Se realizaron pruebas quimicas utilizando equipo Hatch en el laboratorio de Control de calidad del

Ingenio Tulul.
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b. Balance de masa y evaluacién de consumo energeético
Se midieron caudales de entrada y salida de agua de la planta de tratamiento (Midiéndolo con
cubetas junto con cronometro y también realizando lecturas en medidores electrénicos de flujo)
Se midié humedad y densidad de los lodos obtenidos en el filtro de correa.
Se midi6 densidad del agua en cada uno de los equipos de la planta de tratamiento, utilizando una
probeta de 1000 mL y una balanza digital del laboratorio de operaciones de unitarias de la
universidad.
Se midieron corrientes y voltajes de operacion con un multimetro, de las bombas principales que
transportan el agua y los lodos, los motores para la operacion del filtro de correa, el agitador del

clarificador y el tamizador.

c. Prueba de jarras
Se hicieron soluciones acuosas de floculante a las concentraciones de (0.10, 0.12, 0.13)% M/V.
Se agregd floculante en un litro de agua del ingenio a tratar con la misma temperatura y pH,
disolviéndolo en cantidades suficientes para llevar su concentracién a 0.75, 1.00, 1.25, 1.50 ppm.
Se utilizaron pipetas para agregarlo y una paleta cuadrada para la agitacién de la muestra durante 1
minuto.
Se midieron tiempos de sedimentacion efectivo (tiempo que sedimenta la mayor parte de los
solidos), turbidez final del agua tratada, y concentracion de sélidos suspendidos finales.
Se determinaron qué concentraciones de floculante, obtuvieron valores de turbidez y sélidos
suspendidos finales menores en el agua tratada. Siendo esta concentracion de floculante la
dosificacion dptima de floculante para el proceso.
Se variaron pH de agua a tratar agregando cal. Y se agregd la dosificacion 6ptima de floculante

para determinar a qué pH se obtienen los valores més bajos de la turbidez y s6lidos suspendidos.

d. Analisis propiedades fisicas de lodos
Se determind la humedad en los lodos obtenidos en el filtro de correa, en tres muestras obtenidas
en tres semanas seguidas.
Se determind la densidad de trabajo de los lodos, utilizando la medicién de densidades compactas
y aireadas para el calculo de la misma.
Se determind el tamafio de particula de los lodos mediante uso de tamizador vibratorio del area de

Manejo de Sélidos del Laboratorio de Operaciones Unitarias.

e. Medicion de eficiencias de equipos en la planta de tratamiento
Se midieron propiedades fisicas del agua (turbidez, sélidos suspendidos, pH y temperatura) a la

entrada y salida de cada equipo de la planta de tratamiento, utilizando potenciémetro portéatil y
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termocuplas del Laboratorio de Operaciones unitarias y medidores del laboratorio de control de
calidad del Ingenio.

e Se midieron las corrientes y voltajes de operacion con un multimetro, de las bombas principales
que transportan el agua y los lodos, los motores para la operacion del filtro de correa, el agitador

del clarificador y el tamizador.

C. ETAPA 3: ANALISIS DE DATOS

Con la informacion recopilada durante la zafra 2015-2016, se analizaron las mediciones realizadas en
la etapa anterior. En el sistema de lavado de cafia se evalud la concentracion de sacarosa, flujos de agua,
consumos energéticos, entre otros. Este analisis fue necesario para identificar los puntos de mejora en el
sistema hidrico de las mesas de lavado, asi como su impacto en la planta de tratamiento de aguas
residuales.

Se realiz6 un balance de masa del sistema del sistema de scrubbers, considerando especialmente la
cantidad de solidos en los flujos y el agua evaporada, y un balance de consumo energético de todos los
equipos del sistema. También se determind el desempefio de los scrubbers como control de material
particulado, utilizando el modelo matematico de eficiencia general con el mecanismo de captura de impacto
inercial. Ademas, se evalud el efecto de la acidez de los afluentes en los scrubbers, utilizando como
parametro de analisis el pH y composicion de los flujos para analizar el flujo con mayor efecto corrosivo.
Por dltimo, como parte de la evaluacién se consideraran también todos los procedimientos de operacion de
los scrubbers, incluyendo mantenimiento y operaciéon de equipos principales y auxiliares, limpieza de

canales y tuberias, y remocion de cenizas.

En la evaluacién de contaminantes de los efluentes de los equipos se identificaron los puntos criticos,
analizando las muestras tomadas en los distintos dias con los criterios de relevancia. Los efluentes con
mayor concentracién o cantidad de sélidos fueron los puntos criticos, en donde se enfocaron las propuestas
de mejora para la reduccién de la carga contaminante de dichos efluentes, previo a su tratamiento. Por
altimo, se analizaron también se evaluaron los flujos y caracteristicas fisicoquimicas del agua, asi también
como la eficiencia y condiciones de operacion en cada equipo, en la planta de tratamiento de aguas

residuales.
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D. PROPUESTAS DE MEJORA

Con los resultados de cada sistema (lavado de cafia, lavado de cenizas, lavado de gases de combustion
y planta de tratamiento de aguas residuales) se elaboraron propuestas de mejora para cada sistema,
enfocadas en reducir el impacto ambiental, costos operaciones, y la carga contaminante de los efluentes.
Realizandolo mediante andlisis de literatura y comparacion de datos, para que primero se determinaran los

procesos y procedimientos a ejecutar para mejorar el proceso de tratamiento ya existente.



VII.RESULTADOS

A. EVALUACION DE SISTEMA DE LAVADO DE CANA

Resumen de resultados de evaluacion de mesas de lavado de cafia
Cuadro 13. Resumen datos Zafra 2015 — 2016

Parametro Anterior a PTAR Posterior a PTAR
Temperatura (°C) 43.2+0.6 453+0.4
pH 55+0.1 49+0.1
Concentracion sacarosa (g/L) 0.97 +0.27 1.57 +0.23
Pérdidas totales de sacarosa
(kg sacarosa/ t de cafia) 2.17+0.12 3.51+0.07

Corte manual Corte mecanizado
Concentracion sacarosa (g/L) 0.95+0.18 1.87 +0.30

Cuadro 14. Pérdidas totales de sacarosa en mesas de lavado de cafia zafra 2015-2016

Pérdidas de azUcar totales
(toneladas métricas de sacarosa) 3622
Produccién total de azucar (toneladas métricas) 206,589
% de pérdidas de azucar en mesas de lavado de cafia | 1.75 %

Seleccion de puntos de muestreo en mesas de lavado

Los puntos establecidos para la toma de muestras en cada mesa de lavado de cafia se presentan en las

siguientes ilustraciones:

Figura 36. Puntos de muestreo mesa de lavado 2
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El punto 1 y 3 de la mesa de lavado Il se encuentran a los extremos de la mesa. El punto 2

seleccionado se encuentra a 2.5 m del extremo, justo en el centro de la mesa de lavado.

Figura 37. Puntos de muestreo mesa de lavado 1.

El punto 1y 2 de la mesa de lavado | se encuentran a los extremos de la mesa. El punto 2 seleccionado

se encuentra a 2.5 m del extremo de las mesas, justo en el centro de las mesas de lavado.

Los puntos considerados son ambos extremos de las mesas de lavado y la parte central.

Utilizando el método estadistico de estimacion por intervalo de la proporcidn poblacional con un 95%

de confianza se definié un nimero de muestras de agua de 100. (Calculo 10, seccién de anexos Célculos)
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Seleccion método analitico cuantificacion de sacarosa.

El cuadro comparativo entre métodos de cuantificacion de sacarosa se presenta a continuacion;

Cuadro 15. Cuadro comparativo métodos de cuantificacién de sacarosa.

Método Ventajas Desventajas

Sistema de automuestreo

Equipo selectivo, efectivo y de amplia
aplicacion

Alta exactitud debido a su selectividad
en la separacion del analito especifico
Analisis cuantitativo preciso

Altamente reproducible

Poca muestra (2 mL vial e inyeccién de

Cromatografia 20 uL) Equipo complejo y costoso
liquida de alta | Disponibilidad de equipo Alto costo de prefiltracion
resolucion Aplicabilidad a diversos tipos de analitos | Mayor tiempo de medicion (tiempo
incluyendo pequefias moléculas | de corrida 25 minutos)
orgénicas hasta grande biomoléculas y
polimeros

Debido a la diversidad de columnas
utilizadas se pueden cuantificar gran
cantidad de azucares entre ellos la
sacarosa

Alta sensibilidad a bajas concentraciones
hasta 0.05%.
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Cuadro 16. Cuadro comparativo métodos de cuantificacion de sacarosa.

Métodos

Ventajas

Desventajas

Refractometria

Equipo simple y facil de utilizar
Es un equipo mas preciso si es
un equipo digital

Reproducible

Amplio rango de
concentraciones (0-32°
Brix)

Se requiere una gota de muestra
Utilizado en la industria para
medir °Brix

Menor tiempo de medicion
(alrededor de 10 minutos
incluyendo calibracién)
Disponibilidad de equipo en
laboratorios de la Universidad

Menos exacto ya que brinda
concentracion de solidos
disueltos y no Unicamente del
analito de interés (sacarosa)
Poca sensibilidad a bajas
concentraciones

Polarimetria

Tiempos de medicion cortos
Alta confiabilidad

Alta precision

Disponibilidad de equipo en
laboratorios de la Universidad
Equipos méas exactos por su
calibracién si son digitales
Altamente reproducible

Equipo de manejo simple

Amplio rango de
concentraciones (0-
35°Brix)

Sensible a bajas concentraciones
Utilizado para medicion de
azlcares

Menor tiempo de medicién,
alrededor de 10 minutos con
calibracion

Menor exactitud que HPLC

Al ser una técnica donde los
compuestos  rotan la luz
polarizada, si se analiza una
muestra desconocida con
muchos compuestos ademas de
la sacarosa se pueden obtener
valores menos exactos y
repetibles.

Mayor cantidad de muestra,
alrededor de 10 mL

Analizando las ventajas y desventajas, se selecciond el método de cromatografia liquida de alta
resolucion ya que, aunque es un equipo méas complejo de utilizar, proporciona datos mas exactos, precisos y

con mayor confiabilidad que el resto de equipos anteriormente mencionados.

Las especificaciones del cromatdgrafo liquido de alta resolucion se describen en la seccion de anexos

Equipos.
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Pérdidas de sacarosa en agua residual de las mesas de lavado
Cuadro 17. Resumen de datos de concentracién de sacarosa, temperatura y pH en agua residual
durante el periodo de 06/02/2016 - 07/05/2016

Concentracion de sacarosa Temperatura pH
Promedio 1.38+£0.18 g/L 44,6 £0.3°C 51+0.1
Valor maximo 8.22 g/L 50.3 °C 6.4
Valor minimo 0.061 g/L 37.0°C 3.9
Mediana 0.65 g/L 44.8°C 5.0
Moda 3.34 g/L 45.4°C 4.4
Desviacion Estandar 1.66 3.1 0.7
Varianza 2.74 9.7 0.6

*Los datos de concentracion de sacarosa se determinaron utilizando el método con HPLC a partir de una
curva de calibracion de 0 a 10 g de sacarosa/L.
**El resumen estadistico en el cuadro anterior representa un total de 88 muestras analizadas.



Figura 38. Andlisis de dependencia de concentracién de sacarosa y temperatura.
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*En este grafico se observa la concentracion de sacarosa en el agua residual de las mesas de lavado posterior y anterior a la puesta en marcha de la planta de
tratamiento de aguas residuales. Se registra mayor concentracion de sacarosa debido al aumento de la temperatura en el agua posterior a la planta de tratamiento.
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*Posterior a la puesta en marcha de la planta de tratamiento de aguas residuales se reportaron mediciones mas acidas de pH en el agua lo cual aumento la

Figura 39. Andlisis de dependencia de concentracién de sacarosa y pH
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Figura 40 Analisis de dependencia de concentracion de sacarosa con respecto a dias de zafra.
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Figura 41: Anélisis de dependencia de concentracion de sacarosa con respecto a tipo de corte de cafia lavado.
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*Se observa una concentracion de sacarosa mas alta en el corte mecanizado comparado con el corte manual.
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Cuadro 18. Resumen de datos de concentracion de sacarosa, temperatura y pH en el agua anterior a la
puesta en marcha de PTAR periodo de 06/02/2016 - 13/03/2016

Concentracion de sacarosa | Temperatura pH
Promedio 0.97 £0.27 g/L 432+06°C | 55+0.1
Valor maximo 6.96 g/L 49.8°C 6.1
Valor minimo 0.061 g/L 37.8°C 4.8
Mediana 0.53 g/L 43.7°C 5.7
Moda NA 46.5°C 6.0
Desviacion Estandar 1.43 2.9 0.4
Varianza 2.05 8.9 0.2

*Datos de concentracion de sacarosa anterior a la puesta en marcha cuantificados con el método por HPLC.

Datos completos en seccidn de anexos Datos intermedios

**E| resumen estadistico en el cuadro anterior representa un total de 29 muestras analizadas.

Cuadro 19. Resumen de datos de concentracion de sacarosa en el agua posterior a puesta en marcha de
PTAR periodo de 13/03/2016 - 07/05/2016

Concentracion de sacarosa | Temperatura pH
Promedio 1.57£0.23 g/L 453+04°C | 49+0.1
Valor maximo 8.22 g/L 50.3°C 6.4
Valor minimo 0.0072 g/L 37.0°C 3.9
Mediana 0.80 g/L 45.3°C 4.5
Moda 3.34 g/L 45.1°C 6.1
Desviacion Estandar 1.73 2.9 0.76
Varianza 2.99 8.8 0.58

*Datos de concentracion de sacarosa posterior a la puesta en marcha cuantificados con el método por

HPLC. Datos completos ver en seccién de anexos Datos intermedios.

**E| resumen estadistico en el cuadro anterior representa un total de 59 muestras analizadas.




Cuadro 20. Resumen de datos de concentracidn de sacarosa / tipo de corte mecanizado
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Media concentracion de sacarosa (g/L) 1.87 £0.30
Concentracion maxima de sacarosa (g/L) 8.22
Concentracion minima de sacarosa (g/L) 0.061
Mediana (g/L) 1.27

Moda (g/L) 0.73
Desviacion estandar 1.95
Varianza 3.79

* Datos completos en seccion de anexos datos intermedios

**E| resumen estadistico en el cuadro anterior representa un total de 41 muestras analizadas.

Cuadro 21. Resumen de datos de concentracidn de sacarosa / tipo de corte manual

Media concentracion de sacarosa (g/L) 0.95+0.18
Concentracion maxima de sacarosa (g/L) 4,97
Concentraciéon minima de sacarosa (g/L) 0.069
Mediana (g/L) 0.48

Moda (g/L) NA
Desviacion estandar 1.22
Varianza 1.47

* Datos completos en seccion de anexos datos intermedios

**El resumen estadistico en el cuadro anterior representa un total de 47 muestras analizadas.
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Figura 42. Analisis de pérdidas de sacarosa con respecto a dias de zafra posterior y anterior a la puesta en marcha de la PTAR.
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Figura 43. Analisis de dependencia de pérdidas de sacarosa con respecto a la temperatura en agua residual de las mesas de lavado de cafia.
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Figura 44. Analisis de dependencia de pérdidas de sacarosa con respecto al pH en agua residual de las mesas de lavado de cafia.
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Cuadro 22. Pérdidas de sacarosa en kg de sacarosa/t de cafia anterior a PTAR.

Media pérdidas de sacarosa 217+0.12
(kg sacarosa/t de cafa)

Pérdida méxima de sacarosa 15.57

(kg sacarosa/t de cafa)

Pérdida minima de sacarosa 0.14

(kg sacarosa/t de cafia)

Mediana (kg sacarosa/t de cafia) 1.19

Moda (kg sacarosa/t de cafia) N/A
Desviacion estandar 3.21
Varianza 10.28

*Estas pérdidas se determinaron utilizando la concentracion de sacarosa promedio en agua de descarga y

flujo total de descarga de las mesas de lavado de cafia. Ver seccion de anexos célculos.

Cuadro 23. Pérdidas de sacarosa en kg de sacarosa/t de cafia posterior a PTAR.

Media pérdidas de sacarosa 3.51+0.07
(kg sacarosa/t de cafia)

Pérdida méxima de sacarosa 18.38

(kg sacarosa/t de cafia)

Pérdida minima de sacarosa 0.16

(kg sacarosa/t de cafia)

Mediana (kg sacarosa/t de cafia) 1.78

Moda (kg sacarosa/t de cafia) 7.47
Desviacién estandar 3.87
Varianza 14.97

*Estas perdidas se determinaron utilizando la concentracién de sacarosa promedio en aguas de descarga y

flujo total de descarga de las mesas de lavado de cafia. Célculo No. 2, seccion de anexos célculos.

Cuadro 24. Pérdidas totales por zafra en toneladas métricas de sacarosa

Pérdidas de sacarosa 3622
(toneladas métricas de sacarosa)

*El célculo de las pérdidas de sacarosa se muestra en la seccién de anexos calculos.

Balance de masa, condiciones operacionales y consumos energéticos
Cuadro 25. Caudales y concentracion de sélidos totales en las mesas de lavado de cafia.

Flujo Flujo Concentracion solidos
volumétrico | Volumétrico (kg/m®)
gpm m3/h

Caudal de alimentacién 2944 668 0.425

Caudal de salida 2263 514 1.049

Como se muestra en el calculo No. 6 de la seccion de anexos calculos con los flujos y concentracion
de s6lidos tanto en la entrada como en la salida se determin6 que se elimina aproximadamente 255.3 kg/h

de sélidos e impurezas de la cafia de azUcar.



118

Cuadro 26. Resumen de datos solidos totales agua de alimentacion de mesas de lavado.

Agua alimentacion
mesas de lavado

Agua descarga
mesas de lavado

Condensador
barométrico

Planta de

tratamiento de
aguas residuales

Media solidos totales (kg/m°) 0.425 + 0.016 1.049 + 0.006 |0.340 +0.0054 | 0.459 + 0.019
Sélidos totales maximo (kg/m®) 0.927 1.718 0.634 0.927
Sélidos totales minimo (kg/m?) 0.278 0.424 0.187 0.323
Mediana (kg/m°) 0.379 0.954 0.254 0.420
Desviacion estandar (kg/m?) 0.192 0.309 0.054 0.059

* Datos completos ver seccion de anexos Datos intermedios.

Cuadro 27. Resumen de temperatura de agua de planta de tratamiento de aguas residuales.

Planta de Mezcla de
. Condensador .
tratamiento de o flujos en
. barométrico

aguas residuales tanque **

Media temperatura (°C) 51.5+1.3 575+2.3 529+ 1.2
Temperatura maxima (°C) 54.3 59.2 59.7
Temperatura minima (°C) 48.3 46.0 46.5
Mediana (°C) 53.4 56.4 52.7
Desviacién estandar (°C) 2.82 7.5 4.18

* Datos completos ver seccion de anexos Datos intermedios.

** Mezcla de Flujos en tanque (Flujo del condensador barométrico y planta de tratamiento de aguas

residuales)
Cuadro 28. Resumen de pH de agua de planta de tratamiento de aguas residuales.
Planta de Condensador Megcla de
tratamiento de o flujos en
. barométrico
aguas residuales tanque **
Promedio pH 4.73+0.19 5.14 +0.44 4.87 +0.37
pH maximo 5.37 6.81 6.59
pH minimo 3.84 3.87 3.81
Mediana 4.62 4.25 4.30
Desviacion Estandar 0.60 1.40 1.27

* Datos completos ver seccion de anexos Datos intermedios

** Mezcla de Flujos en tanque (Flujo del condensador barométrico y planta de tratamiento de aguas

residuales)
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Cuadro 29. Consumos energéticos motores asociados con el sistema de las mesas de lavado de cafia.

Equipo Voltaje (V) | Amperaje (A) | Potencia (W) | Potencia (kW)
Motor bomba centrifuga 440 335 25530.4289 |25.5304
's\ﬂ(?(t:?gn bomba  centrifuga doble| ,,, 24 18290.4565 | 18.2004
Motor nivelador mesa de lavado 1 | 455 9.2 7250.3646 7.2503

Motor cadenas mesa de lavado 1 455 46 36251.8234 |36.2518
Motor nivelador mesa de lavado 2 | 455 11.9 9378.1898 9.3781

Motor cadenas mesa de lavado 2 454 27 21231.4788 |21.2314

* En este cuadro se listan los motores involucrados en el sistema de lavado de cafia. El calculo de la

potencia se muestra en seccion de anexos calculos.

**L_as especificaciones técnicas de los motores se describen en la seccion de anexos datos originales.



Figura 45. Esquema sistema de lavado de cafia.
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B. EVALUACION DE SISTEMA DE LAVADO DE GASES DE COMBUSTION

Figura 46. Diagrama de proceso de caldera 5 y scrubber 5 después de instalacién de planta de tratamiento de aguas residuales.
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Nota: Sistema de agua y gas de la caldera 5 y scrubber 5 del area de cogeneracion del Ingenio Tululd S.A.
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Figura 47. Diagrama de proceso de caldera 6 y scrubber 6 después de instalacién de planta de tratamiento de aguas residuales.
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Figura 48. Balance de masa de scrubber 5.
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Agua de lavado
L1 =25.2227 kg agua de lavado / s

xs1=0.2570
g material particulado / kg agua de lavado

Scrubber 5

Gases tratados

G2 =3.5089 kg mezcla de gases / s
ys2=10.3417

ug material particulado / kg mezcla de gases
ya2 = 69.7265

g agua / kg mezcla de gases
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P
™

Gases de combustidn
G1 =3.6057 kg mezcla de gases /s
ys1 = 26.8502 g material particulado / kg

Agua con cenizas
L2 =25.3175 kg agua residual / s
xs2 = 4.0800 g material particulado / kg agua residual

mezcla de gases

yal=67.3288 g agua / kg mezcla de gases

Nota: Datos correspondientes a la zafra 2015-2016. Las condiciones de operacion son T gromedio = 356.95 K
Y Papsoluta promedio = 101.46 kPa. Para ubicacion del scrubber 5 en el sistema ver Figura 48. Concentracion de

s6lidos en gas calculado con referencia en

Evaporacion de humedad calculada con referen

Notacion:

G =flujo de gas

ys = concentracion de sélidos totales en gas

Y. = contenido de humedad en gas

L = flujo de liquido

Xs = concentracion de sélidos totales en liquido

una eficiencia de remocién de particulas de 99.9490%.

cia en enfriamiento y saturacién adiabética del gas.
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Figura 49. Balance de masa de scrubber 6.
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L2 = 82.167 kg agua residual / s
x2 =1.366 g material particulado / kg agua residual

ys1 = 2.4854 g material particulado / kg mezcla de gases
yh1=83.0307 g agua / kg mezcla de gases

Nota: Datos correspondientes a la zafra 2015-2016. Las condiciones de operacion son T gromedio = 410.53 K

Y Pabsoluta promedio = 99.92 kPa. Para ubicacion del scrubber 6 en el sistema ver Figura 49. Concentracion de

s6lidos en gas calculado con referencia en una eficiencia de remocién de particulas de 99.9490%.

Evaporacién de humedad calculada con referencia en enfriamiento y saturacion adiabatica del gas.

Notacion:

G =flujo de gas

ys = concentracion de sélidos totales en gas
Ya = contenido de humedad en gas

L = flujo de liquido

Xs = concentracion de sélidos totales en liquido



Cuadro 30. Balance de consumo energético de scrubber 5.
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. Consumo B
. Potencia . Fraccion de consumo
Equipo energetico )
(kW) por equipo (%)*
(kwh/Zafra)
Motor de bomba 29.83 118,787.22 2.81%
Motor de ventilador 1 de forzado 128.26 510,785.04 12.10%
Motor de ventilador 2 de forzado 343.02 1,366,053.01 32.35%
Motor de ventilador de inducido 559.28 2,227,260.34 52.74%
TOTAL 4,222,885.60 100.00%

Nota: Datos correspondiente a la zafra 2015-2016, con 166 dias de operacion y 0.04% tiempo perdido en

area de calderas.

* Fraccion equivalente al consumo individual de cada equipo por el consumo total.

Figura 50. Comparacion del consumo energético de los equipos del sistema del scrubber 5
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« Motor de ventilador 1 de forzado

# Motor de ventilador de inducido
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: Motor de ventilador 2 de forzado
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Cuadro 31. Balance de consumo energético de scrubber 6.

. Consumo B
. Potencia . Fraccion de consumo
Equipo energetico .
(kW) por equipo (%)*
(kwh/Zafra)
Motor de bomba 29.83 118,787.22 3.76%
Motor de ventilador de forzado 223.71 890,904.14 28.17%
Motor de ventilador de forzado 93.21 371,210.06 11.74%
Motor de ventilador de inducido 223.71 890,904.14 28.17%
Motor de ventilador de inducido 223.71 890,904.14 28.17%
TOTAL 3,162,709.68 100.00%

Nota: Datos correspondiente a la zafra 2015-2016, con 166 dias de operacion y 0.04% tiempo perdido en

area de calderas.
* Fraccion equivalente al consumo individual de cada equipo por el consumo total.

Figura 51. Comparacion del consumo energético de los equipos del sistema del scrubber 6

Motor de bomba m Motor de ventilador 1 de forzado
= Motor de ventilador 2 de forzado = Motor de ventilador 1 de inducido

# Motor de ventilador 2 de inducido



Cuadro 32. Eficiencia general de remocién de particulas de scrubber 5
(relacion de flujo liquido/gas [B] = 6.41 L/m®).
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Diametro de Diametro de gota (um) Eficiencia promedio Fraccion de
particula (um) 500 1000 1500 2000 po;:;::;(; - :)aar:z:l? :f

10 100.0000% | 99.9977% | 99.8973% | 99.3237% 99.8047% 0.5568%

38 100.0000% | 100.0000% | 99.9994% | 99.9805% 99.9950% 1.6241%

75 100.0000% | 100.0000% | 100.0000% | 99.9968% 99.9992% 2.1346%

106 100.0000% | 100.0000% | 100.0000% | 99.9987% 99.9997% 4.9652%

150 100.0000% | 100.0000% | 100.0000% | 99.9995% 99.9999% 5.7541%

180 100.0000% | 100.0000% | 100.0000% | 99.9997% 99.9999% 20.4176%

250 100.0000% | 100.0000% | 100.0000% | 99.9999% 100.0000% 27.7030%

355 100.0000% | 100.0000% | 100.0000% | 99.9999% 100.0000% 28.2135%

600 100.0000% | 100.0000% |100.0000% | 100.0000% 100.0000% 5.6148%

850 100.0000% | 100.0000% |100.0000% | 100.0000% 100.0000% 3.0162%

Eficiencia promedio** 99.9988%

*Datos de analisis de distribucion de tamafio de particula en material particulado en gases de combustion.

**Eficiencia promedio calculado utilizado la eficiencia y fraccién de cada tamafio de particula.




Cuadro 33. Eficiencia general de remocién de particulas de scrubber 6

(relacion de flujo liquido/gas [B] = 1.93 L/m®).
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Diametro de Diametro de gota (um) | .Pro'medio de ) Fracci~én de
particula (um) — 1000 -~ - eficiencia po,r tamafio tama}no de
de particula particula*

10 - 99.6060% | 94.4119% | 85.5331% 93.1837% 0.5568%

38 - 99.9999% | 99.7512% | 97.7822% 99.1778% 1.6241%

75 - 100.0000% | 99.9490% | 99.1467% 99.6985% 2.1346%

106 - 100.0000% | 99.9772% | 99.4751% 99.8174% 4.9652%

150 - 100.0000% | 99.9899% | 99.6777% 99.8892% 5.7541%

180 - 100.0000% | 99.9934% | 99.7505% 99.9146% 20.4176%

250 - 100.0000% | 99.9969% | 99.8427% 99.9466% 27.7030%

355 - 100.0000% | 99.9986% | 99.9039% 99.9675% 28.2135%

600 - 100.0000% | 99.9996% | 99.9540% 99.9845% 5.6148%

850 - 100.0000% | 99.9998% | 99.9718% 99.9905% 3.0162%

Eficiencia promedio** 99.8843%

*Datos de analisis de distribucion de particula en material particulado en gases de combustién.

**Eficiencia promedio calculado utilizado la eficiencia y fraccién de cada tamafio de particula.
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Cuadro 34. Comparacion de material particulado en efluente de gases de scrubber 5 con directrices
internacionales.

Equipo Unidad
g material particulado mg material particulado
/ kg vapor™ / Nm?® gas®
Emision promedio de scrubber 5 0.0001 0.43°
Directriz internacional Dato de referencia
Norma salvadorefia - 400

NSO 13.11.02:11

Acuerdo ejecutivo - 150°
No. 1566-2010 de Honduras
Norma oficial mexicana - 400°
NOM-085-SEMARNAT-2011
Directiva 2010/75/UE - 30’
Documentacion EPA 0.4° -

AP-42 Seccién 1.8

I Masa (kg) de vapor producido en caldera 5 durante zafra 2015-2016.

2Nm? = Metro cubico a condiciones normales: 0 °C y 1 atm.

*Emisién promedio de material particulado de scrubber 5 durante la zafra 2015-2016.

*Limite méximo de particulas totales suspendidas para calderas acuotubulares en la industria azucarera
utilizando bagazo de cafa.

*Limite méximo de material particulado para plantas de generacion eléctrica con calderas alimentadas con
biomasa en zonas rurales.

®Nivel méximo permisible para emision de equipos (con capacidad térmica nominal entre 42.4 y 106 GJ/h)
existentes a la entrada en vigor de la norma en zonas no criticas (resto del pais).

" Valor limite de emisién de particulas para instalaciones de combustién que utilicen como combustible
biomasa y turba, y con una potencia térmica nominal entre 50 y 100 MW, con permiso concedido antes del
7 de enero de 2013.

8 Factor de emision promedio de material particulado para combustién de bagazo controlada con scrubber

himedo.
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Cuadro 35. Comparacion de material particulado en efluente de gases de scrubber 6 con directrices
internacionales.

Equipo Unidad
g material particulado mg material particulado
/ kg vapor™ / Nm?® gas®
Emision promedio de scrubber 5 0.004 3.62°
Directriz internacional Dato de referencia
Norma salvadorefia - 400

NSO 13.11.02:11

Acuerdo ejecutivo - 150°
No. 1566-2010 de Honduras
Norma oficial mexicana - 400°
NOM-085-SEMARNAT-2011
Directiva 2010/75/UE - 30’
Documentacion EPA 0.4° -

AP-42 Seccién 1.8

I Masa (kg) de vapor producido en caldera 6 durante zafra 2015-2016.

2Nm? = Metro cubico a condiciones normales: 0 °C y 1 atm.

® Emision promedio de material particulado de scrubber 6 durante la zafra 2015-2016.

*Limite méximo de particulas totales suspendidas para calderas acuotubulares en la industria azucarera
utilizando bagazo de cafa.

*Limite méximo de material particulado para plantas de generacion eléctrica con calderas alimentadas con
biomasa en zonas rurales.

®Nivel maximo permisible para emision de equipos (con capacidad térmica nominal entre 42.4 y 106 GJ/h)
existentes a la entrada en vigor de la norma en zonas no criticas (resto del pais).

" Valor limite de emisién de particulas para instalaciones de combustién que utilicen como combustible
biomasa y turba, y con una potencia térmica nominal entre 50 y 100 MW, con permiso concedido antes del
7 de enero de 2013.

8 Factor de emision promedio de material particulado para combustién de bagazo controlada con scrubber

himedo.
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Cuadro 36. Comparacién de condiciones de operacion de scrubber 5.
Parametro Unidad Dato promedio | Rango recomendado Referencia
Caida de presién® kPa 0.72 0.12-0.75 (An6nimo, 1998)
Razén liquida/gas’ L/m’ 6.41 0.7-2.7 (Anbnimo, 1998)
Concentracion de sélidos %(m/m) 0.021% 6-20% (Rodriguez, 2016)

suspendidos en afluente de

agua®

1Presién medida en la entrada y salida del scrubber 5 con manémetro en U.

2Para més referencia ver Figura 50 (Balance de masa)

3Datos proporcionados por el Modulo: “Evaluacion y mejora de la eficiencia de operacion de Planta de

Tratamiento de aguas residuales de Ingenio Tululd S.A.”, del presente Megaproyecto.

Cuadro 37. Comparacion de condiciones de operacién de scrubber 6.

Parametro Unidad Dato promedio Rango recomendado Referencia
Caida de presién® kPa 0.32 0.12-0.75 (An6nimo, 1998)
Razén liquido/gas® L/m? 1.93 0.7-2.7 (Anbnimo, 1998)
Concentracion de s6lidos %(m/m) 0.021% 6-20% (Rodriguez, 2016)

suspendidos en afluente de

agua’

1Presion medida en la entrada y salida del scrubber 5 con manémetro en U.

2Para més referencia ver Figura 51 (Balance de masa)

3Datos proporcionados por el Modulo: “Evaluacion y mejora de la eficiencia de operacion de Planta de

Tratamiento de aguas residuales de Ingenio Tulula S.A.”, del presente Megaproyecto.
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Cuadro 38. pH promedio de afluentes de scrubbers durante zafra 2015-2016.

Fuente Dato promedio
Purga de torre de enfriamiento de Ingenio 7.23
Rechazo de planta de 6smosis 7.05
Pozo de cogeneracion 6.60
Tanque redondo 4.77
Planta de tratamiento 4.70

Nota: Para identificacién de la ubicacion de cada afluente ver Figura 48 y 49 (Diagramas de proceso de los
dos sistemas). Purga de torre de enfriamiento de Ingenio, rechazo de planta de Gsmosis, pozo de
cogeneracion y tanque de redondo son fuentes de agua del scrubber 5. Tanque redondo y planta de

tratamiento corresponden al scrubber 6.

Cuadro 39. Composicién promedio de gases de combustion de caldera 5 y 6 durante zafra 2015-2016.

Parametro Caldera 5 Caldera 6
0, (%) 15.93% 12.90%
CO (ppm) 283.6 855.5
CO, (%) 4.40% 5.98%
NO (ppm) 0 0.8
NO; (ppm) 2.3 3.3
NOyx (ppm) 2.5 35
SO, (ppm) 2.3 18

Nota: Muestreo realizado en la salida de los gases de combustiéon de cada caldera. Para mas detalle ver

Metodologia.

C. EVAULACION DE CONTAMINANTES DE EFLUENTES

Los efluentes de los procesos involucrados en el sistema de la planta de tratamiento de aguas
residuales deben ser tratados previamente en un proceso de pretratamiento porque en este proceso se tratan
individualmente los efluentes con el objetivo de remover grandes cantidades de particulas sdlidas en cada
proceso involucrado en el sistema de la planta de tratamiento de aguas residuales. El pretratamiento de
aguas residuales disminuye la abrasion y la corrosion de las tuberias y de los equipos del proceso y, por
ende, el paro de equipos para darles mantenimiento. Por lo tanto, se aumenta la productividad del proceso

porque los tiempos muertos son minimos y los costos para el ingenio disminuyen considerablemente.
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Cuadro 40. Concentracion promedio de sélidos de los efluentes de los puntos seleccionados del

sistema de lavado.

Puntos Solidos totales | Sélidos totales | Sélidos totales

disueltos (mg/L) | suspendidos (mg/L)

(mg/L)

Mesa de lavado de cafia de corte | 392.49£99.73 | 467.68 + 143.02 860.17 + 209.38
mecanizado
Mesa de lavado de cafia de corte manual 371.47 £116.38 | 835.28 £ 247.25 1206.75 + 291.35
Lavador de cenicero de la caldera 5 208.17 £118.56 | 193.90 + 69.98 402.07 + 168.97
Lavador de cenicero de la caldera 6 183.26 + 84.64 | 164.60 + 83.96 347.86 + 147.23
Lavador de gases de la caldera 5 396.87 £ 103.74 | 3683.13 £ 249.85 | 4080.01+ 298.14
Lavador de gases de la caldera 6 409.96 + 193.65 | 956.53 + 372.30 1366.49 + 452.62

Nota: Obtenido a partir de valores promedio de mediciones realizadas en Ingenio. (Ver anexos de datos

originales)

Cuadro 41. Propiedades fisicas de los efluentes de los puntos seleccionados del sistema de lavado.

Puntos pH Temperatura | Conductividad Turbidez
(°C) (uS/cm) (FAU)

Mesa de lavado de cafia de corte | 4.92 + | 46.24+2.74 816.37 +201.71 429.36 + 164.82

mecanizado 0.86

Mesa de lavado de corte manual 467 +|46.61+£3.70 681.94 + 198.37 282.93 +96.33
0.68

Lavador de cenicero de la caldera 5 517 +|40.69+4.72 413.77 £ 206.38 165.27 + 43.83
1.12

Lavador de cenicero de la caldera 6 512 + | 40.17+4.61 282.60 + 152.08 160.33 £ 25.12
1.05

Lavador de gases de la caldera 5 565 £+ |5245+3.28 | 780.38+215.06 | 226.47 +141.54
0.68

Lavador de gases de la caldera 6 527 £ |59.79+249 | 686.20+22530 | 225.03+127.95
0.68

Nota: Obtenido a partir de valores promedio de mediciones realizadas en Ingenio. (Ver anexos de datos

originales)

Cuadro 42. Puntos criticos del sistema de lavado del ingenio.

Punto critico

Sélidos totales (mg/L)

Lavador de gases de la caldera 5

4080.01+ 298.14

Lavador de gases de la caldera 6

1366.49 + 452.62

Mesa de lavado de cafia de corte manual

1206.75 + 291.35

Mesa de lavado de cafa de corte mecanizado

860.17 + 209.38

Nota: Los valores promedios de los puntos criticos

critico.

se encuentran ordenados del mas critico al menos
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D. EVALUACION DE PLANTA DE TRATAMIENTO DE
AGUAS RESIDUALES

1. Condiciones de afluente y caracteristicas de las aguas residuales de la Planta de

tratamiento

Cuadro 43. Determinacion caudal promedio de efluente de Ingenio en el mes previo a operacion de la

planta de tratamiento de aguas residuales.

Caudal (m*h) | Caudal (GPM)

Media 787.65 3,463.71
Mediana 781.62 3,437.18
Desviacion estandar 82.34 362.10
Varianza de la muestra 6,780.22 131,118.20
Minimo 614.36 2,701.65
Maximo 904.78 3,978.80
Rango 290.42 1,277.15

Cuadro 44. Caracteristicas fisicoquimicas de efluente de Ingenio en el mes previo a operacion de la

planta de tratamiento de aguas residuales.

Caracteristica . . Desviacion | Varianza de |, ,. . .
Fisicoquimica Media | Mediana Estdndar | la muestra Minimo | Maximo | Rango
Temperatura (°C) 50.27 50.70 3.64 13.25 45.50 56.60 11.10
pH 5.89 5.81 0.29 0.08 5.50 6.53 1.03
Concentracion

Hierro (mg Fe/L) 3.66 3.42 1.53 2.34 1.72 5.95 4,23
Concentracion

Dureza (mg| 214.67 | 209.50 19.09 364.42 194.00 | 246.00 52.00
CaCOs/L)

Concentracion

Fosfatos (mg PO, | 9.81 9.82 0.96 0.92 7.85 11.39 3.54
*IL)

Turbidez (NTU) 1,098.92 | 1,099.00 1.08 1.17 1,097.00 | 1,100.00 3.00
Conductividad 198.16 | 21150 | 49.89 248932 | 120.10 | 250.30 | 130.20
(uS/cm)

f’nﬂgfi’; Totales | 5 502 92| 2,.846.00| 461.32 | 212:819.17 | 2,350.00 | 3,688.00 | 1,338.00
ZS/LI‘_')f'tOS (Mg SOs'| 5538 | 5215 251 6.29 47.00 | 56.00 | 9.00
Silice (mg SiO,/L) 94.54 94.60 3.77 14.21 85.20 99.40 14.20
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Cuadro 45. Dosificacion minima de solucion de floculante sélido utilizado en Ingenio Tulula (Datos

respectivos no proporcionados) para tratar el afluente de la planta a una temperatura de 50°C.

Volumen de agua a tratar

Dosificacion minima de sol. floculante

787.65 m’/h

787 L/h

Cuadro 46. Condiciones de operacion 6ptimas para floculacién en clarificador.

Condicién/Variable Valor

Concentracion de solucién de floculante utilizado en 0.13% m/V
Ingenio Tulul (Datos respectivos no proporcionados)

pH 5.02
Temperatura 50°C
Cantidad de cal viva sélida para obtener pH =7 393 kg/h
Cantidad de cal viva sélida para floculacién a pH = 10 kg/h

3. Balance de masa y evaluacion de consumo energético de planta de tratamiento

Cuadro 47. Balance de masa del tamizador horizontal de la planta de tratamiento de aguas residuales.

Componentes Entradas (kg/h) | Salidas (kg/h)
Agua a tratar

-Agua 775,121.05

-Solidos totales 2,286.48
Agua lavado tamiz 3,578.85
Solucidn de floculante 4,986.89
Agua tratada

-Agua 775,121.05

-Solidos totales 1,664.30
Solucidn de floculante 4,986.89
Agua lavado tamiz 3,578.85
Lodos 622.18
Total 785,973.27 785,973.27

Nota: Obtenido a partir de valores promedio de mediciones realizadas en Ingenio.
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Figura 52. Balance de masa del tamizador horizontal de la planta de tratamiento de aguas residuales.
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Nota: Obtenido a partir de valores promedio de mediciones realizadas en Ingenio.

Cuadro 48. Balance de masa del clarificador de la planta de tratamiento de aguas residuales.

Componentes Entradas (kg/h) Salidas (kg/h)
Agua a tratar
-Agua 775,121.05
-Solidos totales 1,664.30
Solucién de floculante 4,986.89
Agua tratada (lavado de gases / mesas de
lavado)
-Agua 603,010.29
-Solidos totales 259
Lodos 52,367.67
Total 781,772.24 655,636.97
Masa de residencia en clarificador (kg/h) 126,135.27

Nota: Obtenido a partir de valores promedio de mediciones realizadas en Ingenio.



Figura 53. Balance de masa del clarificador de la planta de tratamiento de aguas residuales.
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Nota: Obtenido a partir de valores promedio de mediciones realizadas en Ingenio.

Cuadro 49. Balance de masa del filtro de banda de la planta de tratamiento de aguas residuales

Componentes Entradas (kg/h) Salidas (kg/h)
Agua con lodos

-Agua 52,098.03

-Solidos totales 269.64
Solucidn de floculante 2,493.45
Filtrado
Agua limpia 54,042.76
Lodos secos 262.35
Agua contenida en lodos 556.01
Total 54,861.12 54,861.12

Nota: Obtenido a partir de valores promedio de mediciones realizadas en Ingenio.
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Figura 54. Balance de masa del filtro de banda de la planta de tratamiento de aguas residuales
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Nota: Obtenido a partir de valores promedio de mediciones realizadas en Ingenio.

Cuadro 50. Consumo energético de la planta de tratamiento para sus tres equipos principales.

Equipo Consumo Consumo energético C At
proceso Componente energético diario |total ~ diario  por to?:fl:jr::i?io e;ﬁ;r?t: 'gg
principal (kwh) proceso (kwWh) tratamiento (kh)
_ Bomba de entrada 1,768,043.65
Tamizador 'y vor de tamiz 31,186.14 1,820,516.48
horizontal —
Bomba 1 distribucion
solucion de floculante 21,286.68
Clarificador | Motor de agitador 18,689.09 18,689.09 2,469,029.96
Bomba de salida de lodos
. del clarificador 541,014.74
Filtro de )
banda Motor de banda filtrante 67,522.96 629,824.39
Bomba 2 distribucién
solucion de floculante 21,286.68

Nota: Obtenido a partir de valores promedio de mediciones realizadas en Ingenio.
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4. Parametros de operacion de mayor eficiencia de remocion obtenidos en

operacion de planta de tratamiento

Cuadro 51. Parametros de operacion de planta de tratamiento en los que la eficiencia de remocién de

solidos fue mayor durante el primer mes de operacion. (Previo a cualquier modificacion o mejora al

proceso)

Parametro Mejor valor Desviacion estandar
Temperatura (°C) 50.3 3.6

pH 5.28 0.29
Densidad (kg/m3) 991.69 1.65
Conductividad (uS/cm) 518.00 1.29
Turbidez (NTU) 149 48

Solidos totales disueltos (ppm) 251.00 0.58
Sélidos totales suspendidos (ppm) 75.00 12.33
Solidos totales (ppm) 422.00 8.86

Nota: EI mejor valor corresponde a las Gltimas tres semanas de operacion de la planta de

tratamiento, utilizando la concentracién de 0.10% M/V.

5. Caracterizacion de lodos himedos obtenidos en planta de tratamiento

Cuadro 52. Caracteristicas fisicoquimicas de los lodos obtenidos de la planta de tratamiento de aguas

residuales
Caracteristica Media Mediana | Desviacion Varianza de la | Minimo | Maximo Rango
Fisicoquimica Estandar muestra
pH 5.91 5.90 0.11 0.01 5.75 6.06 0.31
Densidad de  Trabajo | 1,212.05 | 1208.62 29.89 890.76 1169.50 | 1249.00 79.50
(kg/m3)
% m/m humedad 68.15 68.34 7.93 62.85 58.18 78.29 20.11
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Cuadro 53. Distribucidn de tamafio de particula promedio de los lodos obtenidos de la planta de

tratamiento de aguas residuales

~ . Porcentaje (% m/m) promedio
Mesh Tamafio particula (m) de distriducgé(r; de Io)dgs
Finos < 100 15.71
100 150 11.44
80 180 18.41
60 250 15.42
45 355 18.61
30 600 12.65
20 850 7.75

Nota: Distribucion gréfica se puede observar en grafico en Apéndice. Determinando que el tamafio de

particula que corresponde al 80% de masa es el de 355 pum.

6. Eficiencias de remocidn de equipos de planta de tratamiento

Cuadro 54. Eficiencias de remocion de solidos de los tres equipos principales de la planta de

tratamiento de aguas residuales (tamizador, filtro de banda y clarificador)

Equipo Eficiencia de remocidn de sélidos por Eficiencia remocién sélidos
consumo energético diario (kg/kwh) (% m/m)

Tamizador 0.00820 27.21

horizontal

Clarificador 2.00331 68.23

Filtro de banda 0.00990 96.37

Nota: Las eficiencias de remocién de s6lidos medidas se divide en dos grupos, el primero corresponde a los
equipos del tamizador horizontal y el clarificador por lo cual su porcentaje de remocidén sumado deberia de
ser 100%. Y el segundo corresponde al filtro de banda no tomandose en cuenta junto a los otros dos
equipos porque el acumulado de los lodos acumulados en el clarificador son los que remueve el mismo, no

el total del flujo que entra a la planta.

E. PROPUESTAS DE MEJORA

1. Sistema de aspersion. El lavado en la mesa 2 se realiza utilizando un sistema de
rebalse en una tuberia de 10 pulgadas donde se forma una cortina. Utilizando este sistema, el lavado no se
realiza de manera uniforme. Para esto se puede colocar una nueva tuberia de 10” totalmente cerrada y
agregar boquillas aspersoras. Para la seleccion de las boquillas debe de considerarse que sean boquillas
adecuadas para agua de recirculacion que posea particulas tanto disueltas como suspendidas, que se

encuentren en el rango de caudal a operar que en este caso podria utilizarse un rango de 3000 gpm y de
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igual forma considerar que puedan soportar la presion. Para el disefio debe de considerarse el nimero de
aspersores a colocar para que se forme un abanico (traslape entre aspersores) durante el lavado para
asegurar el lavado a toda la cafa recibida en la mesa. Como recomendacion el proveedor Spraying System
Co. distribuye una gran variedad de aspersores, de estos se recomienda las boquillas Fulljet de maximo
paso libre las cuales son utilizadas desde caudales de 0.025 hasta 3000 gpm, de igual forma son especiales
para aguas de recirculacion que contengan particulas las cuales estan disefiadas para evitar el taponamiento,
manejan altas presiones, son de acero inoxidable, diferentes diametros y angulos de aspersién. Un aporte

significativo de las boquillas al sistema es el ahorro en consumo hidrico en el lavado.

En la seccién de bibliografia se coloca el enlace al distribuidor Spraying System Co. para poder

revisar las fichas técnicas de los distintos aspersores anteriormente recomendados.

2. Control pérdidas de sacarosa. Para el seguimiento y control de las pérdidas de
sacarosa en las mesas de lavado se recomienda realizar toma de muestras del agua de descarga para seguir
cuantificando las pérdidas e identificar la reduccion de las mismas después de la implementacién de las

propuestas o identificar futuras mejoras en base a los anélisis realizados.

Para la determinacidn de las pérdidas se puede seguir el siguiente procedimiento:

1. Con un equipo para la toma muestras y un termdmetro dirigirse a las mesas de lavado de cafia y
tomar la muestra en el centro de las mesas de lavado diez segundos después que se descargue la cafia en la
mesa. Tomar una muestra de cada mesa de lavado. También debe tomarse una muestra del agua de
alimentacion de cada mesa.

2. Colocar las muestras en un recipiente plastico, tomar la temperatura de cada muestra y anotar datos
en una etiqueta que contenga fecha, hora, tipo de corte, nimero de mesa de lavado, tipo de muestra (agua
de descarga o alimentacién) y temperatura.

3. Seguido de la toma de muestra dirigirse al laboratorio y tomar el pH. Luego en un documento de
Excel colocar los datos tomados en las mesas de lavado y el pH.

4. Luego con la muestra de agua realizar el método realizado actualmente en el laboratorio para
determina sacarosa y asi cuantificar las pérdidas de sacarosa. Para este analisis debe de prepararse una
curva de calibracion en un rango de concentraciones de 0 a 15 g sacarosa/L.

5. Posterior al andlisis de la muestra anotar la concentracion de sacarosa determinada. Para esto
obtener la diferencia entre la concentracion de sacarosa del agua de descarga y la concentracién de

sacarosa en el agua de alimentacion.

3. Sistema de bombeo. Otra mejora propuesta para el sistema es el cambio de las

bombas actuales del sistema. Para el disefio de la bomba se considerd la cabeza estatica y dinamica

(pérdidas por friccion de accesorios y tuberias). Para la seleccidn de la bomba se determind lo siguiente:



Cuadro 55. Caracteristicas para seleccion de bomba
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Cabeza total (m) 32.10
Capacidad (m*/h (gpm)) 681 (3,000)
Temperatura del fluido (°C) 53.0

NPSH >27m

Determinando estos parametros se seleccioné una bomba centrifuga de doble succién con un motor de

100 hp. La descripcién de la bomba se describe a continuacion:

Cuadro 56. Caracteristicas de bomba

Marca Goulds Pumps
Modelo 3410
Capacidad (m*/h (gpm)) 681 (3000)
Cabeza (m (ft)) 32.1(105.3)
Velocidad 1780 rpm
NPSH disponible 55m
Dimensiones 8x10-12
Eficiencia 87%

Potencia Bomba 80 hp

Figura

Cuadro 57. Descripcién del motor
Potencia 100 hp
Marca WEG
Voltaje 220/440V
Amperaje 0-116 A
Revoluciones 3575 rpm
Frecuencia 60 Hz
Figura

Para adaptar el motor con la bomba se utilizara un reductor de velocidad.
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4. Control y manejo de flujos de alimentacion de mesas de lavado de cafa.
En el lavado de la cafa se determind que se alimenta agua a las mesas de lavado en momentos donde no
hay cafia o se lava la cafia en periodos muy largos de tiempo. Esto genera un consumo innecesario del
recurso hidrico lo cual aumenta costos del tratamiento del agua residual y las pérdidas de sacarosa cuando

se lava por periodos muy largos de tiempo.

Se determind que se consume agua sin requerirlo por aproximadamente 3 horas al dia. Para evitar este

problema se recomienda un sistema de control automatizado el cual se describe a continuacion:



Figura 55. Diagrama de proceso e instrumentacion de sistema de lavado de cafia
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Cuadro 58. Equipo de instrumentacién

NUmero Tag Descripcion Sefial Rango

1 MS-1 Sensor de movimiento Digital On/Off

2 MIC-1 | Controlador Digital

3 MV-1 | Valvula de mariposa de 10” Abierta/Cerrada con | Digital On/Off
actuador eléctrico

4 MS-2 Sensor de movimiento Digital On/Off

5 MIC-2 | Controlador On/Off

6 MV-2 | Valvula de mariposa de 10” Abierta/Cerrada con | Digital On/Off
actuador eléctrico

7 FS-2 Switch de flujo Digital On/Off

8 FIC-2 Controlador Digital On/Off

9 FM-2a | Motor Digital On/Off

10 FM-2b | Motor Digital On/Off

Los lazos de control se describen en la seccion de anexos, propuestas de mejora.

14
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o. Control de pH y temperatura. La variable que afecto principalmente el aumento de las

pérdidas de sacarosa en las mesas fue la temperatura del agua de lavado la cual aumento después de la puesta en
marcha de la planta de tratamiento. El tanque donde se toma el agua de las mesas recibe agua tanto de la planta de
tratamiento como del condensador barométrico de los evaporadores de multiple efecto. Con base en las mediciones
realizadas el flujo de agua que elevaba la temperatura del agua del tanque fue la del condensador barométrico. Por
esto se recomienda realizar a los evaporadores de mdltiple efecto mantenimiento preventivo para asegurar la
adecuada transferencia de calor en los equipos, asi como el control operacional adecuado del nivel del licor y el flujo
de agua en el condensador. Debe de tenerse un control estricto de la temperatura de salida en el condensador la cual
no exceda los 50°C para evitar tener altas pérdidas de calor en los evaporadores y evitar el aumento de la

temperatura del agua hacia las mesas lo cual genera mayores pérdidas de sacarosa.

Por otro lado, durante las mediciones de los flujos del agua tanto de la planta de tratamiento como la del
condensador barométrico se identificé que el pH de la planta fue el mas acido. Para evitar agregar un alcali al tanque
que distribuye a las mesas de lavado se recomienda agregar el alcali en la planta de tratamiento de aguas residuales.
Para este sistema de adicion de la solucién basica al agua se recomienda utilizar un sistema de control donde se
incluye un medidor de pH el cual se conecte a un sistema de bombeo dosificador de la solucion. Esto con el fin de
no exceder la cantidad de solucion y que no agregue costos extra. En este sistema el pH se esta midiendo de manera
constante y cuando no se encuentre en el rango establecido de pH se activa el suministro dosificador de la solucién
ya sea a un tanque o a una tuberia. El flujo de la solucién puede calibrarse en base a qué tan lejos se encuentra del
pH del esperado. En la siguiente imagen se observa la calibracion de un sistema de suministro de una solucion alcali.

Figura 56. Calibracion de un sistema de suministro de solucion alcali

pH - caudal de dosificacion

Caudal dosificacién

0 1 2 3 4 5 6 7 8
pH

Para evitar mayores pérdidas de azucar en las mesas de lavado operar en un pH proximo a 6 -7.
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6. Operacion de niveladores. Durante la operacion de los niveladores se observé que muchas
veces el operador no apaga el nivelador cuando no hay cafia en las mesas o cuando la cafia ya fue nivelada, lo cual
aumenta los costos energéticos. Para esto se debe de capacitar a los operadores en apagar el equipo como lo hacen

con las cadenas de las mesas mientras no se estan utilizando.

7. Evaluacién aprovechamiento energético. Otro punto importante es el aprovechamiento de

la energia térmica del flujo proveniente de los condensadores barométricos. Se recomienda realizar un analisis para

aprovechar el flujo como precalentamiento en el proceso.

8. Enfriamiento. Si no es viable el aprovechamiento energético del flujo de salida del condensador

barométrico debe evaluarse instalar una torre de enfriamiento dentro del circuito de agua para la reduccion de la

temperatura.

9. Modificacion de flujo de agua de lavado en scrubber 5. El scrubber 5 durante la Zafra
2015-2016 oper con una relacién promedio liquido/gas de 6.41 L agua / m® gases de combustion. Al evaluar los
resultados con el rango recomendado (ver Cuadro 49), la operacién del scrubber 5 estd por encima del limite
méaximo recomendado. Comparando la eficiencia general de remocidn a diferentes relaciones liquido/gas se propone
operar con una relacién de 4.41 L agua / m* gases de combustion. Con esta operacién se obtiene una eficiencia

general de remocion del 99.9897%, y la siguiente concentracion en el efluente del scrubber:
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Cuadro 59. Comparacion de material particulado en efluente de gases de scrubber 5 con directrices internacionales

Equipo Unidad
g material particulado mg material particulado
/ kg vapor* / Nm?® gas®
Emision promedio de scrubber 5 0.001 3.61°
Directriz internacional Dato de referencia
Norma salvadorefia - 400°

NSO 13.11.02:11

Acuerdo ejecutivo - 150°
No. 1566-2010 de Honduras

Norma oficial mexicana - 400°
NOM-085-SEMARNAT-2011
Directiva 2010/75/UE - 30’
Documentacion EPA 0.4° -

AP-42 Seccién 1.8

I Masa (kg) de vapor producido en caldera 5 durante zafra 2015-2016.

“Nm? = Metro cubico a condiciones normales: 0 °C y 1 atm.

® Emision promedio de material particulado de scrubber 5 durante la zafra 2015-2016.

*Limite maximo de particulas totales suspendidas para calderas acuotubulares en la industria azucarera utilizando
bagazo de cafia.

*Limite méximo de material particulado para plantas de generacion eléctrica con calderas alimentadas con biomasa
en zonas rurales.

®Nivel maximo permisible para emisién de equipos (con capacidad térmica nominal entre 42.4 y 106 Gl/h)
existentes a la entrada en vigor de la norma en zonas no criticas (resto del pais).

" Valor limite de emision de particulas para instalaciones de combustién que utilicen como combustible biomasa y
turba, y con una potencia térmica nominal entre 50 y 100 MW, con permiso concedido antes del 7 de enero de 2013.

8 Factor de emisién promedio de material particulado para combustién de bagazo controlada con scrubber hiimedo.

Se obtuvo un ahorro de agua de 112,852.11 m® / zafra, considerando 166 dias de operacion y 0.04% tiempo
perdido en el &rea de calderas (datos de zafra 2015-2016), lo cual representa una reduccion del 31.21% del consumo
de agua en el scrubber 5. Esto permitird reducir la cantidad de agua a tratar en la planta de tratamiento de aguas

residuales, y los costos asociados.

10. Control de afluente de agua de scrubber 5. Durante las visitas de campo, se identificé que
la véalvula de control del agua de entrada al scrubber 5 no regula adecuadamente el flujo. Esto se puede verificar en
la Cuadro 20, donde se observa que las variaciones en la apertura de la valvula no representan un cambio

significativo en el caudal. En caso, se decidié disminuir el flujo de entrada de agua al scrubber 5, se propuso
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reemplazar la valvula actual por una valvula de mariposa de 4 pulgadas de diametro nominal, de hierro fundido, con
un precio de Q 415.00 (precio de la valvula proporcionado por Grupo FHISA). Otra alternativa, es la evaluacion de
la implementacion de un variador de frecuencia del motor de la bomba del agua de entrada al scrubber 5. De esta
manera, el control del afluente de agua no seria por la accién de una valvula sino por las revoluciones de la bomba.
Esta alternativa permitiria reducir el consumo energético y costos asociados del motor al disminuir la carga de la

bomba.

11. Modificacion de flujo de agua de lavado en scrubber 6. EI scrubber 6 durante la Zafra
2015-2016 operd con una relacién promedio liquido/gas de 1.93 L agua / m® gases de combustién. Al evaluar los
resultados con el rango recomendado (ver Cuadro 50), la operacién del scrubber 5 estd dentro del rango
recomendado, sin embargo, se identificd una oportunidad una de reduccién de consumo de agua. Comparando la
eficiencia general de remocion a diferentes relaciones liquido/gas, se propone operar con una relacion de 0.93 L
agua / m® gases de combustién. Con esta operacion se obtiene una eficiencia general de remocién del 98.0087 %, y

la siguiente concentracién en el efluente del scrubber:

Cuadro 60. Comparacion de material particulado en efluente de gases de scrubber 6 con directrices internacionales

Equipo Unidad
g material particulado mg material particulado
/ kg vapor* / Nm® gas®
Emision promedio de scrubber 5 0.075 63.63°
Directriz internacional Dato de referencia
Norma salvadorefia - 400°

NSO 13.11.02:11

Acuerdo ejecutivo - 150°
No. 1566-2010 de Honduras

Norma oficial mexicana - 400°
NOM-085-SEMARNAT-2011
Directiva 2010/75/UE - 30’
Documentacion EPA 0.4° -

AP-42 Seccion 1.8

T'Masa (kg) de vapor producido en caldera 5 durante zafra 2015-2016.

“Nm? = Metro cubico a condiciones normales: 0 °C y 1 atm.

® Emisién promedio de material particulado de scrubber 5 durante la zafra 2015-2016.

*Limite maximo de particulas totales suspendidas para calderas acuotubulares en la industria azucarera utilizando
bagazo de cafia.

*Limite méximo de material particulado para plantas de generacion eléctrica con calderas alimentadas con biomasa

en zonas rurales.
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®Nivel maximo permisible para emision de equipos (con capacidad térmica nominal entre 42.4 y 106 GJ/h)
existentes a la entrada en vigor de la norma en zonas no criticas (resto del pais).

" Valor limite de emisién de particulas para instalaciones de combustién que utilicen como combustible biomasa y
turba, y con una potencia térmica nominal entre 50 y 100 MW, con permiso concedido antes del 7 de enero de 2013.

& Factor de emision promedio de material particulado para combustién de bagazo controlada con scrubber hiimedo.

Se obtuvo un ahorro de agua de 608,492.20 m® / zafra, considerando 166 dias de operacion y 0.04% tiempo
perdido en el area de calderas (datos de zafra 2015-2016), lo cual representa una reduccion del 51.68% del consumo
de agua en el scrubber 6. Esto permitird reducir la cantidad de agua a tratar en la planta de tratamiento de aguas

residuales, y los costos asociados.

12. Cambio de operacion de disposicion de residuos solidos de ceniceros de caldera 6.
Durante la visita de campo se observd que los operarios de los dos ceniceros de la caldera 6 (equipos que recolectan
las particulas de mayor tamafio antes del scrubber 6, ver Figura 57) descartan las cenizas recolectadas en el canal del
agua residual (efluente) del scrubber 6. Esta practica aumenta la carga de sélidos en el efluente de agua residual del

scrubber 6, que luego debe ser removida por la planta de tratamiento de aguas residuales.

Figura 57. Ceniceros de caldera 6 (ubicados antes del scrubber 6)

Se propone disponer de las cenizas en un contenedor especifico y no en el canal de agua residual del scrubber
6. Actualmente, se dispone de una carreta donde se recolectan los lodos residuales del sedimentador ubicado
después del scrubber 5, por lo que las cenizas se pueden descartar en la misma carreta, para su disposicion posterior
a los campos de cafia.
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Esta modificacion permitira reducir 27.97 kg de sélidos / h (111.38 t sdlidos / zafra segun datos de zafra 2015-
2016) del efluente de agua del scrubber 6, que representa el 9.82% de la carga total. Esta reduccion de carga de

solidos tiene un impacto directo en los costos de tratamiento por la cantidad de floculante.

13. Modificacion de concentracion de sélidos suspendidos de agua de entrada. El agua
de lavado en la entrada de los scrubbers tiene una concentracion de s6lidos suspendidos de 0.021%(m/m). Segun la
experiencia del Ing. Luis Rodriguez, asistente de produccion del Ingenio Victoria, Wilmar Sugar Australia Limited,
el rango recomendado se encuentra entre 6 y 20 %(m/m) de sélidos suspendidos. El agua de salida de la planta de
tratamiento de aguas residuales tiene una concentracion inferior al limite minimo recomendado. Se propone
modificar la concentracion de sélidos suspendidos en el agua de entrada a los scrubber a 10%(m/m), dado que los
scrubber pueden trabajar adecuadamente con esa concentracion sin afectar la operacion de lavado de cafia de azlcar
y sin aumentar significativamente el riesgo de desgaste por abrasion en equipos, bombas y tuberias. Este cambio

permitira reducir la cantidad de floculante necesario para el tratamiento del agua, y los costos asociados.

14. Recubrimiento de polimero en scrubber y chimenea de caldera 6. Durante la zafra
2015-2016 se observé un desgaste intenso por corrosion en la salida del scrubber 6, ducto y chimenea ubicados
después del scrubber . En la Cuadro 51 y 52 se presentan los resultados de pH del agua de lavado y composicion de
los gases de combustién, ambos afluentes del scrubber 6. Se observa que ambos flujos presentan caracteristicas
cidas que tienen un efecto corrosivo en el metal. Se propone la aplicacion de un recubrimiento de polimero en la
superficie interna del scrubber 6, duchos y chimenea ubicados después del scrubber para aumentar la vida til de los
equipos; y, disminuir el tiempo perdido y costos asociados por reparacion de la estructura metalica. EI polimero
propuesto es Belzona 1591, un recubrimiento de dos componentes, disefiado para resistir el agua, los hidrocarburos,
las soluciones acuosas y el vapor presurizado a una temperatura de hasta 180°C. El proveedor propuesto es ESSA,

S.A. (Plasticos de Ingenieria).

15. Evaluacién de fuentes de azufre en area agricola. Ademés, de la propuesta 6 se propone
realizar una evaluacién en conjunto con el area agricola y campo de las posibles fuentes de azufre durante la época
de siembra, riego, fertilizacion, control de plagas y cosecha para reducir la presencia de compuestos azufrados en los
gases de combustién de las calderas. El bagazo, y en general la biomasa, tienen la caracteristica de ser combustibles
que no generan emisiones azufradas por su composicion quimica (principalmente de carbono, oxigeno e hidrégeno).
Ademas de la medida de proteger los equipos contra la corrosion, es importante implementar medidas de mitigacion

de las emisiones atmosféricas para disminuir su impacto negativo en el ecosistema.

16. Instalacién de cribas. Instalar cribas para particulas gruesas mayores a 5 cm, medianas entre
un rango de 5 a 2 cm y pequefias menores a 2 cm para permitir un flujo constante sin mucha obstruccién y remover

la mayor cantidad de solidos.
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Cuadro 61. Especificaciones para la criba de particulas medianas entre un rango de 5a 2 cm

Valor
Tamafio de barrotes (m) 0.0127
Separacion entre barrotes (m) 0.02
Velocidad entre barrotes (m/s) 0.97
Largo (m) 0.70
Ancho (m) 0.60
Angulo de inclinacion 45°
NUmero de orificios 22
Pérdida de cabeza hidraulica (m) 0.031
Material Hierro negro

Nota: Estos datos se obtuvieron de los calculos realizados para el disefio de las rejillas de particulas grandes en
anexos.

Cuadro 62. Especificaciones para la criba de particulas pequefias con un tamafio de menor a 2 cm

Valor
Tamafio de barrotes (m) 0.0127
Separacion entre barrotes (m) 0.01
Velocidad de flujo entre barrotes (m/s) 0.94
Largo (m) 0.70
Ancho (m) 0.73
Angulo de inclinacion 45°
NUmero de orificios 31
Pérdida de cabeza hidraulica (m) 0.077
Material Hierro negro

Nota: Estos datos se obtuvieron de los calculos realizados para el disefio de las rejillas de particulas pequefias en
anexos.



Figura 58. Disefio realizado con vista de planta del canal con cribas para remover particulas medianas de 5 a 2 cm y pequefias menores a 2 cm, de limpieza

manual.

1m . 0.696m | 1.805m . 0.696m 0.8m

Criba para particulas medianas Criba para particulas pequefias

VISTA DE PLANTA DE CANAL CON CRIBAS

Nota: Este esquema se realiz6 con las medidas calculadas resumidas en los Cuadros 61 y 62.
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Figura 59. Disefio realizado con vista de elevacion de las cribas para remover las particulas medianas de 5 a 2 cm y pequefias menores a 2 cm, de limpieza

manual.

0.9m

0.8m
0.73m
0.8m

VISTA DE ELEVACION DE CRIBA FINA

VISTA DE ELEVACION DE CRIBA GRUESA

Nota: Este esquema se realiz6 con las medidas calculadas resumidas en los Cuadros 61 y 62.

21
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17. Instalacion de desarenador. Instalar un desarenador de canales horizontales para sedimentar

las particulas mayores o iguales de 0.40 mm de didmetro de particula y reducir la carga de solidos de los efluentes
antes del clarificador primario.

Cuadro 63. Especificaciones del canal rectangular de entrada de las camaras del desarenador

Valor
Caudal de disefio (m°/s) 0.11
Altura (m) 0.29
Ancho (m) 0.60
Avrea transversal (m®) 0.17
Velocidad de flujo (m/s) 0.65

Nota: Estos datos se obtuvieron de los calculos realizados para el disefio del canal rectangular de entrada a las

camaras del desarenador en anexos.

Cuadro 64. Especificaciones del desarenador

Valor
Caudal de disefio (m*/s) 0.11
Cantidad de cdmaras de sedimentacion 4
Didmetro de particula a remover (mm) 0.4
Ancho (m) 2
Largo (m) 8
Altura (m) 15
Velocidad de flujo (m/s) 0.036
Velocidad de sedimentacion (m/s) 0.12
Velocidad de arrastre (m/s) 0.25
Tiempo de retencion (s) 12.5
Tiempo que tarda una particula en recorrer la | 3.64
longitud del desarenador (min)
Longitud de transicion (m) 2.03

Nota: Estos datos se obtuvieron de los calculos realizados para el disefio del desarenador en anexos.




Figura 60. Disefio realizado con vista de planta del desarenador para remover particulas con un tamafio mayor o igual a 0.4mm
3.078m i

8.023m

4.104m 1

0.6m,

13m

0.8m,

0.8m,

VISTA DE PLANTA DE DESARENADOR

Nota: Este esquema se realizé con las medidas calculadas resumidas en el Cuadro 63.

99T



Figura 61. Disefio realizado con vista de elevacion del desarenador para remover particulas con un tamafio mayor o igual 0.4mm

8m | | 3.078m

|‘|.123m1 3m | | |

VISTA DE ELEVACION DE DESARENADOR

Nota: Este esquema se realizé con las medidas calculadas resumidas en el Cuadro 64.

2.5m

LST
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Instalacion de tanques de homogeneizacion. Instalar tanques de homogeneizacion para

mezclar los efluentes, de forma que se homogenice el pH y la composicion de los efluentes para obtener un flujo

constante.

Cuadro 65. Especificaciones del tanque de homogeneizacion

Valor
Caudal de disefio (m°/s) 0.162
Cantidad de tanques 2
Carga superficial (m*/m°dia) 120
Area (m°) 116.64
Diametro (m) 12.16
Radio (m) 6.08
Volumen (m°) 1399.68
Tiempo de residencia (h) 2
Altura (m) 12.05
Cantidad de deflectores 4
Ancho de deflectores (m) 1.22

Tipo de impulsor

Rushton de 6 paletas

Didmetro del impulsor (m)

4.05

Altura del impulsor respecto del fondo del tanque | 4.05

(m)

Longitud de las paletas del agitador (m) 1.02
Di&metro del disco central (m) 3.04
Potencia 913.99 kW
Material Concreto

Nota: Estos datos se obtuvieron de los calculos realizados para el disefio del tanque de homogeneizacion en anexos.



Figura 62. Disefio realizado con vista de planta del tanque de homogeneizacion

Impulsor

VISTA DE PLANTA DEL TANQUE HOMOGENEIZADOR

Nota: Este esquema se realizo con las medidas calculadas resumidas en el Cuadro 65.
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Figura 63. Disefio realizado con vista de elevacion del tanque de homogeneizacion

Deflector

10.5m

| 6.08m |

N/ N/

Nota: Este esquema se realizé con las medidas calculadas resumidas en el Cuadro 65.

091
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19. Modificacion de temperatura y pH de agua a tratar en planta de

tratamiento. Utilizar el efluente tratado de la planta de tratamiento para calentamiento de otro
afluente/efluente de otro proceso especifico en el ingenio, bajando asi su temperatura a una de 30-40°C.
Debido a que la temperatura promedio de este actualmente es 50 °C, una temperatura de alto impacto en
procesos como lavado de cafia y lavado de gases. Con la disminucion de temperatura se disminuirian las
pérdidas de sacarosa en el lavado de cafia, y se evitaria la liberacién de diéxido de carbono al ambiente por
falta de absorcion en los lavadores de gases debido a que una absorcién adecuada se da una temperatura

menor a los 40 °C.

Aumentar el pH del afluente de agua tratada de la planta de tratamiento adicionando cal viva sélida.
Debido a que este tiene un pH promedio de 5.30. Al llevar el pH a 7 se podra disminuir la corrosiéon y
desgaste de las tuberias por las cuales se moviliza el agua y los equipos en la que se usa. Ademas de que
disminuira las pérdidas de sacarosa en el lavado de cafia ya que a un pH acido se favorece la hidrolisis
mientras que en los lavadores de gases se evitara la disminucién continua de pH evitando la corrosién de

los equipos.

Segun los resultados obtenidos de nivelacién de pH de agua de proceso con cal viva solida (Cuadro
No. 183), para poder llevar el pH del agua del proceso a 7, se debe adicionar 0.50 g de cal viva solida por
cada litro de agua a la temperatura de 50°C, que es la temperatura que el agua tiene en el proceso del

Ingenio.

20. Mejora de proceso de floculacién en clarificador. Utilizar una solucion de
floculante con una concentracién de 0.13% m/V para dosificarla al flujo de agua a tratar con una
dosificacion de 787 L/h. El tanque de preparacion del floculante en la planta de tratamiento tiene una
capacidad de 1600 galones por lo que se deben adicionar 6.064 kg de floculante sélido para preparar la

solucién a dosificar a esa concentracion.

21. Uso de coagulante para mejora de floculacién. Utilizar un coagulante para
mejorar el proceso de floculacion en el clarificador. Un floculante remueve mayor cantidad de sélidos del
agua en conjunto con el uso de coagulantes. Debido al pH de 5.30 promedio actual en las aguas tratadas, el
coagulante mas adecuado a usar es el sulfato de aluminio. Este funciona mejor en un rango de pH entre 5y
7.5. Rango de pH en el que el agua de la planta de tratamiento estara después de hacerse el proceso de
neutralizacion con cal viva sélida o soda caustica. Y para este coagulante se debe utilizar una dosificacién

de 100 g coagulante/m® de agua a tratar para realizar el proceso.
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22. Reuso de agua obtenida de filtro de banda. Actualmente el agua obtenida del
filtro de banda se esta regresando a la entrada de planta de tratamiento para diluir los s6lidos del efluente
del Ingenio, por ello gastando més energia y floculante y con ello dinero, para su retratamiento. Por esto el
agua se puede reutilizar el agua para los procesos de lavado de cafia y lavado de gases debido a la buena
calidad con la que esta se obtiene después del proceso de filtrado, o se puede utilizar este flujo de agua para
el lavado del tamiz y la banda filtrante. Con ello no s6lo ahorrando agua potable consumida en este
proceso, ademas de que se evita el solo regresar a la entrada de la planta agua ya tratada y utilizar mas

recursos para retratar la misma.



VII1.DISCUSION DE RESULTADOS

El objetivo general del megaproyecto fue analizar caracteristicas fisicoquimicas del agua, condiciones
de operacion y equipos del sistema: lavado de cafia, de cenizas, de gases de combustion de calderas 5y 6; y
planta de tratamiento de aguas residuales para proponer mejoras en el Ingenio Tululd S.A. utilizando

procedimientos cuantitativos y cualitativos de analisis.

El objetivo principal de la evaluacion del sistema de lavado de cafia fue cuantificar las pérdidas de
azlcar (sacarosa) de la cafia, usando analisis quimico para proponer una metodologia de reduccion de
pérdida. El agua alimentada y descargada en las mesas fue analizada anterior y posterior a la puesta en
marcha de la planta de tratamiento para observar los cambios y relacidn con las variables de mayor impacto

durante el lavado como lo son la temperatura y el pH.

Como primer acercamiento se identific el sistema de lavado de cafia (Figuras 75 y 76) dentro de las
instalaciones del Ingenio Tululd S. A. el cual se conforma de dos mesas de lavado las cuales se encuentran
situadas en el patio de cafia. La cafia recibida en las mesas de lavado proviene tanto de la cosecha
mecanizada como manual, la mesa 1 (Figura 75, Seccidn de anexos Figuras) es exclusiva para corte manual
y la mesa 2 (Figura 76, Seccion de anexos Figuras) es exclusiva para corte mecanizado sin embargo no

siempre se lava de esta forma por temas operacionales o de mantenimiento dentro del ingenio.

El agua que alimenta las mesas de lavado proviene de un tanque abierto, situado a un costado de la
planta de tratamiento de aguas residuales. Este tanque posee tres tuberias de alimentacion, de las cuales dos
provienen de la planta de tratamiento de aguas residuales (recirculacidn) (Figura 70, Seccioén de anexos
Figuras) y la tercera, proviene de un condensador barométrico de los evaporadores de mdltiple efecto
(Figura 69, Seccion de anexos Figuras). Este tanque cuenta con un canal de rebalse, que se une con un flujo
de agua proveniente de fabrica y se dirige hacia piletas de aspersién para reducir su temperatura. El agua
que no rebalsa, que permanece en el tanque, es succionada por dos bombas centrifugas (Figura 66, Seccion

de anexos Figuras) para llevar el flujo hasta las mesas de lavado.

Ya identificado el sistema de lavado de cafia se procedio a la seleccién de los puntos de muestreo. Para
esto se seleccionaron tres puntos de toma de muestras por mesa los cuales se muestran en la seccion de
“Resultados”. Estos puntos se seleccionaron observando los lugares donde circulaba mayor flujo durante el
lavad, siendo en ambas esquinas de las mesas y en la parte central de las mismas. De igual forma se utilizo
una manguera que se conectaba con la tuberia de alimentacién de agua de cada mesa para la toma de
muestra del agua de alimentacién. Otro punto importante de toma de muestras fue el tanque de las mesas de
lavado esto con el fin de llevar control de los tres flujos que lo alimentan, asi como determinar la mezcla de

los flujos.
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El siguiente paso fue determinar las variables de operacidn las cuales se listan a continuacion:

e Flujo de alimentacion mesas de lavado: concentracion de sacarosa, pH, temperatura, sélidos
disueltos, solidos suspendidos y sélidos totales.

e Flujo de descarga mesas de lavado: concentracién de sacarosa, pH, temperatura, solidos
disueltos, solidos suspendidos y sélidos totales.

e Flujo de alimentacion de tanque proveniente de planta de tratamiento: temperatura, pH, sélidos
disueltos, solidos suspendidos y sélidos totales.

e Flujo de alimentacién proveniente de condensador barométrico: temperatura, pH, sélidos

disueltos, solidos suspendidos, s6lidos totales y conductividad.

El pH y la temperatura fueron las variables mas significativas y trascendentes en el proceso ya que
estas generaron cambios en las pérdidas de sacarosa, asi como en la eficiencia del proceso global. Los
s6lidos totales fueron importantes para en el balance de masa poder determinar la cantidad de sélidos

eliminada durante el lavado en las mesas.

Con los puntos de muestreo seleccionados y las variables a medir identificadas se procedié a
determinar el método de cuantificacion de concentracion de sacarosa considerando tres métodos los cuales
fueron cromatografia liquida de alta resolucién HPLC, refractometria y polarimetria. Evaluando los
equipos disponibles para la medicion se seleccioné el método por HPLC ya que este equipo proporciona
datos mas exactos y precisos (siendo un método donde puede separarse la muestra y asi cuantificar el
analito de interés). Para utilizar el equipo el Gnico tratamiento previo realizado fue filtracion lo cual facilito
el analisis. Otro factor importante que favorecié al método por HPLC fue que utilizando los equipos
disponibles de refractometria y polarimetria iban a poder cuantificarse la concentracién de solidos

disueltos, no Unicamente el analito de interés que en este caso fue la sacarosa.

Teniendo identificado el analisis de cuantificacion de sacarosa se prosiguio a la toma de muestras. Las
variables como la temperatura y el pH fueron medidas en el punto de muestreo. Y los demas analisis se
realizaron en los laboratorios de Operaciones Unitarias y de Instrumentacion Quimica Avanzada

contemplando el traslado de las muestras con refrigeracion.

Utilizando las mediciones de las variables operacionales realizadas en el periodo de 06/02/2016 -

07/05/2016 se prosiguio al siguiente analisis.

El agua de alimentacion a las mesas de lavado presentd cambios en las condiciones de operacion de
temperatura y pH con respecto al periodo anterior y posterior a la puesta en marcha de la planta de
tratamiento. La temperatura y pH promedio anterior a la planta de tratamiento fueron de 50.3°C y 5.35

respectivamente alcanzando un maximo de temperatura de 54.5°C y un minimo de pH de 4.75. Mientras
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que la temperatura y pH promedio posterior a la planta de tratamiento fueron de 53.8°C y 4.53 alcanzando

un maximo de temperatura de 59.2°C y un minimo de pH de 3.75.

Como se observa en las Figuras 38 y 39 de la seccion de resultados, la concentracion de sacarosa en el
agua de descarga aumento seguido de la puesta en marcha de la planta de tratamiento de aguas residuales.
Esto debido a que como se menciona previamente la temperatura y el pH variaron, afectando
negativamente a las pérdidas de sacarosa durante el lavado. La concentracion media reportada de sacarosa
anterior a la puesta en marcha de la planta fue de 0.97 + 0.27 g/L mientras que la media posterior a la
puesta en marcha fue de 1.57 = 0.23 g/L en el agua de descarga en las mesas. Este fenémeno se debe a que
una mayor temperatura y un pH acido favorecen al proceso de lixiviacién de la sacarosa con el agua

obteniendo mayores pérdidas.

Esto se debe principalmente a que la sacarosa es altamente soluble en agua y a altas temperaturas la
solubilidad de la sacarosa en el agua aumenta, lo cual se relaciona con las constantes de solubilidad ya que
estas son funcién de la temperatura. Estas pérdidas de sacarosa se dan principalmente porque la cafia que
llega del campo tiene rajaduras las cuales exponen la parte interior de la cafia (fibra y jugo) donde esta

contenida la sacarosa.

Por otro lado, la sacarosa es un disacarido formado por fructosa y glucosa, y cuando la sacarosa entra
en contacto con un medio 4cido, se hidroliza. Cuando la sacarosa se hidroliza se incorpora una molécula de
agua con iones H+, lo que genera que la sacarosa se divida en los monosacéridos que la componen, en este
caso se obtiene una molécula de fructosa y glucosa. Esto es conocido como “pérdidas de sacarosa” ya que

la materia prima que interesa es la sacarosa la cual se pierde en este proceso de hidrolisis.

Como se observa en la seccidn de anexos Cromatogramas, el HPLC detecto en la mayoria de muestras
presencia de fructosa, tanto como de glucosa. La sacarosa se observd en un tiempo de retencién de 9.7
minutos, mientras que la glucosa y fructosa en un tiempo de 11 y entre 14-15 minutos respectivamente.
Utilizando el software del equipo se pudo determinar que aproximadamente en las muestras de agua, la
concentracion de fructosa era la mitad de la concentracion de sacarosa y la concentracion de glucosa era
una cuarta parte. Estas pérdidas tanto de fructosa como de glucosa pueden ocasionarse por la hidroélisis de

la sacarosa.

Otro hallazgo importante fue la evaluacion las pérdidas entre los tipos de corte. Y como se observa en
la Figura 41 de la seccidn de resultados se diferencia notoriamente mayores pérdidas por corte mecanizado
con respecto al corte manual. Esto es principalmente a que existe mayor area de contacto entre el agua y la
parte interna de la cafia en el corte mecanizado, esto debido a que en este proceso la cafia es cortada en

trozos méas pequefios como se observa en las figuras 86 y 87 en comparacion con las dimensiones de la



166

cafia por corte manual. El valor medio reportado de concentracién de sacarosa en el agua para el corte

manual fue de 0.95 £ 0.18 g/L mientras que para el corte mecanizado el valor medio fue de 1.87 £ 0.30 g/L.

Analizando los tres flujos que alimentan el tanque de las mesas de lavado, el flujo con mayor
temperatura es el que proviene del condensador barométrico, ya que se reporté una temperatura media de
57.5 + 2.3°C, alcanzando una temperatura maxima de 59.2°C, mientras que el flujo proveniente de la planta
de tratamiento present6 una temperatura media de 51.5+ 1.3°C alcanzando un maximo de 54.3°C. Por otro
lado, el pH medio del agua proveniente del condensador fue de 5.14 + 0.44 mientras que el valor medio del

agua proveniente de la planta de tratamiento fue de 4.73 £ 0.19.

Ya en el tanque, con la mezcla de los flujos del condensador barométrico y de la planta de tratamiento
de aguas residuales se determind una temperatura promedio de 52.9 + 1.2°C y un pH promedio de 4.87 +

0.37 los cuales se encuentran entre los valores obtenidos de los flujos de agua que alimentan los tanques.

Esta variacion tan significativa, tanto de pH como de temperatura, después de la puesta en marcha de
la planta de tratamiento se debe principalmente al aumento de los flujos de agua dentro de fabrica ya que
como se recircula el agua los flujos aumentaron y los sistemas de enfriamiento (torres y piletas de
aspersién) no fueron suficientes para enfriar los flujos a una menor temperatura. Por otra parte, ya que
aumento la concentracion de sacarosa en el medio pudo haber alterado el pH al sistema ya que el agua

contenia trazas de azlcar lo cual acidifico el medio.

Cuantificando la concentracion de sacarosa en términos de toneladas métricas de cafia alimentada se
determinaron pérdidas medias de 2.17 + 0.12 kg de sacarosa/ t de cafia (Cuadro 28, seccion de resultados)
anterior a la puesta en marcha de la planta de tratamiento y perdidas medias de 3.51 kg sacarosa/ t de cafia
(Cuadro 29, seccion de resultados) posteriores a la puesta en marcha. Analizado en términos de las
toneladas métricas totales ingresadas al ingenio las cuales en el periodo de zafra 2015-2016 ascendieron a

1,014,562 t de caia se obtienen pérdidas de 3,561 t de sacarosa por zafra.

En cuanto al caudal de alimentacion a las mesas de lavado se determind un caudal promedio de
entrada de 668 m*h (2944 gpm) y un caudal de salida promedio de 514 m*h (2263 gpm). La diferencia
entre estos dos flujos son las pérdidas las cuales se deben principalmente a pérdidas por evaporacién ya que
durante el lavado de la cafia debido a la alta temperatura del flujo de alimentacion se observaba una gran
cantidad de vapor en las mesas. Por otro lado, también se observé pérdidas en el agua que se acumulaba en

la cafia la cual no era removida y se arrastraba junto a la cafia hacia las cuchillas y molinos.

Ya con los flujos contabilizados, con la concentracién de solidos totales iniciales (0.425 + 0.016

kg/m®) y finales (1.049 + 0.006 kg/m® del agua en las mesas se determind que aproximadamente se
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eliminan 255.3 kg/h de soélidos (impurezas) de la cafia en las mesas. Entre el lavado de cafia cosechada de
forma mecanizada y de forma manual se pudo observar que existe una diferencia en la concentracién de
solidos totales en el agua de descarga de las mesas. Como se observa en los cuadros 135 y 136 de la
seccion de anexos, la concentracion de solidos en el agua de salida fue mayor en la cafia por corte manual,
lo cual nos muestra que la cafia que se corta por un método mecanizado provenia del campo con menor
cantidad de tierra e impurezas. Otro factor que pudo haber afectado fue que la mayoria de cafia cortada por
métodos mecanizados se lavaba en la mesa 2 la cual tenia un menor caudal de alimentacion, a menor
presién, debido a que el sistema de lavado usa una cortina de agua. Esto pudo haber afectado en cuanto a

tener un lavado menos eficiente por lo que no se retiraron todos los sélidos e impurezas de la cafia.

Para poder evaluar de manera mas exacta este hallazgo se deben tomar muestras del agua de descarga
en el lavado de ambos tipos de cafia, pero considerando el lavado de cada tipo de cafia en ambas mesas.
Esto con el fin de poder verificar que la cafia por corte mecanizado tenga menor cantidad de sélidos y de
esta manera poder considerarlo en la logistica de corte que se tiene en los campos. Es importante
determinar el tipo de corte que presenta menor cantidad de solidos e impurezas para tener un impacto en
fabrica en la reduccién de cachaza, asi como menor costos de operacidon y mantenimiento dentro de la
planta de tratamiento de aguas residuales. Sin embargo, debe de considerarse también que el corte

mecanizado presentdé mayores pérdidas de sacarosa durante el proceso de lavado.

Seguido del balance de masa se prosiguié a realizar el analisis de los consumos energéticos
relacionados con el sistema de lavado de cafia. Los motores relacionados con el sistema de lavado se listan
a continuacion;

¢ Motor bomba centrifuga etapa simple
e  Motor bomba centrifuga doble succion
e Motor nivelador mesa 1

e  Motor nivelador mesa 2

e Motor cadenas mesa 1

e Motor cadenas mesa 2

En el sistema actual de bombeo las bombas operan en paralelo. Ambas bombas poseen un motor de 40
hp. Actualmente el caudal bombeado por ambas es de 2944 gpm sin embargo la capacidad nominal de
cada bomba es de 3500 gpm para la bomba centrifuga de una etapa y de 1600 gpm para bomba de doble
succion de una etapa. Con base en la informacion recopilada se determind que ambas bombas no estan
trabajando a su capacidad nominal sino muy por debajo de la misma. Debido al poco historial que se pudo
obtener de las bombas y a su antigiiedad no se puedo determinar con exactitud el desperfecto actual del
sistema sin embargo las causas de esta baja eficiencia pueden ser cambios en el didmetro del impeller de la
bomba, estado mecanico de bombas y motores, instalacion, cambios en el diametro de succién y descarga

nominales, entre otros.
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De igual forma midiendo la intensidad de corriente de las bombas (Cuadro 29, seccion de resultados)

se reportaron valores por debajo del valor maximo de ambos motores de 49.5 A.

En cuanto a los motores tanto de las cadenas como de los niveladores, estos operaron con normalidad
durante la zafra. Sin embargo, cabe resaltar que el control de los motores del nivelador no se realiza de una
forma adecuada ya que los operadores no apagan los motores por largos periodos de tiempo cuando no hay

cafia en las mesas por lo cual se consume energia de manera innecesaria.

Ya con el analisis de los resultados se determinaron distintas propuestas de mejora al sistema de

lavado las cuales se detallan en la seccion de resultados y se mencionan a continuacion.

A. Aspersores mesas de lavado

Especificamente, el lavado en la mesa 2 cuenta con un sistema utilizando una cortina de agua la cual
cae a lo largo de la mesa. Se considera que no es un método tan eficiente para el lavado ya que el agua no
cae con presion y es muy irregular a lo largo de la mesa, lo cual tiene como consecuencia un lavado no
uniforme a la cafia y por lo tanto no se elimina completamente la tierra e impurezas de la cafia. Debido a
esto se debe de instalar un sistema de aspersores en las mesas tomando en cuenta aspectos importantes en el
disefio como lo son rango de caudal, aspersores que estén disefiados para agua de recirculacion lo que
quiere decir que presentan particulas suspendidas, soporte de presion y temperatura. Es importante resaltar
que los aspersores deben de estar disefiados para agua que contenga cierta concentracion de sélidos
suspendidos ya que en este tipo de sistemas es comin el taponamiento. Por otro lado, el nimero de
aspersores debe de calcularse en base al angulo que reporta el proveedor para asegurar que exista traslape
de las distintas cortinas formadas y asegurar el lavado completo a lo largo de la mesa. Posteriormente

puede considerarse realizar el cambio a la mesa de lavado 1 para mejorar el lavado con los aspersores.

B. Control pérdidas de sacarosa

Para llevar un mayor control y registro de las pérdidas de sacarosa en las mesas de lavado se debe de
muestrear semanalmente y observar si con las mejoras y modificaciones al sistema se va obteniendo mayor
eficiencia en cuanto a minimizar las pérdidas. El procedimiento de muestreo y toma de datos se lista en

resultados (Control pérdidas de sacarosa).

C. Control de temperatura y pH

Como se mostrd en los resultados, se observo el cambio drastico de las pérdidas de sacarosa con las
variaciones de temperatura y pH después de la implementacion de la planta de tratamiento de aguas

residuales. El control de estas dos variables en las mesas es complejo ya que el agua de alimentacion



169

proviene, tanto de la planta de tratamiento, como del condensador barométrico de los evaporadores de
multiple efecto. Ya que la temperatura méas alta reportada fue la del agua proveniente del condensador
barométrico, debe de realizarse el mantenimiento adecuado a los intercambiadores (calandrias) internas en
los evaporadores para evitar las incrustaciones y de esta forma no estar aprovechando al maximo el
contenido energético del vapor. Por otro lado, también debe de manejarse un flujo adecuado de agua en el
condensador para evitar tener un menor flujo al requerido el cual presente como consecuencia aumento en

la temperatura del sistema.

Otra mejora propuesta es la instalacion de un sensor de pH o aprovechar algan sensor disponible en la
descarga de la planta de tratamiento de aguas residuales, que controle a una bomba dosificadora de algln
alcali (solucion de cal o soda caustica) con el fin de estar monitoreando el pH del flujo y dosificar el flujo
necesario tomando en cuenta el pH actual en el agua con referencia a una curva de calibracién de flujo de
&lcali a suministrar contra el pH reportado. EI pH es importante para evitar hidrolisis de la sacarosa en las

mesas de lavado.

Por otro lado, también es importante realizar un andlisis del proceso para realizar un precalentamiento
o aprovechar el contenido energético del agua saliente del condensador barométrico, ya que con los datos
obtenidos se report6 una temperatura entre 55-60°C la cual podria ser aprovechada en otro proceso. Si esta
no puede aprovecharse debe de considerarse instalar y disefiar otros sistemas de enfriamiento como una
torre de enfriamiento que pueda disminuir la temperatura de los flujos. Este andlisis es importante ya que
actualmente su principal sistema de enfriamiento es usando las piletas de aspersidn, el cual no es el sistema

mas eficiente para realizar un enfriamiento.

D. Sistema de bombeo

Otra modificacion importante del sistema actual de lavado es la sustitucion de las bombas actuales.
Como se describid anteriormente, las bombas se encuentran operando muy por debajo de su capacidad. De
igual forma, cada bomba por individual no satisface el caudal de 3000 gpm, por lo tanto, si una bomba se
averia o se encuentra en mantenimiento no puede abastecerse con un alto caudal a las mesas, lo cual es
perjudicial para el proceso ya que la cafia entra a los molinos con un alto contenido de tierra e impurezas, lo
que disminuye la eficiencia de todo el proceso de produccién. Para esto se propone colocar dos bombas con
las caracteristicas las cuales se detallen en la seccion de resultados “Propuestas de mejora”, las cuales seran
capaces de abastecer la demanda actual de las mesas de lavado. De igual forma si hay alguna ampliacidn al
sistema estds bombas podrian colocarse en paralelo para poder bombear un mayor caudal sin tener
problema. También es importante tener una bomba de repuesto por si una bomba se encuentra en

mantenimiento la otra pueda ser utilizada.
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E. Sistema de control

Otra mejora identificada para el sistema de lavado es el mejor aprovechamiento del recurso hidrico ya
que durante la fase de experimentacion se observé que las mesas de lavado pasan mucho tiempo
alimentado un flujo constante de agua sin lavar cafia. Ya que este es un flujo alto, debe de aprovecharse el
recurso y evitar generar mayores costos en la planta de tratamiento por tratar agua que no esta siendo
utilizada. Para esto se propone un sistema de control el cual se detalla en la seccién de resultados
“Propuestas de mejora”, para que detectando movimiento de las cadenas de las mesas se pueda abrir o
cerrar una valvula de mariposa on/off para que el agua se alimente Unicamente cuando sea necesaria. Este
sistema es independiente en cada mesa para que en cada una de estas alimenté el agua Gnicamente cuando
sea requerido. De igual forma es importante configurar el tiempo de lavado T para evitar que si por algin
motivo la cafia se quede en las mesas por un largo periodo de tiempo esta no se esté lavando por mucho

tiempo y de esta formar aumentar las pérdidas de sacarosa.

Con todas las mejoras antes propuestas se espera reducir las pérdidas de sacarosa en las mesas de

lavado, asi como aprovechar de mejor forma los recursos disponibles actualmente.

Como parte del megaproyecto también se evalué el sistema de lavado de gases de combustion. El
objetivo principal del trabajo fue evaluar el desempefio de los scrubbers de las calderas 5 y 6 del Ingenio
Tululd S.A. utilizando el andlisis de las caracteristicas fisicoquimicas de los flujos (agua y gases de
combustién), condiciones y procedimientos de operacion de los equipos, para proponer mejoras en su

funcionamiento y operacién.

Se determin6 el balance de masa de los scrubbers de las calderas 5 y 6, utilizando los datos de
composicién y flujos de los gases de combustion y agua. En la Figura 46 y 47 se presentan los diagramas
de proceso del scrubber 5 y 6 después de la instalacion de la planta de tratamiento de aguas residuales
(PTAR). En los diagramas se identifica que existen varias fuentes de agua para cada scrubber; sin embargo,
la principal fuente de agua, en ambos sistemas, es el agua reprocesada por la planta de tratamiento de aguas
residuales. Por esta razén, en el afluente de agua, de ambos scrubbers, predominan las caracteristicas

fisicoquimicas del agua proveniente de la planta de tratamiento.

En la Figura 48 se presenta el balance de masa del scrubber 5 (datos que corresponden a mediciones
realizadas durante la zafra 2015-2016), con condiciones de temperatura promedio de 356.95 K y presion
absoluta promedio de 101.46 kPa. En la Figura 51 se presenta el balance de masa del scrubber 6 (datos que
corresponden a mediciones realizadas durante la zafra 2015-2016), con condiciones de temperatura
promedio de 410.53 K y presion absoluta promedio de 99.92 kPa. En ambos scrubber se midié Unicamente
el flujo de agua de salida porque los flujos de entrada se encontraban en tuberia cerrada y no habian

instalados medidores de flujo. Con las mediciones de concentracién de sélidos totales en la entrada y salida
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se determind el flujo de entrada. Considerando que no existe acumulacion en el proceso, el flujo de aire se

midi6 Unicamente en la entrada de aire de los ventiladores forzados.

Los flujos de gas y liquido son mayores en el scrubber 6 que en el scrubber 5, debido a que la caldera
6 tuvo una produccion de vapor (75,085.16 kg / h en promedio en zafra 2015-2016) mayor a la caldera 5
(42,837.98 kg / h en promedio en zafra 2015-2016). Esto indica que la carga de bagazo, y por consecuente
la carga de material particulado en los gases de combustion, es mayor en la caldera 6 que en la caldera 5.

La evaporacion de agua en los scrubbers se determiné utilizando una saturacién adiabatica del gas. Se
model6 la evaporacion como una saturacién adiabatica como primera aproximacion, considerando que la
mayor transferencia de calor ocurre entre el gas y el liquido, en comparacion de la transferencia de calor
entre el gas y los alrededores. En el scrubber 5 la razén de evaporacion es de 2.037 g agua / s (7.333 kg
agua / h), y en el scrubber 6, de 36.838 g agua / s (132.616 kg / h). La razén de evaporacion en el scrubber
6 es mayor debido a que las temperaturas de entrada y salida de los gases, 189.06 °C y 85.70 °C
respectivamente, son mayores que las del scrubber 5, 108.15 °C y 59.44 °C. Durante las visitas de campo
se observd que el gas residual de la chimenea del scrubber 6 tenia un color blanco, lo cual indica una
sobresaturacion de agua en los gases y una razén de evaporacion de agua mayor a la calculada utilizando
una saturacién adiabatica. Ademas, con la evaluacion de la eficiencia general de remocion de particula, se
determind que debido a la velocidad del gas en el scrubber las gotas de didmetro aproximado de 500 um
son arrastradas. Para determinar el agua evaporada con la sobresaturacién del gas es necesario medir

directamente la humedad.

Antes de la instalacion de la planta de tratamiento de aguas residuales (PTAR), el agua proveniente del
rio Sis necesaria para la operacién continua de los scrubber era de 386.37 m® de agua / h (caudal promedio
en zafra 2015-2016). Luego de la instalacion de la PTAR y con la implementacion de un circuito cerrado de
agua se redujo la demanda de agua cruda a 0.18 m* agua / h, correspondiente al agua de reposicién, la cual
proviene del agua de purga de la torre de enfriamiento del Ingenio, agua de purga de la torre de
enfriamiento de DARSA, agua de rechazo de la planta de 6smosis, agua de pozo de cogeneracion y
condensados de evaporadores 2A 'y 2B (ver Figuras 46 y 47). Actualmente, la principal fuente de agua para
el sistema es la PTAR, lo cual permitié al ingenio reducir 99.95% de la demanda de agua cruda en el

sistema de scrubbers.

Se realizd un balance de energia consumida por los equipos auxiliares de ambos de sistemas de
scrubbers. En el Cuadro 30 y 31 se presentan los resultados del consumo de energia eléctrica durante la
zafra 2015-2016. Se observa que el principal consumo en ambos sistemas proviene de los ventiladores de

inducido, por la potencia alta de los motores eléctricos.
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Para evaluar la eficiencia de remocién de particulas de los scrubbers se utilizé el modelo matemético
de la Ecuacion 57 (ver Capitulo IV “Marco Tebrico”, inciso G.1 “Evaluacion de Desempefio de Sistemas
de Scrubbers Himedos para el Control Industrial de Material Particulado™), usando especificaciones de
disefio de la torre, condiciones de operacion del sistema y condiciones de operacion de las gotas y
particulas del gas. En el modelo de eficiencia el mecanismo de captura analizado es impacto inercial, ya
que es el mecanismo predominante en scrubbers himedos industriales (Ahmed, 2012) (US EPA, 2015). En
la evaluacion se comparan los siguientes parametros: didmetro de material particulado, didmetro de gota del

liquido y razones liquido/gas. Los resultados de la comparacién de se presentan en las Figuras 127-146.

Se determind el tamafio de particula como parametro de comparacién por ser un factor importante en
la eficiencia del scrubber. Segun el anélisis de distribucion de tamafio de particula (ver Cuadros 34 y 35), el
material particulado en los gases de combustion presenta un didmetro de 355 um (diametro de particula
donde se alcanzd mas del 80% de masa acumulada). La comparacion de eficiencia de remocion de
particulas se realizd en el rango de los tamices utilizados (mesh 400 — 20), de 38 um hasta 850 pm. Para la
fraccion de finos, se utilizé como tamafio de particula 10 um, debido a que tiene un impacto negativo en la
salud humana. En las Cuadros 32 y 33 se presentan los resultados de la eficiencia general de remocién de
particulas en las condiciones de operacion de los scrubber 5y 6. Se puede deducir que conforme disminuye
el tamafio de particula, disminuye la eficiencia de remocion, debido a que el mecanismo de impacto inercial
afecta a particulas con didmetros mayores de 10 um (US EPA, 2015). Conforme el tamafio de la particula
se acerca al valor de 10 um, la eficiencia de remocion disminuye. En el scrubber 6 se determind que la
velocidad del flujo de aire fue superior que la velocidad terminal de sedimentacién de las gotas de agua con

diametro de 500 um. Esto indic6 que las gotas con ese diametro serian arrastradas por el flujo de gases.

Otro parametro importante en la eficiencia de remocion fue el tamafio de la gota. No se determind
directamente el tamafio de las gotas de los scrubbers, por lo que se evalué un rango de tamafios de gota de
liquido (500-2000 pum); tomando como referencia que para el mejor desempefio de un sistema de scrubber,
el tamafio de las gotas de agua debe ser 500-1000 um. En los Cuadros 32 y 33, se pudo observar que
conforme disminuye el tamafio de gota, disminuyd la eficiencia de remocion. La méxima eficiencia se

alcanzo con un didmetro de gota de liquido de 500 pum.

Por dltimo, la razon liquida/gas fue un parametro que se vari6é para evaluar diferentes escenarios de
operacion de los scrubbers. En las Figuras 128-147 se puedo observar que conforme se reduce la relacion
liquido/gas, disminuye la eficiencia de remocién. Es importante resaltar que conforme aumenta la relacion
liquido/gas disminuye la variacion en el aumento de la eficiencia. En el scrubber 5 para las razones
liquido/gas de 0.41 L/m® 2.41 L/m® 4.41 Lim’y 6.41 L/m° se obtuvo las siguientes eficiencias de
remocion correspondientes 78.3108%, 99.7560%, 99.9897% y 99.9988%. En el scrubber 6 para las

razones liquido/gas de 0.93 L/m?, 1.93 L/m?, 3.93 L/m’y 5.93 L/m®, se obtuvieron las siguientes eficiencias
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de remocidn correspondientes 98.0087 %, 99.8843%, 99.9954% y 99.9995%. [En “negrita” las razones

liquido/gas y eficiencias correspondientes a la operacion actual de cada scrubber].

Con la eficiencia calculada de remocidn de particulas, se determind la emision promedio de material
total particulado a la atmosfera. El resultado se comparé con regulaciones y directrices internacionales para
evaluar el rendimiento de los scrubbers 5 y 6, debido a que en Guatemala no existe legislacion referente a
las emisiones atmosféricas de fuentes fijas, se utilizd6 como referencia regulaciones de El Salvador,
Honduras y México, paises con una situacion industrial similar a Guatemala. También se incluy6 la
referencia de una directiva de la Unién Europea para comparar la emision atmosférica de los scrubbers con
estandares de paises industrialmente desarrollados. Por Gltimo, se determind el indicador de masa de
material particulado (kg) por masa de vapor producido (kg), para comparar con indicadores presentados por
EPA. En los Cuadros 34 y 35 se presentan los resultados de la comparacion. La emision de material
particulado total del scrubber 5 y 6 se mantiene por debajo de los limites maximos definidos en las

regulaciones.

Ademas de la eficiencia de remocion de particulas, se compar6 la caida de presién, la razén
liquido/gas y la concentracion de sélidos suspendidos en el agua de lavado. Los resultados se presentan en
los Cuadros 36 y 37. En ambos scrubber la caida de presion esta entre el rango recomendado. La razén
liquido/gas del scrubber 6 estd dentro del rango recomendado, en cambio, en el scrubber 5 esta por arriba
del limite m&ximo recomendado. Esto indica que se est4 utilizando méas volumen de agua de lavado (L) de
lo recomendado por volumen de gas (m®) a tratar. En ambos scrubbers se utiliza agua con concentracion de
s6lidos suspendidos por debajo del limite minimo recomendado de 6%, esto se debe a la eficiencia alta de

remocion de solidos suspendidos en la PTAR.

Otro factor que se evalu6 de la operacién de los scrubbers fue la acidez los afluentes, ya que durante la
Zafra 2015-2016 se observo una fuerte corrosion en el ducto de salida del scrubber 6 y chimenea. La acidez
del afluente de agua es similar en ambos sistemas. En el scrubber 5, el pH promedio de la entrada de agua
fue de 5.00, y en la salida de agua, 5.09. En el scrubber 6 el pH promedio de la entrada de agua fue de 4.86,
y en la salida, 5.26. La principal fuente de agua del scrubber 6, actualmente proveniente de la planta de
tratamiento de aguas residuales, tiene un pH &cido (4.29 en promedio). El pH acido del agua en el circuito
cerrado se debe a la carga de compuestos acidos (azucares, acido sulfuroso, &cido nitrico, entre otros) que
se diluyen y se mantienen en recirculacion constante, debido a que actualmente no se neutraliza el caudal
de la PTAR. Antes de la instalacion de la PTAR, la principal fuente de agua provenia de los condensados
de los evaporadores 2A y 2B, con caracteristicas acidas por su contenido de azlcares. Actualmente, los
condensados de los evaporadores 2A y 2B son una fuente de agua al tanque redondo del scrubber 6. Al
evaluar los gases de combustién en ambos sistemas se identificé en el afluente del scrubber 6 una

concentracién promedio de éxido sulfuroso mayor que en el scrubber 5, lo cual indica también un efecto de
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corrosién mas intenso por la posibilidad de formacion de &cido sulfuroso por la disolucién del 6xido
sulfuroso en el agua de lavado. Ademas, debido a que los gases residuales (efluente) del scrubber 6 estan

sobresaturados de agua, es mayor la posibilidad de arrastre de compuestos acidos presente en el liquido.

A partir de los resultados obtenidos, se realizaron cinco propuestas de mejora con el objetivo de
disminuir el impacto ambiental y costos asociados con el sistema de lavado de gases de combustion y

tratamiento de aguas residuales.

La primera propuesta fue reducir la razon liquido/gas del scrubber 5. Al evaluar la eficiencia de
remocion de particulas a diferentes razones liquido/gas, se determiné que con una razon liquido/gas de 4.41
L agua / m® gases de combustion se obtiene una eficiencia del 99.9897%, y una concentracion de material
particulado en el gas residual por debajo del limite establecido en las regulaciones de El Salvador,
Honduras, México y Union Europea (ver los Cuadros 59 y 60). La implementacién de esta mejora permitié
reducir la demanda de agua en un 31.21% en el sistema de scrubbers. Esto permitié reducir la cantidad de

agua a tratar en la PTAR, y los costos asociados con su tratamiento.

En consecuencia, con la propuesta 1, se indica reemplazar la valvula de control del afluente de agua
del scrubber 5. Durante las visitas de campo se realizaron mediciones de caudal, y no se percibié un cambio
representativo al modificar la apertura de la valvula. Esto se puede deber al mal estado de la valvula. Por
esta razon, en el scrubber 5 no se puede disminuir con exactitud el afluente de agua como se especifica en
la propuesta 1. Se propone reemplazar la valvula actual de compuerta por una véalvula de mariposa, para
tener un mejor control del flujo de agua, sin aumentar drasticamente la caida de presién, en comparacion
con la valvula de compuerta. No se decidi6 utilizar una valvula de bola debido a que genera una caida de
presién superior a la valvula de mariposa, lo cual puede afectar en la eficiencia de la bomba. Otra
alternativa para el control del flujo de agua es la instalacidn de un variador de frecuencia para el control de
las revoluciones del motor y bombas de afluente de agua del scrubber 5. Con esta alternativa, el control no
seria accionado con la valvula, sino con las revoluciones de la bomba de agua. Esta propuesta permitiria

reducir el consumo energético y costos asociados de la bomba al reducir la carga de agua a bombear.

En el scrubber 6 también se identificd la oportunidad de disminuir la razén liquido/gas a 0.93 L/m’,
sin estar por debajo del limite minimo recomendado (ver Cuadro 59), y a una concentracion de material
particulado en el gas residual por debajo del limite establecido en las regulaciones de El Salvador,
Honduras y México (ver Cuadro 59 y 60). Con este cambio se puede obtener una reduccion del 51.68% del

consumo de agua en el scrubber 6, y reducir los costos asociados con su tratamiento.

La propuesta 4 especifica un cambio de operacion en la disposicion de residuos sélidos de ceniceros

de caldera 6. Actualmente, los operarios de los dos ceniceros de la caldera 6 descartan las cenizas
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recolectadas en el canal de agua residual (efluente) del scrubber. Esta préactica aumenta la carga de sélidos
en el fluente de agua residual del scrubber 6, que luego debe ser removida por la PTAR. Se propone
recolectar las cenizas en un contenedor especifico y no en el canal de agua residual del scrubber 6.
Actualmente, se dispone de una carreta donde se recolectan los lodos residuales del sedimentador ubicado
después del scrubber 5 (ver Figura 46), por lo que las cenizas se pueden descartar en la misma carreta, para
su disposicion posterior a los campos de cafia. Esta modificacion permitira reducir el 9.82% de la carga
total de solidos en el efluente de agua del scrubber 6, y reducir los costos de tratamiento por la cantidad de

floculante necesario para remover los sélidos.

A pesar de lo sencillo que puede resultar esta modificacion de la operacion, el cambio involucra un
aumento en el tiempo de la operacién debido a que la carreta del scrubber 5 se encuentra més alejada (50 m
aproximadamente) que el canal del afluente del scrubber 6. Por la costumbre de los operarios a descartar las
cenizas de los ceniceros al canal del afluente de agua del scrubber 6, el aumento del tiempo de la operacion
puede resultar tedioso para los operarios. Ademas, los operarios tienen la percepcion que reducir la
cantidad de sélidos en el agua a tratar por la PTAR no tiene beneficio. Por esta razon, es importante
concientizar a los operarios del area sobre la adecuada gestion del agua y solidos; y los impactos

econémicos y ambientales que conllevan.

Otra oportunidad de mejora se identifico en la calidad del agua de lavado. Con la implementacién de
la PTAR se recicla el agua proveniente de los procesos de lavado de cafia de azlcar, lavado de gases de
combustion y lavado de cenizas de calderas. Con referencia a los resultados del médulo “Evaluacion y
mejora de la eficiencia de operacion de Planta de Tratamiento de aguas residuales de Ingenio Tululad S.A.”,
se determind que el efluente de agua de la PTAR tiene una concentracion de sélidos suspendidos de
0.021%(m/m). Segun la experiencia del Ing. Luis Rodriguez, asistente de produccion del Ingenio Victoria
de Wilmar Sugar Australia Limited, el afluente de agua de los scrubbers debe tener una concentracion de
solidos suspendidos en el rango recomendado entre 6 y 20 %(m/m) de sélidos suspendidos. Por esta razén,
se propuso modificar la concentracion de sélidos suspendidos, del efluente de la PTAR (afluente de agua al
sistema de scrubbers) a 10%(m/m), dado que los scrubber pueden trabajar adecuadamente con esa
concentracion sin afectar la operaciéon de lavado de cafia de azlcar y sin aumentar significativamente el
riesgo de desgaste por abrasién en equipos, bombas y tuberias. Esta mejora permitira reducir la cantidad de

floculante necesario para el tratamiento del agua, y sus costos asociados.

En la pendltima oportunidad de mejora se propuso implementar un recubrimiento de pintura de
polimero en el interior del scrubber 6, ductos y chimeneas (consecuentes al scrubber). Anteriormente, se
discutio sobre el efecto corrosivo de los afluentes de liquido y gas del scrubber 6. En el mdédulo
“Evaluacion y mejora de la eficiencia de operacion de planta de tratamiento de aguas residuales de Ingenio

Tululd S.A.” se propuso neutralizar el efluente de la PTAR para disminuir el efecto corrosivo por acidez en
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equipos y tuberias. Sin embargo, se identificé otra solucion implementando un recubrimiento de Belzona
1591, un recubrimiento de dos componentes, disefiado para resistir el agua, los hidrocarburos, las
soluciones acuosas y el vapor presurizado a una temperatura de hasta 180°C. El proveedor propuesto es
ESSA, S.A. (Plasticos de Ingenieria).

Ambas soluciones permitiran aumentar la vida til de los equipos (ductos y ventiladores de inducido),
disminuir el tiempo de reparacidn; y, los costos asociados por reparacion de la estructura y equipos. Es
necesario comparar los costos de inversion para el recubrimiento de polimero y los costos operativos de

neutralizar el efluente de la PTAR, para determinar la solucién que permite el mayor beneficio econémico.

Ademas de implementar una proteccion contra la corrosion en los equipos, es importante implementar
medidas de mitigacion de las emisiones atmosféricas con contenido de azufre, para disminuir su impacto
negativo en el ecosistema. Por esta razon, se propone realizar una evaluacion en conjunto con el area
agricola y campo para identificar posibles fuentes de compuestos azufrados durante los procesos de
siembra, riego, fertilizacion, control de plagas y cosecha. Debido a que en la naturaleza quimica del bagazo
no hay azufre, este contaminante podria provenir de agentes y procesos externos. Al identificar el material
0 proceso con contenido de azufre, se debe proponer una alternativa para su sustitucion y/o eliminacion. De
esta manera, se eliminara el contenido de azufre en los procesos en fabrica y cogeneracion, y la necesidad

de la implementacién de sistemas para su mitigacion.

Otro objetivo del megaproyecto fue la evaluacién de contaminantes en efluentes y propuestas de
mejora previo a la planta de tratamiento de aguas residuales. El objetivo principal de esta evaluacién fue
proponer mejoras para reducir la carga contaminante en los efluentes de los puntos criticos seleccionados
en los sistemas de lavado de cafia; de cenizas y de gases de combustién de calderas 5 y 6, de Ingenio Tulula
S.A. El agua residual que se trata en la planta de tratamiento proviene de distintos procesos del ingenio, por
ende, las caracteristicas de cada efluente son muy distintas entre ellas. Este trabajo se enfocd en las
propuestas para el pretratamiento de cada efluente, por separado, para finalmente direccionarlos a un
tratamiento primario y obtener agua con las caracteristicas adecuadas para su reutilizacion en los procesos

que requieren de este recurso.

El punto de partida para la realizacién de este modulo fue la identificacion de los procesos
involucrados en el tratamiento de aguas residuales para posterior recirculacion en los mismos procesos. Los
efluentes son tratados en el clarificador, que instalé la empresa Mausa de Brasil. Estos efluentes son

provenientes de: mesas de lavado de cafia, lavadores de gases y ceniceros de caldera 5y 6.

Luego de identificar los procesos que originan el agua residual, se definieron los criterios o las

caracteristicas fisicoquimicas mas relevantes de estos efluentes, que influyen en la calidad del agua. Debido
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a que se necesita remover la mayor cantidad de sélidos del agua antes de su tratamiento en el clarificador
primario, se definié que los criterios de mayor relevancia fueron: solidos totales suspendidos, sdlidos
totales disueltos, sélidos totales, pH, temperatura, conductividad y turbidez. El principal criterio que se
considero fue la cantidad de s6lidos porque es el material que se quiere remover del agua y se resume en el
cuadro No. 42. En ella se muestra la cantidad de sélidos en cada proceso. Del cuadro 40 se puede
determinar que los lavadores de gases de la caldera 5 y 6 presentaron los promedios mas altos de la
concentracion de sdlidos totales superiores a 1200 mg/L, los siguientes equipos son las mesas de lavado de
cafia que difieren principalmente por la concentracion de sélidos totales suspendidos. En el lavador de
gases de la caldera 5 se obtuvo una concentracién de sélidos totales suspendidos de 3683.13 mg/L,
mientras que, en la mesa de lavado de cafia de corte manual se obtuvo una concentracién de 835.28 mg/L.
Los lavadores de gases presentan mayor concentracién de sélidos debido a que en estos equipos se trata el
efluente gaseoso de las calderas del ingenio que contiene elevadas cantidades de cenizas y particulas
solidas. Las calderas que se operan en el ingenio tienen una capacidad de produccién de vapor, asi: 117,934
kg/h y 100,000 kg/h. Debido a su capacidad se queman las siguientes cantidades de bagazo y bagacillo, en
la caldera 6 se alimentan 1,309.97 kg/min y en la caldera 5 se alimentan 174.18 kg/min. Esto produce
finalmente grandes cantidades de cenizas que se tratan en los lavadores de gases obteniendo un efluente
con carga de sélidos de 4080.01 mg/L en el lavador de la caldera 5 y 1366.49 mg/L en el lavador de la

caldera 6.

Por otro lado, en las mesas de lavado de cafia se limpia la cafia que se cosecha de los campos, ya sea
por corte mecanizado o manual. El ingenio cuenta con dos mesas de lavado de cafia, una se utiliza
especificamente para corte mecanizado y la otra para corte manual. El efluente con mayor concentracion de
sélidos totales fue la mesa de corte manual con 1206.75 mg/L, mientras que, la concentracion de so6lidos
totales de la mesa de corte mecanizado fue de 860.17 mg/L. Esta diferencia se debe principalmente a la
forma en que se recoge la cafia de los campos. En el corte mecanizado se utilizan equipos que realizan
movimientos verticales y horizontales para levantar y acomodar la cafia, lo cual provoca que los materiales
solidos como arena, tierra u hojas se desprendan de la cafia reduciendo asi, la cantidad de solidos totales
suspendidos en el efluente de la mesa de lavado de cafia de corte mecanizado. En el corte manual no se
realizan muchos movimientos para cortar y acomodar la cafia, por lo que, se quedan adheridos los
materiales solidos. Las concentraciones de los solidos de cada efluente de los equipos se muestran en las
figuras 147 a la 152, en donde se puede observar que predomina la concentracion de los sdlidos totales

suspendidos sobre los sélidos totales disueltos.

Los puntos menos criticos del sistema fueron los lavadores de ceniceros de las calderas 5y 6 porque
las concentraciones de solidos contenidas en los efluentes fueron considerablemente menores en
comparacion a los otros puntos. El efluente del lavador de cenicero de la caldera 5 tenia una concentracion
de solidos totales de 402.07 mg/L y el lavador de cenicero de la caldera 6 de 347.86 mg/L. Esto se debe a
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que el agua que constituye estos efluentes son el rebalse de los ceniceros y generalmente toda la escoria se

deposita en el fondo.

El pH es un criterio importante porque es una condicion del agua residual que afectd el proceso y los
equipos posteriores. Los resultados del rango de pH y temperatura de los efluentes se resumen en el Cuadro
41. El rango de pH de los efluentes de los diferentes equipos fue de 4.67 a 5.65, lo cual indic6 un pH 4cido.
Los efluentes con pH mas bajos fueron los efluentes de las mesas de lavado en los cuales existia
recirculacion del agua. EI pH de los efluentes afectd las operaciones del ingenio durante la zafra 2014-
2015, se observé que un conducto del lavador de gases de la caldera 6 presentaba corrosidn que generd una
fuga del agua que circulaba en el interior. De igual manera, se observé corrosién en la parte superior de las
calderas. El problema de corrosion generd paro de equipos para mantenimiento correctivo y retrasos en sus
operaciones. Se tuvo méas problemas de corrosion con las calderas y los lavadores de gases porque los gases

y las cenizas producidas son &cidas.

La temperatura del agua es un factor importante en el proceso del ingenio porque se requiere de agua
de enfriamiento o con baja temperatura para poder realizar la transferencia de calor de los distintos equipos
hacia el agua. Por lo que, en el ingenio se tenia una pila de aspersores y una torre de enfriamiento para
lograr disminuir la temperatura del agua y recircularla en los equipos. Como se muestra en el Cuadro 41 las
temperaturas de los efluentes superaban los 40°C hasta alcanzar los 60°C. Con estos resultados se observo
que las temperaturas de estos procesos eran demasiado altas y se atribuye a que el sistema de enfriamiento
del agua no tenia la capacidad suficiente para operar con grandes flujos a esas temperaturas. De modo que,
es necesario instalar varias torres de enfriamiento en serie para que el fluido tenga menor temperatura. La
alta temperatura de los efluentes afectaba conjuntamente con el pH haciendo que los casos de corrosion
fueron mas severos porque se tenia un fluido &cido y caliente provocando el adelgazamiento de los métales
hasta la formacion de agujeros. En las Figuras 155, 158, 161, 164, 167 y 170, se presentan la relacion de
pH vrs. Temperatura de los distintos efluentes, sin embargo, con los datos experimentales no se obtuvo una
tendencia lineal. Las correlaciones lineales obtenidas fueron menores a 0.5 para todos los efluentes. Por lo

tanto, no se puede determinar la relacion entre estos parametros.

La conductividad es un criterio que indica la presencia de sales minerales disueltas en el agua y esta
relacionada con la cantidad de solidos totales disueltos. Los resultados obtenidos de la conductividad de los
efluentes se muestran en el Cuadro 41, se puede observar que en la mesa de lavado de corte mecanizado
hubo mayor conductividad, siendo esta de 816.37 ps/cm. Esto se debe a que en la cosecha mecanizada se
utilizan maquinas para recolectar la cafia del campo, que levantan mucho polvo, tierra e impurezas
provocando que la cafia llegue a las mesas de lavado con muchas particulas solidas adheridas incluyendo
los minerales que contiene la tierra provocando que la conductividad del efluente de la mesa de lavado de

corte mecanizado sea elevada en comparacion con los otros procesos. Los siguientes equipos que
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presentaron mayor conductividad son los lavadores de gases de la caldera 5 con 396.87 mg/L y 780.38
ps/cm; y el lavador de gases de la caldera 6 con 409.96 mg/L y 686.20 us/cm de s6lidos totales disueltos y
conductividad respectivamente. Se presentan la relacion de conductividad vrs. sdlidos totales disueltos de
los distintos efluentes, sin embargo, con los datos experimentales no se obtuvo una tendencia lineal. Las
correlaciones lineales obtenidas fueron menores a 0.5 para todos los efluentes, con excepcion del lavador
de gases de la caldera 5 con una correlacion de 0.9. Por lo tanto, no se puede determinar la relacion entre

estos parametros.

La turbidez es la medida que indica el grado de disminucion de la transparencia del agua y es un
criterio importante porque afecta la apariencia del agua y es un indicador de la cantidad de materia residual
tiene el agua. Al momento de recolectar las muestras de los efluentes que presentaron mayor turbidez
fueron las muestras provenientes de las mesas de lavado de cafia y de los lavadores de gases. Los efluentes
de las mesas de lavado tenian muchos sélidos disueltos y tierra removida de la cafia, lo cual provocaba que
el agua tuviera una apariencia de color café. Mientras que los lavadores de gases tenian una apariencia de
color negro principalmente por su alto contenido de cenizas y sobresalian los solidos suspendidos de
tamafio mediano que sedimentaban rapidamente. Por lo tanto, la turbidez del agua se daba como
consecuencia tanto de los sélidos totales disuelto como los sélidos totales suspendidos dependiendo de la
concentracion de cada uno. Los resultados de la turbidez se muestran en el Cuadro 54 donde se puede
observar que el efluente con mayor turbidez proviene de la mesa de lavado de corte mecanizado de 429.36
FAU (Unidades de Atenuacion de Formacina). Se presentan la relacién de turbidez vrs. sélidos totales
suspendidos de los distintos efluentes, sin embargo, con los datos experimentales no se obtuvo una
tendencia lineal. Las correlaciones lineales obtenidas fueron menores a 0.5 para todos los efluentes. Por lo

tanto, no se puede determinar la relacion entre estos parametros.

A partir de los analisis realizados y los resultados obtenidos de la caracterizacion del agua se pudo
seleccionar los puntos criticos del sistema de lavado para proponer sistemas o metodologias que reduzcan
la carga so6lida contaminante de los efluentes y ayuden a tener las condiciones adecuadas de los efluentes
para su tratamiento posterior. Los puntos criticos identificados fueron: las mesas de lavado de cafia de corte
mecanizado y manual porque es el primer proceso de lavado de la cafia luego de su cosecha del campo, lo
cual representa un gran contenido de sélidos indeseados, impurezas y materia desconocida en el efluente;
los lavadores de gases de la caldera 5 y 6 son equipos que tienen efluentes con gran cantidad de sélidos
mayoritariamente suspendidos. Por otro lado, se identificaron los puntos que no eran criticos respecto a su
concentracion de s6lidos como los lavadores de ceniceros de la caldera 5 y 6. La concentracion de sélidos
totales de estos Gltimos equipos no representaba ni el doble de los demas equipos del sistema. Por lo tanto,
estos Ultimos efluentes no tienen un efecto significativo en la carga contaminante para la planta de
tratamiento. Sin embargo, se debe resaltar que a largo plazo estas aguas se deben tratar biolégicamente

porque se determind una alta concentracion de compuestos orgéanicos principalmente del bagazo que no se
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quemd y producia olores desagradables con el paso del tiempo. De igual forma, este efluente present6 una
conductividad y turbidez baja con un pH y temperatura que no afectaban significativamente en el afluente
de la planta de tratamiento. Por ende, las propuestas de mejora se enfocan en reducir la carga contaminante

de las mesas de lavado de cafia y los lavadores de gases de la caldera 5y 6.

Actualmente, el ingenio no tiene un proceso de pretratamiento de las aguas residuales previo a su
tratamiento en el clarificador primario, excepto por unas cribas localizadas a la salida del agua residual de
cada mesa como se muestra en la Figura 93. Dichas cribas retienen particulas de gran tamafio (mayor a 2.5
cm) como pedazos de cafia, ramas, lodos y hojas y su, limpieza era manual realizada por un operario con
ayuda de un rastrillo para remover los materiales retenidos y liberar el paso a través de la criba para
continuar el flujo de agua. Uno de los problemas identificados en este proceso fue que la criba obstruia
constantemente el paso de agua porque la carga de sélidos era elevada y el tamafio de la criba no era la mas
adecuada para el tamafio de particulas que debia retener en primera instancia. Esto es debido a que la
primera criba instalada debe retener los sélidos de mayor tamafio y en este caso, son los pedazos de cafia
que se caen de las mesas, posteriormente se debe colocar una criba con una separacién entre barrotes de
2cm para retener las particulas de tamafio mediano, y finalmente poner una criba con una separacién entre

barrotes de 1 cm para retener las particulas de tamafio pequefio.

Se disefiaron las cribas para las particulas de abertura mediana y para las de abertura pequefia, con un
caudal de disefio de 0.146 m%s. La limpieza de dichas cribas es manual, por el momento. La criba de
apertura mediana sirve para retener los s6lidos como hojas, ramas, piedras, entre otros. Para ello se propone
una criba conformada por barrotes de 0.0127m con una separacion entre ellas de 0.02m, con las siguientes
dimensiones: largo de 0.70m y ancho de 0.60m. El angulo de inclinacién de la criba es de 45° a favor del
flujo de agua. Los detalles de las dimensiones se muestran en los Cuadros 61 y 62. La criba de abertura
pequefa sirve para retener los solidos como tierra y hojas. Para ello se propone una criba conformada por
barrotes de 0.0127m con una separacion entre ellas de 0.01m, con las siguientes dimensiones: largo de
0.70m y ancho de 0.73m. El &ngulo de inclinacién de la criba es de 45° a favor del flujo de agua. Los
detalles de las dimensiones se muestran en los Cuadros 61 y 62. La instalacion de las cribas se realizara de
acuerdo al tamafio de particula a retener en cada una, se inicia colocando la criba de particulas gruesas en la
salida de las mesas de lavado de cafia, el flujo se desplaza a través de un canal en donde se puede instalar la
criba de particulas medianas y a 2m de distancia colocar la criba de particulas pequefias, asi se evita la
saturacion de las cribas con particulas de distintos tamafios y sea dificil remover los solidos. En las figuras

No. 58 y 59 se puede observar la disposicién de las cribas en una vista de planta y de elevacion.

El siguiente proceso recomendado consisti6 en desarenado con un desarenador para remover
particulas finas como arena, tierra, polvo y cenizas. El tamafio de particula a remover en este desarenador

seria de 0.40mm o més. Se determind este tamafio con un andlisis granulométrico realizado a las cenizas
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tratadas en los lavadores de gases de las calderas 5 y 6. Se propusé la instalacién de una estructura
conformada por cuatro camaras de sedimentacion horizontales con una longitud de 8m, 2m de ancho y
1.5m de profundidad, cada uno para dividir el flujo de todos los efluentes de los puntos de lavado que se
dirigen a la planta de tratamiento. Para direccionar el flujo a cada camara de sedimentacion se disefio el
canal rectangular de entrada, la velocidad de flujo en cada canal es de 0.65 m/s. El caudal de disefio de cada
camara de sedimentacion del desarenador es de 0.11 m3/s. Cabe destacar que para el funcionamiento
adecuado del desarenador se mantendran tres camaras de sedimentacidon en funcionamiento y la cuarta
camara se utilizara alterna para suplir algn canal que necesite mantenimiento o limpieza. Se busca tener un
flujo con régimen laminar para propiciar la sedimentacion de estas particulas y con un tiempo de retencion
necesario. Sin embargo, la velocidad de flujo de los efluentes en cada caAmara de sedimentacion es de 0.036
m/s, por lo tanto, el régimen del flujo seria turbulento y la velocidad de sedimentacion definida con la ley
de Newton. La velocidad de sedimentacion seria de 0.12 m/s y el tiempo de retencién para que una
particula recorra la longitud desde la superficie de la cAmara hasta el fondo de la misma es de 12.5 s.
Mientras que el tiempo que tardaria una particula de agua en recorrer la longitud del desarenador seria de
3.64 minutos. Se estima que la cantidad de arena a remover es de 3.68 kg/m3 de agua residual. La
velocidad de arrastre seria de 0.25 m/s. Es importante mencionar que, para evitar el arrastre de las
particulas sedimentadas, la velocidad de flujo deberia ser menor a la velocidad de arrastre. Esto es debido a
que si la velocidad de flujo es mayor puede arrastrar las particulas sedimentadas provocando la
resuspension de sdlidos. Los resultados del disefio se muestran en los Cuadros 63 y 64 y los diagramas en

las Figuras No. 60 y 61 con la vista de planta y de elevacion.

Finalmente, se propuso un tanque homogeneizador para mezclar los efluentes de los distintos procesos
mencionados anteriormente, con el propésito de homogenizar la composicion de los efluentes juntos y
suministrar un caudal regular al clarificador primario. En las Figuras 171-188 se puede observar las
variaciones de cada efluente a lo largo de las mediciones realizadas. A partir de estas mediciones
experimentales se muestra que las variaciones eran pequefias a lo largo de un dia, y eran més notorias en
los distintos dias de mediciones. Sin embargo, todos los efluentes presentaron un pH &cido y no existe un
efluente con pH bésico para alcanzar el pH neutro. Por lo tanto, seria necesario agregar un compuesto
quimico basico como cal o hidroxido de sodio para aumentar el pH del agua residual. Se propuso el disefio
de dos tanques con agitacién con un caudal de disefio de 0.162 m®s proveniente del desarenador.
Normalmente, para homogenizar los efluentes se utiliza solamente un tanque con agitacion. Sin embargo,
se propuso instalar dos tanques homogeneizadores porque para el caudal total de 0.323 m®/s era necesario
un tanque con dimensiones muy grandes y la agitacién era muy dificil de realizar que requeria mucha
potencia. De esta manera, las dimensiones para cada tanque son: 116.64 m® de 4rea, 12.16 m de diametro,
12.05m de altura y 1399.68 m® en total que incluye un volumen de seguridad del 20%, es decir, 233.28 m°.
Para la agitacion del tanque se propuso un agitador tipo Rushton de seis paletas con un diametro del

impulsor de 4.05 m, longitud de cada paleta es de 1.02 m, didmetro del disco central es de 3.04m vy altura
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del impulsor respecto del fondo del tanque es de 4.05 m. La potencia necesaria para la agitacion es de
913.99 kW vy el tiempo de retencion es de 2 horas. Los resultados del disefio se muestran en el Cuadro 65y

en las Figuras 62 y 63 los planos con la vista de planta y de elevacion.

Entre los beneficios que el Ingenio Tulula, S.A. puede tener al implementar el proceso de
pretratamiento de aguas residuales son reducir la carga contaminante de estas aguas antes de ingresar al
clarificador primario, lo cual aumenta la eficiencia de este equipo. También se reduce el desgaste de los
equipos posteriores, lo cual representa menos paros de operacién por mantenimiento del equipo. Por otra
parte, es importante que las empresas cumplan con los requerimientos del “Reglamento de las descargas y
reliso de aguas residuales y de la disposicion de lodos” acuerdo gubernativo nmiimero 232-2006 del
Ministerio de Ambiente y Recursos Naturales. De lo contrario, la empresa podria incurrir en gastos por
multas y puede afectar la imagen de la marca en los consumidores o incluso se podria clausurar la empresa

si se incurre en el incumplimiento del reglamento.

Por Gltimo, se realizé una evaluacion de la planta de tratamiento de aguas residuales. El objetivo del
estudio fue evaluar y mejorar la eficiencia de la operacion de la planta de tratamiento de aguas residuales
del ingenio Tulula S.A., analizando el desempefio y proponiendo mejoras en la operacién del tamizador, el

filtro de banday el clarificador.

Se determiné que el afluente de la planta de tratamiento es 787.65 m*/h (Cuadro 43) de la seccién
de Resultados). Este se pudo calcular utilizando mediciones de tiempo y distancia recorridas por el efluente
del Ingenio a sus campos, junto con el area que este formaba, en el mes previo a la operacién de la planta
de tratamiento. Basicamente se midid la velocidad lineal del flujo de salida y su area, para que con su
producto se pudiera obtener el caudal de salida. Desde aqui ya se pueden observar fuentes de error, ya que
para la toma de datos de distancia, area y tiempo se utilizaron instrumentos que tienen su incertidumbre
ademaés del error del analista al leer los mismos. Junto con esto afectd que el area del caudal de salida no
era de una figura geométrica establecida, teniendo que hacerse aproximaciones para su medicién que

definitivamente afectaron el producto final.

Junto con las mediciones del caudal del efluente del Ingenio, también se midi6 la calidad del
mismo, utilizando el analisis de caracteristicas fisicoquimicas especificas tanto en el laboratorio de control
de calidad del Ingenio asi como en el laboratorio de Operaciones Unitarias de la Universidad Del Valle con
su equipo Hatch. Los resultados obtenidos (Cuadro 44 de las seccion de Resultados) muestran primero que
el agua que se iba a tratar en la planta de tratamiento estaba muy &cida (pH = 5.89) y con una alta
temperatura (T = 50.25 °C) ademas de que la cantidad de sélidos suspendidos y disueltos en la misma era
una muy grande para trabajar (ST = 2902.92 mg de sélidos por cada litro de agua entrante); denotando con

ello que el efluente de agua necesitaba tratamientos previos como neutralizacion para llevaraun pH =70
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mayor y la disminucién de temperatura para evitar corrosion en los equipos y tuberias en los cuales esta se
transporta y también para evitar el arrastre de azlcar por hidrolisis al momento del lavado de la cafa junto
con que en los lavadores de gases no se dé la absorcion completa del diéxido de carbono y otros ya la
temperatura dptima para realizar este proceso es una maxima de 40°C. Mientras que por la cantidad de
solidos arrastrados en el agua se podria pensar en colocar cribas de orificios de tamafios especificos e
incluso un desarenador por la gran cantidad de tierra que provenian de las mesas de lavado, con ello
eliminando s6lidos que s6lo por gravedad se podrian eliminar el afluente a la planta y asi consumir menos

energia eléctrica y menos floculante para su tratamiento.

Otras caracteristicas fisicoquimicas que resaltaron en el analisis no por valores altos sino por su
importancia para el cuidado del medio ambiente, fueron la concentracion de sulfitos y la de fosfatos en el
agua debido a que estas sales en grandes concentraciones favorecen a la nitrificacién y pérdida de cuerpos
acuiferos en dénde estas aguas son descartadas. En este caso, estas concentraciones (9.81 mg PO4-3/L y
52.38 mg SO3-2/L) estan por debajo de los limites méximos permitidos en la normativa guatemalteca, el
Acuerdo 236-2006. Por lo que se puede decir que si esta agua llegara a un cuerpo acuifero (Rio Sis), el

peligro de nitrificacién y dafio del mismo es muy bajo.

Un objetivo importante que se planted fue la determinacion del rango adecuado efectivo de
floculante a utilizar y las mejores condiciones de pH para obtener el mejor rendimiento en el proceso de
floculacion. Por lo cual se realizaron varias pruebas observando el comportamiento de la turbidez y de los
solidos suspendidos del agua tratada en diferentes condiciones. Se midié turbidez y soélidos suspendidos
como resultados para las pruebas porque de acuerdo a la literatura, estos pardmetros se utilizan para medir

el reuso y la calidad del agua después de un proceso de tratamiento.

Las condiciones a variar para el proceso de floculacion eran la concentracién de floculante, la
dosificacion minima del mismo, el pH del agua y su temperatura. La concentracion y dosificaciéon minima
del floculante, era necesaria para el ahorro en costos y por funcionamiento, ya se si se agrega poco 0 mucho
de floculante se baja el rendimiento de la floculacion en lugar de aumentarla, ademés se gasta mas en este
quimico que tiene un precio considerable para el funcionamiento de la planta. EI pH y la temperatura se
trabajaron porque el proceso de floculacion mejora resultados en un rango especifico de estos valores,
dependiendo del floculante y del agua a tratar. La mayoria de floculantes funcionan mejor en un pH de 7 a
8, y una temperatura superior a los 35°C, (las temperaturas menores o intermedias dificultan la clarificacion
del agua pero temperaturas altas afectan procesos que son alimentados con el agua ya clarificada), por esto

haciendo importante la determinacién de los mismos.

Las pruebas realizadas para cumplir este objetivo, se hicieron siguiendo el procedimiento de una

prueba de jarras. A falta de un sistema de agitacién de pocas revoluciones (< 100 revoluciones por minuto)
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y de cristaleria (jarras), se realizaron las pruebas en 2 probetas de 1000 mL, siendo el agitador el analista y
cada prueba en triplicado para tener confianza en los datos obtenidos. Esto hizo que se tuviera error en los
resultados, debido a que cada prueba para la misma concentracion se hizo en diferentes condiciones
ambientales, también porque el analista posiblemente no agit6 a la misma velocidad en todas las pruebas,

ademads, la incertidumbre en los instrumentos de medicion de volimenes agrega mas error a las mediciones.

La primera prueba realizada fue la de determinacién de la dosificacion minima para una
concentracién de 0.10% m/V en la solucion de floculante. En la figura 119 del Apéndice se puede observar
que la dosificacién minima de floculante para la muestra de 1.00 L trabajada en las pruebas era de 1.00 mL.
Es decir que para el flujo promedio de 787 m3/h del afluente de agua de la planta se deberian utilizar 787

L/h para su tratamiento.

Ya determinada la dosificacion minima de solucion de floculante a utilizar se evalud la
concentracién de solucion de floculante a adicionar al agua a tratar con el pH promedio del proceso y ya
con un pH neutro. Segun las pruebas realizadas y sus resultados de turbidez y Sélidos suspendidos se pudo
determinar que la concentracion para realizar el proceso de floculacion es 0.13% m/V a un pH de 4.25. Este
valor proporciona los menores valores de turbidez y sélidos suspendidos posibles (237 NTU y 203 mg/L)
respectivamente, en comparacion a las otras concentraciones de floculante utilizadas. Algo importante a
tener en cuenta es que esta fue la concentracion méxima que se pudo trabajar para la prueba, ya que pasar a
la concentracion de 0.14% m/V no permitia disolver todo el floculante en el agua para poder hacer las
pruebas. Mientras que para las pruebas con el pH neutro, la tendencia de la concentracién adecuada se
mantuvo, en este cuadro se puede observar que para la concentracion de 0.13% m/V igual se obtuvo los
valores mas bajos de turbidez y sélidos suspendidos (239.33 NTU y 160.33 mg/L). La turbidez en esta
prueba tuvo una variacién debido a que se adicioné cal viva sélida para neutralizar el agua, disolviendo
mas sales en el agua, aumentando asi la turbidez. Por lo cual es adecuado utilizar esa concentracion de
floculante para el tratamiento, buscando la mejor forma de aumentar el pH y asi obtener los mejores
resultados, no sélo visualmente sino también quimicamente para poder utilizar el agua tratada en los otros

procesos sin ningln problema.

Para realizar el balance de masa de la planta de tratamiento, se hizo la divisién en los tres equipos
principales que la componen. Sabiendo que los flujos que salen de uno de ellos, son la entrada de otro de
los equipos, con esto haciendo el completo balance de masa, pero de forma sencilla ya que sdlo se tomaban
en cuenta ciertos flujos porque cada equipo era un sistema independiente. Los balances se hicieron
tomando en cuenta las densidades de los flujos de entrada y salida de cada proceso, ademas de los sélidos

totales arrastrados por el mismo también a la entrada y salida de los mismos.
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El primer balance de masa realizado fue el del tamiz horizontal en el cual se hicieron mediciones
del flujo de agua a tratar de entrada a la planta, de la solucién de floculante y del agua que se utiliza para el
lavado del tamiz horizontal. Mientras que para las salidas se hicieron algunas suposiciones como que el
caudal de agua de salida del tamiz era igual que el de entrada, debido a que este no se podia medir por su
posicidn en el tamiz, ademas de que lo sélidos retirados en este primer proceso no son muchos y por ello el
cambio en el caudal no iba a ser significativo. También se supuso que el agua que se usaba para el lavado
del tamiz salia toda junto con los lodos del mismo, no teniendo pérdidas y por consiguiente no habiendo
variacion en su caudal a comparacién del de entrada. Aqui se puede sugerir que hay fuentes de error y
variacion entre el balance medido y el real, debido a las suposiciones hechas y debido a las mediciones
realizadas por incertidumbre de los instrumentos utilizados y reaccién para realizar esas mediciones por

parte del analista.

Después siguiendo la linea de proceso dentro de la planta de tratamiento, se hizo el balance del
clarificador. Para ello primero se hizo la suposicién de que toda el agua tratada en el tamiz, ademés de toda
la solucion de floculante adicionada no cambiaron su caudal ni su flujo masico desde la salida del
tamizador hasta el clarificador, ya que estos se transportaban en una tuberia cerrada entre estos dos equipos.
Para la obtencién del flujo volumétrico de salida hacia los lavadores de gases y mesas de lavado se supuso
que la velocidad de agua en salida era 2.00 m/s y s6lo se midié el diametro externo y grosor de la tuberia
de salida para calcularlo, debido a que la salida de la misma en el clarificador estaba en una posicion fuera
del alcance para su medicion, poniendo en riesgo al analista si intentaba medirlos. Por lo que el flujo

volumétrico y su respectivo flujo mésico obtenidos pueden variar con respecto al real.

En el clarificador se forman los fléculos de solidos suspendidos y luego sedimentarlos para limpiar
el agua, obteniendo un efluente con una cantidad menor de sélidos suspendidos. En el caso del clarificador
del Ingenio, el efluente se origina por rebalse del agua ya libre de solidos, por lo que el flujo de salida es
mucho menor con respecto al de entrada. En estos se puede identificar un volumen de retencién por hora,
(126,135.27 kg/h) que es originado debido a que se necesita un tiempo de retencién del agua dentro del
clarificador para que pueda ser tratado y debido a que el rebalse de agua tratada es menor a lo que entra de

agua con floculante, siendo por esto un proceso semiestacionario.

Y por ultimo en el balance del filtro de banda se realizé de la misma manera que el del tamizador
horizontal. Se midio los caudales de entrada y salida del mismo, utilizando el analisis de lodos y
mediciones con medidores electrdnicos de los flujos que iban en tuberias cerradas, y con esas mediciones
se obtuvieron los flujos mésicos respectivos. El balance de masa del filtro de banda se pudo observar en el
Cuadro 49; donde se muestra que el tratamiento de aguas en la planta es una operacion exitosa. Ya que se

obtiene un agua final con 422.25 ppm para los procesos y se obtiene un agua filtrada con 185.00 ppm.
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Actualmente, el agua obtenida del filtro con los 185.00 ppm se esta regresando a la entrada de la
planta de tratamiento para diluir la carga de sélidos del efluente del Ingenio, un flujo de 54,042.76 kg/h;
con esto gastando energia y floculante tratando el agua nuevamente, es decir que consumieron
innecesariamente recursos. Pero buscando el ahorro de recursos por economia y por cuidado ambiental se
sugiere primeramente utilizarlo para los procesos de lavado de cafia y lavado de gases y no sélo llevarlo a
la entrada de la planta debido a la buena calidad con la que esta cuenta, o utilizarlo para el lavado del tamiz
y la banda filtrante y asi no sélo regresarlo a la entrada de la planta para ahorrar agua potable que

actualmente se utiliza en esta operacion ademas de no gastar en retratar agua ya limpia.

Los mejores parametros obtenidos de agua tratada en la planta demuestran que el agua no tiene las
condiciones requeridas para su desecho para consumo, debido a que la temperatura promedio de 50.27°C,
su conductividad de 518uS/cm y su pH de 5.28 estan alejados de los valores requeridos para el proceso de
lavado de gases (ya que este proceso requiere agua a temperatura menor a los 35°C y una conductividad
menor a los 30 uS/cm), siendo esta temperatura porque favorece a tener una buena absorcion de los gases
liberados por la caldera, y la conductividad porque a mayor conductividad, mayor saturacién del agua, con
esto no pudiendo absorber mas sustancias en este proceso (los gases). EI pH afecta al lavar los gases con
los gases de combustidn se va a obtener un agua mas acida de la que ya se tiene, que afectara a los equipos
y tuberia por corrosion. Para el lavado de cafia la cantidad de solidos suspendidos de 75 ppm, la
temperatura y el pH también estdn alejados de los valores requeridos para este proceso, porque para el
lavado se necesita un agua con una cantidad de solidos suspendidos menor a 10 ppm por cuestiones de
arrastre de las impurezas y la temperatura y pH porque estos valores favorecen a la hidrélisis de la azucar
de la cafia, perdiendo asi gran cantidad de la misma, con ello también dinero a ganar.

Junto con el andlisis a las aguas tratadas por la planta de tratamiento también se realizé un andlisis
de las propiedades fisicas basicas del efluente de lodos de la misma. Los pardmetros analizados y
monitoreados fueron pH, densidad, porcentaje de humedad y tamafio de particula. Los resultados obtenidos
se pueden observar en el Cuadro 52 de la seccién de resultados. Con estos resultados se denoté que el pH
fue 4cido (5.91 en promedio) por lo que estos no pueden ser utilizados para los campos de cafia; debido a
que un pH &cido hace que todos los sdlidos disueltos (metales y otros iones) sean mayormente solubles en
el agua y por consiguiente son absorbidos por los cultivos saturandolos y matandolos debido a que no
pueden absorber nutrientes del suelo. El porcentaje de humedad promedio de los lodos fue 68.15 % m/m
estando por encima del 50% de humedad usual para este proceso. Esta diferencia en los porcentajes indica
que aun se puede extraer mas agua de los lodos, obteniendo un mayor caudal de agua tratada en la salida
del filtro de banda. El bajarle el porcentaje de humedad a los lodos, permite obtener mas agua tratada para
otros procesos y también obtener lodos mas manejables para su uso en los campos. Segun el acuerdo
gubernativo 236-2006 otras caracteristicas importantes a considerar son las concentraciones de metales que

deben estar debajo de los 100 ppm. Debido a que en el proceso de produccion de azlcar no intervienen
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sustancias relacionadas con estos metales, se considera que las aguas tratadas carecen de estos metales. Por
lo que los lodos se consideran adecuados para el uso en los campos de cafia de azUcar, sélo se les debe
hacer la regulacién del pH para no dafiar a los mismos. Algo mas a considerar por tratamientos previos que
se quieran realizar o por el proceso de floculacién mismo se encontro la distribucién de tamafio de particula
del efluente de estos lodos, en el cual el porcentaje de 80% (porcentaje para determinacion de tamafio de
particula tedrico) corresponde a un tamafio de 33 pm. Determinando con esto, que un 50% del total de

solidos deberia ser removidos en el tamiz horizontal ya que este posee un mesh de 2 mm.

Y como Ultima medicion, se realizé la determinacién de los consumos energéticos de los equipos
principales y sus auxiliares de la planta de tratamiento. Segun lo observado en el Cuadro 50 de la seccion
de Resultados, la cantidad de energia eléctrica consumida para el tamizador horizontal era 1, 820,516.48
kWh, para el clarificador 18,689.09 kWh y para el filtro de banda es 629,824.39 kWh en su primer mes de
operacion. Estos se calcularon utilizando la ecuacion A*V*raiz (3)* factor de potencia de cada equipo, que
es la que da el valor de potencia consumida por equipos trifdsicos como son todos los de esta planta. Y
para poderla utilizar se midieron el voltaje y el amperaje mas alto de las tres fases de alimentacion
utilizando un multimetro, haciéndolo en dos semanas seguidas, no registrando variacion en los valores
medidos entre una y otra. Esto sugiere que se debe de medir por tiempo mas prolongado para detectar

variaciones en las corrientes y voltajes medidos.

Habiendo analizado todos los resultados se determiné las eficiencias o rendimientos de remocion,
de cada equipo principal de la planta (filtro de correa, tamizador horizontal y clarificador). Las eficiencias
determinadas observadas en el Cuadro 54 de la seccion de Resultados fueron 27.21 % para el tamizador
horizontal, 68.23% para el clarificador y 96.37% para el filtro de banda, siendo estas eficiencias
determinadas en base a la diferencia entre los sélidos entrantes del afluente a cada equipo y los solidos
salientes en el agua de cada equipo. Las eficiencias del tamizador y del clarificador suman un 95.44% de
remocion de sdlidos del 100% de los sélidos totales en el agua. No se incluye la eficiencia del filtro dentro
del porcentaje anterior debido a que el flujo que entra al mismo no es el agua saliente del clarificador sino
son los lodos que son obtenidos a partir de la sedimentacion de los sélidos en el clarificador. EIl 95.44%
acumulado indica que el proceso de clarificacion de agua para su uso en el lavado de cafia y lavado de
gases es bastante bueno con respecto a su contenido de sélidos. So6lo se debe considerar que en el tamizador
horizontal la remocion de solidos es baja en comparacion a lo que se deberia de remover, ya que el mesh
del mismo es de 2 mm para el cual y la distribucion de tamafio de particula de los lodos en la planta un 50%
de los mismos supera este tamafio de particula, con lo cual se puede mencionar que el tamafio de los lodos

es muy variable con respecto al tiempo.

También en el Cuadro 54 se puede observar los rendimientos de los tres equipos con respecto a

las cantidades removidas de sélidos por unidad de kilowatt hora, las cuales fueron 0.00820 kg/kWh para el
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tamiz horizontal, 2.00331 kg/kWh y 0.00990 kg/kWh. Y en el Cuadro 177 y 178 del Apéndice, se puede
observar la masa de sélidos removidos en cada equipo durante un dia normal de operacién y la cantidad de
energia eléctrica consumida por dia por los mismos equipos. Con estos resultados se pudo comprobar que
en el tamiz horizontal se puede remover muy pocos sélidos por kilowatt gastado mientras que el filtro de

banda se remueve gran cantidad de sélidos, pero por consumos altos de energia esta eficiencia es muy baja.



IX.CONCLUSIONES

Se seleccionaron tres puntos de toma de muestras en cada mesa de lavado de cafia donde se
observé mayor flujo de agua de descarga. Estos puntos seleccionados se encuentran en ambos
extremos de las mesas y el punto central de las mismas (2.5 m del extremo). Adicionalmente, se
seleccionaron otros tres puntos de muestro en el tanque de alimentacién de agua hacia las mesas
de lavado, en las cuales se consideran el flujo proveniente de la planta de tratamiento de aguas

residuales, y del condensador barométrico de los evaporadores de multiple efecto.

El método analitico que se us6 para la cuantificacién de la concentracién de sacarosa en el agua
fue el método de cromatografia liquida de alta resolucion HPLC debido a su aplicacion a muestras
complejas, alta exactitud, precisién y repetibilidad debido a su selectividad en la separacion del

analito.

Se determind una concentracién promedio de sacarosa en el agua de descarga de las mesas de
lavado de 0.97 + 0.27 g/L anterior a la puesta en marcha de la planta de tratamiento, mientras que
posterior a la puesta en marcha de la planta de tratamiento se determind una concentracion
promedio de 1.57 £ 0.23 g/L.

Las principales variables que afectaron el aumento de las pérdidas de sacarosa fueron tanto el pH
como la temperatura, ya que anterior a la puesta en marcha de la planta de tratamiento de aguas
residuales los valores promedio fueron de 5.5 + 0.1 y 43.2 + 0.6°C respectivamente mientras que

posterior a la puesta en marcha fueron de 4.9 + 0.1 y una temperatura de 45.3 + 0.4 °C.

Se registré mayor cantidad de pérdidas en el lavado de la cafia por corte mecanizado comparadas
con las pérdidas por corte manual. Las pérdidas promedio fueron de 0.95 + 0.18 g/L para el corte

manual y de 1.87 + 0.30 g/L para el corte mecanizado.

En términos de toneladas de cafia alimentadas al ingenio las pérdidas promedio de sacarosa
ascendieron a 2.17 + 0.12 kg de sacarosa/ton de cafia anterior a la puesta en marcha de la planta

mientras que posterior a la planta las pérdidas fueron de 3.51 + 0.07 12 kg de sacarosa/t de cafia.

Las pérdidas totales promedio de sacarosa en las mesas de lavado durante la zafra 2015-2016

ascendieron a 3,561 toneladas métricas de sacarosa.

El caudal de alimentacién promedio en las mesas fue de 668 m*h y un caudal de descarga de
514m*/h eliminando aproximadamente 255.3 kg/h de sélidos e impurezas presenten en la cafia de

azucar.
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Los motores principales relacionados con el sistema de lavado de cafia son los de los niveladores,

cadenas y bombas los cuales presentan una potencia total de 118 kW.

Las propuestas de mejora incluidas en el presente informe para la reduccion de las pérdidas de
sacarosa y el mejor aprovechamiento hidrico se listan a continuacion:

a. Sustitucion de sistema de bombeo actual

b. Sistema de aspersion para mesas de lavado

c. Sistema de control para alimentacion de agua en mesas de lavado de cafia

d. Mejor control operacional de evaporadores de maltiple efecto

e. Evaluacion de aprovechamiento energético de flujo de condensador barométrico de

evaporadores de maltiple efecto

f.  Analizar la implementacion de un nuevo sistema de enfriamiento

Con la instalacidon de la planta de tratamiento de aguas residuales se logré implementar un circuito
cerrado de agua con el lavado de cafia de azlcar, lavado de gases de combustion y lavado de
cenizas de calderas 5 y 6. Esto permitio al Ingenio Tulula S.A. reducir por completo el uso de agua

del rio Sis.

El balance de masa del scrubber 5y 6 se presentan en los flujos de gas y liquido son mayores en el
scrubber 6 que en el scrubber 5, debido a que la caldera 6 tuvo una produccién de vapor
(75,085.16 kg / h en promedio en zafra 2015-2016) mayor a la caldera 5 (42,837.98 kg / h en
promedio en zafra 2015-2016). El scrubber 5 tuvo un consumo energético de 4,222,885.60 kWh, y
el scrubber 6, de 3,162,709.68 kWh; ambos durante la zafra 2015-2016. El balance de consumo
energético del scrubber 5 y 6 muestra que el equipo con mayor consumo energético fueron los

ventiladores de inducido.

Se determind una razon de evaporacion de 2.037 g agua / s (7.333 kg agua / h) en el scrubber 5, y
de 36.838 g agua / s (132.616 kg / h) en el scrubber 6, durante la zafra 2015-2016. La razén de
evaporacion en el scrubber 6 es mayor debido a que las temperaturas de entrada y salida de los
gases, 189.06 °C y 85.70 °C respectivamente, son mayores que las del scrubber 5, 108.15 °C y
59.44 °C.

En la evaluacién de la eficiencia general de remocion de particulas de los scrubbers 5 y 6, se
determiné que conforme disminuye el tamafio del material particulado, diametro de gota de liquido
y razon liquido/gas, disminuye la eficiencia de remocién. En el scrubber 6 no se evalué un
didmetro de gota de 500 um, debido a que la velocidad del gas es superior a la velocidad terminal

de sedimentacidn de la gota, provocando el arrastre de la gota en el flujo de gas.
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Se determind que la eficiencia general de remocién de material particulado del scrubber 5 es de
99.99% con una razén liquido/gas (B) de 6.41 L/m® y del scrubber 6 de 99.88% con una razén
liquido/gas (B) de 1.93 L/m>; durante la zafra 2015-2016, con un diametro de particula entre 10 y
850 um; un diametro de gota entre 500 y 2000 pum para el scrubber 5, y entre 1000 y 2000 um
para el scrubber 6.

El scrubber 5 en la zafra 2015-2016 tuvo una emisién promedio de 0.43 mg de material
particulado / Nm?® de gas residual, 0 0.001 g de material particulado / kg vapor producido en la
cadera 5. Las emisiones de material particulado del scrubber 5 cumple con el limite maximo
permisible de la Norma salvadorefia NSO13.11.02:11, el Acuerdo ejecutivo No. 1566-2010 de
Honduras, la Norma oficial mexicana NOM-085-SEMARNAT-2011 y la Directiva 2010/75/UE.

El scrubber 6 en la zafra 2015-2016 tuvo una emisién promedio de 3.62 mg de material
particulado / Nm?® de gas residual, 0 0.004 g de material particulado / kg vapor producido en la
caldera 6. Las emisiones de material particulado del scrubber 6 cumple con el limite maximo
permisible de la Norma salvadorefia NSO13.11.02:11, el Acuerdo ejecutivo No. 1566-2010 de
Honduras, la Norma oficial mexicana NOM-085-SEMARNAT-2011 y la Directiva 2010/75/UE.

En el scrubber 5, la caida de presion (0.72 kPa) esta dentro del rango recomendado (0.12-0.75 kPa)
(Anénimo, 1998). La razén liquido gas (6.41 L/m® estd por encima del limite maximo
recomendado (0.7-2.7L/m*) (Anénimo, 1998). La concentracién de solidos suspendidos

(0.021%m/m) esta por debajo del limite minimo recomendado (6-20 %m/m) (Rodriguez, 2016).

En el scrubber 6, la caida de presion (0.32 kPa) esta dentro del rango recomendado (0.12-0.75 kPa)
(Anénimo, 1998). La razén liquido gas (1.93 L/m®) est4 dentro del rango recomendado (0.7-
2.7L/m% (Anénimo, 1998). La concentracién de sélidos suspendidos (0.021%m/m) esta por

debajo del limite minimo recomendado (6-20 %m/m) (Rodriguez, 2016).

Ambos scrubbers tienen afluentes de agua acidos con un pH promedio de 5.00 para el scrubber 5,
y 4.86 para el scrubber 6. El pH acido del agua se debe a la carga de compuestos acidos (azUcares,
acido sulfuroso, &cido nitrico, entre otros) que se diluyen y se mantienen en recirculacion
constante, debido a que actualmente no se neutraliza el caudal de la PTAR. En ambas calderas, los
gases de combustion tienen presencia de 6xidos de nitrégeno (2.5 ppm en caldera 5y 3.5 en
caldera 6) y diéxido de azufre (2.3 ppm en caldera 5 y 18 ppm en caldera 6); sin embargo, la

caldera 6 tiene mayor concentracion de didxido de azufre. Ademas, el gas residual (efluente) del
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scrubber 6 tiene una sobresaturacién de agua, aumentando asi, la probabilidad de arrastre de

compuestos acidos presentes en el liquido.

En el scrubber 5 se puede disminuir la razén liquido/gas a 4.41 L/m® para operar con una
eficiencia general de remocion de particulas del 99.9897%, y una concentracion de material
particulado en el gas residual por debajo del limite establecido en las regulaciones de la Norma
salvadorefia NSO13.11.02:11, el Acuerdo ejecutivo No. 1566-2010 de Honduras, la Norma oficial
mexicana NOM-085-SEMARNAT-2011 y la Directiva 2010/75/UE. Reduciendo un 31.21% el
consumo de agua en scrubber 5, y asi mismo, disminuyendo los costos asociados con el
tratamiento del agua. Para la implementacién de esta propuesta es necesario reemplazar la valvula

de compuerta actual por una valvula de mariposa.

En el scrubber 6 se puede disminuir la razén liquido/gas a 0.93 L/m® para operar con una
eficiencia general de remocion de particulas del 98.0087%, y una concentracion de material
particulado en el gas residual por debajo del limite establecido en las regulaciones de la Norma
salvadorefia NSO13.11.02:11, el Acuerdo ejecutivo No. 1566-2010 de Honduras y la Norma
oficial mexicana NOM-085-SEMARNAT-20. Reduciendo un 51.68% el consumo de agua en el
scrubber 6, y asi mismo, disminuyendo los costos asociados con el tratamiento del agua. Para la
implementacion de esta propuesta es necesario reemplazar la valvula de compuerta actual por una

valvula de mariposa.

Los residuos sélidos de los ceniceros de la caldera 6 se pueden descartar en la carreta donde se
recolectan los lodos residuales del sedimentador ubicado después del scrubber 5, y no en el canal
de agua residual del scrubber 6. Este cambio permitiria reducir el 9.82% de la carga total de

solidos en el efluente de agua del scrubber 6, y reducir los costos de tratamiento asociados.

Los criterios de relevancia del agua residual para comparar la calidad de los efluentes de los
distintos procesos involucrados en la planta de tratamiento fueron: sélidos totales suspendidos,

solidos totales disueltos, sélidos totales, pH, temperatura, conductividad y turbidez.

Los puntos criticos del sistema de lavado fueron los efluentes en la salida de los lavadores de gases
de la caldera 5 y 6, y las mesas de lavado debido a que presentaron los promedios mas altos de la

concentracion de sélidos totales.

Se identificaron las areas de mejora para disminuir la carga contaminante de los efluentes como la

instalacion de: equipos y sistemas de pretratamiento de aguas residuales usando tratamientos
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fisicos, medidores de flujo en las tuberias donde se transportan grandes caudales y mayor cantidad

de torres de enfriamiento.

Las propuestas realizadas para el pretratamiento de las aguas residuales son: cribado de particulas
medianas de 2 a 5 cm, cribado de particulas pequefias menores a 2 cm, desarenador para retener
particulas con un tamafio mayor o igual a 0.40mm y homogeneizador para un caudal de 0.162

m®/s.

El flujo de agua de entrada a la planta de tratamiento determinado fue de 787.65m*h o 3,463.71
GPM. Las caracteristicas fisicoquimicas fueron: temperatura de 50.27 + 3.64 °C, pH de 5.89 +
0.29, concentracion de hierro de 3.66 + 1.53 mg Fe/L, turbidez de 1098.92 + 1.08 NTU,
conductividad de 198.16 + 49.89 uS/cm, concentracion de sélidos totales de 2902.92 + 461.32 mg
s6lidos/L, concentracién de sulfitos de 52.38 + 2.51 mg SO3?/L y concentracion de silice de 94.54
+ 3.77 mg SiO,/L.

Se obtuvo el balance masa y el consumo energético total de la planta de tratamiento de aguas
residuales para cada sus tres equipos principales de tratamiento. Los cuales ascendieron a
785,973.27 kg/h de agua y sdlidos procesados y 1,820,516.48 kWh consumidos para el tamizador
horizontal, 781,772.24 kg/h de agua y s6lidos procesados de los cuales 126,135.27 kg/h de aguas y
solidos corresponden a la masa de residencia en el clarificador para su tratamiento junto con
18,689.09 kWh consumidos y 54,861.12 kg/h de agua y sélidos procesados 629,824.39 kWh
consumidos en el filtro de banda.

El valor efectivo de concentracion de solucion de floculante a utilizar para el proceso de
floculacién en el clarificador es de 0.13% m/V con una dosificacién minima de 787 L/h en un
rango de pH de entre 4.20 y 7.30, obteniendo una turbidez de 239.33 NTU y 160.33 mg de s6lidos
suspendidos por litro de agua y utilizando 0.50 g de cal viva s6lida por cada litro de agua a tratar

para llevarla a un pH aproximado de 7.20.

Los mejores parametros de agua tratada que la planta de tratamiento en operacion puede
proporcionar son un pH de 5.28 + 0.29, una temperatura de 50.3 + 3.6 °C, una conductividad de
518.00 + 1.29 pS/cm, una turbidez de 149 + 48 NTU, y una concentracion de sélidos totales de
422.00 = 8.86 ppm.

El efluente de lodos de la planta de tratamiento asciende a 884.53 kg/h. Con un pH de 5.91 +0.11,
una densidad de 1,212.05 + 31.91 kg/m® y un porcentaje de humedad promedio de 68.15 + 7.93 %

m/m representando una pérdida de agua en los lodos de 556.01 kg/h. Y debido a que en el proceso
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de produccién de azlcar no interviene sustancias relacionadas con estos metales, se considera que
las aguas tratadas carecen de estos metales. Los lodos se consideran adecuados para el uso en los

campos de cafia de azlcar, sélo se les debe hacer la regulacién del pH para no dafiar a los mismos.

Las eficiencias de la planta de tratamiento son 27.21% para el tamizador horizontal y 68.23%
para el clarificador dando un total de 95.44% de un 100% de remocidn que estos dos equipos
pueden realizar. El filtro de banda tiene una eficiencia de 96.37% de secado de los lodos tratados
en el mismo. Y los rendimientos de remocion de solidos con respecto a la energia eléctrica
consumida son 0.00820 kg/kWh para el tamiz horizontal, 2.00331 kg/kWh para el clarificador y
0.00990 kg/kWh para el filtro de banda al vacio.



X.RECOMENDACIONES

Para llevar un mejor control de las pérdidas de sacarosa en las mesas y cdmo estas se van
reduciendo con las mejoras instaladas, realizar una bitacora donde se incluian los datos colocados

en propuestas de mejora “Control de pérdidas de sacarosa”.

Para evitar paros inesperados, mayor vida Util a los equipos y mejor control, llevar una bitacora
sobre mantenimiento de equipos involucrados en el sistema de lavado de cafia para realizar tanto
los mantenimientos preventivos como correctivos en tiempos planificados para que las mesas de

lavado de cafia siempre operen con normalidad.

Tomar muestras durante la noche para observar cdmo se comportan las variables como la
temperatura y pH debido a la variacion de las condiciones ambientales y de operacion, y

cuantificar las pérdidas de sacarosa durante este periodo.

De forma paralela a la cuantificacion de sacarosa en el agua de descarga cuantificar la
concentracion de fructosa y glucosa en el agua la cual se relaciona con la hidrolisis de la sacarosa,
y analizar si la concentracion de los monosacaridos aumenta con la variacion de las condiciones

operacionales de las mesas de lavado de cafia.

Tener equipo especial como guantes, bata, casco y recipientes adecuados para la toma de muestras
tanto en las mesas de lavado, tanque y en la salida de tuberias ya que son flujos altos y a alta

temperatura.

Realizar un estudio sobre qué tipo de cosecha (manual o mecanizada) presenta menor cantidad de
contaminantes, tierra e impurezas para poder evaluar si es viable aumentar el porcentaje de este
tipo de cosecha para poder reducir los sélidos a tratar por la planta, asi como la reduccion de
cachaza en fabrica. También debe de considerarse las pérdidas de sacarosa en cada tipo de corte y

realizar un anélisis de los beneficios de cada tipo de corte.

Se puede aumentar la concentraciéon de solidos suspendidos de 0.21%(m/m) (valor actual del
efluente de la PTAR y afluente del sistema de scrubbers) a 10%(m/m), sin afectar la operacion de
lavado de gases de combustion y lavado de cafia de azucar, y sin aumentar significativamente el
riesgo de desgaste por abrasidn en equipos, bombas y tuberias. Esta mejora permitird reducir la

cantidad de floculante necesario para el tratamiento del agua, y los costos asociados.

Para disminuir el efecto de corrosion en el scrubber 6 se puede implementar un recubrimiento de

Belzona 1591, que provee al metal una proteccion fuerte ante la corrosion. EI proveedor propuesto
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es ESSA, S.A. (Plasticos de Ingenieria). Esto permitira aumentar la vida atil de los equipos; vy,
disminuir el tiempo perdido y costos asociados por reparacién de la estructura y equipos. En el

scrubber 5 no es necesario la implementacion de un recubrimiento.

Se propone realizar una evaluacion en conjunto con el area agricola y campo para identificar las
posibles fuentes de azufre durante la época de siembra, riego, fertilizacién, control de plagas y
cosecha, y proponer alternativas para su sustitucion y/o eliminacién, para eliminar el contenido de

compuestos azufrados en las emisiones atmosféricas de las calderas.

Se recomienda medir directamente la humedad en el gas residual (efluente) del scrubber 6 durante
la Zafra para determinar la razén de evaporacion con la sobresaturacion del gas residual. Se puede

utilizar el método 3 Omega o instrumentos TESTO portétiles GC.

Se recomienda realizar un analisis de concentracion de material particulado de 10 um en los
efluentes de gas de ambos scrubber durante la Zafra, para evaluar la emision especifica de
particulas de 10 um por su efecto en la salud humana, y comparar con estandares de calidad de
aire de la Organizacion Mundial de Salud. Se pueden utilizar los métodos de medicion propuesta

por la Agencia de Proteccion Ambiental de Estados Unidos (US EPA).

Para tener datos con mayor precision en los andlisis fisicoquimicos y ver las variaciones durante la
época de zafra se debe realizar un analisis estadistico para determinar la cantidad representativa de
andlisis que se deben realizar de los efluentes provenientes de: mesas de lavado de cafia, lavadores

de gases y ceniceros de caldera 5 y 6.

Para asegurar el buen funcionamiento de los sistemas y equipos propuestos luego de su
implementacion, los sistemas del pretratamiento de aguas residuales se deben monitorear que la

carga contaminante del agua sea menor previo al clarificador.

Para determinar el tiempo exacto que requieren las particulas para sedimentar con las condiciones
del ingenio se deben realizar pruebas de sedimentacién con la prueba de jarras durante toda la

época de zafra, y de esta forma se pueden disefiar los equipos con mayor exactitud.

Para tener datos mas precisos de los caudales se deben realizar mas mediciones de los caudales de
los efluentes provenientes de: mesas de lavado de cafia, lavadores de gases y ceniceros de caldera
5y6.
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Para tener un mejor control de flujo y parametros de los efluentes de los involucrados en el
sistema de la planta de tratamiento se pueden instalar instrumentos de control para medir el flujo,

el pH y la temperatura en la salida de los equipos.

Para disminuir la temperatura del agua del proceso y el agua de recirculacion de la planta de
tratamiento de aguas residuales se debe evaluar las condiciones de las torres de enfriamiento
actuales y sus accesorios para realizar los cambios necesarios en el equipo para su operacién

adecuada. También se puede disefiar una torre adecuada para las temperaturas del proceso.

Para cumplir con las futuras normativas de descarga de aguas se recomienda estudiar la
posibilidad de implementar un tratamiento secundario para obtener agua que cumpla con el
“Reglamento de las descargas y reuso de aguas residuales y de la disposicion de lodos” acuerdo

gubernativo nimero 232-2006 del Ministerio de Ambiente y Recursos Naturales.

Realizar un andlisis econdmico para el proceso del clarificador, determinando cual es la mejor
forma para realizar el proceso de floculacion, tomando en cuenta el floculante a utilizar, la
concentracion del mismo en la solucion utilizada, el uso o no de coagulante. Y el efecto de las
modificaciones de temperatura y pH para mejora del proceso de floculacion considerando
diferentes valores para estas variables determinado en cual se utiliza menos floculante y menos cal

0 soda caustica, con ello menos costos a realizar.

Realizar un anélisis de caracteristicas fisicoquimicas por un periodo de tiempo mas largo
aproximado a su tiempo de operacion completa en zafra (temperatura, pH, turbidez,
conductividad, sélidos disueltos y sélidos suspendidos) obteniendo las condiciones en las cuales se
encuentra el afluente y el efluente de la planta de tratamiento para poder determinar e implementar
el método de tratamiento mas adecuado a esas caracteristicas basdndose en pruebas de jarras para
evaluar el uso del coagulante y floculante a nivel de laboratorio durante diferentes periodos de

tiempo en zafra.

Realizar pruebas de nivelacion de pH en proceso, utilizando cal viva s6lida y soda caustica para
determinar primeramente que método es mas econémico y viable para llevar a pH 7 el agua de

proceso y realizar el proceso de floculacién en éptimas condiciones.
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22. Realizar pruebas de floculacion a temperaturas mas bajas de la actual, aproximadamente entre los
30°C y 40°C para el agua, que es la temperatura idénea para realizar el proceso de floculacién.

Determinando si puede reducir la cantidad de floculante a utilizar para realizar el proceso.

23. Extender el tiempo de medicién de solidos en el afluente de agua en los tres procesos de la planta
de tratamiento y medicion de sus consumos energéticos para obtener un valor mas representativo
de los rendimientos de remocién de sdlidos por energia consumida para hacerlo. Realizando asi

implementaciones de mejoras a la planta en su operacion.
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XII.ANEXOS

A. PROCEDIMIENTOS

1.

2.

Procedimiento para la medicion de sélidos totales suspendidos

o @
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> @

Ingresar el nimero de programacion almacenado para los sélidos suspendidos.
Presionar PRGM, en la pantalla aparece: PRGM ?

Presionar 94 ENTER, en la pantalla aparece: mg/L, SuSld y el icono ZERO.

Agitar vigorosamente de manera manual la muestra de agua residual en la botella de
plastico en la que se encuentra almacenada.

Llenar la celda de muestra con 25 mL de agua desmineralizada para tener “el
blanco”. (Nota: se deben remover las burbujas de aire en el agua)

Limpiar la parte externa de la celda con kimwipes para remover cualquier material.
Colocar “el blanco” en el soporte del colorimetro.

Cubrir la muestra con la cubierta incorporada del colorimetro.

Presionar ZERO. EI cursor se movera para la derecha, luego la pantalla muestra: 0
mg/L SuSld.

Llenar otra celda con 25 mL de la muestra de agua residual agitada previamente.
Mover suavemente la muestra para remover cualquier burbuja de aire y distribuir
uniformemente los sélidos.

Limpiar la parte externa de la celda con kimwipes para remover cualquier material.
Colocar la celda con la muestra de agua residual en el soporte del colorimetro.
Cubrir la muestra con la cubierta incorporada del colorimetro.

Presionar READ. El cursor se movera para la derecha, luego la pantalla se muestra

el resultado de solidos suspendidos en mg/L.

Procedimiento para la medicion de conductividad. Para la calibracion del
potenciometro portatil, se utiliz6 la solucién estandar de NaCl de 1000 puS/cm que viene incluida en los
reactivos del equipo HACH.

Ingresar al modo de lectura de conductividad en el potenciémetro.

Introducir el electrodo en la solucién estandar de NaCl.

Agitar suavemente el electrodo para remover cualquier burbuja adherida. Se evita
dejar el electrodo reposando en el fondo o a los lados del recipiente.

Presionar CAL. Los iconos para la navegacion aparecen en la parte inferior de la

pantalla.
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Se muestran las unidades de conductividad: uS/cm, mS/cmy 1/cm.
Se escoge la unidad de conductividad que se desee.
Se utiliza el teclado numérico para cambiar el valor numérico estandar de
conductividad a una temperatura de referencia de 25°C. Si no es necesario cambiar
dicho valor, presionar la tecla CE.
Cuando el valor y las unidades son correctas, presionar ENTER para calibrar con el
estandar. El potencidmetro automaticamente corrige la medicion de calibracion a
25°C como temperatura de referencia.
El potencidmetro regresa al modo de lectura de conductividad cuando la calibracién

concluye.

Mediciones de conductividad
Asegurarse que el potenciometro esté programado con la correccion de temperatura no
lineal de NaCl.
Se deber reiniciar la memoria del potenciémetro presionando READ y CAL
simultdneamente.
Se agita la muestra de agua residual contenida en la botella de plastico en la que se
encuentra almacenada.
Introducir el electrodo en la muestra de agua residual.
Agitar suavemente el electrodo para remover cualquier burbuja adherida.

Esperar hasta que se estabilice la medicion.

Procedimiento para medir la turbidez

a.
b.

C.

d.

> @ = o

Ingresar el nimero de programacion almacenado para la turbidez.

Presionar PRGM, en la pantalla aparece: PRGM ?

Presionar 95 ENTER, en la pantalla aparece: FAU y el icono ZERO.

Llenar la celda de muestra con 10 mL de agua desmineralizada para tener “el blanco”.
(Nota: se deben remover las burbujas de aire en el agua)

Limpiar la parte externa de la celda con kimwipes para remover cualquier material.
Colocar “el blanco” en el soporte del colorimetro.

Cubrir la muestra con la cubierta incorporada del colorimetro.

Presionar ZERO. EI cursor se movera para la derecha, luego la pantalla muestra: 0
FAU.

Llenar otra celda con 10 mL de la muestra de agua residual.

Limpiar la parte externa de la celda con kimwipes para remover cualquier material.
Colocar la celda con la muestra de agua residual en el soporte del colorimetro.

Cubrir la muestra con la cubierta incorporada del colorimetro.
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m. Presionar READ. El cursor se movera para la derecha, luego la pantalla se muestra el

resultado de turbidez en FAU (Unidades de Atenuacion de Formacina)

B. FIGURAS

Sistema hidrico de mesas de lavado

Figura 64. Bomba centrifuga de etapa simple y motor

..{ 4 - =
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Figura 65. Bomba de doble succién y motor
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Figura 66. Succién bombas

Figura 67. Valvulas de descarga de bombas
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Figura 68. Sistema de bombeo - Mesas de lavado

Figura 69. Tuberia de alimentacion de tanque de mesas de lavado proveniente
de condensador barométrico
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Figura 70. Tuberias de alimentacién de tanque de mesas de lavado
proveniente de planta de tratamiento de aguas residuales
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Figura 72. Tuberia de agua hacia patio cafia
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Figura 74. Sistema de alimentacion de agua mesa de lavado 2

Figura 75. Mesa de lavado de cafia 1
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Figura 76. Mesa de lavado de cafia 2

Figura 77. Descarga de agua mesa de lavado de cafia 1
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Figura 79. Descarga de agua mesa de lavado de cafia 1
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Figura 80. Descarga de agua mesa de lavado de cafia 2
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Figura 82. Alimentacion de agua mesa de lavado de cafia 1

Figura 83. Criba aguas residuales mesa de lavado de cafia 2
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Figura 84. Criba aguas residuales mesa de lavado de cafia 1
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Figura 86. Cafia por corte mecanizado
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Figura 88. Cromatografo liquido de alta resolucion

Figura 89. Columna Aminex HPX-87P




del Ingenio Tululg, S.A

=

P

Figura 90. Rio Sis, fuente de agua

Figura 91. Mesas de lavado de cafia del ingenio
STy
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Figura 92. Limpieza en la parte baja de las mesas de lavado.

Figura 94. Limpieza manual de las cribas
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Figura 95. Limpieza de los lodos del efluente de las mesas de lavado de cafia

Figura 96. Lavador de gases de combustion de la caldera 6
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Figura 97. Efluente del lavador de gases de combustién de la caldera 6
L
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Figura 99. Salida del efluente del lavador de gases de la caldera 5
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Figura 101. Efluente del lavador de cenicero de la caldera 5
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Figura 102. Diagrama general de la planta de tratamiento de aguas residuales
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Figura 103. Espectrofotémetro para aguas marca Hatch del laboratorio de control de calidad del

Ingenio Tulula S.A.

Figura 104. Medidores de Conductividad y pH del laboratorio de control de calidad del Ingenio Tulula
S.A.

Figura 105. Estufa eléctrica y crisoles para determinacion de sélidos totales del laboratorio de analisis

instrumental de la Universidad del Valle
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Figura 106. Cristaleria utilizada para mediciones de concentraciones de compuestos quimicos

disueltos en aguas residuales del laboratorio de control de calidad del Ingenio Tulula S.A.

T

_ ‘._

Figura 107. Resultados obtenidos de pruebas de jarras para floculacion realizadas en el laboratorio de
Operaciones Unitarias de la Universidad del Valle de Guatemala (Ordenadas de izquierda a derecha y

arriba abajo)

Foto 1, 2 v 3: Floculacion con concentracion de
0.10% m/V dosificando 2 0.75, 1 y 1.25 mL.

e Foto 4: Floculacion utilizando hidroxido de
calcio

e Foto 5: Comparacion entre floculacion con
concentracion de floculante 0.13% vy 0.10%
m/v de izquierda a derecha.
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Figura 108. Resultados de medicion de tamarfio de particula de los lodos obtenidos de la planta de

tratamiento de aguas residuales
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Figura 110. Mejores resultados obtenidos con la planta de tratamiento de aguas residuales en

operacion
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Figura 113. Extraccion y transporte de lodos de planta de tratamiento hacia campos de cafia




C. DATOS ORIGINALES

Cuadro 66. Datos de caudales obtenidos del efluente de la caldera 5
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Medicion Tiempo Largo Ancho Profundidad (iaggzl Caudal
+0.20 (s) +0.05 (m) +0.05(m) | £0.05(m) (m*/min) +52.80 (gpm)
1 3.30 2.83 0.50 0.04 1.03 271.86
2 3.42 2.83 0.50 0.04 0.99 262.32
3 3.22 2.83 0.50 0.04 1.05 278.61
4 3.32 2.83 0.50 0.04 1.02 270.22
5 3.07 2.83 0.50 0.04 1.11 292.22
6 3.26 1.84 0.51 0.03 0.52 136.88
7 3.76 1.84 0.51 0.03 0.45 118.68
8 3.75 1.84 0.51 0.03 0.45 118.99
9 3.30 2.83 0.50 0.04 1.03 271.86
10 3.42 2.83 0.50 0.04 0.99 262.32
11 3.22 2.83 0.50 0.04 1.05 278.61
12 3.32 2.83 0.50 0.04 1.02 270.22
13 3.07 2.83 0.50 0.04 1.11 292.22
14 3.58 2.55 0.48 0.03 0.62 162.58
15 3.81 2.55 0.48 0.04 0.67 178.22
16 3.25 2.55 0.48 0.03 0.68 179.08
17 2.79 2.55 0.48 0.03 0.79 208.61
18 2.69 2.55 0.48 0.03 0.82 216.37
19 2.22 2.55 0.48 0.03 0.99 262.17
20 2.38 2.55 0.48 0.04 1.23 326.06
21 2.55 2.55 0.48 0.04 1.15 304.33
22 3.51 2.55 0.48 0.02 0.42 110.55

Nota: Estos datos se determinaron siguiendo el procedimiento para la medicion de los caudales descrito en

la seccion de metodologia.

Cuadro 67. Datos de caudales obtenidos para el efluente de la caldera 6

. Largo . Caudal
I Tiempo Ancho Profundidad £ Caudal

Medicion | 050s) | *29 | +005(m) |  0.05(m) +1.89 (m¥min) | *211.05
(m) (gpm)

1 0.96 1.72 0.32 0.10 3.44 908.75

2 0.99 1.72 0.32 0.10 3.34 881.21

3 1.03 1.72 0.32 0.10 321 846.99

4 0.68 1.72 0.32 0.10 4.86 1282.94

5 0.86 1.72 0.32 0.10 3.84 1014.42

6 0.70 1.72 0.32 0.09 4.25 1121.66




Continuacién Cuadro 67
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Medicion Tiempo I;%rgg Ancho Profundidad £ Caudal f;lufg,ls
+0.20 (s) - +0.05 (M) 0.05 (m) +1.89 (m*/min) o

(m) (gpm)

0.69 1.72 0.32 0.09 431 1137.92

0.85 1.72 0.32 0.11 4.27 1128.99

0.83 1.72 0.32 0.11 4.38 1156.19

10 0.90 1.72 0.32 0.10 3.67 969.34
11 1.10 1.72 0.32 0.10 3.00 793.09
12 0.88 1.72 0.32 0.10 3.75 991.37
13 0.90 1.72 0.32 0.12 4.40 1163.20
14 0.94 1.72 0.32 0.12 4.22 1113.70
15 1.06 1.72 0.32 0.10 3.12 823.02

Nota: Estos datos se determinaron siguiendo el procedimiento para la medicién de los caudales descrito

la seccion de metodologia.

Cuadro 68. Datos de caudales obtenidos para el efluente del lavador de gases de la caldera 5

en

Medicion | Tiempo Largo Ancho Profundidad + Caudal Caudal
+0.20 (5) +0.05 | £0.05(m) 0.05 (m) + 0.84 (m3/min) +88.42

(m) (gpm)

1 3.30 2.2 0.41 0.09 1.48 389.92
2 3.08 2.2 0.41 0.09 1.58 417.77
3 3.48 2.2 0.41 0.09 1.40 369.75
4 3.91 2.2 0.41 0.09 1.25 329.09
5 3.78 2.2 0.41 0.09 1.29 340.40
6 3.86 2.2 0.41 0.09 1.26 333.35
7 3.21 2.2 0.41 0.09 1.52 400.85
8 3.86 2.2 0.41 0.09 1.26 333.35
9 4.09 2.2 0.41 0.09 1.19 314.60
10 3.87 2.2 0.41 0.09 1.26 332.49
11 4.30 2.2 0.41 0.09 1.13 299.24
12 3.10 2.2 0.41 0.09 1.57 415.07
13 3.48 2.2 0.41 0.10 1.56 410.83
14 4.37 2.2 0.41 0.10 1.24 327.16
15 4.19 2.2 0.41 0.10 1.29 341.22
16 4.69 2.2 0.41 0.10 1.15 304.84
17 4.24 2.2 0.41 0.10 1.28 337.19
18 4.18 2.2 0.41 0.10 1.29 342.03
19 4.88 2.2 0.41 0.10 1.11 292.97
20 4.32 2.2 0.41 0.12 1.50 397.14
21 3.95 2.2 0.41 0.12 1.64 434.34
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Nota: Estos datos se determinaron siguiendo el procedimiento para la medicion de los caudales descrito en

la seccion de metodologia.

Cuadro 69. Datos de caudales obtenidos para el efluente del lavador de gases de la caldera 6

wedicon| TR0 | 1505 | Gops | Profmdidadzoos | YRS g
_ (m) (m) (m*/min) (gpm)

1 3.09 3.86 0.37 0.200 5.55 1465.21
2 2.05 3.86 0.37 0.200 8.36 2208.53
3 2.06 3.86 0.37 0.200 8.32 2197.81
4 2.15 3.87 0.37 0.098 3.92 1034.52
5 2.22 3.87 0.37 0.100 3.87 1022.35
6 2.02 3.87 0.37 0.098 4.17 1101.10
7 2.13 3.87 0.37 0.098 3.95 1044.23
8 2.14 3.87 0.37 0.098 3.93 1039.35
9 251 3.87 0.38 0.100 3.52 928.66
10 2.35 3.87 0.38 0.100 3.75 991.89
11 251 3.87 0.38 0.100 3.52 928.66
12 2.59 3.87 0.38 0.100 3.41 899.98
13 2.42 3.87 0.38 0.100 3.65 963.20
14 2.46 3.87 0.38 0.100 3.59 947.54
15 2.52 3.87 0.38 0.100 3.50 924.98

Nota: Estos datos se determinaron siguiendo el procedimiento para la medicion de los caudales descrito en

la seccion de metodologia.

Cuadro 70. Datos de caudales obtenidos para el efluente de las mesas de lavado de cafia

Medicién Tiempo Ii_%rgg Ancho Profundidad + Caudéil _ fe?;;?gle,
+0.20 (s) +0.05 (M) 0.05 (m) + 1.33 (m*/min)
(m) (gpm)
1 7.21 1.6 0.9 0.35 4.19 1107.98
2 2.35 1.6 0.9 0.14 5.15 1359.74
3 2.28 1.6 0.9 0.20 7.58 2002.13
4 2.45 1.6 0.9 0.23 8.11 2142.69
5 2.01 1.6 0.9 0.16 6.88 1816.86
6 2.22 1.6 0.9 0.21 8.17 2159.05
7 2.46 1.6 0.9 0.23 8.08 2133.98
8 2.60 1.6 0.9 0.25 8.31 2194.64
9 3.40 1.6 0.9 0.30 7.62 2013.91
10 1.54 1.6 0.9 0.145 8.14 2149.04
11 2.11 1.6 0.9 0.17 6.96 1838.71
12 1.71 1.6 0.9 0.2 10.11 2669.20
13 2.49 1.6 0.9 0.21 7.29 1924.72
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Medicio Tiempo I;%rgg Ancho Profundidad + Caudéall _ fggg?;
n +0.20 (s) (m) +0.05 (m) 0.05 (m) + 1.33 (m°/min) (gpm)
14 1.62 1.6 0.9 0.26 13.87 3662.74
15 1.39 1.6 0.9 0.23 14.30 3776.25
16 3.66 5.0 0.603 0.24 11.86 3133.31
17 3.19 5.0 0.603 0.22 12.48 3295.37
18 3.68 5.0 0.603 0.24 11.80 3116.28
19 2.93 5.0 0.603 0.21 12.97 342471
20 2.44 2.9 0.603 0.20 8.60 2271.65
21 2.54 2.9 0.603 0.21 8.67 2291.32
22 2.60 2.9 0.603 0.22 8.88 2345.04
23 3.10 2.9 0.603 0.25 8.46 2235.01
24 2.89 2.9 0.603 0.24 8.71 2301.52
25 2.53 2.9 0.603 0.19 7.88 2081.30
26 2.99 2.9 0.603 0.23 8.07 2131.85
27 2.31 2.9 0.603 0.20 9.08 2399.49
28 2.56 2.9 0.603 0.22 9.02 2381.68
29 2.76 2.9 0.603 0.23 8.74 2309.51
30 2.6 2.9 0.603 0.22 8.88 2345.04
31 2.82 2.9 0.603 0.21 7.81 2063.82

Nota: Estos datos se determinaron siguiendo el procedimiento para la medicion de los caudales descrito en

la seccion de metodologia.

Cuadro 71. Caracterizacion del efluente proveniente del lavador de gases de la caldera 6

- Sélidos -
. Solidos Sdlidos
Turbidez ductividad | totales |
Muestra pH | Temperatura +92 Conductivida totales suspendidos totales
+0.01| =£0.01(°C) .y +20.7 (uS/cm) | disueltos £ +31.1
(FAU) 129(mg) | 1182 (mg/L)
' (mg/L)
1 6.21 62.0 119 1068 103.8 891 994.8
2 6.59 61.4 119 1109 103.8 820 923.8
3 6.23 60.0 96 228 113.1 623 736.1
4 6.10 63.0 51 590 281 798 1079
5 6.10 65.0 51 592 252 712 964
6 4.11 63.1 109 450 923 1002 1925
7 4.11 63.3 109 481 926 1942 2868
8 5.05 61.0 326 1018 498 531 1029
9 5.05 62.5 326 1102 423 523 946
10 4.79 57.5 158 917 449 458 907
11 4.79 57.7 158 910 481 458 939
12 4.60 61.0 154 313 644 561 1205
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. Sélidos Solidos | o4)i406
pH Turbidez ductividad | totales |

Muestra + Temperatura +9 Conductivida _tota es suspendidos totales
" +0.01 (°C) iy +20.7 (uS/cm) | disueltos + +311

0.01 (FAU) 12.9 (mg/L) +18.2 (mg/L)

' (mg/L)

13 4.60 61.3 154 320 612 651 1263
14 494 60.7 162 693 338 518 856
15 494 60.4 162 712 323 500 823
16 5.41 56.3 143 846 415 1169 1584
17 5.41 56.0 142 856 412 1228 1640
18 4.47 59.1 240 797 389 1319 1708
19 4.47 59.0 310 794 498 1356 1854
20 5.92 57.3 289 642 423 1193 1616
21 5.92 575 235 703 441 1083 1524
22 5.28 55.5 313 715 320 917 1237
23 5.28 55.8 398 623 513 1039 1552
24 4.98 58.3 289 641 491 985 1476
25 4,54 58.0 261 531 489 1053 1542
26 5.34 57.8 311 587 323 1012 1335
27 5.87 60.2 543 597 263 1460 1723
28 5.92 60.6 577 570 277 1666 1943
29 5.09 61.0 227 586 284 1136 1420
30 5.87 61.4 219 595 290 1092 1382

Nota: Estos datos se midieron con los equipos descritos en la metodologia siguiendo los procedimientos

descritos en anexos.

Cuadro 72. Caracterizacion del efluente proveniente del lavador de gases de la caldera 5

- Solidos -
. Solidos Solidos
Turbidez ductividad | totales |
Muestra pH Temperatura +92 Conductivida _tota es suspendidos totales
+0.01| £0.01(°C) iy +20.7 (uS/cm) | disueltos + +31.1
(FAU) 129(mg) | 1182 (mg/L)
' (mg/L)
1 6.43 54.2 62 1137 571 5366 5937
2 6.72 54.5 64 1137 571 4994 5565
3 6.34 54.5 68 180.3 90.2 1400 1490.2
4 6.74 43.0 50 1005 489 6964 7453
5 6.75 43.0 52 1005 489 8879 9368
6 4.18 51.3 213 810 396 1250 1646
7 4.40 51.2 220 810 396 1149 1545
8 5.71 51.1 173 944 456 3438 3894
9 5.63 51.3 189 944 456 3858 4314
10 5.60 50.9 97 883 430 718 1148
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. Selidos Solidos | gjigos
pH Turbidez - totales

Muestra N Temperaotura +9 Conductividad _totales suspendidos totales
0.01 +0.01 (°C) (FAU) +20.7 (uS/cm) 1dz|s$JeItos + 1182 +311

.9 (mg/L) (mg/L) (mg/L)
11 5.50 50.7 110 883 430 697 1127
12 5.07 50.8 135 575 279 1205 1484
13 5.20 50.8 136 575 279 1258 1537
14 4.56 54.1 132 556 273 708 981
15 4.60 54.0 143 556 273 668 941
16 6.30 51.4 192 1023 503 8279 8782
17 6.54 51.5 183 1023 503 7186 7689
18 5.20 52.3 192 945 461 5526 5987
19 5.60 52.3 204 945 461 6998 7459
20 6.11 52.6 276 823 432 4609 5041
21 6.14 52.6 298 857 424 5084 5508
22 5.61 53.1 419 652 398 4450 4848
23 5.43 53.0 357 698 378 1986 2364
24 5.45 53.0 352 702 410 2307 2717
25 5.33 53.2 442 634 442 4299 4741
26 5.62 54.0 383 636 386 2860 3246
27 5.20 57.1 287 587 269 4588 4857
28 5.80 57.3 257 565 275 4438 4713
29 5.72 57.3 579 679 330 2272 2602
30 5.87 57.5 529 642 356 3060 3416

Nota: Estos datos se midieron con los equipos descritos en la metodologia siguiendo los procedimientos

descritos en anexos.

Cuadro 73. Caracterizacion del efluente proveniente de la mesa de lavado de cafia de corte manual

. - - Solidos

uestra | P | Temperatura | L5 | comduetvid | i0i0uc, | Suspendiaos s | e

: = (FAu) |*<%MWH 129 (mg/L) | 182(mgl) | =
1 4.42 42.6 325 686 563 896 1459
2 451 43.7 310 659 587 754 1341
3 4.42 45.0 320 543 553 865 1418
4 4.89 45.3 401 586 452 1056 1508
5 4.75 40.1 422 865 487 1163 1650
6 4.32 44.3 331 775 502 913 1415
7 4.38 44.6 351 876 489 896 1385
8 453 47.0 366 1137 532 1143 1675
9 453 47.0 366 1143 326 670 996
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Turbidez N Sélidos Sélidos Sélidos
Muestra pH Temperatura +9 Conductividad _totales total_es totales
+0.01 +0.01 (°C) (FAU) +20.7 (uS/cm) disueltos = | suspendidos+ | +31.1
12.9 (mg/L) 18.2 (mg/L) (mg/L)
10 4.65 49.0 241 180.3 102 1400 1502
11 4.84 48.6 232 421 178 711.7 889.7
12 4.84 48.6 232 369 178 723.7 901.7
13 3.90 41.2 196 744 362 862 1224
14 3.90 43.2 196 785 362 1025 1387
15 4.44 41.9 198 801 398 914 1312
16 4.44 41.9 198 812 398 905 1303
17 4.63 45.3 536 776 380 1338 1718
18 4.63 45.3 536 785 380 1324 1704
19 4.19 52.1 271 610 296 732 1028
20 4.19 52.1 271 611 296 732 1028
21 4.19 52.1 241 531 257 548 805
22 4.19 52.1 241 543 240 548 788
23 4.33 44.0 239 784 382 690 1072
24 4.33 44.0 231 784 387 543 930
25 4.33 47.3 233 695 352 598 950
26 4.33 47.3 240 695 339 643 982
27 6.21 48.8 192 547 364 634 998
28 6.21 48.8 188 603 331 657 988
29 6.30 53.0 187 569 312 642 954
30 6.32 52.0 197 543 359 532 891

Nota; Estos datos se midieron con los equipos descritos en la metodologia siguiendo los procedimientos

descritos en anexos.

Cuadro 74. Caracterizacion del efluente proveniente de la mesa de lavado de cafia de corte

mecanizado
. Sélidos Solidos | o414
Turbidez ductividad | totales |
Muestra pH Temperatura +92 Conductivida _tota es suspendidos totales
+0.01 +0.01 (°C) iy +20.7 (uS/cm) disueltos + +31.1
(FAU) 129(mgL) | 1182 (mg/L)
' (mg/L)
1 5.09 45.8 309 934 462 315 777
2 5.43 43.6 323 1093 425 403 828
3 5.78 43.0 298 804 351 412 763
4 4,34 46.0 354 991 502 532 1034
5 4.20 45.2 309 943 432 483 915
6 5.17 46.2 203 901 495 487 982
7 5.89 46.0 341 1137 571 621 1192
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Sélidos

Turbidez L Solidos totales Solidos
Muestra pH Tempera}ura +9 Conductividad _totales suspendidos totales
+0.01 +0.01 (°C) (FAU) +20.7 (uS/cm) 1dzls(;leltos * 1182 +311
.9 (mg/L) (mg/L) (mg/L)
8 6.14 435 351 1137 571 1013 1584
9 6.02 43.2 351 180.3 90.2 334 424.2
10 6.75 43.0 263 1005 489 216 705
11 6.75 43.0 262 1005 489 552 1041
12 4.02 45.0 179 759 370 434 804
13 4.02 46.8 160 759 370 500 870
14 5.10 46.4 543 764 325 450 775
15 4.75 47.1 586 801 348 305 653
16 4.56 47.0 534 746 362 433 795
17 4.63 47.6 501 704 365 452 817
18 4.87 45.0 651 750 356 438 794
19 4.36 43.1 651 750 365 511 876
20 4.25 46.0 537 683 332 503 835
21 4.02 48.2 537 671 332 487 819
22 4.19 51.9 591 612 307 458 765
23 4.19 51.9 643 632 307 402 709
24 4.21 50.7 613 834 398 535 933
25 4.21 50.7 644 814 398 416 814

Nota; Estos datos se midieron con los equipos descritos en la metodologia siguiendo los procedimientos

descritos en anexos.

Cuadro 75. Caracterizacion del efluente proveniente del lavado exterior de la caldera 5

- Sélidos -
Sélidos totales Sélidos
Muestra pH Temperatura | Turbidez | Conductividad totales suspendidos totales
+0.01 | £0.01(°C) | %2 (FAU) | +20.7 (uSlcm) | disueltos + P +31.1
129(mg) | 1182 (mg/L)
i (mg/L) J
1 4.31 35.9 120 1137 314 106 420
2 4.58 37.0 116 1090 254 104 358
3 4.50 32.0 97 1102 582 289 871
4 4.49 35.1 110 896 342 363 705
5 4.49 38.3 189 660 321 252 573
6 4.10 35.0 147 658 358 242 600
7 4.06 41.0 138 622 301 308 609
8 3.09 38.1 120 713 314 328 642
9 4.20 40.0 151 194 93 167 260
10 5.15 46.0 122 208 121 167 288
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Sélidos Sodos | solidos
Muestra pH Temperaotura Turbidez | Conductividad _totales suspendidos totales
£0.01 | £0.01(°C) | x2(FAU) | £20.7 (uS/cm) | disueltos + +18.2 +31.1
12.9 (mg/L) (mg/L) (mg/L)
11 4.33 41.0 109 183 90 168 258
12 4.37 36.0 151 208 87 168 255
13 3.93 48.8 100 485 159 221 380
14 3.93 49.0 157 416 87 157 244
15 4.24 43.3 209 105 95 146 241
16 4.20 43.3 183 218 112 143 255
17 6.96 41.0 150 209 90 175 265
18 6.96 41.3 199 194 109 173 282
19 6.53 34.8 203 352 338 298 636
20 6.55 38.0 179 328 296 108 404
21 5.90 38.0 110 310 247 272 519
22 5.13 45.0 251 105 128 121 249
23 5.09 48.0 183 261 143 148 291
24 6.10 47.0 197 207 180 142 322
25 6.12 45.0 205 333 267 217 484
26 6.10 47.0 208 207 198 168 366
27 6.30 40.0 218 180 254 149 403
28 6.50 39.0 204 154 73 143 216
29 6.50 34.8 228 365 142 209 351
30 6.53 42.0 204 313 150 165 315
Cuadro 76. Caracterizacion del efluente proveniente del lavado exterior de la caldera 6
Sélidos
totales Sélidos
Turbidez Solidos totales | suspendidos | totales
pH Temperatura |+ 2 | Conductividad | disueltos +|+ 182+ 311
Muestra |£0.01 [£0.01 (°C) (FAU) +20.7 (uS/cm)  [12.9 (mg/L) (mg/L) (mg/L)
1 4.13 34.7 151 169 97 104 201
2 4.30 34.1 125 198 98 120 218
3 4.25 37.3 194 145 73 100 173
4 4.30 37.6 153 295 185 106 291
5 4.64 46.0 164 278 135 118 253
6 4.29 324 150 127 98 147 245
7 4.34 36.8 138 195 193 121 314
8 4.70 40.8 191 213 177 88 265
9 4.62 53.0 182 174 183 70 253
10 4.13 42.6 127 362 297 142 439
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Sélidos
Sélidos totales Sélidos
Turbide totales suspendido | totales
Muestr | pH Temperatura |z + 2 | Conductividad | disueltos +|s + 182 |+ 311
a +£0.01 | £0.01(°C) (FAU) +20.7 (uS/cm) | 12.9 (mg/L) (mg/L) (mg/L)
11 4.67 40.1 115 328 320 124 444
12 4.00 37.0 190 208 103 173 276
13 4.26 42.6 160 218 120 83 203
14 4.86 45.0 151 270 186 97 283
15 4.75 38.6 144 532 299 411 710
16 4.09 38.9 153 658 275 426 701
17 4.66 39.1 168 594 311 254 565
18 4.37 45.0 120 632 305 243 548
19 5.01 33.0 176 184 90 168 258
20 5.12 38.6 160 191 915 184 275.5
21 5.00 42.0 153 152 86.3 157 243.3
22 5.32 41.8 152 180 200 193 393
23 6.69 41.0 163 193 318 219 537
24 6.36 47.4 182 182 207 204 411
25 6.79 43.9 187 401 247 211 458
26 7.10 43.8 107 487 233 184 417
27 7.08 40.5 191 205 111 121 232
28 7.03 41.0 192 153 73 122 195
29 6.46 34.6 184 271 250 127 377
30 6.33 36.0 187 283 136 121 257

Nota: Estos datos se midieron con los equipos descritos en la metodologia siguiendo los procedimientos

descritos en anexos.

Cuadro 77. Caudal promedio de los efluentes de los procesos

Proceso Caudal promedio (GPM)
Mesas de lavado 2323.45 £ 490.24
Lavador de gases de la caldera 5 355.41+43.10
Lavador de gases de la caldera 6 1179.87 + 436.86
Lavado de cenicero de la 230.59 + 67.33
caldera 5
Lavado de cenicero de la 1022.19 + 148.40
caldera 6
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Cuadro 78. Datos de medicion de velocidad de efluente de agua en scrubber 6

Vueltas de apertura de Tiempo de medicién Distancia de medicion
valvula (z 0.5) (x0.0159) (x0.5cm)
1.0 6.60 500.0
1.0 6.26 500.0
1.0 6.27 500.0
1.5 411 500.0
15 4.10 500.0
15 4.16 500.0
2.0 3.70 500.0
2.0 3.95 500.0
2.0 4.00 500.0
25 3.60 500.0
25 3.81 500.0
25 3.62 500.0
3.0 3.54 500.0
3.0 3.64 500.0
3.0 3.52 500.0
3.5 3.39 500.0
35 3.28 500.0
35 3.38 500.0

Cuadro 79. Datos de medicidn de corriente consumida por bomba de alimentacién y &rea de caudal de
efluente de agua en scrubber 6

Vueltas de apertura de

Corriente de motor de

Altura de caudal (+

Ancho de caudal (£

véalvula (£ 0.5) bomba (z 0.1 A) 0.5cm) 0.5cm)
0.5 - - 38.0
1.0 22.0 - 38.0
1.5 26.8 4.5 38.0
2.0 30.8 6.6 38.0
25 33.1 7.2 38.0
3.0 345 7.5 38.0
35 353 7.8 38.0
4.0 - - 38.0
4.5 - - 38.0
5.0 - - 38.0
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Cuadro 80. Datos de medicion de corriente de bomba de alimentacién y caudal de efluente de agua en

scrubber 5
Vueltas de apertura de Corriente de motor de Tiempo de Altura de Diadmetro
valvula (z 0.5) bomba medicion recipiente de recipiente (+
(x0.1A) (£0.015) (x0.5cm) 0.5cm)
1.0 No hay flujo. No hay flujo. No hay flujo. No hay flujo.
2.0 No hay flujo. No hay flujo. No hay flujo. No hay flujo.
3.0 26.1-35.2 0.94 20.0 28.5
3.0 0.94 19.1 28.5
3.0 1.06 17.8 28.5
3.0 1.02 21.3 28.5
3.0 0.99 21.0 28.5
3.0 1.12 22.5 28.5
4.0 0.81 18.8 28.5
4.0 1.12 24.4 28.5
4.0 26.0-34.7 1.07 24.0 28.5
4.0 1.56 19.1 28.5
4.0 3.24 17.5 28.5
4.0 151 22.6 28.5

Cuadro 81. Datos de medicidn de area de ventiladores de forzado en caldera 5

Diametro externo de succion

58.0+0.5cm

Diametro interno de succion

10.0+£0.5cm

Cuadro 82. Datos de medicion de velocidad de aire en ventilador 1 de forzado y apertura de ddmperes en

caldera 5
Fecha Apertura de Apertura de damper | Velocidad maximade | Velocidad minima de
damper de forzado de inducido (x 1 %) aire (£ 0.1 m/s) aire
(x1%) (£ 0.1 m/s)

12/03/16 15% 10% 9.7 8.7
12/03/16 15% 10% 104 7.7
12/03/16 15% 10% 10.6 10.1
16/04/16 - - 9.5 7.4
16/04/16 - - 11.6 8.5
16/04/16 - - 12 11.3
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Fecha Apertura de Apertura de damper | Velocidad maxima de | Velocidad minima de
damper de forzado de inducido (£ 1 %) aire (£ 0.1 m/s) aire
(x1%) (£ 0.1 m/s)
07/05/15 20% - 11.3 9.7
07/05/15 20% - 124 104
07/05/15 20% - 11.3 10.1

Cuadro 83. Datos de medicion de velocidad de aire en ventilador 2 de forzado y apertura de damperes en

caldera 5
Fecha Apertura de Apertura de damper | Velocidad maximade | Velocidad minima de
damper de forzado de inducido (x 1 %) aire (£ 0.1 m/s) aire
(x1%) (£ 0.1 m/s)

12/03/16 15% 10% 10.3 8.6
12/03/16 15% 10% 11.1 9.5
12/03/16 15% 10% 10.0 9.1
16/04/16 - - 13.3 11.6
16/04/16 - - 12.3 9.9
16/04/16 - - 131 125
07/05/15 20% - 18.8 11.1
07/05/15 20% - 134 10.8
07/05/15 20% - 13.0 104

Cuadro 84. Datos de medicion area de ventilador de forzado en caldera 6

Diametro de succién

176.0+0.5cm

Cuadro 85. Datos de mediciones de velocidad de aire en ventiladores de forzado en caldera y apertura de
damperes en caldera 6

Fecha Apertura de Apertura de damper | Velocidad maximade | Velocidad minima de
damper de forzado de inducido (1 %) aire (£ 0.1 m/s) aire
(x1%) (£ 0.1 m/s)

12/03/16 40%, 52% 36%, 36% 16.9 16.1
12/03/16 40%, 52% 36%, 36% 18.1 16.3
12/03/16 40%, 52% 36%, 36% 17.5 16.6
12/03/16 40%, 52% 36%, 36% 18.4 17.8
12/03/16 40%, 52% 36%, 36% 20.1 17.0
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Fecha Apertura de Apertura de damper | Velocidad maxima de | Velocidad minima de
damper de forzado de inducido (£ 1 %) aire (£ 0.1 m/s) aire
(x1%) (£ 0.1 m/s)

12/03/16 40%, 52% 36%, 36% 20.8 17.7
16/04/16 17.7 14.9
16/04/16 17.7 9.6
16/04/16 17.5 15.9
07/05/15 60% - 18.8 14.8
07/05/15 60% - 20.5 18.0
07/05/15 60% - 21.0 19.0

Cuadro 86. Datos de mediciones de tamafio de particula de sélidos en gases de combustién (corrida 1)

Mesh Masa de tamiz Masa de tamiz + muestra
(£0.19g) (£ 0.0001 g)
20 382.6 389.1
30 368.8 380.9
45 3311 391.9
60 329.6 389.3
80 337.9 381.9
100 323.7 336.1
170 321.7 3324
200 310.3 314.9
400 320.2 323.7
Finos 463.5 464.7

Cuadro 87. Datos de mediciones de tamafio de particula de s6lidos en gases de combustion (corrida 2)

Mesh Masa de tamiz Masa de tamiz + muestra
(x0.19) (x0.19)
20 382.7 398.6
30 369.5 395.3
45 3314 4459
60 329.8 437.9
80 338.0 415.7
100 323.7 344.4
Finos 463.5 496.4
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Cuadro 88. Datos de mediciones de tamafio de particula de sélidos en gases de combustion (corrida 3)

Mesh Masa de tamiz Masa de tamiz + muestra
(x0.19) (x0.19)
20 382.7 392.1
30 370.0 385.3
45 3315 402.9
60 329.7 398.1
80 338.1 387.5
100 323.8 337.2
Finos 463.6 484.2

Cuadro 89. Datos de mediciones de densidad aireada de cenizas en gases de combustion

Corrida Masa de probeta Volumen de sélidos (+ 1 Masa de probeta +
(x0.19) mL) solidos (0.1 g)
1 807.9 700 1147.2
2 807.9 900 1247.7
3 807.9 1000 1302.6

Cuadro 90. Datos de mediciones de densidad compacta de cenizas en gases de combustion

Corrida Masa de probeta Volumen de sélidos (+ 1 Masa de probeta +
(x0.19) mL) solidos (= 0.1 g)
1 807.9 800 1366.3
2 807.9 900 1434 .4
3 807.9 1000 14924

Cuadro 91. Datos de mediciones de material particulado en gases de combustién de efluente de caldera 6

Corrida Masa de Masa de papel filtro + | Tiempo de Velocidad de Diametro de

papel filtro | material particulado | medicion (+ flujo de aire (= orificio (£
(x0.001 g) (x0.001 g) 15s) 0.1 m/s) 0.01 cm)

1 0.878 0.894 60 0.55 1.27

2 0.903 0.911 60 0.52 1.27

3 0.885 0.891 60 0.56 1.27

4 0.895 0.901 60 0.56 1.27

5 0.908 0.916 60 0.51 1.27

6 0.902 0.908 60 0.54 1.27
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Cuadro 92. Temperatura de afluente y efluente de gases de combustion en scrubber 5y 6

Fecha Temperatura de Temperatura de Temperatura de Temperatura de
entrada (°C) — salida (°C) — entrada (°C) — salida (°C) —
Scrubber 5 Scrubber 5 Scrubber 6 Scrubber 6

12/03/2016 11:48 - - 57.9 71.4

02/04/2016 11:00 - 53.2 52.5 62.7

02/04/2016 17:00 - 50.4 55.5 55.3

09/04/2016 15:47 43.2 49.3 44.3 58.6

16/04/2016 44.3 53.4 52.7 62.5
11:23

23/04/2016 48.4 53.2 56.1 63.3
11:15

30/04/2016 50.0 51.6 49.2 62.3
12:24

07/05/2016 39.7 50.1 39.9 61.1
8:12

Cuadro 93. pH de afluente y efluente de gases de combustion en scrubbers 5y 6

Fecha pH de entrada pH de salida (°C) pH de entrada pH de salida (°C)
(°C) — Scrubber 5 — Scrubber 5 (°C) — Scrubber 6 — Scrubber 6
13/03/2016 - 6.34 - 6.21
19/03/2016 10:20 - - 7.66 7.68
02/04/2016 11:00 - 4.79 4.03 4.20
02/04/2016 17:00 - 4.85 5.23 5.84
09/04/2016 15:47 4.33 4.19 4.09 4.30
16/04/2016 6.27 6.06 4.69 5.05
11:23
23/04/2016 4.60 4.85 3.88 4.79
11:15
30/04/2016 3.93 4.06 3..78 4.02
12:24
07/05/2016 5.89 5.59 4.44 5.23

8:12
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Cuadro 94. pH de afluentes de agua en sistema de scrubbers

Flujo Fechay Hora
09/04/2016 16/04/2016 23/04/2016
15:47 11:23 11:15
Purga de torre de enfriamiento de S.F. S.F. -
Darsa
Purga de torre de enfriamiento de 6.89 7.66 -
Ingenio
Rechazo de planta de ésmosis 6.62 7.48 -
Pozo de cogeneracion 6.33 6.86 -
Tanqgue redondo - 4.77 -
Planta de tratamiento - 4.69 3.89

S.F. =sin flujo

Cuadro 95. Temperatura de afluentes agua en sistema de scrubbers

Entrada Fechay Hora
09/04/2016 16/04/2016 23/04/2016
15:47 11:23 11:15
Purga de torre de S.F. S.F. -
enfriamiento de Darsa
Purga de torre de 31.9°C 35.9 -
enfriamiento de Ingenio
Rechazo de planta de 32.5°C 29.4 -
6smosis
Pozo de cogeneracion 34.2°C 27.6 -
Tanque redondo - 53.9 -
Planta de tratamiento - 51.8 54.0

S.F. =sin flujo

Cuadro 96. Andlisis de gases de combustidn en salida de caldera 5

Parametro 03/04/16 09/04/16 16/04/2016 24/04/2016 01/05/2016
(Preliminar)
0, (%) 19.4% 16.9% 15.4% 14.5% 16.9
CO (ppm) 37 496 110 32.4 496
CO, (%) - - 4.1% 4.7% -
NO (ppm) 0 0 0 0 0
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Paradmetro 03/04/16 09/04/16 16/04/2016 24/04/2016 01/05/2016
(Preliminar)
NO,(ppm) 0 3 1 4 1
NOx (ppm) 0 3 1 5 1
SO; (ppm) 1 3 2 1 3
Cuadro 97. Analisis de gases de combustién en salida de caldera 6
Paradmetro 03/04/16 09/04/2016 16/04/2016 24/04/2016 01/05/2016
(Preliminar)
0, (%) 16.1% 12.2% 15.8% 11.4% 12.2%
CO (ppm) 265 1622 50 128 1622
CO, (%) - 6.5 % 3.8% 7.1% 6.5%
NO (ppm) 1 1 0 1 1
NO,(ppm) 1 2 1 8 2
NOx (ppm) 1 2 1 9 2
SO, (ppm) 3 32 1 7 32

Cuadro 98. Presion y temperatura de gases de combustion en entrada y salida de scrubber 5

Fecha Presion de entrada | Temperatura de Presién de salida Temperatura de
(£ 0.05 pulgH,0) entrada (£ 0.05 pulgH,0) salida
(x0.5°F) (£0.5°F)
23/04/2016 3.00 230.0 -0.10 139.0
30/04/2016 2.60 230.0 -0.10 158.0
07/05/2016 2.70 220.0 -0.10 120.0
16/05/2015 - - -0.12 -
17/05/2015 - - -0.12 -
18/05/2015 - - -0.12 -
19/05/2015 - - -0.12 -
20/05/2015 - - -0.10 -
21/05/2015 - - -0.10 -
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Cuadro 99. Presion y temperatura de gases de combustion en entrada y salida de scrubber 6

Fecha Presién de entrada Temperatura de Presion de salida Temperatura de
(= 0.05 pulgH,0) entrada (x 0.05 pulgH,0) salida
(+ 0.5 °F) (0.5°F)
23/04/2016 -5.06 375.0 -3.80 226.0
30/04/2016 -5.08 362.2 -3.20 167.8
07/05/2016 -6.22 379.7 -4.90 165.0
16/05/2015 - - -4.20 -
17/05/2015 - - -4.40 -
18/05/2015 - - -4.20 -
19/05/2015 - - -4.20 -
20/05/2015 - - -4.40 -
21/05/2015 - - -4.40 -
Cuadro 100. Flujo de ceniza en precalentador de caldera 6
Tiempo (£ 15) Masa (x 0.1 kg)
Tara de recipiente 7.5
11 16.7
42 19.1
29 12.7
372 22.75
Cuadro 101. Caracteristicas fisicoquimicas de efluente de scrubber 6
Muestra oH Temperatura Sélidos totales Sélidos totales Sélidos totales
(°C) disueltos (mg/L) | suspendidos (mg/L) (mg/L)
1 6.21 62.0 103.8 891 994.8
2 6.59 61.4 103.8 820 923.8
3 6.23 60.0 113.1 623 736.1
4 6.10 63.0 281 798 1079
5 6.10 65.0 252 712 964
6 411 63.1 923 1002 1925
7 411 63.3 926 1942 2868
8 5.05 61.0 498 531 1029
9 5.05 62.5 423 523 946
10 4.79 57.5 449 458 907
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Continuacién Cuadro 101

Muestra oH Temperatura Solidos totales Sélidos totales Solidos totales
(°C) disueltos (mg/L) | suspendidos (mg/L) (mg/L)
11 4.79 57.7 481 458 939
12 4.60 61.0 644 561 1205
13 4.60 61.3 612 651 1263
14 4.94 60.7 338 518 856
15 4.94 60.4 323 500 823
16 541 56.3 415 1169 1584
17 541 56.0 412 1228 1640
18 4.47 59.1 389 1319 1708
19 4.47 59.0 498 1356 1854
20 5.92 57.3 423 1193 1616
21 5.92 57.5 441 1083 1524
22 5.28 55.5 320 917 1237
23 5.28 55.8 513 1039 1552
24 4.98 58.3 491 985 1476
25 4.54 58.0 489 1053 1542
26 5.34 57.8 323 1012 1335
27 5.87 60.2 263 1460 1723
28 5.92 60.6 277 1666 1943
29 5.09 61.0 284 1136 1420
30 5.87 61.4 290 1092 1382

Cuadro 102. Caracteristicas fisicoquimicas de efluente de scrubber 5

Sélidos ) )
Sélidos totales Sélidos
Temperatura totales )
Muestra pH ) suspendidos totales
(°C) disueltos (mg/L) (ma/L)
m m
(mg/L) g g
1 6.43 54.2 571 5366 5937
2 6.72 54.5 571 4994 5565
3 6.34 54.5 90.2 1400 1490.2
4 6.74 43.0 489 6964 7453
5 6.75 43.0 489 8879 9368
6 4.18 51.3 396 1250 1646
7 4.40 51.2 396 1149 1545
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Sélidos

Sdlidos totales Sélidos

Muestra pH Temperatura t.otales suspendidos totales

(°C) disueltos (mg/L) (mg/L)

(mg/L)

8 5.71 51.1 456 3438 3894
9 5.63 51.3 456 3858 4314
10 5.60 50.9 430 718 1148
11 5.50 50.7 430 697 1127
12 5.07 50.8 279 1205 1484
13 5.20 50.8 279 1258 1537
14 4.56 54.1 273 708 981
15 4.60 54.0 273 668 941
16 6.30 51.4 503 8279 8782
17 6.54 51.5 503 7186 7689
18 5.20 52.3 461 5526 5987
19 5.60 52.3 461 6998 7459
20 6.11 52.6 432 4609 5041
21 6.14 52.6 424 5084 5508
22 5.61 53.1 398 4450 4848
23 5.43 53.0 378 1986 2364
24 5.45 53.0 410 2307 2717
25 5.33 53.2 442 4299 4741
26 5.62 54.0 386 2860 3246
27 5.20 57.1 269 4588 4857
28 5.80 57.3 275 4438 4713
29 5.72 57.3 330 2272 2602
30 5.87 575 356 3060 3416

Cuadro 103. Datos de caudal de efluentes de scrubber 5y 6

o Scrubber 5 Scrubber 6
Medicion _ _
Caudal (m3/min) Caudal (gpm) Caudal (m3/min) Caudal (gpm)
1 1.61 424.66 5.70 1504.65
2 1.62 427.77 8.55 2258.10
3 1.60 422.16 8.54 2256.97
4 1.58 416.28 4.18 1103.83
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Medicion Scrubber 5 Scrubber 6
Caudal (m3/min) Caudal (gpm) Caudal (m3/min) Caudal (gpm)
5 1.58 418.04 4.25 1122.46
6 1.58 416.96 4.21 1111.00
7 161 425.93 4.18 1104.93
8 1.58 416.96 4.18 1104.38
9 121 320.96 4.30 1136.49
10 1.58 416.82 4.34 1145.43
11 121 319.29 4.30 1136.49
12 1.62 427.48 4.29 1132.08
13 1.78 469.06 4.32 1141.50
14 1.34 354.15 431 1139.27
15 1.35 355.73 4.30 1135.94
16 1.33 351.36 - -
17 1.34 355.29 - -
18 1.35 355.82 - -
19 1.32 349.73 - -
20 161 42551 - -
21 2.10 554.33 - -

Cuadro 104. Produccion de vapor promedio en zafra 2015-2016

Equipo Produccion de vapor (klb/dia)
Caldera 6 3,972.83
Caldera 5 2,266.60

Nota: Datos segun reporte de dia 166 de Zafra 2015-2016.

Cuadro 105. Concentracion de sélidos en efluente de planta de tratamiento de aguas residuales

Fecha Concentracion de solidos Concentracion de solidos totales
totales (+ 1 mg/L) (£ 180 mg/L)
03-abril 135 450
12-abril 315 410
18-abril 197 426
25-abril 96 403

Nota: Datos de modulo “Evaluacion y mejora de la eficiencia de operacion de planta de tratamiento de

aguas residuales de Ingenio Tulula S.A.”.
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Cuadro 106. Parametros de temperatura y pH medidos en muestras compuestas tomadas de afluente a

planta de tratamiento durante el mes previo de inicio de operaciones

Fecha Hora Temg iritg)r a* pH (£ 0.01)
11:00 a. m. 45.9 5.50
12:00 p. m. 51.8 5.95
1:00 p. m. 50.5 5.82
12/03/2016 2:00 p. m. 50.9 5.75
3:00 p. m. 49.5 5.68
4:00 p. m. 45.5 5.67
5:00 p. m. 49.0 6.02
1:00 p. m. 46.3 6.34
2:00 p. m. 55.1 5.71
20/03/2016 4:00 p. m. 54.5 5.79
6:00 p. m. 50.9 5.85
8:00 p. m. 52.3 5.93
8:00 a. m. 56.6 6.35
27/03/2016 12:00 p. m. 53.7 6.53
4:00 p. m. 46.3 5.68
8:00 p. m. 45.5 5.74

Cuadro 107. Caudales medidos del afluente de la planta de tratamiento de aguas residuales durante el mes

previo de inicio de operaciones

Fecha Velocidad lineal | Area de cauzdal Caudals(i 0.01 Cauda; (x3.21 | Caudal (+
(£ 0.01 m/s) (x0.02 m9) m°/s) m°/H) 75.23 GPM)

1.58 0.13 0.20 714.30 3,141.16

1.92 0.13 0.24 869.98 3,825.77

1.88 0.13 0.24 848.23 3,730.12

12/03/2016 1.88 0.13 0.24 848.23 3,730.12
1.99 0.13 0.25 898.79 3,952.45

2.00 0.13 0.25 904.78 3,978.80

1.60 0.13 0.20 725.76 3,191.55

1.50 0.14 0.21 746.44 3,282.51

1.43 0.14 0.20 710.90 3,126.20

1.39 0.14 0.19 691.15 3,039.36

20/03/2016 1.23 0.14 0.17 614.36 2,701.65
1.60 0.14 0.22 794.09 3,492.03

1.42 0.14 0.20 707.53 3,111.38

1.50 0.14 0.21 746.44 3,282.51

1.76 0.14 0.24 878.17 3,861.77
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Fecha Velocidad lineal | Areade caudal | Caudal (+0.01 | Caudal (+3.21 | Caudal (+
(+ 0.01 m/s) (+0.02 m?) m®/s) m>/H) 75.23 GPM)

1.72 0.14 0.24 857.98 3,773.00

1.47 0.14 0.20 731.81 3,218.15

97/03/2016 1.69 0.14 0.23 838.70 3,688.21
1.57 0.14 0.22 781.62 3,437.18

1.49 0.14 0.21 742.73 3,266.18

1.79 0.14 0.25 888.62 3,907.75

Cuadro 108. Mediciones de contenido de hierro en afluente de agua a la planta de tratamiento durante el

mes previo a su operacion

Concentracion Hierro (x 0.01 mg Fe/L)
Corrida 13-Mar 21-Mar 22-Mar 03-Abr
1 2.10 5.95 2.82 3.77
2 1.72 5.84 3.06 3.98
3 1.98 5.90 2.94 3.84

Cuadro 109. Mediciones de contenido de dureza en afluente de agua a la planta de tratamiento durante el

mes previo a su operacion

Concentracion dureza (+ 0.01 mg CaCOa3/L)
Corrida 13-Mar 21-Mar 22-Mar 03-Abr
1 196.00 220.00 200.00 238.00
2 194.00 215.00 198.00 246.00
3 198.00 227.00 204.00 240.00

Cuadro 110. Mediciones de contenido de fosfatos en afluente de agua a la planta de tratamiento durante el

Mes previo a su operacion

Concentracién fosfatos (+ 0.01 mg PO, /L)
Corrida 13-Mar 21-Mar 22-Mar 03-Abr
1 7.85 10.55 9.52 9.61
2 10.45 10.66 8.79 9.79
3 11.39 10.27 8.96 9.85
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Cuadro 111. Mediciones de turbidez en afluente de agua a la planta de tratamiento durante el mes previo a

su operacion

Turbidez (1 NTU)
Corrida 13-Mar 21-Mar 22-Mar 03-Abr
1 1100 1098 1100 1098
2 1100 1098 1100 1098
3 1099 1099 1100 1097

Cuadro 112. Mediciones de conductividad en afluente de agua a la planta de tratamiento durante el mes

previo a su operacion

Conductividad (+ 0.01 pS/cm)
Corrida 13-Mar 21-Mar 22-Mar 03-Abr
1 186.30 242.20 130.10 233.00
2 190.00 250.30 120.10 233.00
3 188.40 247.10 123.40 234.00

Cuadro 113. Mediciones de sélidos totales en afluente de agua a la planta de tratamiento durante el mes

previo a su operacion

Solidos totales (£181.50 mg/L)
Corrida 13-Mar 21-Mar 22-Mar 03-Abr
1 2360.00 2570.00 3284.00 3172.00
2 2350.00 2600.00 3516.00 3092.00
3 2510.00 2590.00 3688.00 3103.00

Cuadro 114. Mediciones de concentracion de sulfitos en afluente de agua a la planta de tratamiento durante

el mes previo a su operacion

Sulfitos (+ 0.01 mg SO /L)
Corrida 13-Mar 21-Mar 22-Mar 03-Abr
1 50.00 52.00 54.00 52.00
2 52.30 47.00 56.00 54.00
3 54.20 50.00 52.00 55.00
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Cuadro 115. Mediciones de concentracion de silice en afluente de agua a la planta de tratamiento durante el

mes previo a su operacion

Silice (£ 0.01 mg SiO,/L)
Corrida 13-Mar 21-Mar 22-Mar 03-Abr
1 94.40 85.20 93.80 97.20
2 93.60 96.70 90.70 99.40
3 96.30 94.80 94.10 98.30

Cuadro 116. pH (x 0.01) del efluente y afluente de cada equipo de la planta de tratamiento durante su

primer mes de operacién

Fecha Entrada a Salida Entrada Salida Salida de
planta tamizador filtro filtro planta
02-abr 4.90 5.33 4.49 4.89 4.90
09-abr 4.35 50.3 4.02 4.09 4.10
16-abr 4.66 5.01 4.69 4.85 4,75
25-abr 4,54 4.9 4.65 4.80 4,70

Cuadro 117. Temperatura (+ 0.1°C) del efluente y afluente de cada equipo de la planta de tratamiento

durante su primer mes de operacion

Entrada a Salida Entrada . Salida de
Fecha . . Salida filtro
planta tamizador filtro planta
02-Abr 48.2 46.7 47.2 46.9 49.5
09-Abr 46.0 49.8 49.9 48.2 49.9
16-Abr 52.2 52.1 54.3 49.7 50.1
25-Abr 55.1 55.8 57.3 50.2 50.4

Cuadro 118. Densidad (+ 0.037 g/mL) del efluente y afluente de cada equipo de la planta de tratamiento

durante su primer mes de operacion

Entrada a Salida Entrada . Salida de
Fecha . . Salida filtro
planta tamizador filtro planta
02-Abr 0.983 0.981 0.990 0.981 0.978
11-Abr 0.992 0.982 0.985 0.990 0.990
18-Abr 0.985 0.978 0.991 0.982 0.981
25-Abr 0.986 0.984 0.993 0.984 0.985
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Cuadro 119. Turbidez (£ 1 NTU) del efluente de agua a la planta de tratamiento durante su primer mes de

operacion
Fecha Entrada a Sa}lida Er!trada Sglida Salida de
planta tamizador filtro filtro planta
03-Abr 705 653 1100 154 208
12-Abr 703 632 1100 132 390
18-Abr 692 648 1100 84 244
25-Abr 721 637 1100 167 149

Cuadro 120. Sélidos suspendidos (+ 1 mg/L) del efluente y afluente de cada equipo de la planta de

tratamiento durante su primer mes de operacion

Entrada a Salida Entrada . Salida de
Fecha . . Salida filtro
planta tamizador filtro planta
03-Abr 603 500 1067 109 135
12-Abr 611 520 1067 166 315
18-Abr 621 534 1067 42 197
25-Abr 600 549 1067 112 96

Cuadro 121. Propiedades fisicas del efluente de la planta de tratamiento durante su primer mes de

operacion

Fecha pH | Temperatura | Densidad | Conductividad | Sélidos totales | Sélidos totales Soélidos

(°C) (kg/m3) (uS/cm) disueltos suspendidos totales

(ppm) (ppm) (ppm)
16/04/2016 | 4.60 52.4 992.45 799 401 542 943
16/04/2016 | 4.58 53.4 991.46 821 403 524 927
23/04/2016 | 3.86 54.3 991.00 541 262 61 323
23/04/2016 | 3.84 53.9 993.00 541 262 89 351
30/04/2016 | 4.54 53.6 990.00 691 338 83 421
30/04/2016 | 4.62 54.2 995.00 694 337 83 420
07/05/2016 | 5.37 48.8 990.00 516 250 184 434
07/05/2016 | 5.18 48.3 991.00 518 251 159 410
07/05/2016 | 5.37 48.8 993.00 519 251 179 430
07/05/2016 | 5.18 48.3 990.00 517 250 166 416

Cuadro 122. So¢lidos totales (+ 180 mg/L) del efluente y afluente de cada equipo de la planta de tratamiento

durante su primer mes de operacion

Fecha Entrada a S?"da En_trada Salida filtro | Salida de planta
planta tamizador filtro

03-abr 3384 2002 5039 191 450

12-abr 3626 2200 5210 189 410
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Fecha Entrada a Salida Entrada Salida Salida de
planta tamizador filtro filtro planta

18-abr 3585 2150 4958 176 426

25-abr 3457 2100 5178 184 403

260

Cuadro 123. Mediciones de parametros eléctricos promedio para determinacion de consumo energético

Equipos principales

Amperaje Promedio

Voltaje Promedio

Velocidad (RPM)

FpP

y auxiliares (x£0.01 A) (x0.01 V)
Bomba de entrada 115.0 445.6 30 0.830
Motor Tamiz 1.9 462.9 30 0.853
Bomba Floculante 14 463.0 30 0.790
Motor agitador 1.2 456.9 20 0.820
Bomba de Lodos 34.0 455.7 29 0.840
Clarificador
Motor Filtro 4.0 464.1 15 0.875
Bomba Floculante 1.4 463.0 30 0.790

Nota: Se realizaron 3 mediciones durante 3 semanas consecutivas para obtener estos valores promedio.
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D. CALCULOS DE MUESTRA

Calculo 1: Pérdidas de sacarosa anterior a puesta en marcha de planta de tratamiento de aguas
residuales (kg sacarosa/ton de cafia)

Con base en el flujo volumétrico en las mesas de lavado, la concentracion determinada con el método
de HPLC en las muestras de agua y a las toneladas de cafia manejadas al dia se determiné el valor de
pérdidas de sacarosa por tonelada de cafia. El calculo se determiné utilizando como referencia el articulo

Clarke, S.1991. Losses associated with cane yard operations and cane washing.

8.57m® 0971905g 1kg 1000L 782 kg sacarosa
E 3 = . B a—

min L i 1000g R min
5,515.94 ton de caiia 1 dia 1h 3 ton de cana
* * = . _—
dia 24h 60min min
7.02 kg sacarosa 1 min kg de sacarosa
* = 4. _—_—
min 3.83 ton de cana ton de cafia

Célculo 2: Pérdidas de sacarosa posterior a puesta en marcha de planta de tratamiento de aguas
residuales (kg sacarosa/ton de cafia)

En base al flujo volumétrico en las mesas de lavado, la concentracion determinada con el método de
HPLC en las muestras de agua y a las toneladas de cafia manejadas al dia se determiné el valor de pérdidas
de sacarosa por tonelada de cafia. El calculo se determind utilizando como referencia el articulo Clarke,

S.1991. Losses associated with cane yard operations and cane washing.

8.57m® 1.571212g 1kg 1000L kg sacarosa
—— * * * =1347 ——
min L 1000g m3 min
5,515.94 ton de cana 1dia 1h ton de cafia
k * = . _—
dia 24 h 60 min min
13.47 kg sacarosa 1 min kg de sacarosa
* = 3.
min 3.83 ton de cafia ton de cafia

Célculo 3: Potencia real en motores trifasicos
Para la determinar el consumo energético de los motores se utilizo la ecuacion para motores trifasicos
considerando como factor de potencia promedio un valor de 0.85. Este calculo fue utilizado para los

motores de las bombas, niveladores y cadenas del sistema.

P=3xV, %]
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Donde,
P,potencia W
V., voltaje en linea V
I, corriente en linea A
Potencia motor bomba doble succién:
P=3xV,xI,
P=+3%440V % 24.0 A = 18,290.45 W = 18.29 kW

Calculo 4: Caudal de descarga de mesas de lavado

Ya que el agua de descarga se conducia por canales y tuberias subterraneas para la medicion del flujo
por la inaccesibilidad a las tuberias se utilizaron los canales abiertos para la medicién del flujo. Para esto se
tomaron las dimensiones y variacion de la profundidad, asi como el tiempo para determinar el flujo de
descarga.

L=16m

A=09m

h=0.14m

t=2.35s

V = 1.6m*0.9m % 0.14m = 0.20 m3

0.20m3
2.35s

m3 m3
Q = = 008577 = 5.15 E = 1359 gpm

Calculo 5: Caudal de alimentacion de mesas de lavado

El agua de alimentacién se bombea desde un tanque abierto hasta las mesas de lavado con dos tipos de
bomba utilizando tuberia al aire y enterrada. El tanque de alimentacién tiene dos entradas de la planta de
tratamiento y una proveniente de un condensador barométrico de los evaporadores de multiple efecto. Para
determinar este flujo se pararon los flujos de alimentacion tanto del evaporador como de la planta, seguido
se midio la altura inicial del agua en el tanque, se prendieron las bombas y después de un breve lapso se
midio el tiempo y altura final del agua en el tanque. Con estas estas mediciones se obtuvo los flujos de

alimentacion de las mesas de lavado.

Alturainicial = 1.20 m
Altura final = 0.96 m
A=289m
L=70m
t=25.19s
Diferencia de alturas = 1.20m — 0.96m = 0.24m

V =289m=*7.0m+0.24m = 4.86 m3



_ 486 m3 3 m3

2.35

Célculo 6: Balance de masa mesas

S

de lavado

m
= 0.1927— = 11.56 —— = 3055.02 gpm
N min
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Utilizando la concentracion de solidos totales en la entrada como en la salida y los flujos volumétricos

se determina la concentracion de solidos que se extrae de la cafia para su limpieza.

Célculo 7: Carga de bomba

514 m’ 1.049 kg 539.2 kg
—_— % . —_—= Ll
h m3 h

kg kg kg
539.27— 283.9 = 255.28 -

Concentracion
gpm md/h sélidos (kg/m?)
Caudal de alimentacién 2944 668 0.425
Caudal de salida 2263 514 1.049
m? kg kg
— A425—=2839 —
668 ——* 0425 = 2839 —

Para el célculo de la potencia de la bomba se realizé un inventario de todos los accesorios, valvulas y

tuberias que forman parte del sistema desde la captacion del agua en el tanque hasta llegar a las mesas de

lavado. En la siguiente tabla se muestra el inventario.

Componente Cantidad Ks

Codo 90° 10 0.75
Codo 45° 4 0.35
Valvula 4 0.17

Con base en la diferencia de cotas entre la succion de la bomba y la mesa con mayor altura (mesa 2) se

determind la cabeza estatica de la bomba:

Altura sobre el nivel del mar
(localizacion nivel bomba)

Altura sobre el nivel del mar
(localizacion nivel de mesas de lavado)
Altura de succién

Altura mesa de lavado 2 *

251 m

254 m

27m
125 m

hy, = (254m —251m) +2.7m+ 12.5m =182m

*Se considerd la mesa de lavado 2 ya que es la que posee mayor altura.

Para la determinacién de la cabeza dinamica se consideraron las pérdidas por friccion de valvulas y

accesorios, asi como por la tuberia.



L
hqg = (4f B+Kf)

Kr = (10%0.75) + (4 * 0.35) + (4 0.17) = 9.6

2

v
2g
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Para el célculo de fanning se calcul6 el nimero de Reynolds y rugosidad relativa de la tuberia. Con

estos datos se utilizo la grafica 5.10 de McCabe 2007 para obtener el nimero de fanning.

Para el célculo de la velocidad se asumi6 un caudal cercano al promedio utilizado en las mesas de

lavado de 3000 gpm.
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Para la rugosidad relativa del material se tomé un valor de 0.05 que corresponde a acero al carbon.

3

m
=0.189 —

N

s
7 (0:254m)* = 0.0507 m?
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Utilizando el nimero de Reynolds y la rugosidad relativa se determiné un factor de friccion de fanning
de 0.0038.

2

hy = (4f L4 K2
0= Gf GHKD S
1723 m (3.7m/s)?
254 m 2*(9.85—2)

Reorar = 13.91m + 182m = 3210 m

Célculo 8: Seleccion bomba
Para una previa seleccion del tipo de bomba a utilizar se tomo como referencia la gréfica 10.26 del
Perry. En esta gréfica se toma en cuenta la cabeza total y la capacidad de la bomba las cuales se

determinaron anteriormente.
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5 hd /{.
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2 '\"53, AR e ‘doubfuga.
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Copuacity, gal / min
Con base en la grafica anterior como seleccion previa se observa que para esta aplicacion puede

utilizarse una bomba centrifuga de una etapa y succién o una bomba centrifuga de doble succion.

De igual forma se consultaron fichas técnicas de bombas que se adecuen a las condiciones de

temperatura, caudal y cabeza. Con esto se selecciond una bomba centrifuga de doble succion.

Célculo 9: Seleccién de la bomba

Con la capacidad de la bomba establecida y la cabeza total se propone operar una bomba de doble
succion debido al alto caudal requerido. Utilizando el Manual Técnico de Goulds se determiné el modelo,
potencia, velocidad y NPSH disponible.
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Como primera aproximacion para determinar que bomba de doble succién se adapta mejor a las

condiciones de operacion se utilizo la siguiente gréfica:

o S B B ey S

JL Group
XL Group | | 8x10-17
300, —— - — ~t 1

600, T . N :7"
s00. 1780 RPM ) N I s T o . ‘
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6x8-17 621017

4x6-11H

4x6-11

TOTAL HEAD — FEET
3

100

/8Ny

GALLONS PER MINUTE

200 6xs-14 12x14-15
\ 4 ax6-13 ax6-13H Sn8-14H 10x12-14 N

r— T ake N

8x10-17H

10x12-17 |

10x12-15

12x14-14

o 10 000

|
|
J

De acuerdo a la grafica se determind una bomba del grupo M con dimensiones de 8x10x12. Con estos

valores obtenidos se analizaron las distintas curvas caracteristicas de bombas y se tomaron la eficiencia,

NSPH y capacidad para determinar cuél bomba se adaptaba mejor.
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80 % e TR g
i E 0 5 / 12

TOTAL HEAD

CDS 3765

3y10
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+ DO2478A |3 DO2b666A

63403 = 63462
3.1
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Calculo 10: Pérdidas totales de sacarosa por zafra

=10
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Este calculo se realiz6 tomando como promedio un valor de ton de cafia ingresadas a Ingenio

Tululd S. A. y tomando un valor promedio de pérdidas de azlcar de 3.51 + 0.07 kg sacarosa/t de cafa.

. 3.51 kg de sacarosa
1,014,562 ton de caiia * — = 3,561,112.62 kg de sacarosa
t de cana

= 3561 t de sacarosa

Célculo 11: Seleccion nimero de muestras

Para la determinacion del nimero de muestras se utiliz6 una estimacion por intervalo de la proporcién
poblacional. Ya que no se tenia un estudio previo para la determinacidn de la proporcién poblacional se
utilizé el valor de p* = 0.5 ya que este es el valor que dara el mayor tamafio de nimero de muestras que se
recomienda y se garantiza que el tamafio de la muestra sera suficiente para obtener el margen de error
deseado.

(e (L —D")
n= E2

Donde,

E, margen de error

Zg /2, valor de z que deja un area de a/2 en la cola superior de la distribucién normal estandar
p”*, proporcién poblacional

(1.96)20.5(1 — 0.4)
" 0.12
Se utiliz6 un valor de z con un 95% de confianza y un margen de error de 0.1 para obtener un total de

= 96.04 = 100 muestras

100 muestras.

Caélculo 12: Determinacion de intervalos de confianza para medias

Se utilizé el siguiente calculo para determinar los intervalos de confianza de las medias calculadas.

S
EE = \/_ﬁ
Donde,
s, desviacion estandar
n, nimero de muestras
= M = 0.176590
/88

Célculo 13: Densidad promedio de gas.
Ejemplo calculado con la composicién del gas de entrada del scrubber 5, con una temperatura de
381.30 K y presion absoluta de 101,814.12 Pa. La temperatura y presion absoluta en la entrada de gases al

scrubber se determiné con el promedio de las mediciones de la Cuadro 37 y 38.



P M
Pg ﬁ; XM
Donde:
P = Presion de la mezcla de gases
R = Constante de los gases ideales
T = Temperatura de la mezcla de gases
X; = Fraccion molar del componente i
M;  =Peso molecular del componente i
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El peso molecular promedio se calculd utilizando la concentracién promedio de los gases de

combustién:

Cuadro 124. Datos para céalculo de peso molecular promedio de gases en scrubber 5

Pars Promedio (Porcentaje Peso Molecular
arametro
molar) (g9/mol)
0O, 14.867% 31.9988
Co 0.025% 28.0104
CO, 4.108% 44.0098
NO 0.000% 30.0061
NO, 0.000% 46.0055
SO, 0.000% 64.0638
Nitrogeno 72.816% 28.0134
Argon 0.093% 39.948
Humedad 8.095% 18.0152
Promedio 28.466
101814.12 Pa 1k k
Py = — (2 il) 100(‘)9 = 09142 -2
(8.314 )(381.30 K) mo g m
mol*K
Por Gltimo, se suma la concentracion de sdlidos en el gas:
kg kg kg

Pg = 0.9142 ﬁ + 000192% = 09161$
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Célculo 14: Viscosidad promedio del gas.

Ejemplo calculado con la composicién promedio del gas del scrubber 5, con una temperatura de
entrada de 381.30 K y salida de 332.59 K, y presion absoluta de entrada de 101,814.12 Pa, y de salida de
101,097.88 Pa. La temperatura y presién absoluta en la entrada de gases al scrubber se determin6 con el
promedio de las mediciones de la Cuadro 37 y 38.

n
n;
Ug ZZ

2
1 qojmn 5[0 0y m)

i=1
1+ x; ]1: 2vzZ(1+My/m)
Donde:
nyn; = Viscosidades de los componentesiyjala
temperatura de la mezcla
X Y X = Fracciones molares de los componentesiyjala
temperatura de la mezcla
M; y M; = Pesos moleculares de los componentesiyjala

temperatura de la mezcla
La viscosidad de cada componente en las condiciones de entrada y salida se determind utilizando el
Apéndice 8 (Viscosidades de gases) de McCabe, 2007.

Cuadro 125. Viscosidades de los componentes en el gas de entrada y salida del scrubber 5

Parametro i Viscosidad en el gas de Viscosid_ad enelgasde | Viscosidad promedio
entrada (Pa*s) salida (Pa*s) (Pa*s)

0O, 1 0.0000242 0.00002 0.0000221
Cco 2 0.0000218 0.0000176 0.0000197
CO, 3 0.000018 0.000014 0.000016
NO 4 0.0000228 0.0000182 0.000205

NO, 5 0.0000181 0.0000136 0.00001585
SO, 6 0.000015 0.000012 0.0000135
Nitrégeno 7 0.0000219 0.0000171 0.0000195
Argon 8 0.0000275 0.0000221 0.0000248

Humedad 9 0.0000126 0.00000889 0.000010745

Las sumatorias de la Ecuacion 12 se calcularon utilizando una Cuadro de Excel:

Cuadro 126. Célculo de sumatoria de Ecuacion 12 para la determinacién de la viscosidad promedio del gas
en el scrubber 5
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i=1 i=2 i=3 i=4 i=5
j=1 - 0.149877 0.108747 0.147839 0.105872
j=2 0.000247 - 0.000179 0.000246 0.000174
j=3 0.057080 0.057079 - 0.056473 0.039983
j=4 0.000000 0.000000 0.000000 - 0.000000
j=5 0.000002 0.000002 0.000001 0.000002 -
j=7 0.000002 0.000002 0.000001 0.000002 0.000001
j=8 0.724657 0.731924 0.525468 0.721174 0.511095
j=9 0.000982 0.000986 0.000725 0.000974 0.000706
j=10 0.086362 0.087657 0.060230 0.086071 0.058369

Sumatoria j 3.2274 47796 8.9243 0.00 2.6657
X107 x10° X107 x10

Cuadro 127. Calculo de sumatoria de Ecuacion 12 para la determinacion de la viscosidad promedio del gas
en el scrubber 5 (continuacion)

1=7) 1(=8) 1(=9) 1 (i=10)
i=1 0.083297 0.149117 0.140516 0.136970
i=2 0.000136 0.000248 0.000232 0.000229
j=3 0.031248 0.056755 0.054442 0.050139
i=4 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
j=5 0.000001 0.000002 0.000002 0.000002
j=6 - 0.000002 0.000002 0.000001
i=7 0.399162 - 0.682456 0.671803
j=8 0.000561 0.000981 - 0.000891
_ Sumatoria i (viscosidad
j=9 0.044231 0.087164 0.080415 - promedio de gas) (Pa*s)
2.0903 1.3888 24141 9.2436 1.8961
Sumatoria j x10™ X107 x10® x10" x10

Calculo 15: Analisis de distribucion de tamafio de particula.

Ejemplo calculado con la corrida 1 de datos de distribucidn de tamafio particula (ver Cuadro 27).




271

Cuadro 128. Andlisis de distribucién de tamafio de particula de material particulado en gases de entrada a
scrubbers (corrida 1)

Mesh Masa de solido (g) Fraccion de masa anJr?SI?cj;g
(x0.19)

20 6.5 3.02% 100.00%
30 12.1 5.61% 96.98%
45 60.8 28.21% 91.37%
60 59.7 27.70% 63.16%
80 44 20.42% 35.45%
100 124 5.75% 15.03%
140 10.7 4.97% 9.28%
200 4.6 2.13% 4.32%
400 35 1.62% 2.18%

Finos 1.2 0.56% 0.56%

Total 215.5 100.00% -

Figura 115. Distribucion de tamafio de particula de material particulado en gases de entrada a scrubbers

(corrida 1)
1
s 0.9 1850
L; 0.8 1600
g 0.7 w355
g O 250
c 0.5
s @180
307 m 150
:E 0.3
S 0.2 90
* 01 I m75
O T - T - T . T T T T T T
38
<38 38 75 90 150 180 250 355 600 850 _
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Caélculo 16: Eficiencia general de remocién de scrubbers
Ejemplo calculado para la operacion real del scrubber 5. Con un flujo de agua de lavado de 25.22 L /
s, un flujo de gases de 3.9358 m* / s, un tamafio de particula de ceniza de 38 pm y un didmetro de gota de

liquido de 500 pm.
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Primero se calcula la razén liquido/gas () con la Ecuacion 8:

Q.  25.22L/s L
B=—t=_— T 41—
Q¢ 3.9358m3/s m3

Se calcula el factor & con la Ecuacion 9, teniendo que el scrubber 5 tiene una altura de 12 m y un
didmetro de gota de liquido de 500 pm.

Se utilizé velocidad terminal de sedimentacion de la gota de liquido presentada por del célculo de
Ahmed, et. Al, 2012 (ver Cuadro 5). Para un didmetro de gota de 500 um, la velocidad terminal es de 2.06

m/s.

Se calcula el factor a, con la Ecuacion 7, teniendo como velocidad del gas 1.044 m/s (utilizando como
referencia el promedio de la velocidad de las Cuadros 21 y 22, y la razén de area transversal del ventilador
forzado y el scrubber [area de ventilador forzado / area de scrubber]).

a= % = 1.145
826~ —1.0447

Luego se calcula el nimero de impacto, y, con la Ecuacion 10, teniendo una viscosidad de gas de
0.001589 Pa*s factor de Cunningham igual a 1 con particulas mayores a 38 um de didmetro. Y una
densidad de cenizas de 2,300 kg/m® (Ma-Tay, D, 2014).

(Ueq — Up)d?ppp (8267 — 1.0447)(0.000038 m)> (2300 "—g)

m3
= 0.03497
18uydy 18(0.001589 Pa * 5)(0.0005 m)

1/)=Cf

Se calcula la eficiencia de impacto, ny, utilizando el nimero de impacto y el nimero de Reynolds, con
la Aproximacion de Langmuir, para determinar la eficiencia de flujo viscoso y flujo potencial, 42.20% y
80.70% respectivamente.

42.20 + 80.70 (%)
0= — = 44.16%
1422

Por Gltimo, con los factores calculados se determina la eficiencia general de remocidn de particulas
con la Ecuacion 6:

ngeneral =1- e—l.ST]IO(BS =1- e—1.5(4—4—.15)(2.03)(0.024)(6.41) =100.00%

Célculo 17: Balance de masa de scrubbers
El siguiente calculo de balance de masa se realizd con datos del scrubber 5 durante la Zafra 2015-
2016. La concentracion de solidos en la salida, 4,080.01 mg solidos / L solucién, se determin6 con el

promedio de los resultados de la Cuadro 42 (Cuadro 41 para el scrubber 5). La concentracion de soélidos en



273

la entrada, 257 mg s6lidos / L solucion, se determind con una medicién puntual. En el scrubber 6 la
concentracién inicial se determiné con el promedio de los resultados de la concentracion de sélidos en el
efluente de la planta de tratamiento de aguas residuales (ver Cuadro 45). El caudal del efluente de agua,
4.93 m*/min, en el scrubber se determind con el promedio de los resultados de la Cuadro 43. El caudal del
afluente de gas, 3.9358 m®/s, se determind con el promedio de los resultados de las Cuadros 62 y 63

(Cuadro 64 para datos de scrubber 6).

Las ecuaciones utilizadas para el balance de masa en el sistema de scrubbers fue el siguiente:
Ecuacién 68: Balance de masa general
Gl + Ll = GZ + Lz

G, = Flujo de gas de entrada a scrubber
Ly = Flujo de liquido de entrada a scrubber
G, = Flujo de gas de salida de scrubber
L, = Flujo de liquido de salida de scrubber

Sin embargo, debido a que los flujos de gas tenian dos componentes principales (solidos y agua) se
realizo el siguiente balance con flujos “libres de soluto™:
Ecuacién 69: Balance de masa por componentes

Gsyl—sélidos + Gsyl—agua + (Ls + Lrep)Xl—sc’)lidos = GSYZ—sélidos + Gsyz—agua + LSXZ—sélidos

Gy = Flujo de gas sin sélidos y agua

Ly = Flujo de agua sin sélidos

Lyep = Flujo de agua de reposicion

Ysstidos = Concentracion de solidos por flujo de gas “libre de sélidos y humedad”
Yogua = Concentracion de agua por flujo de gas “libre de sdlidos y humedad”
Xsstidos = Concentracion de solidos por flujo de liquido “libre de s6lidos”

Teniendo como resultado del Calculo 3, que el scrubber 5 tiene una eficiencia general de remocion de

particulas del 99.9988%, se planted la siguiente ecuacion:

Ecuacion 70: Efecto de remocion de particulas
GsY1—ssuiaos * (1 — Ngenerar) = GsYa—sstidos
Ngeneral = Eficiencia general de remocién de particulas
La concentracion inicial de humedad se determind utilizando las Ecuaciones 1, 4 y 5 y considerando la
humedad ambiental (48%HR y 25.85°C en promedio durante el afio 2012, segin la caracterizacion
departamental de Suchitepéquez por el Instituto Nacional de Estadistica). Para el scrubber 5 se determiné
una humedad de 0.07219 kg agua / kg gas seco y para el scrubber 6, de 0.09055 kg agua / kg gas seco.
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Describiendo el enfriamiento y humidificacién del gas con una curva de saturacion adiabatica, se

plantea la siguiente ecuacion para la concentracion final de agua en el gas:

Ecuacion 71: Enfriamiento por saturacion adiabatica de gases (Treybal, 1980)

s1
Yz—agua = 7 (tGI - tGZ) + Yl—agua

Csq = Capacidad calorifica del gas de entrada

A = Calor latente del vapor en el punto final de la saturacién
te1 = Temperatura del gas de entrada

teo = Temperatura del gas de salida

Con el resultado de concentraciones de agua en el gas de entrada y salida se plantea la siguiente

ecuacion para la determinacion del flujo de agua de reposicion:

Lrep = GsYZ—agua - Gsyl—agua

Teniendo 4 variables desconocidas (Y;_ssidos: Y2-setidos: Y2—aguar Lrep), S€ Utiliz0 la herramienta de
Office Excel para plantear todas las variables y resolver el sistema de cuatro ecuaciones en una hoja de
calculo. Los resultados se presentan en las Figuras 22 y 23.

Célculo 18: Seleccion de nimero de muestras

Para la determinacion del nimero de muestras se utiliz6 una estimacion por intervalo de la proporcién
poblacional. Debido a que no se tenia un estudio previo para la determinacion de la proporcion poblacional
se utilizo el valor de p*=0.5 ya que este es el valor que dard el mayor tamafio de muestras que se
recomienda y se garantiza que el tamafio de la muestra sera suficiente para obtener el margen de error
deseado.

(1.96)%0.5(1 — 0.4)
" 0.12
Se utiliz6 un valor de z con un 95% de confianza y un margen de error de 0.1 para obtener un total de

= 96.04 =~ 100 muestras

100 muestras.

Calculo 19: Disefio de rejilla para particulas medianas

Cuadro 129. Criterios de disefio para la rejilla de particulas medianas

Tamafio de barrotes 0.0127 m
Separacioén entre barrotes 0.02m
Velocidad entre barrotes 0.97 m/s
Porcentaje de atascamiento maximo 60%
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Largo de la rejilla 0.70 m
Angulo de inclinacion 45°
Nota: Estos datos se tomaron de (Medcalf and Eddy, 2003) y del ingenio

El canal en donde se colocaran las rejillas tiene las siguientes dimensiones:; ancho de 0.90m y altura de
1.1m. Se establecio que el largo de la rejilla es de 0.70m dejando 0.1m en cada extremo para la instalacion
de la rejilla en el canal. El porcentaje de atascamiento es del 60%.

Conociendo el caudal y la velocidad de flujo, se calculd el area neta de la rejilla utilizando la ecuacion

0.15m3/s

=TT o5 m?
0.60 % 0.97 m/s mn

An

Luego se calculé el ancho de la rejilla tomando en cuenta la separacion entre los barrotes, el diametro

de los barrotes, la longitud de la rejillay el &rea neta de la rejilla. Se utiliz6 la ecuacién 4.

_0.25m? * (0.02m +0.013m)

=059
0.02m *0.70m 0.59m

Se calcularon el nimero de orificios que tiene la rejilla, se utilizé la ecuacién 5.

0.25 m?

= 002m050m 2141 =22orificlos

Conociendo el nimero de orificios, el ancho de la rejilla y la separacién entre barrotes, se corroboro el

rea neta de la rejilla usando la ecuacién 6.
An =0.02m = 0.59 m = 22 orificios = 0.26 m?
De igual manera, se verifica la velocidad de flujo con la ecuacion 7.

0.15m3/s

= 060025 mz - 004/

Si existe diferencia en el area neta se realiza la correccién del ancho de la rejilla utilizando la nueva

area neta calculada con la ecuacién 8.

_Anx(a+t) 0.26m?x(0.02m +0.013 m)
© axlr 0.02m *0.70m

B = 0.60m
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Se calcula el coeficiente de pérdida de cabeza hidraulica con las variables que influyen como: el factor
de forma de los barrotes, el diametro de los barrotes, el angulo de inclinacion de la rejilla y la separacion

entre los barrotes. Se utiliza la ecuacién 9.

0.013m

4/3
m) * sen 45° = 0.69

K = 1.79(

El coeficiente de pérdida de cabeza hidraulica sirve para determinar la pérdida de cabeza hidraulica a

través de la rejilla utilizando la ecuacion 10.

_0.69 % (0.94m/s)?

2+ 081mysz | 003tm

Célculo 20: Disefio de rejilla para particulas pequefias
Cuadro 130. Criterios de disefio para la rejilla de particulas pequefias

Tamario de barrotes 0.0127 m
Separacién entre barrotes 0.01m
Velocidad entre barrotes 0.94 m/s
Porcentaje de atascamiento maximo 70%
Largo de la rejilla 0.7m
Angulo de inclinacion 45°

Nota: Estos datos se tomaron de (Medcalf and Eddy, 2003) y del ingenio

El canal en donde se colocarén las rejillas tiene las siguientes dimensiones: ancho de 0.90m y altura de
1.1m. Se establecié que el largo de la rejilla es de 0.70m dejando 0.1m en cada extremo para la instalacion
de la rejilla en el canal. El porcentaje de atascamiento es del 60%.

Conociendo el caudal y la velocidad de flujo, se calculd el area neta de la rejilla utilizando la ecuacion

0.15m3/s

=" _g22m?
0.70  0.94 m/s mn

An

Luego se calcul6 el ancho de la rejilla tomando en cuenta la separacion entre los barrotes, el didmetro

de los barrotes, la longitud de la rejilla'y el area neta de la rejilla. Se utilizé la ecuacion 4.
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B 0.22m? = (0.01 m + 0.013 m)
B 0.01m=*0.7m
Se calcularon el nimero de orificios que tiene la rejilla, se utilizé la ecuacién 5.

=0.73m

0.22 m?

= 00im=073m 30.84 = 31 orificios

Conociendo el nimero de orificios, el ancho de la rejilla y la separacién entre barrotes, se corrobord el

area neta de la rejilla usando la ecuacion 6.
An = 0.01m = 0.73m = 31 orificios = 0.23 m?

De igual manera, se verifica la velocidad de flujo con la ecuacion 7.

_ 015m?/s
"~ 0.70 * 0.23 m?

=0.93m/s
Si existe diferencia en el area neta se realiza la correccién del ancho de la rejilla utilizando la nueva

area neta calculada con la ecuacién 8.

_Anx(a+t) 0.23m?*(0.01m +0.013 m)

B axLr 0.01m=0.70m

=0.73m

Se calcula el coeficiente de pérdida de cabeza hidraulica con las variables que influyen como: el factor
de forma de los barrotes, el didmetro de los barrotes, el angulo de inclinacion de la rejilla y la separacion

entre los barrotes. Se utiliza la ecuacion 9.

0.013m

4/3
7 45° = 1.74
0.01m ) * sen 45

K = 1.79(

El coeficiente de pérdida de cabeza hidraulica sirve para determinar la pérdida de cabeza hidraulica a

través de la rejilla utilizando la ecuacion 10.

_ 174 %(0.93m/s)?

2% 08imysz - 0077m

Célculo 21: Disefio del canal de entrada a las camaras del desarenador

Cuadro 131. Criterios de disefio para el canal de entrada a las cdAmaras del desarenador

Caudal de disefio 0.11 m%/s
Pendiente del canal 0.2%
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| Coeficiente de rugosidad | 0.018
Nota: Estos datos se tomaron de (Paredes, 2013) y del ingenio

El desarenador se disefia para un caudal de 0.323 m?s, sin embargo, no es posible la instalacién de
una sola camara de sedimentacion porque la longitud de esta sera muy grande. Se inicia calculando las
dimensiones del canal para la entrada a las 4 camaras. Se utiliza la ecuacion 15.2

3
0.11m3/s x 0.002)\8
=029m

h= o.917< -
0.0182

Para la construccion del canal se debe utilizar una altura de:

h=0.29m

Empleando el criterio de seccidn rectangular 6ptima se tiene que el ancho es el doble de la altura, por
lo tanto, se calcula con la ecuacién 16.

b=2+h=2%029m=0.6m
Con la altura y el ancho del canal se calcula el area transversal del canal con la ecuacién 17.
Area =bxh=0.70m*0.35m = 0.17 m?
Luego se calcula la velocidad del fluido con la ecuacion 18.

_Q_O.11m3/s_065
AT 017mz - oe5m/s

Célculo 22: Disefio del desarenador

Cuadro 132. Criterios de disefio del desarenador

Caudal de disefio 0.109 m/s
Cémaras desarenadoras 4 unidades
Didmetro de particula 0.40 mm
Densidad relativa de la particula 1.995
Densidad relativa del agua 1

Viscosidad cinematica del agua 0.66x10° m?/s

Nota: Estos datos se tomaron de (Paredes, 2013) y del ingenio

Se calcula la velocidad de arrastre del fluido con la ecuacién 20.

1m
100 cm

1 cm
Vd = 125[(1.995 — 1) * 0.04 cm]z = 24.94T ¢ =0.25m/s
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Se asume el ancho de la cdmara de 0.2 m y la altura de la cAmara de 1.5, tomando en cuenta que la
relacion entre estas dimensiones tiene que ser en el rango de 1 a 5. También se asume el largo de la cAmara

de 8 m, respetando la relacion con el ancho de la cdmara que debe estar en el rango de 2.5 a 5.

B=2m
H=15m
L=8m

L 4
B 2m

Conociendo las dimensiones de la camara de sedimentacion se calcula el area transversal con la
ecuacion 22.

Area =B+*H =2m=x15m = 3 m?

Se calcula la velocidad del flujo en el &rea transversal de cada camara de sedimentacion con la
ecuacion 23.

Q 011m’/s
A 3m?

= 0.036m/s

El radio hidraulico de la cAmara de sedimentacion se calcula con la ecuacion 24.

Area 3 m?

Rh= 2 " Zm+ 2+ 15 m)]

=0.60m

Se verifica el régimen de flujo con el nimero de Reynolds de la ecuacién 25. Se utiliza el radio
hidraulico porque el fluido se desplaza en un canal.

V «Rh 0.036% *0.60 m
Re = =
¢ T T 0.66x105m2/s

= 32727.27

El coeficiente de arrastre Cp no es constante. Este varia con el nimero de Reynolds y la forma de
particula. También varia con el area de resistencia efectiva por unidad de volumen y de forma de la

particula. Se calcula con la ecuacion 26

24 3 24

=gt Res 034 = 5572727 * 327272708

+ 0.34 = 0.36
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La velocidad de sedimentacion es la velocidad con la que las particulas sedimentan desde la superficie
del agua hasta el fondo de las cdmaras de sedimentacidon. En este caso se utiliza la Ley de Newton debido a

que se tiene un fluido turbulento. Se calcula con la ecuacion 27

v Y o —pyrd= [FE2BLMS 995 1) 00004 m = 0.12
5= 3¢, PP 3036 m m/s

Conociendo la velocidad de sedimentacién se calcula el nimero de Reynolds de la particula con la

ecuacién 28.

_0.12m/s + 0.0004m

_ = 72.73
% = T0.66x10-5 m2/s

El tiempo que demora la particula en caer desde la superficie al fondo de la cAmara de sedimentacion

se calcula con la ecuacion 29

El tiempo que demora la particula en recorrer la longitud de la cAmara de sedimentacion se calcula con

la ecuacion 30

_2m*1.5m*8m

T, = =218.18 s = 3.64 mi
R 0.11m3/s s e

La longitud de entrada y salida de las camaras de sedimentacion deben tener un angulo de 12.5° para

que no se forme turbulencia.
1.5m—-06m
T S tan(i25) 2.03m
Calculo 23: Disefio del tanque de homogeneizacion

Cuadro 133. Criterios de disefio para el tanque de homogeneizacion

Caudal de disefio 0.162 m’/s
Carga superficial 120 m*/m’ dia
Viscosidad del fluido 6.53x10* Ns/m?
Gradiente medio de velocidad 30005
Cantidad de tanques 2

Nota: Estos datos se tomaron de (Woodard, 2001) y del ingenio
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Se homogeneizara el caudal de salida del desarenador de 0.323 m%/s, para ello se disefian dos tanques

distribuyen el flujo a la mitad. Se calcula el area de los tanques con la ecuacién 32.

0.162 m3/s 5
A= 3 - = 116.64 m
m 1dia 1h
120 * *
m2dia 24h 3600s

Se calcula el diametro del tanque como un circulo usando la ecuacién 33.

4 4
D= |[-A= |[=%116.64m? =12.16m
T s

De igual forma, se calcula el radio del tanque usando la ecuacion 34.

A 116.64 m?
r= |—= [———=6.08m
T T

Con un tiempo de retencion de dos horas se calcula el volumen de cada tanque con la ecuacion 35.

m? 3600s
V =10.162 <

*2h = 1166.4 m3

Se agrega un coeficiente de seguridad de 20%
V =1166.4m? % 1.20 = 1399.68 m?

Para calcular la altura del tanque se utiliza la ecuacién 37.

_ 4+1399.68 m?

= mr(zi6myz _ 1205m

Numero de deflectores
Se propone utilizar 4 deflectores dispuestos verticalmente en las paredes del tanque, desde el fondo y

sobresaliendo por encima del nivel del tanque.

El ancho de cada deflector representa un décimo del didmetro del tanque, para calcularlo se utiliza la
ecuacion 38.

1
Wb =E* 1216 m = 1.22m

Célculo 24: Agitacion mecanica del tanque de homogeneizacion

El diametro del impulsor se calcula con la ecuacién 39
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1
D=§*12.16m=4.05m

W =

diz

La altura del impulsor respecto del fondo del tanque se calcula con la ecuacidn 40
Hi = di =4.05m
La longitud de las palas del agitador se calcula con la ecuacién 41

1 1
1=Zdi=1*4.05m=1.02m

El diametro del disco central se calcula con la ecuacién 42

1 1
S=ZD=Z*12.16m=3.04m

La potencia requerida para la agitacion se calcula con la ecuacion 43.

Ns
P = (1000s71)? « 6.53x10‘4ﬁ * 1399.68 m® = 913991.04 W = 913.99k

Calculo 25: Determinacién de la normalidad de los grupos de datos experimentales tomados en campo

en el Ingenio Tulula S.A.

Esta prueba se realizd con la ayuda del programa “Minitab 17” con un 95% de nivel de confianza.

Prueba de Normalidad de Caudal efluente Planta de Tratamiento (m3/h)

Mormal

a9

Media 7876

DesvEst 8234

a5 N 21

AD 0589

U Valorp 0N
a0
z T
Z 60
5 so
E 40
o 20

600 700 300 900 1000
Caudal (m3/H)

En base al Valor p mayor a 0.05. Se puede afirmar que los datos de este caso “Flujo volumétrico de
afluente a planta de residuales” si se adapta a un comportamiento normal. Realizando este mismo célculo

para todos los demas, determinando que todos tendian a ser normales.



Calculo 26: Calculos estadisticos para valores experimentales medidos en planta de tratamiento

Ejemplo: Caudal de efluente de agua a tratar de la planta de tratamiento de aguas residuales
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La estadistica descriptiva de los datos experimentales se realizd con la herramienta de “Analisis de

datos” de Microsoft Excel 2013 con un 95% de nivel de confianza.
L) T T T D 13 T | s G H T T T
Estadistica desceptva ?
Caodal (m3/H) [ Caudal [GPM) Coudal (m3,/H) o
614.3558967 | 2701.68302 MIIEL e sosssosae Rl @
€51.1503838 | 3039.359647 Media 787.646937 P,
707528355 | 3111.382388 Error tipico 17.5685196 AQpads pok: © Conumnas —
710.8975376 | 3126.138498 Mediana 781,615094 Otu Aruds
714.2989612 | 3141.156382 Moda 848.230016 £ Bétutos en ko prmesa tls
725.7583029 | 3191.549265 Desviacin esténdar 823421013 SR
731.8062887 | 3218.145509 Varianza dela mwestra  6780,22164 : o B
742.7287706 | 3266.177531 Curtosts 0,9469257 © Rango de sanon -
746.4428145 | 3282.508419 Coeficiente de asimetria  <0.1851195 O En uma hojs nuewa:
746.4424145 | 3282.508419 Rango 290422788 O € vn libro nuevs
781.6150937 | 3437.181591 Minieno 614,355897 Hevomtn e tadhioes
794087675 | 3492.030233 Méxino 904, 778684 ) 2ot ¢ contiancn pare s megig 95 |%
|838.6993421 | 3688.211707 Suma 16540,5857 [ -
[8a2.2300165 | 3730.123203 Cuenta 2 Ol it -
848.2300165 | 3730.123203
857.9797868 | 3772.998183
869.9795041 | 3825.767388
878.1675465 | 3861.774611
£88.621922 | 3907.748118
(8987867724 | 3052.448428
904.7786842 | 3978.798084
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Caélculo 27: Determinacion de Intervalo de confianza para valores medios obtenidos y medidos en el

presente proyecto

Ejemplo:
, ts
Valor de Confianza = ﬁ
Intervalo de Confianza = x + Valor de Confianza
Donde:

t = Valor t de student para n-1 grados de libertad
s = Desviacion estandar de muestra
n = NUmero de datos tomados

(1.725) « (82.34™) 3

m
Valor de Confianza = =31.00—
! V21 h
m3 m3 m3 m3
Intervalo de Confianza = 787.65 e + 31.007 — 756.65 e < X < 818.64 W

Calculo 28: Célculo de valores de Balance de masa y evaluacion de consumo energético de la planta
de tratamiento de aguas residuales

Calculo flujo masico de afluente de agua a tratar de tamiz

Datos:

3

V—78765m
= . h

kg
Pagua a tratar = 987.00 ﬁ

m3 kg kg
= 787.65 —x987.00 — = 777,407.53 —
h m3 h

magua atratar — V * pagua a tratar

Cantidad de sélidos suspendidos en afluente de agua a tamiz horizontal

3

. m
mg
ST = 290292 —
, m3 1000 L mg 1g 1kg kg
Mgslidos — (78765 T * 1m3 ) * 2902.92 T * (1000 mg) * <1000 g) = 2,286487

Cantidad de agua pura en afluente a tamiz horizontal
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. kg
Magua a tratar = 777,407.53 T

. kg
Titssiidos = 2:286.48

. kg kg kg
Magua limpia = 777,407.537 - 2,286.487 =775,121.05 -

Cantidad de sélidos suspendidos en efluente de agua de tamiz horizontal
i m3
V =787.65 —

h

mg
ST = 2113.00 T

787.65 m’ —1000 L 2113.00 g ( 19 ) < 1 kg ) 1,664 30kg
. — % * . — % * =1, . 5
h 1m3 L 1000 mg 1000 g h

Msslidos finales = (

Cantidad de lodos obtenidos en tamiz horizontal

. kg
Msstidos iniciales = 2,286.48 7

; g
Msslidos finales — 1,664.30 T

kg kg kg
Lodos = 2,286.487 — 1,664.307 = 622.187

Célculo consumo de energia eléctrica en tamiz horizontal
Voltaje = 4629V
Amperaje =19 A
F.P.=0.853
t=1h

CE=Vx*I+F.PxV3xt=(4629V)* (1.94) % (0.853) V3 *1h = 1,299.43 kWh

Calculo consumo de energia eléctrica total en proceso de tamizado diario
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Equipo principal (Tamiz)

C.E = 1,299.43 kWh * 24 = 31,186.14 kWh
Equipos Auxiliares
Bomba de entrada

C.E = 73,668.49 kWh % 24 = 1,768,043.65 kWh
Bomba de floculante

C.E = 88595 kWh * 24 = 21286.68 kWh

C.E diario = 31,186.14 kWh + 1,768,043.65 kWh + 21286.68 kWh = 1,820,516.48 kWh

Calculo de flujo volumétrico en salida de Clarificador hacia las mesas

Se supuso que el agua de salida tanto en la tuberias dirigidas a las mesas de lavado y los lavadores de

gases tenia una velocidad lineal (v = 2 ?).

Grosor = 1.5cm
P=2nr=75cm=2+n*r » r=1194cm
Tinterno = 11.94cm —1.5cm =1044cm — D =20.87 =0.209m

m3 3600s 246,38 m3
i — 38—
S 1h h

= ED2>k17—20209rr12*2m—0068
1= 3 e s

m?3 m?3 m3
total = 120— + 246.38— = 366.38 —
qtota n T n h

Calculo de determinacion de cantidad de agua contenida en lodos de salida de filtro de banda
m
%E humedad contenida en lodos de salida = 68.15

Concentracion libre de agua

68.15 kg agua

¥ = 100 kg total — 214 kg agua
1 kg total _ 68.15 kg agua ) kg solidos secos
kg total 100 kg total

. kg
Msslidos secos = 262.35 W
k kg agua kg agua
Lodos = 262352 x 2.14 —— 99 _ c5g0p 9 agua
h kg sélidos secos h
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Célculo No. 5: Determinacion de eficiencias de remocion de sélidos en lose equipos principales de la

planta de tratamiento

k

622182 %24 h kg sélidos removidos
h =0.0082

1,820,516.48 kWh kwh consumido

Eficiencia Tamizador =



E.

Cuadro 134. Pérdidas de sacarosa y condiciones en agua residual de mesas de lavado de cafia

DATOS CALCULADOS

anteriores y posteriores a la puesta en marcha de la planta de tratamiento de aguas residuales
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Fecha Hora Tipo de Mesa | Sector | Temperatura | Temperatura | pH | Concentracion
corte mesa ambiente muestra sacarosa
de lavado (°C) (°C) (g/L)

06/02/2016 | 9:42a.m. | Mecanizado 1 S3 322 40.4 5.84 3.073027
06/02/2016 | 9:47 a. m. | Mecanizado 1 S2 32.2 46.7 5.94 0.601837
06/02/2016 | 9:50a. m. | Mecanizado 1 S1 32.2 454 6.00 6.960197
06/02/2016 | 12:24 p. m. Manual 2 S3 33.2 46.5 5.86 0.758840
06/02/2016 | 12:25p.m Manual 2 S2 33.2 45.7 5.87 0.383078
06/02/2016 | 12:32 p. m. Manual 2 S1 334 44.4 6.01 0.216439
06/02/2016 | 12:42 p. m. | Mecanizado 1 S1 33.2 39.3 6.00 1.494671
06/02/2016 | 12:44p. m. | Mecanizado 1 S2 33.2 37.9 6.02 2.585301
06/02/2016 | 12:45p. m. | Mecanizado 1 S3 33.2 44.2 5.87 0.664001
27/02/2016 | 09:42 a.m. Manual 2 S3 35.8 46.9 5.80 0.837240
27/02/2016 | 09:49 a.m. Manual 2 S1 35.8 49.8 5.31 0.243115
27/02/2016 | 09:54 a.m. Manual 2 S2 35.9 46.2 5.29 0.551109
27/02/2016 | 10:22 am. | Mecanizado 1 S1 36.0 435 5.11 0.248282
27/02/2016 | 10:25a.m. | Mecanizado 1 S2 36.1 42.0 5.05 0.108769
27/02/2016 | 10:29 am. | Mecanizado 1 S3 36.1 44.0 5.08 0.193420
27/02/2016 | 11:48 a.m. Manual 2 S3 34.9 44.0 4.85 0.118872
27/02/2016 | 11:50 a.m. Manual 2 S2 34.9 415 4.97 0.509649
27/02/2016 | 11:56 a.m. Manual 2 S1 34.9 46.5 4.82 0.069935
27/02/2016 | 12:42 p.m. | Mecanizado 1 S2 35.8 42.3 4.9 0.592252
27/02/2016 | 12:48 p.m. | Mecanizado 1 S3 35.8 40.5 4.96 0.061259
13/03/2016 | 11:46 a.m. Manual 2 S3 33.7 40.8 6.06 0.353036
13/03/2016 | 11:45a.m. Manual 2 S1 33.7 43.3 6.08 0.105978
13/03/2016 | 10:30 a.m. | Mecanizado 1 S1 33.6 37.8 5.75 1.023264
13/03/2016 | 10:32a.m. | Mecanizado 1 S3 33.6 39.0 5.61 2.722924
13/03/2016 | 12:18 p.m. | Mecanizado 1 S1 29.3 41.4 5.72 1.589545
13/03/2016 | 12:20 p.m. | Mecanizado 1 S3 29.3 41.3 5.54 0.668662
13/03/2016 | 12:42 p.m. Manual 2 S3 30.1 43.9 5.42 0.297074
13/03/2016 | 12:40 p.m. Manual 2 S1 30.1 44.6 5.61 0.181552
02/04/2016 | 10:57 a.m. Manual 2 S1 335 49 5.65 4.439340
02/04/2016 | 10:57 a.m. Manual 2 S3 335 45 5.85 4.965570
02/04/2016 | 10:57 a.m. Manual 2 S2 335 435 5.61 4.076470
02/04/2016 | 11:24a.m. | Mecanizado 1 S2 34.6 48.3 5.74 4.562628
02/04/2016 | 11:24 a.m. | Mecanizado 1 S3 34.6 44.7 5.94 8.217548
02/04/2016 | 11:24a.m. | Mecanizado 1 S1 34.6 47.0 5.86 5.155998
02/04/2016 | 3:04 p.m. | Mecanizado 2 S3 35.6 48.4 4.78 0.585080
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Cuadro 135. Pérdidas de sacarosa y condiciones en agua residual de mesas de lavado de cafa

anteriores y posteriores a la puesta en marcha de la planta de tratamiento de aguas residuales

Sector
' Mes | mesa Tempgratura Temperatura 3
Fecha Hora Tipo de corte ambiente muestra pH | Concentracion
a de C) (°C) sacarosa

lavado (g/L)
02/04/2016 |3:04 p.m. Mecanizado |2 S2 35.6 43.0 4.83 |2.449800
02/04/2016 |3:04 p.m. Mecanizado |2 S1 35.6 45.0 4,50 |0.486283
02/04/2016 |3:20 p.m. Manual 2 S1 35.6 46.6 4.44 |0.587511
02/04/2016 |3:20 p.m. Manual 2 S2 35.6 48.2 4,52 |0.202611
02/04/2016 |3:20 p.m. Manual 2 S3 35.6 48.0 4.69 |0.784491
03/04/2016 |10:20 a.m. Manual 2 S3 34.0 46.8 4.30 |0.243921
03/04/2016 |10:20 a.m. Manual 2 S1 34.0 46.4 4.35 |0.384351
09/04/2016 | 10:50 a.m. Mecanizado |1 S1 34.8 41.8 4.07 |5.658170
09/04/2015 | 10:50 a.m. Mecanizado |1 S2 34.8 47.8 3.94 | 1.046660
09/04/2014 | 10:50 a.m. Mecanizado |1 S3 34.8 44.8 4.22 |2.889020
09/04/2012 | 10:50 a.m. Manual 2 S1 34.8 45.1 3.93 |0.397110
09/04/2011 | 10:50 a.m. Manual 2 S2 34.8 48 3.9 ]0.249530
09/04/2010 | 10:50 a.m. Manual 2 S3 34.8 45.1 3.85 |0.230260
16/04/2016 |12:52 p.m. Manual 2 S2 34.6 45.8 4,57 [0.111376
16/04/2016 |12:52 p.m. Manual 2 S1 34.6 40.2 4,51 |0.557392
16/04/2016 |12:52 p.m. Manual 2 S3 34.6 40.8 4.79 |0.072113
16/04/2016 | 1:02 p.m. Manual 2 S2 34.6 44.4 4.33 |0.138885
16/04/2016 | 1:10 p.m. Manual 2 S3 34.6 42.5 4.34 10.449442
16/04/2016 | 1:10 p.m. Manual 2 S1 34.6 47.5 4.42 10.237511
16/04/2016 | 4:00 p.m. Manual 2 S2 31.4 43.5 5.24 10.971190
16/04/2016 |4:04 p.m. Manual 2 S2 31.4 48.9 4.39 |0.203560
16/04/2016 |4:04 p.m. Manual 2 S1 31.4 47.3 4.37 |0.483830
23/04/2016 |9:52 a.m. Mecanizado |1 S3 31.1 37 5.15 |0.266640
23/04/2016 |9:52 a.m. Mecanizado |1 S2 31.1 40.3 5.04 |0.136510
23/04/2016 |9:52 a.m. Mecanizado |1 S1 31.1 41.03 4.84 |0.111410
23/04/2016 |9:45 a.m. Manual 2 S3 31.1 48.3 4.24 |0.641260
23/04/2016 |9:45 a.m. Manual 2 S2 31.1 44.6 4.46 |0.811910
23/04/2016 |9:45a.m. Manual 2 S1 31.1 44.1 4.24 10.300870
23/04/2016 |12:20 p.m. Manual 2 S2 33 46.3 4.35 |2.028140
23/04/2016 |12:20 p.m. Manual 2 S1 33 48.9 4.16 |0.192270
23/04/2016 |12:20 p.m. Manual 2 S3 33 45.9 4.31 |1.821580
23/04/2016 |12:52 p.m. Mecanizado |1 S1 33 44.1 5.3 |1.704710
23/04/2016 |12:52 p.m. Mecanizado |1 S2 33 43.3 4.75 |2.591360
30/04/2016 | 9:40 a.m. Mecanizado |1 S2 30.5 41.3 55 |3.338933
30/04/2016 |9:40 a.m. Mecanizado |1 S1 30.5 40.1 5.2 |3.899623
30/04/2016 | 9:40 a.m. Mecanizado |1 S3 30.5 45.4 4.39 |1.270913
30/04/2016 |9:47 a.m. Manual 2 S1 30.5 46.3 4.35 |0.480704
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Cuadro 136. Pérdidas de sacarosa y condiciones en agua residual de mesas de lavado de cafia

anteriores y posteriores a la puesta en marcha de la planta de tratamiento de aguas residuales

Sector

Tipo de mesa Tem'peratura Temperatura Concentracion
Fecha Hora corte Mesa de aomblente mouestra pH sacarosa
lavado (°C) (°C) (g/L)
30/04/2016 | 9:47 a.m. | Manual 2 S2 30.5 45.1 4.4 |1.434944
30/04/2016 | 12:12 p.m. | Mecanizado |1 S2 33.2 50 4.38 |0.729534
30/04/2016 | 12:12 p.m. | Mecanizado |1 S1 33.2 50.3 4.23 |0.284708
30/04/2016 | 12:12 p.m. | Mecanizado |1 S3 33.2 454 4.39 |2.083648
30/04/2016 | 12:15 p.m. | Manual 2 S3 33.2 50.1 4.4 |1.568228
30/04/2016 | 12:15 p.m. | Manual 2 S2 33.2 50.1 4.31 |1.074378
30/04/2016 | 12:15 p.m. | Manual 2 S1 33.2 47.3 4.35 | 1571578
07/05/2016 | 10:39 a.m. | Manual 2 S1 39.4 42.8 6.21 |3.338933
07/05/2016 | 10:39 a.m. | Manual 2 S2 39.4 49.5 6.25 |3.899623
07/05/2016 | 10:39 a.m. | Manual 2 S3 39.4 455 6.23 | 1.270913
07/05/2016 | 11:36 a.m. | Mecanizado |2 S1 34.2 42.9 6.35 |0.480704
07/05/2016 | 11:36 a.m. | Mecanizado |2 S3 34.2 42.6 6.43 |1.434944
07/05/2016 | 11:36 a.m. | Mecanizado |2 S2 34.2 43 6.27 |0.729534
07/05/2016 | 3:20 p.m. | Mecanizado |1 S1 30.2 41 6.15 |0.284708
07/05/2016 | 3:20 p.m. | Mecanizado |1 S2 30.2 43.6 59 |2.083648
07/05/2016 | 3:20 p.m. | Mecanizado |1 S3 30.2 46.5 6.2 |1.568228

La planta de tratamiento de aguas residuales entr6 en operacion el 28 de marzo de 2016. La fila

seleccionada en gris muestra los resultados a partir de la puesta en marcha de la planta de tratamiento.




Cuadro 137. Agua alimentacion mesas de lavado de cafia

Sélidos | Solidos - .
Solidos | Sélidos
Temperatura |totales | totales
Sector Fecha pH o . . totales | totales
(°C) disueltos | suspendidos (ppm) (kg/m®)
(ppm) | (ppm)
Tanque 09/04/2016 | 3.81 | 46.5 293 110 403 0.403
Tanque 09/04/2016 | 3.84 | 50.1 302 126 428 0.428
Tanque 09/04/2016 | 3.81 | 48.6 303 113 416 0.416
Tanque 16/04/2016 | 4.31 | 47.6 369 308 677 0.677
Tanque 16/04/2016 | 4.35 | 52 403 524 927 0.927
Tanque 23/04/2016 | 3.9 |56.9 241 115 356 0.356
Tanque 23/04/2016 | 3.86 | 57 243 108 351 0.351
Tanque 30/04/2016 | 4.29 | 59.7 310 107 417 0.417
Tanque 07/05/2016 | 6.59 | 52.7 164.2 120 284.2 0.2842
Tanque 07/05/2016 | 6.56 | 55.8 159.7 118 2771.7 0.2777
Tanque 07/05/2016 | 6.59 | 52.7 159.1 126 285.1 0.2851
Tanque 07/05/2016 | 6.56 | 55.8 159.5 124 283.5 0.2835
Condensador
(Evaporador) 16/04/2016 | 4.3 | 46 357 275 632 0.632
Condensador
(Evaporador) 16/04/2016 | 4.2 |61.5 352 282 634 0.634
Condensador
(Evaporador) 23/04/2016 | 4.04 | 57.1 87.2 174 261.2 0.2612
Condensador
(Evaporador) 23/04/2016 | 3.87 | 62.4 87.5 130 2175 0.2175
Condensador
(Evaporador) 30/04/2016 | 4.03 | 66.7 255 158 413 0.413
Condensador
(Evaporador) 30/04/2016 | 3.92 | 69.2 251 145 396 0.396
Condensador
(Evaporador) 07/05/2016 | 6.72 | 50.4 84.3 126 210.3 0.2103
Condensador
(Evaporador) 07/05/2016 | 6.81 | 55.6 84.9 102 186.9 0.1869
Condensador
(Evaporador) 07/05/2016 | 6.72 | 50.4 85.4 120 205.4 0.2054
Condensador
(Evaporador) 07/05/2016 | 6.81 | 55.6 146.9 101 247.9 0.2479
PTAR 16/04/2016 | 4.58 | 53.4 403 524 927 0.927
PTAR 23/04/2016 | 3.86 | 54.3 262 61 323 0.323
PTAR 23/04/2016 | 3.84 | 53.9 262 89 351 0.351
PTAR 30/04/2016 | 4.54 | 53.6 338 83 421 0.421
PTAR 30/04/2016 | 4.62 | 54.2 337 83 420 0.42
PTAR 07/05/2016 | 5.37 | 48.8 250 184 434 0.434
PTAR 07/05/2016 | 5.18 | 48.3 251 159 410 0.41
PTAR 07/05/2016 | 5.37 | 48.8 251 179 430 0.43
PTAR 07/05/2016 | 5.18 | 48.3 250 166 416 0.416
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Cuadro 138. Caracterizacion agua de descarga mesas de lavado de cafia por corte manual

Soélidos

Solidos

Ti Sélidos | Sélidos
co?tc;(cjii Fecha pH ;I;ecn)]peratura Eic;zileelstos zztsa;g?‘ didos totales totales3
cafia (ppm) (opm) (ppm) | (kg/m>)
Manual | 06/02/2016 |4.42 |42.6 563 896 1459 | 1.459
Manual | 06/02/2016 | 4.51 | 43.7 587 754 1341 |1.341
Manual | 06/02/2016 | 4.42 | 45 553 865 1418 | 1.418
Manual |13/02/2016 | 4.89 | 45.3 452 1056 1508 |1.508
Manual |13/02/2016 | 4.75 | 40.1 487 1163 1650 |1.65

Manual |20/02/2016 | 4.32 | 44.3 502 913 1415 | 1.415
Manual |20/02/2016 | 4.38 | 44.6 489 896 1385 |1.385
Manual | 05/03/2016 | 4.53 | 47 532 1143 1675 |1.675
Manual |05/03/2016 | 4.53 | 47 326 670 996 0.996
Manual |12/03/2016 | 4.65 |49 102 1400 1502 |1.502
Manual |12/03/2016 | 4.84 | 48.6 178 711.7 889.7 |0.8897
Manual |19/03/2016 | 4.84 | 48.6 178 723.7 901.7 |0.9017
Manual |09/04/2016 |3.9 |41.2 362 862 1224 | 1.224
Manual |09/04/2016 | 3.9 |43.2 362 1025 1387 |1.387
Manual |16/04/2016 |4.44 |41.9 398 914 1312 |1.312
Manual |16/04/2016 |4.44 |41.9 398 905 1303 |1.303
Manual |16/04/2016 | 4.63 | 45.3 380 1338 1718 |1.718
Manual |16/04/2016 | 4.63 | 45.3 380 1324 1704 |1.704
Manual |23/04/2016 | 4.19 |52.1 296 732 1028 |1.028
Manual |23/04/2016 | 4.19 | 52.1 296 732 1028 |1.028
Manual |23/04/2016 | 4.19 | 52.1 257 548 805 0.805
Manual |30/04/2016 | 4.19 | 52.1 240 548 788 0.788
Manual |30/04/2016 | 4.33 | 44 382 690 1072 |1.072
Manual |30/04/2016 | 4.33 | 44 387 543 930 0.93

Manual |30/04/2016 | 4.33 | 47.3 352 598 950 0.95

Manual |30/04/2016 | 4.33 | 47.3 339 643 982 0.982
Manual |07/05/2016 | 6.21 | 48.8 364 634 998 0.998
Manual |07/05/2016 | 6.21 | 48.8 331 657 988 0.988
Manual |07/05/2016 |6.3 |53 312 642 954 0.954
Manual |07/05/2016 |6.32 | 52 359 532 891 0.891
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Cuadro 139. Caracterizacion agua de descarga mesas de lavado de cafia por corte mecanizado

Sélidos

Solidos

Tipo de Temperatura | totales totales Solidos | Solidos
cotte de | Fecha pH °C) disueltos suspendidos totales totales3
cafa (opm) (opm) (ppm) | (kg/m°)
Mecanizada | 06/02/2016 |5.09 |45.8 462 315 777 0.777
Mecanizada | 06/02/2016 |5.43 |43.6 425 403 828 0.828
Mecanizada | 06/02/2016 |5.78 |43 351 412 763 0.763
Mecanizada | 13/02/2016 | 4.34 |46.0 502 532 1034 |1.034
Mecanizada | 13/02/2016 | 4.20 |45.2 432 483 915 0.915
Mecanizada | 20/02/2016 | 5.17 |46.2 495 487 982 0.982
Mecanizada | 20/02/2016 |5.89 |46.0 571 621 1192 |1.192
Mecanizada | 05/03/2016 |6.14 |43.5 571 1013 1584 |1.584
Mecanizada | 05/03/2016 | 6.02 |43.2 90.2 334 424.2 | 0.4242
Mecanizada | 12/03/2016 | 6.75 |43.0 489 216 705 0.705
Mecanizada | 12/03/2016 | 6.75 |43.0 489 552 1041  |1.041
Mecanizada | 19/03/2016 | 4.02 |45.0 370 434 804 0.804
Mecanizada | 09/04/2016 | 4.02 |46.8 370 500 870 0.87

Mecanizada | 09/04/2016 | 5.10 |46.4 325 450 775 0.775
Mecanizada | 16/04/2016 | 4.75 |47.1 348 305 653 0.653
Mecanizada | 16/04/2016 | 4.56 |47.0 362 433 795 0.795
Mecanizada | 16/04/2016 | 4.63 |47.6 365 452 817 0.817
Mecanizada | 16/04/2016 | 4.87 |45.0 356 438 794 0.794
Mecanizada | 23/04/2016 | 4.36 |43.1 365 511 876 0.876
Mecanizada | 23/04/2016 | 4.25 |46.0 332 503 835 0.835
Mecanizada | 23/04/2016 | 4.02 |48.2 332 487 819 0.819
Mecanizada | 30/04/2016 |4.19 |51.9 307 458 765 0.765
Mecanizada | 30/04/2016 |4.19 |51.9 307 402 709 0.709
Mecanizada | 30/04/2016 | 4.21 |50.7 398 535 933 0.933
Mecanizada | 30/04/2016 | 4.21 |50.7 398 416 814 0.814
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Cuadro 140. Flujos de descarga de mesas de lavado
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Tiempo promedio Largo Ancho Profundidad Caudal Caudal

Medicién | (s) (m) (m) (m) (m3/min) (gpm)
Anterior a planta de tratamiento de aguas residuales

1 7.21 1.6 0.9 0.35 4.19 1107.98
2 2.35 1.6 0.9 0.14 5.15 1359.74
3 2.28 1.6 0.9 0.20 7.58 2002.13
4 2.45 1.6 0.9 0.23 8.11 2142.69
5 2.01 1.6 0.9 0.16 6.88 1816.86
6 2.22 1.6 0.9 0.21 8.17 2159.05
7 2.46 1.6 0.9 0.23 8.08 2133.98
8 2.60 1.6 0.9 0.25 8.31 2194.64
9 3.40 1.6 0.9 0.30 7.62 2013.91
10 1.54 1.6 0.9 0.145 8.14 2149.04
Posterior a planta de tratamiento de aguas residuales

1 2.11 1.6 0.9 0.17 6.96 1838.71
2 1.71 1.6 0.9 0.2 10.11 2669.20
3 2.49 1.6 0.9 0.21 7.29 1924.72
4 1.62 1.6 0.9 0.26 13.87 3662.74
5 1.39 1.6 0.9 0.23 14.30 3776.25
6 3.66 5.0 0.603 0.24 11.86 3133.31
7 3.19 5.0 0.603 0.22 12.48 3295.37
8 3.68 5.0 0.603 0.24 11.80 3116.28
9 2.93 5.0 0.603 0.21 12.97 3424.71
10 2.44 2.9 0.603 0.20 8.60 2271.65
11 2.54 2.9 0.603 0.21 8.67 2291.32
12 2.60 2.9 0.603 0.22 8.88 2345.04
13 3.10 2.9 0.603 0.25 8.46 2235.01
14 2.89 2.9 0.603 0.24 8.71 2301.52
15 2.53 2.9 0.603 0.19 7.88 2081.30
16 2.99 2.9 0.603 0.23 8.07 2131.85
17 2.31 2.9 0.603 0.20 9.08 2399.49
18 2.56 2.9 0.603 0.22 9.02 2381.68
19 2.76 2.9 0.603 0.23 8.74 2309.51
20 2.6 2.9 0.603 0.22 8.88 2345.04
21 2.82 2.9 0.603 0.21 7.81 2063.82




Cuadro 141. Flujos de alimentacion mesas de lavado operando ambas bombas
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Largo | Ancho | Altura inicial | Altura final | Diferencia  de | Tiempo | Caudal gpm

(m) (m) (m) (m) altura (m) (s) (m3/min)

7.00 2.89 1.2 0.96 0.24 26.12 11.15283308 | 2946.24

7.00 2.89 1.17 0.95 0.22 23.98 11.13577982 | 2941.74
Cuadro 142. Flujo de alimentacion mesas de lavado operando bomba centrifuga de etapa simple

Largo | Ancho | Altura inicial | Altura final | Diferencia  de | Tiempo | Caudal gpm

(m) (m) (m) (m) altura (m) (s) (m3/min)

7.00 2.89 0.74 1.68 0.94 201 5.6765 1,499.57

Cuadro 143. Caracteristicas de bombas

Caracteristica

Bomba centrifuga

Bomba centrifuga doble succion

Marca ITT A-C PUMP Ingersoll Ram
Capacidad 3500 gpm 1600 gpm
Dimensiones 10" x 8" x 13" 10" x 12-1/2" x 8"
Velocidad 1750 rpm 1750 rpm

Cuadro 144. Caracteristicas de motores

Caracteristica

Motor bomba centrifuga

Motor bomba centrifuga doble
succién

Marca Toshiba Houston ABB
Potencia 40 hp 40 hp
Velocidad 1760 rpm 1760 rpm
Amperaje 0-49.5 A 0-49.5 A

*Motores actuales de bombas

Cuadro 145. Amperaje y velocidad de operacién de motores

Amperaje motor bomba | Amperaje motor bomba
centrifuga (1) centrifuga doble succion (2)
Ambos motores encendidos 335 A 24.0 A
Motor 1 encendido Motor 2 apagado 34.5 0A
Motor 2 encendido Motor 1 apagado 0A 24.6 A
Velocidad real 1161 rpm 1232 rpm
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Cuadro 146. Concentracidn de sacarosa y condiciones de operacidn de alimentacién de agua en mesas de

lavado
. Sector mesa Tem'peratura Temperatura Concentracion
Fecha Hora Tipo de corte Mesa de lavado ambiente muestra pH sacarosa
(°C) (°C) (g/L)
06/02/2016 |9:32 a. m. | Mecanizado 1 Alimentacion 32.1 48.2 5.98 |0.845283
081022016 |1 | Manual 2 Alimentacion | 33.2 513 ~ |o.355830
12:40 p.
06/02/2016 | m. Mecanizado 1 Alimentacion 33.4 50.6 - 0.346479
27/02/2016 |09:39 a.m. | Manual 2 Alimentacion 35.8 50.0 5.34 |0.35847
27/02/2016 |10:20 a.m. | Mecanizado 1 Alimentacion 36.0 49.5 5.06 |0.323024
27/02/2016 |11:46 a.m. | Manual 2 Alimentacion 34.9 47.0 475 |0.224093
27/02/2016 |12:39 p.m. | Mecanizado 1 Alimentacion 35.8 50.5 4,85 |0.160570
13/03/2016 |11:44 a.m. | Manual 2 Alimentacion 33.7 53.0 6.05 |0.175331
13/03/2016 | 10:29 a.m. | Mecanizado 1 Alimentacion 33.6 49.2 5.8 0.172516
13/03/2016 | 12:15 p.m. | Mecanizado 1 Alimentacion 29.3 54.5 5.63 ]0.278025
13/03/2016 |12:38 p.m. | Manual 2 Alimentacion 30.1 59.2 5.66 |0.213109
02/04/2016 |11:06 a.m. | Manual 2 Alimentacion 33.5 58.9 4.46 ]0.68175
02/04/2016 |11:24 a.m. | Mecanizado 1 Alimentacion 34.6 58.4 461 |0.667872
02/04/2016 | 3:05 p.m. | Mecanizado 2 Alimentacion 35.6 58.7 4,16 |0.43293
03/04/2016 |10:21 a.m. | Manual 2 Alimentacion 34.0 54.5 4.15 ]0.889679
09/04/2013 | 10:50 a.m. | Mecanizado 1 Alimentacion 34.8 49.2 3.84 |2.03997
09/04/2010 | 10:50 a.m. | Manual 2 Alimentacion 34.8 53.4 3.75 |1.74496
16/04/2016 |12:52 p.m. | Manual 2 Alimentacion 34.6 46.9 4.31 |0.643388
16/04/2016 |4:01 p.m | Manual 2 Alimentacion 31.4 50.7 4.27 |1.05447
23/04/2016 |9:52 a.m. | Mecanizado 1 Alimentacion 31.1 54.9 4.06 |1.16612
23/04/2016 |9:45a.m. | Manual 2 Alimentacion 31.1 54.3 3.93 |1.25176
23/04/2016 |12:20 p.m. | Manual 2 Alimentacion 33 59 3.9 0.63467
23/04/2016 | 12:52 p.m. | Mecanizado 1 Alimentacion 33 52.5 4.7 0.41025
30/04/2016 |9:40 a.m. | Mecanizado 1 Alimentacion 30.5 55.3 4.43 10.721127
30/04/2016 |9:47 a.m. | Manual 2 Alimentacion 30.5 55.1 4,19 |0.668016
30/04/2016 |12:12 p.m. | Mecanizado 1 Alimentacion 33.2 55.7 4.07 |0.733992
07/05/2016 | 10:39 a.m. | Manual 2 Alimentacion 39.4 50.1 5.8 0.721127
07/05/2016 |11:36 a.m. | Mecanizado 2 Alimentacion 34.2 45.8 6.04 |0.668016
07/05/2016 |3:20 p.m. | Mecanizado 1 Alimentacion 30.2 50.5 5.76 |0.733992




Cuadro 147. Pérdidas de sacarosa en mesas de lavado
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Pérdidas de sacarosa Pérdidas de sacarosa ffggr'g?j de
Fecha Hora (kg sacarosa/ton de | Fecha Hora (kg sacarosa/ton de | Fecha Hora (kg sacarosa/ton de
cafa) cafia) cafia)

06/02/2016 | 9:42 a. m. 6.8753 02/04/2016 |11:24 a.m. |10.2080 23/04/2016 | 9:45a.m. |0.6731
06/02/2016 | 9:47 a. m. | 1.3465 02/04/2016 |11:24 a.m. |18.3851 23/04/2016 | 12:20 p.m. | 4.5376
06/02/2016 | 9:50 a. m. 15.5720 02/04/2016 |11:24 a.m. |11.5355 23/04/2016 | 12:20 p.m. | 0.4302
06/02/2016 | 12:24 p. m. |1.6978 02/04/2016 |3:04 p.m. 1.3090 23/04/2016 | 12:20 p.m. | 4.0754
06/02/2016 | 12:25 p. m. |0.8571 02/04/2016 |3:04 p.m. 5.4809 23/04/2016 | 12:52 p.m. | 3.8139
06/02/2016 | 12:32 p. m. | 0.4842 02/04/2016 |3:04 p.m. 1.0880 23/04/2016 | 12:52 p.m. | 5.7976
06/02/2016 | 12:42 p. m. | 3.3440 02/04/2016 |3:20 p.m. 1.3144 30/04/2016 | 9:40 a.m. | 7.4702
06/02/2016 | 12:44 p. m. |5.7841 02/04/2016 |3:20 p.m. 0.4533 30/04/2016 | 9:40 a.m. | 8.7246
06/02/2016 | 12:45p. m. | 1.4856 02/04/2016 |3:20 p.m. 1.7551 30/04/2016 | 9:40 a.m. |2.8434
27/02/2016 | 09:42 a.m. |1.8732 03/04/2016 |10:20 a.m. |0.5457 30/04/2016 | 9:47 a.m. |1.0755
27/02/2016 | 09:49 a.m. | 0.5439 03/04/2016 |10:20 a.m. |0.8599 30/04/2016 | 9:47 am. |3.2104
27/02/2016 | 09:54 a.m. | 1.2330 09/04/2016 |10:50 a.m. |12.6590 30/04/2016 | 12:12 p.m. | 1.6322
27/02/2016 | 10:22 a.m. | 0.5555 09/04/2015 |10:50 a.m. |2.3417 30/04/2016 | 12:12 p.m. | 0.6370
27/02/2016 | 10:25 a.m. | 0.2433 09/04/2014 |10:50 a.m. |6.4636 30/04/2016 | 12:12 p.m. | 4.6617
27/02/2016 | 10:29 a.m. | 0.4327 09/04/2012 |10:50 a.m. |0.8885 30/04/2016 | 12:15 p.m. | 3.5086
27/02/2016 | 11:48 a.m. |0.2660 09/04/2011 |10:50 a.m. |0.5583 30/04/2016 | 12:15 p.m. | 2.4037
27/02/2016 | 11:50 a.m. | 1.1402 09/04/2010 |10:50 a.m. |0.5152 30/04/2016 | 12:15 p.m. | 3.5161
27/02/2016 | 11:56 a.m. | 0.1565 16/04/2016 |12:52 p.m. |0.2492 07/05/2016 | 10:39 a.m. | 7.4702
27/02/2016 | 12:42 p.m. | 1.3250 16/04/2016 |12:52 p.m. |1.2471 07/05/2016 | 10:39 a.m. | 8.7246
27/02/2016 | 12:48 p.m. |0.1371 16/04/2016 |12:52 p.m. |0.1613 07/05/2016 | 10:39 a.m. | 2.8434
13/03/2016 | 11:46 a.m. | 0.7898 16/04/2016 |1:02 p.m. 0.3107 07/05/2016 | 11:36 a.m. | 1.0755
13/03/2016 | 11:45a.m. |0.2371 16/04/2016 | 1:10 p.m. | 1.0055 07/05/2016 | 11:36 a.m. | 3.2104
13/03/2016 | 10:30 a.m. | 2.2893 16/04/2016 |1:10 p.m. 0.5314 07/05/2016 | 11:36 a.m. | 1.6322
13/03/2016 | 10:32 a.m. | 6.0920 16/04/2016 |4:00 p.m. |2.1728 07/05/2016 | 3:20 p.m. | 0.6370
13/03/2016 | 12:18 p.m. | 3.5563 16/04/2016 |4:04 p.m. 0.4554 07/05/2016 | 3:20 p.m. | 4.6617
13/03/2016 | 12:20 p.m. | 1.4960 16/04/2016 |4:04p.m. |1.0825 07/05/2016 | 3:20 p.m. | 3.5086
13/03/2016 | 12:42 p.m. | 0.6646 23/04/2016 |9:52 a.m. 0.5966

13/03/2016 | 12:40 p.m. | 0.4062 23/04/2016 | 9:52 a.m. 0.3054

02/04/2016 | 10:57 a.m. | 9.9321 23/04/2016 |9:52 a.m. 0.2493

02/04/2016 | 10:57 a.m. | 11.1095 23/04/2016 |9:45a.m. 1.4347

02/04/2016 | 10:57 a.m. | 9.1203 23/04/2016 |9:45a.m. 1.8165

Desde el cuadro de color gris inicia la puesta en marcha de la planta de tratamiento de aguas residuales.




Cuadro 148. Datos para calculo de peso molecular promedio de gases en scrubber 6

c Promedio (Porcentaje Peso Molecular
ompuesto
molar) (g9/mol)
0, 11.85% 31.9988
Co 0.08% 28.0104
CO; 5.49% 44.0098
NO 0.00% 30.0061
NO, 0.00% 46.0055
SO, 0.00% 64.0638
Nitrogeno 71.68% 28.0134
Argén 0.09% 39.948
Humedad 10.80% 18.0152
Peso Molecular Promedio (g/mol) 28.29
Densidad promedio (kg/m°) 0.7365

Cuadro 149. Viscosidades de los componentes en el gas de entrada y salida del scrubber 6

Parametro i Viscosidad en el gas de | Viscosidad en el gas de Viscosidad
entrada (Pa*s) salida (Pa*s) promedio (Pa*s)
0, 1 0.0000236 0.0000238 0.0000237
CoO 2 0.0000208 0.0000182 0.0000195
CO, 3 0.000018 0.0000161 0.00001705
NO 4 0.000022 0.000019 0.0000205
NO, 5 0.0000173 0.0000143 0.0000158
SO, 6 0.0000142 0.0000123 0.00001325
Nitrogeno 7 0.0000206 0.0000207 0.00002065
Argon 0.0000261 0.000023 0.00002455
Humedad 0.000016 0.0000094 0.0000127

298
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Cuadro 150. Célculo de sumatoria de Ecuacion 12 para la determinacidn de la viscosidad promedio del gas en el

scrubber 6

i=1 i=2 i=3 i=4 i=5
J=1 - 0.115490 0.084113 0.113915 0.081911
j=2 0.000790 - 0.000573 0.000786 0.000557
J=3 0.073651 0.073678 - 0.072893 0.051802
j=4 0.000001 0.000001 0.000000 - 0.000000
J=5 0.000003 0.000003 0.000002 0.000003 -
1=7 0.000014 0.000013 0.000010 0.000013 0.000009
i=8

0.693040 0.700233 0.504274 0.689922 0.490590
i=9 0.000971 0.000976 0.000716 0.000964 0.000698
j=10 0.105225 0.106911 0.074127 0.104964 0.071884

2.8315 1.5513 1.3025 1.3545 4.1604
Sumatoriaj |x10% x107% x10°% x10H x10™H

Cuadro 151. Célculo de sumatoria de Ecuacién 12 para la determinacion de la viscosidad promedio del gas en el
scrubber 6 (continuacion)

j@i=7) j(i=8) j@i=9) j (i=10)
j=1 0.064623 0.114915 0.108227 0.105899
j=2 0.000435 0.000794 0.000744 0.000733
j=3 0.040589 0.073265 0.070245 0.064917
j=4 0.000000 0.000001 0.000001 0.000001
J=5 0.000001 0.000003 0.000003 0.000002
j=6 - 0.000013 0.000013 0.000011
i=7
0.384020 - 0.652660 0.644486
i=8 0.000554 0.000971 - 0.000881
Sumatoria i (viscosidad
i=9 : *
0.054842 0.106331 0.097970 - promedio de gas) (Pa*s)
1.7756 1.4611 2.4238 1.4831 2.0268x10°%
Sumatoriaj |x10™° x10°% x107% x10°%
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Cuadro 152. Andlisis de distribucién de tamafio de particula de material particulado en gases de entrada a scrubbers
(corrida 2)

Masa de sélido (g)

Porcentaje

Mesh Fraccién de masa acumulado
(x0.19)

20 15.9 4.02% 100.00%
30 25.8 6.52% 95.98%
45 114.5 28.94% 89.46%
60 108.1 27.33% 60.52%
80 77.7 19.64% 33.19%
100 20.7 5.23% 13.55%

Finos 32.9 8.32% 8.32%

Total 395.6 100.00% -

Figura 116. Distribucion de tamafio de particula de material particulado en gases de entrada a scrubbers (corrida 2)
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Cuadro 153. Andlisis de distribucidn de tamafio de particula de material particulado en gases de entrada a scrubbers
(corrida 2)

Masa de sélido (g)

Porcentaje

Mesh Fraccién de masa acumulado
(x0.19)

20 9.4 3.79% 100.00%
30 15.3 6.17% 96.21%
45 71.4 28.80% 90.04%
60 68.4 27.59% 61.23%
80 49.4 19.93% 33.64%
100 13.4 5.41% 13.72%

Finos 20.6 8.31% 8.31%

Total 247.9 100.00% -

Figura 117. Distribucion de tamafio de particula de material particulado en gases de entrada a scrubbers (corrida 3)
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Cuadro 154. Namero de impacto para la evaluacion de la eficiencia de remocién de particulas en scrubber 5

Diametro de gota (um)

Diametro de

particula (um) 500 1000 1500 2000
10 1.3694 2.0123 1.9660 1.8384

38 19.7738 29.0573 28.3891 26.5467

75 77.0274 113.1908 110.5878 103.4107

106 153.8630 226.0999 220.9004 206.5641

150 308.1094 452.7632 442.3513 413.6430

180 443.6776 651.9790 636.9859 595.6459

250 855.8596 1257.6755 1228.7537 1149.0083

355 1725.7552 2535.9769 2477.6590 2316.8603

600 4929.7510 7244.2109 7077.6215 6618.2878

850 9893.7364 14538.7288 14204.3932 13282.5359

Cuadro 155. Eficiencia de flujo viscoso (nyis), eficiencia de flujo potencial (n), y eficiencia de impacto (n)), de la
evaluacion de la eficiencia de remocion de particulas del scrubber 5

Tamafio de D'éme(t;z]‘;e gota 500 1000 1500 2000
particula(jim) Regon 53.15 207.97 419.56 670.88
Muise 06 24.89 37.13 36.39 34.26

10 oot 0 70.79 77.80 77.37 76.15
M oo 46.45 68.69 72.25 72.71
e 06 109.79 122.03 121.29 119.16
38 oot 09 119.43 126.44 126.01 124.79
Moo 114.32 12545 125.42 124.33
e 06 153.03 165.27 164.53 162.39
75 oot 0 144.20 151.21 150.78 149.56
M oo 148 88 154.36 152.50 150.62
uise 06 175.03 187.27 186.53 184.39
106 oot 0 156.80 163.81 163.39 162.17
M oo 166.47 169.06 166.28 163.99
Muise 06 197.11 209.35 208.61 206.47
150 oot 0 169.45 176.46 176.04 174.82
M oo 184.12 183.83 180.11 177.42
e 05 208.70 220.94 220.20 218.07
180 oot 0 176.09 183.11 182.68 181.46
M oo 193.38 191.58 187.38 184.46
s 05 22959 241.83 241.09 238.96
250 oot 0 188.06 195.07 194.65 193.43
Mo 210.08 205.54 200.46 197.17
355 uise 06 251.89 264.13 263.39 261.26
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p;ﬁ:‘c‘ﬁi‘;’(s&) D'ame(t;%‘;e gota 500 1000 1500 2000
oot 0 200.84 207.85 207.43 206.20

M oo 227.91 220.45 214.43 210.72

Muise 06 285.27 297,51 206.77 204.63

600 oot () 219.96 226.97 226.55 225.32

Moo 254,59 242.76 235.33 231.01

Muise 06 307.42 319.66 318.92 316.78

850 oot () 232.65 239.66 239.24 238.01

M oo 272.30 25757 249.21 244.48

Cuadro 156. Comparacién de diferentes razones liquido/gas en la evaluacion de la eficiencia de remocion de
particulas del scrubber 5

Tamafio de particula = 10 ym

Tamario de gota
(Hm)

B =0.41 (I/m°)

B =2.41 (I/m°)

B =4.41 (I/m’)

B =6.41 (I/m’)

500 74.9722% 99.9716% 100.0000% 100.0000%

1000 49.4279% 98.2034% 99.9362% 99.9977%

1500 35.5122% 92.4699% 99.1207% 99.8973%

2000 27.2773% 84.7070% 96.7840% 99.3237%
Promedio 46.80% 93.84% 98.96% 99.80%

Tamafio de particula = 38 ym

Tamario de gota
(um)

B =0.41 (I/m°)

p=2.41 (I/m°)

p=4.41 (I/m°)

B =6.41 (I/m°

500 96.69% 100.00% 100.00% 100.00%

1000 71.21% 99.94% 100.00% 100.00%
1500 53.31% 98.88% 99.97% 100.00%
2000 41.99% 95.97% 99.72% 99.98%
Promedio 65.80% 98.70% 99.92% 99.99%

Tamario de particula = 75 um

Tamafio de gota
(Hm)

B =0.41 (I/m°)

B =2.41 (I/m°)

B =4.41 I/m’)

B =6.41 (I/m°)

500 98.82% 100.00% 100.00% 100.00%

1000 78.39% 99.99% 100.00% 100.00%

1500 60.39% 99.57% 100.00% 100.00%

2000 48.30% 97.95% 99.92% 100.00%

Promedio 71.48% 99.38% 99.98% 100.00%
Tamafio de particula = 106 um

Tamario de gota

(um) B=0.41(/m° B =2.41 (I/m°) B =4.41 (I/m°) B =6.41 (I/m°)
500 99.30% 100.00% 100.00% 100.00%
1000 81.32% 99.99% 100.00% 100.00%
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Tamario de particula = 106 um

Tamario de gota

(um) B = 0.41 (I/m°) B =2.41 (I/m°) B = 4.41 (I/m°) B = 6.41 (I/m°)

1500 63.57% 99.74% 100.00% 100.00%

2000 51.25% 98.55% 99.96% 100.00%

Promedio 73.86% 99.57% 99.99% 100.00%
Tamario de particula = 150 um

Tamario de gota
(um)

B =0.41 (I/m°)

p=2.41 (I/m°)

B =4.41 (I/m°)

B =6.41 (I/m°

500 99.59% 100.00% 100.00% 100.00%
1000 83.87% 100.00% 100.00% 100.00%
1500 66.50% 99.84% 100.00% 100.00%
2000 54.03% 98.98% 99.98% 100.00%
Promedio 76.00% 99.70% 99.99% 100.00%
Tamaiio de particula = 180 um
Tamario de gota
(um) B =0.41 (I/m°) B =2.41 (I/m°) B =4.41 (I/m°) B =6.41 (I/m°)
500 99.69% 100.00% 100.00% 100.00%
1000 85.06% 100.00% 100.00% 100.00%
1500 67.95% 99.88% 100.00% 100.00%
2000 55.43% 99.15% 99.98% 100.00%
Promedio 77.03% 99.76% 100.00% 100.00%
Tamario de particula = 250 um

Tamafio de gota
(Hm)

B =0.41 (I/m°)

B =2.41 (I/m°)

B =4.41 (I/m’)

B =6.41 (I/m’)

500 99.81% 100.00% 100.00% 100.00%

1000 87.00% 100.00% 100.00% 100.00%

1500 70.40% 99.92% 100.00% 100.00%

2000 57.84% 99.39% 99.99% 100.00%

Promedio 78.76% 99.83% 100.00% 100.00%
Tamafio de particula = 355 ym

Tamario de gota
(um)

B =0.41 (Ym®)

p=2.41 (/m°)

p=4.41 I/m°)

B = 6.41 (I/m°)

500 99.89% 100.00% 100.00% 100.00%

1000 88.79% 100.00% 100.00% 100.00%

1500 72.80% 99.95% 100.00% 100.00%

2000 60.27% 99.57% 100.00% 100.00%

Promedio 80.44% 99.88% 100.00% 100.00%
Tamafio de particula = 600 um

Tamario de gota
(Um)

B =0.41 (I/m’)

B =2.41 (IYm°)

B =4.41 (I/m°)

B = 6.41 (I/m°)

500

99.95%

100.00%

100.00%

100.00%

1000

91.01%

100.00%

100.00%

100.00%
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Tamario de particula = 600 um

Tamario de gota

(um) B = 0.41 (I/m°) B =2.41 (I/m°) B = 4.41 (I/m°) B = 6.41 (I/m°)

1500 76.04% 99.98% 100.00% 100.00%

2000 63.65% 99.74% 100.00% 100.00%

Promedio 82.66% 99.93% 100.00% 100.00%
Tamario de particula = 850 um

Tamario de gota
(um)

B =0.41 (I/m°)

p=2.41 (I/m°)

B =4.41 (I/m°)

B =6.41 (I/m°

500 99.97% 100.00% 100.00% 100.00%

1000 92.24% 100.00% 100.00% 100.00%

1500 77.98% 99.99% 100.00% 100.00%

2000 65.73% 99.82% 100.00% 100.00%

Promedio 83.98% 99.95% 100.00% 100.00%
PROJMEDIO 78.31% 99.76% 99.99% 100.00%

Cuadro 157. NUumero de impacto para la evaluacion de la eficiencia de remocion de particulas en scrubber 6

Diametro de Diametro de gota (um)

particula (um) 500 1000 1500 2000
10 -1.1853 0.6494 1.0171 1.1033

38 -17.1150 9.3769 14.6874 15.9315

75 -66.6704 36.5269 57.2136 62.0602

106 -133.1749 72.9628 114.2848 123.9660

150 -266.6817 146.1075 228.8545 248.2409

180 -384.0216 210.3948 329.5504 357.4669

250 -740.7824 405.8542 635.7068 689.5580

355 -1493.7136 818.3643 1281.8393 1390.4249

600 -4266.9064 2337.7200 3661.6715 3971.8544

850 -8563.4441 4691.6742 7348.7712 7971.2910

Cuadro 158. Eficiencia de flujo viscoso (nyis), eficiencia de flujo potencial (n,.), y eficiencia de impacto (n)), de la
evaluacion de la eficiencia de remocion de particulas del scrubber 6

Tamafio de D'éme(t;‘r’n‘;e gota 500 1000 1500 2000
particula(um) Rejgot 62.40 124.80 187.19 24959
Muisc ) ] 1.17 15.44 18.02

10 Npot (6 ] 57.19 65.37 66.85

) ] 39,00 53.25 57.39
.8 Muisc ) ] 86.07 100.33 102.92
Npot (6 ] 105.83 114.01 115.49
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Tamafio de D'éme(t;%‘;e gota 500 1000 1500 2000
particula(um) Regora 62.40 124.80 187.19 249,59
M ) - 99.41 110.69 113.05
Muisc ) - 129.30 143.57 146.16
75 Moot 3% - 130.60 138.78 140.26
M o) - 130.18 139.94 141.40
Muisc () : 151.30 165.57 168.16
106 Moot (34 - 143.21 151.38 152.87
M ) - 145.84 154.83 155.83
Muise (39 - 173.38 187.65 190.24
150 Moot (% - 155.86 164.03 165.51
N ) : 161.55 169.77 170.31
Muisc (36 - 184.98 199.25 201.83
180 Moot (3% ] 162.50 170.68 172.16
M o) - 169.80 177.61 177.91
Nuisc (36 - 205.87 220.14 222.72
250 Moot 3% - 174.47 182.64 184.13
M ) - 184.66 191.75 191.61
Nyisc (%) - 228.17 242.44 245.02
355 Moot (54 - 187.25 195.42 196.90
N o) : 200.53 206.83 206.23
Muise (39 - 261.54 275.81 278.40
600 Mpot (44 - 206.37 214.54 216.02
N ) - 224.28 229.41 228.11
Nuisc () - 283.69 297.96 300.55
850 Moot 3% : 219.06 227.23 228.71
M ) - 240.04 244.40 242.64

Cuadro 159. Comparacién de diferentes razones liquido/gas en la evaluacién de la eficiencia de remociéon de

particulas del scrubber 6

Tamafio de particula = 10 ym

Tamario de gota
(Lm)

B =0.93 (I/m°)

B =1.93 (Ym®)

B =3.93 (I/m°)

B =5.93 (I/m°)

500 | - - - -
1000 93.1109% 99.6060% 99.9987% 100.0000%
1500 75.1867% 94.4119% 99.7166% 99.9856%
2000 60.7086% 85.5331% 98.0388% 99.7341%
Promedio 76.34% 93.18% 99.25% 99.91%
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Tamario de particula = 38 um

Tamario de gota

(um) B =0.93 (I/m°) B =1.93 (I/m°) B =3.93 (I/m°) B =5.93 (I/m°)
500 | - - - -
1000 99.89% 100.00% 100.00% 100.00%
1500 94.48% 99.75% 100.00% 100.00%
2000 84.12% 97.78% 99.96% 100.00%
Promedio 92.83% 99.18% 99.99% 100.00%
Tamafio de particula = 75 um
Tamario de gota
(um) B = 0.93 (I/m°) B =1.93 (I/m°) B =3.93 (I/m°) B =5.93 (I/m°)
500 | - - - -
1000 99.99% 100.00% 100.00% 100.00%
1500 97.43% 99.95% 100.00% 100.00%
2000 89.99% 99.15% 99.99% 100.00%
Promedio 95.80% 99.70% 100.00% 100.00%

Tamanio de particula = 106 um

Tamario de gota
(Hm)

B =0.93 (I/m°)

B =1.93 (I/m°)

B =3.93 (I/m°)

B =5.93 (I/m°)

500 | - - - -
1000 100.00% 100.00% 100.00% 100.00%
1500 98.26% 99.98% 100.00% 100.00%
2000 92.09% 99.48% 100.00% 100.00%

Promedio 96.78% 99.82% 100.00% 100.00%

Tamafo de particula = 150 ym

Tamario de gota
(um)

B =0.93 (I/m°)

B =1.93 (I/m°)

B =3.93 (I/m°)

B =5.93 (I/m°)

500 | - - - -
1000 100.00% 100.00% 100.00% 100.00%
1500 98.82% 99.99% 100.00% 100.00%
2000 93.75% 99.68% 100.00% 100.00%
Promedio 97.52% 99.89% 100.00% 100.00%

Tamafio de particula = 180 um

Tamario de gota
(Lm)

B =0.93 (I/m°)

B =1.93 (Ym®)

B =3.93 (I/m°)

B =5.93 (I/m°)

500 | - - - -
1000 100.00% 100.00% 100.00% 100.00%
1500 99.04% 99.99% 100.00% 100.00%
2000 94.48% 99.75% 100.00% 100.00%

Promedio 97.84% 99.91% 100.00% 100.00%
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Tamarfio de particula = 250 pm

Tamario de gota
(um)

B =0.93 (I/m°)

B =1.93 (I/m°)

B =3.93 (I/m°)

B =5.93 (I/m°)

500 - - - -
1000 100.00% 100.00% 100.00% 100.00%
1500 99.34% 100.00% 100.00% 100.00%
2000 95.58% 99.84% 100.00% 100.00%
Promedio 98.31% 99.95% 100.00% 100.00%

Tamanio de particula = 355 um

Tamario de gota

(um) B =0.93 (I/m°) B =1.93 (I/m°) B =3.93 I/m°) B =5.93 (I/m’)
500 | - - - -
1000 100.00% 100.00% 100.00% 100.00%
1500 99.55% 100.00% 100.00% 100.00%
2000 96.52% 99.90% 100.00% 100.00%
Promedio 98.69% 99.97% 100.00% 100.00%
Tamafio de particula = 600 um
Tamario de gota
(um) B = 0.93 (I/m°) B =1.93 (I/m°) B =3.93 (I/m°) B =5.93 (I/m°)
500 | - - - -
1000 100.00% 100.00% 100.00% 100.00%
1500 99.75% 100.00% 100.00% 100.00%
2000 97.56% 99.95% 100.00% 100.00%
Promedio 99.10% 99.98% 100.00% 100.00%

Tamafio de particula = 850 um

Tamafio de gota
(Lm)

B =0.93 (I/m°)

B =1.93 (I/m°)

B =3.93 (I/m°)

B =5.93 (I/m°)

500 - i i i

1000 100.00% 100.00% 100.00% 100.00%

1500 99.83% 100.00% 100.00% 100.00%

2000 98.07% 99.97% 100.00% 100.00%

Promedio 99.30% 99.99% 100.00% 100.00%
PROMEDIO 98.01% 99.88% 100.00% 100.00%

Cuadro 160. Datos de caudal de afluente de gas en ventilador 1 de forzado de caldera 5y apertura de ddmperes en

caldera 5
Fecha Apertura de damper de | Apertura de damper de | Caudal de aire (m3/s)
forzado (= 1 %) inducido (x 1 %)
12/03/2016 15% 10% 1.6648
12/03/2016 15% 10% 1.6376
12/03/2016 15% 10% 1.8729
16/04/2016 - - 1.5291
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Fecha Apertura de damper de | Apertura de damper de | Caudal de aire (m3/s)
forzado (= 1 %) inducido (= 1 %)

16/04/2016 - - 1.8186
16/04/2016 - - 2.1081
07/05/2015 20% - 1.9000
07/05/2015 20% - 2.0629
07/05/2015 20% - 1.9362

PROMEDIO 1.8367

Cuadro 161. Datos de caudal de afluente de gas en ventilador 2 de forzado de caldera 5 y apertura de damperes en

caldera 5

Apertura de

damper

de | Apertura de

damper de

Fecha forzado (+ 1 %) inducido (x 1 %) Caudal de aire (m3/s)
12/03/2016 15% 10% 1.7100
12/03/2016 15% 10% 1.8638
12/03/2016 15% 10% 1.7281
16/04/2016 - - 2.2529
16/04/2016 - - 2.0086
16/04/2016 - - 2.3162
07/05/2015 20% - 2.7053
07/05/2015 20% - 2.1896
07/05/2015 20% - 2.1172
PROMEDIO 2.0991

Cuadro 162. Datos de caudal de afluente de gas en ventilador de forzado de caldera 6 y apertura de ddmperes en

caldera 5
Fecha Apertura de damper de Apert_ura de damper de|Caudal de aire
forzado (= 1 %) inducido (x 1 %) (ma3/s)

12/03/2016 40%, 52% 36%, 36% 40.1420
12/03/2016 40%, 52% 36%, 36% 41.8450
12/03/2016 40%, 52% 36%, 36% 41.4801
12/03/2016 40%, 52% 36%, 36% 44.0346
12/03/2016 40%, 52% 36%, 36% 45,1294
12/03/2016 40%, 52% 36%, 36% 46.8324
16/04/2016 - - 39.6554
16/04/2016 - - 33.2084
16/04/2016 - - 40.6286
07/05/2015 60% - 40.8719
07/05/2015 60% - 46.8324
07/05/2015 60% - 48.6570

PROMEDIO 42.4431
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Cuadro 163. Determinacién de consumos energéticos de los equipos principales y equipos auxiliares de la

planta de tratamiento de aguas residuales

CO“SU,”.‘O Tiempo de CO”SU,”FO L.
Proceso Componente energeético por | baio ) energético  diario
hora (kWh) ! (kWh)
_ Bomba de entrada 73,668.49 24 1,768,043.65
Ig:‘z'gﬁ?;r Motor de tamiz 1,299.42 24 31,186.14
Bomba 1 de distribucion de
solucion de floculante 886.95 24 21,286.68
Clarificador | Motor de agitador 778.71 24 18,689.09
Bomba de salida de lodos del
Filt q clarificador 22,542.28 24 541,014.74
iltro e
banda Motor de banda filtrante 2,813.46 24 67,522.96
Bomba 2 distribucion
Solucidn de floculante 886.95 24 21,286.68
Nota: Obtenido a partir de valores promedio de mediciones realizadas en Ingenio.
Cuadro 164. Determinacién de sélidos removidos en los tres equipos principales
Equipo Sélidos iniciales | Sélidos finales | Solidos Tiempo de trabajo rseor:g\c/)isdos
(kg/h) (kg/h) removidos (kag/h) | (h) diarios (kg)
Tamizador
horizontal 2,286.48 1,664.30 622.18 24 14,932.27
Clarificador 1,664.30 104.30 1,560.00 24 37,439.95
Filtro de | 569,64 9.79 259.85 24 6,236.50
banda

Nota: Obtenido a partir de valores promedio de mediciones realizadas en Ingenio.

Cuadro 165. Medicion de tiempo para floculacién con una solucion de floculante de 0.10% m/V variando su

dosificacion
No. Concentracion en muestra | Dosificacién solucion de | Tiempo minimo de
de agua a tratar (ppm) floculante (mL) sedimentacion (min)
1 0.75 0.75 7.40
2 0.75 0.75 7.50
3 0.75 0.75 7.30
4 1.00 1.00 6.20
5 1.00 1.00 6.24
6 1.00 1.00 6.26
7 1.50 1.50 6.40
8 1.50 1.50 6.30
9 1.50 1.50 6.45
10 2.00 2.00 7.50
11 2.00 2.00 7.45
12 2.00 2.00 7.38
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Cuadro 166. Medicidn de Turbidez y Solidos suspendidos para floculacién con una solucién de floculante de

0.10% m/V variando su dosificacion

Concentracion  en e Tiempo total de . Solidos
No. |muestra de agua a Dosificacion floculante sedimentacion Turbidez suspendidos
tratar (ppm) en agua a tratar (mL) (min) (NTU) (mg/L)
1 0.75 0.75 9.20 346 271
2 0.75 0.75 9.00 356 286
3 0.75 0.75 9.10 357 290
4 1.00 1.00 7.54 238 198
5 1.00 1.00 7.42 213 154
6 1.00 1.00 7.87 222 181
7 1.50 1.50 7.86 214 164
8 1.50 1.50 7.93 245 189
9 1.50 1.50 8.02 254 201
10 |2.00 2.00 8.50 256 228
11 |2.00 2.00 8.43 249 210
12 ]2.00 2.00 8.65 244 213

Figura 118. Comportamiento Turbidez (NTU) y Sélidos Suspendidos (mg/L) para floculacién con una solucién

de floculante de 0.10% m/V variando su dosificacion.

Floculacion con una solucién de floculante de 0.10% m/V variando su
dosificacién
400.00
350.00
300.00 ®
250.00 n
200.00 °
150.00
100.00
50.00
0.00
0.00 0.50 1.00 1.50 2.00 2.50

Volumen Sol. Floculante (mL)

(Turbidez, So6lidos Suspendidos)
)
on

ETurbidez @ Solidos Suspendidos
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Cuadro 167. Dosificacion minima de solucion de floculante para una muestra de 1.00 L a una Temperatura de

50°C

Volumen de agua a tratar

Dosificacion minima de Sol. Floculante

1.00 L

1.00 mL

Cuadro 168. Medicién de Turbidez y Sélidos suspendidos para floculacion adicionando la dosificacion minima

de solucioén de floculante medida variando las concentraciones de las soluciones a utilizar

Volumen dosificacion | Concentracion Tiempo Solidos .
sol. floculante en agua | solucién (% Pnljestra sedimentacién | suspendidos ;r,\Lll.rI_bL'J(;eZ
a tratar (mL) P/V) (min) (mg/L)

1 0.13 4.14 5.67 157 205
1 0.13 4.24 5.80 163 210
1 0.13 4.18 5.70 151 208
1 0.12 4.3 5.93 170 225
1 0.12 4.16 6.10 191 231
1 0.12 4.1 6.00 185 229
1 0.10 4.2 6.33 201 238
1 0.10 4.21 6.29 205 240
1 0.10 4.15 6.30 203 232

Cuadro 169. Medicion de pH variante en agua a tratar por adicion de masas especificas de cal viva sélida para

1.00 L de muestra

Masa Cal () Masa cal | Corrida 1 Corrida 1 Corrida 1
?é:)umulada pH pH pH

0 0.00 4.184 5.133 4.162
0.25 0.25 4.807 5.915 4.736
0.25 0.50 6.893 6.949 6.932
0.25 0.75 8.006 8.641 8.401
0.25 1.00 9.535 9.483 9.234
0.25 1.25 10.493 10.229 10.127

Cuadro 170. Medicion de Turbidez y Solidos suspendidos de prueba de floculacion con la adicién de cal viva

sélida

Soélidos  Suspendidos

Prueba pH final Turbidez (NTU) (mg/L)
10.493 167 120
10.229 235 161
10.127 116 72




Cuadro 171.
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Medicién de tiempo, turbidez y sélidos suspendidos para floculacién a pH = 7 con dosificacién de 1.00

mL de solucion de floculante variando la concentracién (% m/V) de la misma

Concentracion Dosif_igacién Tie_mpo 3 de Turbidez S()Iidos_
Prueba |sol. de floculante | solucién pHo | pHf sed_lmentacmn (NTU) suspendidos
(% m/V) floculante (mL) (min) (mg/L)
1 0.10 1.00 426 |7.51 |4.75 273 193
2 0.10 1.00 417 |7.40 |4.60 269 187
3 0.10 1.00 422 |7.50 [4.80 270 190
1 0.12 1.00 420 |7.45 |4.80 250 180
2 0.12 1.00 410 |7.30 |[4.75 256 183
3 0.12 1.00 415 |7.35 [4.80 247 190
1 0.13 1.00 439 |(7.31 |4.85 240 160
2 0.13 1.00 420 |7.20 |4.75 235 167
3 0.13 1.00 425 |[7.30 |4.80 243 154

Cuadro 172. Caracteristicas fisicoquimicas obtenidas con prueba de Jarras variando concentracion de la

solucion de floculante y utilizando la dosificacion minima (1.00 mL) de la misma, para una muestra de 1.00 L de

agua a tratar a 50°Cy un pH promedio de 7.30

Concentracion sol. | Turbidez (NTU) Soélidos suspendidos
floculante (% m/V) (mg/L)
0.10 270.67 190.00
0.12 251.00 184.33
0.13 239.33 160.33

Cuadro 173. Dosificacion de cal viva sélida para llevar el pH del agua a tratar
(muestra 1.00 L a50°C)a7yal0

Volumen Masa cal viva sélida para pH 7 | Masa cal viva sélida para pH 10
(9) ()
1.00 L 0.50 1.25
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Figura 119. Resultados de turbidez y s6lidos suspendidos en pruebas de jarras para floculacién a pH=7 con

dosificacion de 1.00 mL de solucién de floculante variando la concentracion (% m/V) de la misma. Todos obtenidos

275.00
270.00
35 265.00
|—
Z 260.00
N 255.00
2 250.00
3 245.00
240.00
235.00

para 1.00 L de agua a tratar a 50 °C

Floculacién a pH = 7 utilizando soluciones de floculante a diferentes

0.10

0.10

concentraciones

0.11 0.11 0.12

0.12

0.13 0.13

Concentracion Sol Floculante (%m/V)

® Turbidez m® Solidos Suspendidos

0.14

195.00
190.00
185.00
180.00
175.00
170.00
165.00
160.00
155.00

Solidos Suspendidos (mg/L)

Cuadro 174. Resultados de mediciones de densidad de los lodos obtenidos en el filtro de correa de la planta de

tratamiento de aguas residuales.

Densidad de trabajo de lodos de planta de tratamiento

(kg/m3)

Media 1,212.05
Error tipico 13.35
Mediana 1208.62
Desviacion estandar 29.89
Varianza de la muestra 890.76
Curtosis 0.25
Coeficiente de asimetria -0.34
Rango 79.50
Minimo 1169.50
Maximo 1249.00
Suma 6060.25
Cuenta 5
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Cuadro 175. Resultados de mediciones de humedad de los lodos obtenidos en el filtro de correa de la planta de

Cuadro 176. Resultados de mediciones de tamafio de particula de los lodos obtenidos de la planta de

tratamiento de aguas residuales.

Porcentaje de humedad (%)

Media 68.15
Error tipico 2.64
Mediana 68.34
Moda #N/A
Desviacion estandar 7.93
Varianza de la muestra 62.85
Curtosis -1.65
Coeficiente de asimetria -0.04
Rango 20.11
Minimo 58.18
Méaximo 78.29
Suma 613.33
Cuenta 9

tratamiento de aguas residuales.

Mesh Tamafio Particula | % m_/m len|% m_/m 2en|% m/m 3en|% m/m_promedio % m/m
(um) Tamiz Tamiz Tamiz en Tamiz Acumulado

Finos <100 14.76 20.27 12.10 15.71 15.71

100 150 8.73 12.31 13.28 11.44 27.15

80 180 20.42 17.21 17.59 18.41 45.56

60 250 15.99 14.03 16.25 15.42 60.98

45 355 21.77 16.18 17.90 18.61 79.60

30 600 11.81 12.24 13.90 12.65 92.25

20 850 6.52 7.76 8.98 7.75 100.00
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Figura 120. Distribucion de tamafio de particula del efluente de lodos de la planta de tratamiento de aguas

residuales

Distribucion tamafo de particula de lodos
de planta de tratamiento
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F. EQUIPO UTILIZADO

Cuadro 177. Equipo utilizado para mediciones
Equipo Marca Serie Rango
Potenciometro portatil Ph Tester 20 - 0-12
Tacometro Extech 461920 2-99,999 rpm
Termocupla Taylor 9940N -40°C — 150°C
Cronometro Casio AS-3 -
Cinta métrica Stanley - 0-50m
Metro Truper 0-3m
Colorimetro Hach DR1890 -

Cuadro 178. Equipo utilizado para cuantificacion de sacarosa

Equipo Cromatografo liquido de alta resolucion
Marca HP Agilent 1100 series
Método Método para determinacion de az(cares
Columna A minex HPX — 87P
Marca columna Bio Rad
Dimensiones 300 mm x 7.8 mm
Catalogo de columna 125-0098
Serie 426445
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G. CROMATOGRAMAS

Figura 121. Cromatograma (sacarosa, glucosa y fructosa) anterior a puesta en marcha PTAR
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Metodo para dete es, columnas Bilorad Aminex HEX-8TF 3 , Sum, fase movil Agua, temperatura de 60, 55 en
el detector y 25 el automuestreador ( tcc), 0.6 ml/mi
RIDT A, Refract B1110)
nAIU ]
10000 (o]
1 a
2000
5000 =
b =
4000 i
] 3 3
2000 y"l \ — .- / -
] s A < . / A
o . _— AN —_— \__r e _./\\_I .
-————r—————F T 77T "7 T—T——T——T ] T[T
1] 25 5 75 10 125 15 175 20 min

*El pico a corresponde a sacarosa, el b a glucosa y el ¢ a fructosa.

Figura 122. Cromatograma (sacarosa, glucosa y fructosa) anterior a puesta en marcha PTAR

Metodo para determinacion de azucares, columnas Biorad Aminex HPX-87F 300x7.8mm , Sum, fase movil Agua, temperatura de €0, 55 en

el detector y 25 en el termostato del automuestreador ( tec), 0.6 ml/minuto
[ HID1A, FAefractve Index Signal [MEGAP6020815.0)
nRIU
7000
5000
5000 4
4000 4 S b
30004
2000
'c-:»o—_ - / - - -
e —
25 3 75 o 125 B min
*El pico a corresponde a sacarosa, el b a glucosa y el ¢ a fructosa.
Figura 123. Cromatograma (sacarosa, glucosa y fructosa) anterior a puesta en marcha PTAR
Metodo para dete:rina:ia: de azucares, coi:mna; Biorad Aminex HPX-87P 300x7.8mm , 5um, fase movil Agua, temperatura de 60, 55 en
el detector y 25 en el termostato del automuestreador ( tcc), 0.6 ml/minuto
FIDT A, Aeiractve Index Signal IMEGAP16020820.0)
nRIU
8000
6000 | a
4000 3
2
2000 -"""\.\
_ N ~ |
o] - — -
55 é 95 i- min

*El pico a corresponde a sacarosa, el b a glucosa y el ¢ a fructosa.



Figura 124. Cromatograma (sacarosa, glucosa y fructosa) posterior a puesta en marcha PTAR

*El pico a corresponde a sacarosa, el b a glucosa y el ¢ a fructosa.

Figura 125. Cromatograma (sacarosa, glucosa y fructosa) posterior a puesta en marcha PTAR

Metodo para determinacioen de azi

el detector v _‘: E] '_E T

res, columnas Biorad Aminex HEX-87P
del 3utomuests reador ( tcc), 0.6 ml/m

, 5um, fase movil Agua, temperatura de &0, 55
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*El pico a corresponde a sacarosa, el b a glucosa y el ¢ a fructosa.

Figura 126. Cromatograma (sacarosa, glucosa y fructosa) posterior a puesta en marcha PTAR

Metodo para determin
el detector y 25
RID1 A, Refractive Ird=x_,};nal H GAPE040411.0)
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\)6%4

*El pico a corresponde a sacarosa, el b a glucosa y el ¢ a fructosa.
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H. PROPUESTA DE MEJORA: LAZOS DE CONTROL

Lazos de control
En la propuesta de control que se presenta en la seccion de resultados, diagrama 3, se observa que hay tres

lazos de control los cuales son independientes uno de otro.

El primer lazo de control se localiza en el sistema de bombeo. Este sistema de bombeo consiste en dos bombas
centrifugas de doble succién (Ver propuestas de mejora) teniendo una en operacion y otra de repuesto por cualquier
averia 0 mantenimiento. El lazo se conforma por un switch que se conecta en la tuberia de salida de ambas bombas
y estéa constantemente midiendo si circula o no flujo. Cuando el transmisor indica que no hay flujo automaticamente

manda una sefial al controlador para que encienda la bomba que se encuentra apagada.

En cuanto a los lazos localizado en las mesas ambos son iguales pero independientes. Este lazo consiste en un
switch de movimiento el cual detecta cuando se enciende el motor detectando el movimiento de las cadenas y manda
una sefial al controlador para que abra la valvula de mariposa totalmente. Lo mas importante en este lazo es que
cuando el transmisor envia la sefial la valvula permanece abierta por un tiempo definido T el cual puede ser
configurable. En este caso el tiempo recomendable es de 3-5 minutos para tener un lavado adecuado y no utilizar

mas recurso hidrico del necesario, asi como para minimizar las pérdidas de sacarosa.

Para describir mejor el lazo se describe el proceso de control a continuacion:

e El operador observa que se va a descargar cafia a la mesa por lo cual enciende el motor de las cadenas.

e El switch detecta movimiento de la cadena y envia una sefial al controlador para que abra la valvula de
mariposa al 100% y empieza a alimentar agua a la mesa.

e Cuando se termina de descargar la cafia (tiempo de 20 segundos aproximado) en las mesas se apagan las
cadenas.

e El flujo de agua sigue corriendo por un tiempo T definido (3-5 minutos) hasta que este transcurre y el
controlador envia una sefial a la valvula para que se cierre.

e Cuando el operador encienda de nuevo el motor de las cadenas para descargar la cafia hacia los
conductores la valvula se vuelve a abrir y tenemos un flujo de agua por el tiempo T definido.

e El operador apaga el motor y la valvula se cierra cuando haya transcurrido el tiempo T definido.

e La valvula permanecera cerrada hasta que se vuelva a encender el motor para la proxima descarga de

cafa.

En el caso que ambos motores se enciendan al mismo tiempo ambas valvulas estaran abiertas por el tiempo

definido y el caudal de alimentacidn se repartirda a ambas mesas.



321

l GRAFICAS DE COMPARACION DE EFICIENCIA GENERAL DE
REMOCION DE PARTICULAS EN SCRUBBERS

Figura 127. Comparacion de eficiencia general de remocion de particulas
de 10 um a diferentes relaciones de flujo liquido/gas en scrubber 5
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Nota: La curva con relacién de flujo de 6.41 L agua/m® gas representa la operacion del scrubber 5 para la zafra
2015-2016. Las otras curvas se muestran para comparar la operacion del scrubber en un rango de 0.41-6.41 L
agua/m® gas.
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Figura 128. Comparacion de eficiencia general de remocion de particulas
de 38 um a diferentes relaciones de flujo liquido/gas en scrubber 5
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Nota: La curva con relacion de flujo de 6.41 L agua/m®gas representa la operacion del scrubber 5 para la zafra 2015-

2016. Las otras curvas se muestran para comparar la operacién del scrubber en un rango de 0.41-6.41 L agua/m® gas.

Figura 129. Comparacion de eficiencia general de remocion de particulas
de 75 um a diferentes relaciones de flujo liquido/gas en scrubber 5
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Nota: La curva con relacién de flujo de 6.41 L agua/m® gas representa la operacion del scrubber 5 para la zafra

2015-2016. Las otras curvas se muestran para comparar la operacion del scrubber en un rango de 0.41-6.41 L

agua/m® gas.
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Figura 130. Comparacion de eficiencia general de remocion de particulas
de 106 um a diferentes relaciones de flujo liquido/gas en scrubber 5
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Nota: La curva con relacién de flujo de 6.41 L agua/m® gas representa la operacion del scrubber 5 para la zafra
2015-2016. Las otras curvas se muestran para comparar la operacién del scrubber en un rango de 0.41-6.41 L
agua/m® gas.

Figura 131. Comparacion de eficiencia general de remocion de particulas
de 150 um a diferentes relaciones de flujo liquido/gas en scrubber 5
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Nota: La curva con relacion de flujo de 6.41 L agua/m® gas representa la operacion del scrubber 5 para la zafra
2015-2016. Las otras curvas se muestran para comparar la operacion del scrubber en un rango de 0.41-6.41 L

agua/m® gas.
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Figura 132. Comparacion de eficiencia general de remocion de particulas
de 180 um a diferentes relaciones de flujo liquido/gas en scrubber 5
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Nota: La curva con relacién de flujo de 6.41 L agua/m® gas representa la operacion del scrubber 5 para la zafra

2015-2016. Las otras curvas se muestran para comparar la operacion del scrubber en un rango de 0.41-6.41 L

agua/m® gas.

Figura 133. Comparacion de eficiencia general de remocion de particulas
de 250 um a diferentes relaciones de flujo liquido/gas en scrubber 5
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Nota: La curva con relacién de flujo de 6.41 L agua/m® gas representa la operacion del scrubber 5 para la zafra

2015-2016. Las otras curvas se muestran para comparar la operacion del scrubber en un rango de 0.41-6.41 L

agua/m® gas.
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Figura 134. Comparacion de eficiencia general de remocion de particulas
de 355 um a diferentes relaciones de flujo liquido/gas en scrubber 5
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Nota: La curva con relacién de flujo de 6.41 L agua/m® gas representa la operacion del scrubber 5 para la zafra

2015-2016. Las otras curvas se muestran para comparar la operacion del scrubber en un rango de 0.41-6.41 L

agua/m® gas.

Figura 135. Comparacion de eficiencia general de remocion de particulas
de 600 um a diferentes relaciones de flujo en scrubber 5
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Nota: La curva con relacién de flujo de 6.41 L agua/m® gas representa la operacion del scrubber 5 para la zafra

2015-2016. Las otras curvas se muestran para comparar la operacion del scrubber en un rango de 0.41-6.41 L

agua/m® gas.
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Figura 136. Comparacion de eficiencia general de remocion de particulas
de 850 um a diferentes relaciones de flujo liquido/gas en scrubber 5
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Nota: La curva con relacién de flujo de 6.41 L agua/m® gas representa la operacién del scrubber 5 para la zafra
2015-2016. Las otras curvas se muestran para comparar la operacién del scrubber en un rango de 0.41-6.41 L
agua/m® gas.

Figura 137. Comparacion de eficiencia general de remocion de particulas
de 10 um a diferentes relaciones de flujo liquido/gas en scrubber 6
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Nota: La curva con relacién de flujo de 1.39 L agua/m® gas representa la operacion del scrubber 6 para la zafra
2015-2016. Las otras curvas se muestran para comparar la operacién del scrubber en un rango de 0.39-5.39 L
agua/m® gas.
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Figura 138. Comparacion de eficiencia general de remocion de particulas
de 38 um a diferentes relaciones de flujo liquido/gas en scrubber 6

100.00% i &
S

£ 80.00%

8 70.00%

e

£ 60.00%

[«5)

o]

—= 50.00%

o

S 40.00%

(@]

& 30.00%

< —&—Dp =38 uma0.93 L/m*
S 20.00% —8—Dp =38 uma1.93 L/m
0 10.00% Dp = 38 um a 3.93 L/m’

—&—Dp =38 uma 5.93 L/m?
0.00%

1000 1100 1200 1300 1400 1500 1600 1700 1800 1900 2000
Tamafio de gota (um)

Nota: La curva con relacién de flujo de 1.39 L agua/m® gas representa la operacion del scrubber 6 para la zafra
2015-2016. Las otras curvas se muestran para comparar la operacion del scrubber en un rango de 0.39-5.39 L
agua/m® gas.

Figura 139. Comparacion de eficiencia general de remocion de particulas
de 75 pm a diferentes relaciones de flujo liquido/gas en scrubber 6

100.00% w‘
90.00%

g

— 80.00%

h=t

S 70.00%

IS

£ 60.00%

(5]

©

—= 50.00%

b}

S 40.00%

(@]

[5+]

5 30.00% —e—Dp =75 um a 0.93 L/m

g 20.00% —8—Dp=75pumal1l.93L/m

= Dp =75 puma 3.93 L/m?
10.00% —4&—Dp=75umab5.93 L/m*

0.00%
1000 1100 1200 1300 1400 1500 1600 1700 1800 1900 2000

Tamarfio de gota (Um)

Nota: La curva con relacién de flujo de 1.39 L agua/m® gas representa la operacion del scrubber 6 para la zafra
2015-2016. Las otras curvas se muestran para comparar la operacién del scrubber en un rango de 0.39-5.39 L
agua/m® gas.
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Figura 140. Comparacion de eficiencia general de remocion de particulas
de 106 um a diferentes relaciones de flujo liquido/gas en scrubber 6
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Nota: La curva con relacién de flujo de 1.39 L agua/m® gas representa la operacion del scrubber 6 para la zafra

2015-2016. Las otras curvas se muestran para comparar la operacion del scrubber en un rango de 0.39-5.39 L

agua/m® gas.

Eficiencia general de remocion (%)

Figura 141. Comparacion de eficiencia general de remocion de particulas
de 150 pm a diferentes relaciones de flujo liquido/gas en scrubber 6
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Nota: La curva con relacién de flujo de 1.39 L agua/m® gas representa la operacion del scrubber 6 para la zafra

2015-2016. Las otras curvas se muestran para comparar la operacion del scrubber en un rango de 0.39-5.39 L

agua/m® gas.
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Figura 142. Comparacion de eficiencia general de remocion de particulas
de 180 um a diferentes relaciones de flujo liquido/gas en scrubber 6
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Nota: La curva con relacién de flujo de 1.39 L agua/m® gas representa la operacion del scrubber 6 para la zafra

2015-2016. Las otras curvas se muestran para comparar la operacién del scrubber en un rango de 0.39-5.39 L

agua/m® gas.

Eficiencia general de remocion (%)

Figura 143. Comparacion de eficiencia general de remocion de particulas
de 250 um a diferentes relaciones de flujo liquido/gas en scrubber 6
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Nota: La curva con relacion de flujo de 1.39 L agua/m® gas representa la operacion del scrubber 6 para la zafra

2015-2016. Las otras curvas se muestran para comparar la operacion del scrubber en un rango de 0.39-5.39 L

agua/m® gas.
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Figura 144. Comparacion de eficiencia general de remocion de particulas
de 355 um a diferentes relaciones de flujo liquido/gas en scrubber 6
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Nota: La curva con relacién de flujo de 1.39 L agua/m® gas representa la operacion del scrubber 6 para la zafra

2015-2016. Las otras curvas se muestran para comparar la operacién del scrubber en un rango de 0.39-5.39 L

agua/m® gas.

Eficiencia general de remocion (%)

Figura 145. Comparacion de eficiencia general de remocion de particulas
de 600 um a diferentes relaciones de flujo liquido/gas en scrubber 6
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Nota: La curva con relacion de flujo de 1.39 L agua/m® gas representa la operacion del scrubber 6 para la zafra

2015-2016. Las otras curvas se muestran para comparar la operacion del scrubber en un rango de 0.39-5.39 L

agua/m® gas.



331

Figura 146. Comparacion de eficiencia general de remocion de particulas
de 850 um a diferentes relaciones de flujo liquido/gas en scrubber 6
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Nota: La curva con relacién de flujo de 1.39 L agua/m® gas representa la operacion del scrubber 6 para la zafra

2015-2016. Las otras curvas se muestran para comparar la operacién del scrubber en un rango de 0.39-5.39 L

agua/m® gas.



J. EVALUACION DE EFLUENTES

Figura 147. Concentracion de solidos en el lavador de gases de la caldera 6
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Figura 148. Concentracién de sélidos en el lavador de gases de la caldera 5
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Figura 149. Concentracién de sélidos en la mesa de lavado de cafia de corte manual
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Figura 150. Concentracion de sélidos en la mesa de lavado de cafia de corte mecanizado
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Figura 151. Concentracion de sélidos en el lavador de cenicero de la caldera 5
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Figura 152. Concentracion de sélidos en el lavador de cenicero de la caldera 6
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Figura 153. Relacién de sélidos totales suspendidos y turbidez del lavador de gases de la caldera 6

Relacion de solidos totales suspendidos y turbidez
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Figura 154. Relacién de sélidos totales disueltos y conductividad del lavador de gases de la caldera 6
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Figura 155. Relacién de pH y temperatura del lavador de gases de la caldera 6
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Figura 156. Relacién de sélidos totales suspendidos y turbidez del lavador de gases de la caldera 5
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Figura 157. Relacién de sélidos totales disueltos y conductividad del lavador de gases de la caldera 5
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Figura 158. Relacién de pH y temperatura del lavador de gases de la caldera 5
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Figura 159. Relacidn de sdlidos totales suspendidos y turbidez de la mesa de lavado de cafia de corte manual
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Figura 160. Relacién de sélidos totales disueltos y conductividad de la mesa de lavado de cafia de corte manual

Relacion de solidos totales disueltos y conductividad
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Figura 161. Relacién de pH y temperatura de la mesa de lavado de cafia de corte manual

Relacion de pH y temperatura
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Figura 162. Relacidn de sdlidos totales suspendidos y turbidez de la mesa de lavado de cafia de corte mecanizado

Relacion de solidos totales suspendidos y turbidez
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Figura 163. Relacién de sélidos totales disueltos y conductividad de la mesa de lavado de cafia de corte mecanizado
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Figura 164. Relacién de pH y temperatura de la mesa de lavado de cafia de corte mecanizado
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Figura 165. Relacidn de sdlidos totales suspendidos y turbidez del lavador de cenicero de la caldera 5
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Figura 166. Relacion de sdlidos totales disueltos y conductividad del lavador de cenicero de la caldera 5
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Figura 167. Relacion de pH y temperatura del lavador de cenicero de la caldera 5
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Figura 168. Relacidn de sélidos totales suspendidos y turbidez del lavador de cenicero de la caldera 6
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Figura 169. Relacidn de sélidos totales disueltos y conductividad del lavador de cenicero de la caldera 6
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Figura 170. Relacidn de pH y temperatura del lavador de cenicero de la caldera 6

Relacion de pH y temperatura

[ J
() [}
{ ] o . .
. . . . -------------
B JHSU S, S e —
A . R
o ... .
[ J ° °
[ J [ J
y =0.802x + 36.066
R2=0.0332
3.50 4.00 4.50 5.00 5.50 6.00 6.50 7.00 7.50
pH

1219



Solidos totales suspendidos (mg/L)

2100
2000
1900
1800
1700
1600
1500
1400
1300
1200
1100
1000
900
800
700
600
500
400
300
200
100

Figura 171. Variacién de los sélidos totales suspendidos del lavador de gases de la caldera 6 durante las mediciones
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Figura 172. Variaciones de los sélidos totales disueltos del lavador de gases de la caldera 6 durante las mediciones
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Figura 173. Variaciones del pH del lavador de gases de la caldera 6 durante las mediciones
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Figura 174. Variacién de los sélidos totales suspendidos del lavador de gases de la caldera 5 durante las mediciones
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Figura 175. Variaciones de los sélidos totales disueltos del lavador de gases de la caldera 5 durante las mediciones
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Figura 176. Variaciones del pH del lavador de gases de la caldera 5 durante las mediciones
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Figura 177. Variacién de los sélidos totales suspendidos de la mesa de lavado de cafia de corte manual durante las mediciones
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Figura 178. Variacién de los sélidos totales disueltos de la mesa de lavado de cafia de corte manual durante las mediciones
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Figura 179. Variaciones del pH de la mesa de lavado de cafia de corte manual durante las mediciones
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Figura 180. Variacién de los sélidos totales suspendidos de la mesa de lavado de cafia de corte mecanizado durante las mediciones
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Figura 181. Variacién de los solidos totales disueltos de la mesa de lavado de cafia de corte mecanizado durante las mediciones
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Figura 182. Variaciones del pH de la mesa de lavado de cafia de corte mecanizado durante las mediciones
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Figura 183. Variacién de los sélidos totales suspendidos del lavador de cenicero de la caldera 5 durante las mediciones
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Figura 184. Variacién de los sélidos totales disueltos del lavador de cenicero de la caldera 5 durante las mediciones
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Figura 185. Variacién de pH del lavador de cenicero de la caldera 5 durante las mediciones
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Figura 186. Variacién de los sélidos totales suspendidos del lavador de cenicero de la caldera 6 durante las mediciones
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Figura 187. Variacién de los sélidos totales disueltos del lavador de cenicero de la caldera 6 durante las mediciones
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Figura 188. Variacién de pH del lavador de cenicero de la caldera 6 durante las mediciones
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