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I. INTRODUCCION

Para Guatemala, al igual que para muchos otros paises de Latinoamérica, pro
ducir café es una actividad que ha tenido un cansiderable impacto econdmico y -

social!}

Pero como muchas otras actividades agroindustriales, las plantas procesado-
ras de café conllevan e] problema de como disponer de los desperdicios sélidos

y liquidos que constituyen una fuente de contaminacién ambiental.

Se han realizado diversos estudios sobre métodos para el tratamiento de las
efluentes liquidos del beneficiado himedo de café, copsiderdandose como uno de -
los mds adecuados el uso de digestores anaerdbicos que utilizan los afluentes -
liquidos como sustrato para producir gas metano (biogds) por medio de bacterias
anaerdbicas, e incluyendo como tratamiento final el paso de las aguas tratadas

en un estanque jacintos.

E1 propdsito de este trabajo es realizar el calculo y disefo de plantas  de
'tratamiehto de efluentes liquidos del beneficio himedo de café, a tres capacida
des diferentes de proceso y llevar a cabo una estimacion preliminar de costo de
inversion yIOperacidn de dichas plantas, que basan su funcionamiento en el méto
do descrito anteriormenté con un diseno modular., Una ventaja que se recomienda
analizar es el de utilizar un disefio no modular que haga uso de la Economia de

Escala.




II. MARCO TEORICO

A. LA DIGESTION ANAEROBICA

Metanogénica, es en esencia el proceso para convertir la materia orgdnica -
en metaho y didxido de carbono de 1a manera mds completa, produciendo al mismo

tiempo un pequefio residuo de células de bacterias (1).

B. ETAPAS EN LA DIGESTION ANAEROBICA

La digestion efectiva de materia orgdnica a metano requiere control del me-
tabolismo coordinado y combinado de diferentes tipos de bacterias anaerdbicas -
que catabolizan carbono. Por lo menos cuatro tipos troficos diferentes de bac-
terias han sido aislados de digestores anaerébicos, y estas bacterias pueden -
ser reconocidas por medio de los sustratos fermentados y de los productos meta-

bolicos finales que han sido formados.

Los cuatrb grupos metabdlicos que funcionan en una digestidon anaerdbica in-
cluyen; 1) las bacterias hidroliticas que férmentaﬁ una variedad de moléculas
organicas complejas (ej: polisacaridos, 1ipidos y proteinas) convirtiéndolas en
un amplio espectro de productos finales (ej: écido acético, hidrogeno/dioxido -
de carbono, otros compuestos de un solo carbono, dcidos orgdnicos més grandes -
que el acético y compuestos neufros mas grandes que el metanol); 2) Las bacte-
rias acetogénicas productoras de hidrégeno que incluyen tanto las especies anae
robicas facultativa comollas obligadas, que puede fermentar dcidos mis grandes
que el acético (ej: butirico, propiénicd) y compuestos neutros mayores que el -

‘metanol (ej: etanol, propanol) a hidrégeno y acetato; 3) las bacterias homos -

cetogénicas que pueden fermentar una gran variedad de compuestos de unoavarios




carbonos a dcido acético; 4) y las bacterias metanogénicas que fermentan la -
mezcla hidrdgeno/didxido de carbono, algunos compuestos de un solo carbono (ej:

metanol, CO, metilamina) y el acetato a metano.

Las bacterias metanogénicas ejecutan un papel pivotal en una digestidon anag
rébica porque su metabolismo Gnico controla la velocidad de degradacidn organi-
ca, dirige e]'flujo de carbono y electrones removiendo metabolitos intermedia-

rios téxicos y promoviendo la eficiencia termodindmica del metabolismo.

C. CONDICIONES PARA LA PRODUCCION DE“METANO:

Para obtener el maximo rendimiento de produccidn de biogas, es necesario to
mar en cuenta ciertas condiciones bdsicas que permitan a las bacterias que lo -

producen 1levar a cabo ‘una actividad vital normal.

1. Ambiente estrictamente anaerﬁbico:

La produccién de biogds se 1leva a cabo en ausencia de oxigeno por lo que -

los digestores deben estar bien sellados.

2. Temperatura:

La temperatura Gptima en una fermentacion desarrollada en el intervalo mesg
filico estd entre 30 y 37 grados centigrados y la desarrollada en un inter-

valo termofilico entre 50 y 55 grados centigrados.

3. pH:
E1 pH optimo estard entre 7 y 8. Si éste disminuye, o sea el medio se pone
dcido, se puede volver a su pH Optimo agregdndola hidr6xido de sodio o cal-

cio. (2)



La velocidad de produccién de metano de un reactor, es proporcional a la -
concentracion de material orgdnico.en 1a solucidén de sustrato y a la fraccién -
de este material que podra ser convertido a metano. 'Esta velocidad es también
inversamente proporcional al tiempo de residencia hidrdulica y el contenido de
oxigeno' del material orgénico convertido a metano. Segin lo anterior, es posi-
ble un avance en los tipos de reactores en los cuales la biomasa activa es rete
nida en altas concentraciones, a pesar de un tiempo de residencia hidraulica -
corta, y obtener una alta eficiencia‘de conversion. Afortunadamente el que las
bacterias se atrapen entre ellas o en superficies, hizo posible el desarrollo -

de los reactores 1lamados de "segunda generacidn" que conocemos hoy en dia. (3)

D. DISENO DE ALGUNOS DIGESTORES EMPLEADOS EN.LA FERMENTACION:

ANAEROBICA:

A To largo de Tos estudios que se han hecho sobre biogds, se han desarrolla
do varios tipos de digestores, tanto a nivel laboratorio como a nivel planta pj_'
loto. Hasta la fecha los digestores que presentan una mayor productividad de -
gas son los siguientes: (4)

- Reactor de contacto anaerdbico.

- Filtro anaerdbico.

- Reactor de Flujo Ascendente a través de lecho de lodos, UASB.

- Reactores de techo fluido o expandido.

- Reactores de Pe]iculé Bioldgica fija y estacionaria, en Flujo Descendénte.

- Reactores Empacados con Esponja de Poliuretano.




E. REACTOR DE CONTACTO ANAEROBICO:

Histdricamente ocupa el lugar pionero entre las tecnologias de digestion -
anaerdbica que retiene la biomasa microbiana. Fue desarroliada en los afios 30

(27)

E1 sistema utiliza el principio de la separacidn de Todos activados del 11-
quido de descarga y la recirculacion de estos materiales semis6lidos a la cama-
ra principal de digestion. (28) Es importante, por tanto, la eficiencia con la

que sedimenten los microorganismos y las particulas suspendidas.

Otro factor, es el grado de recirculacion.de lodos y la necesidad de una -
buena mezcla. E1 proceso se adapta particularmente a desechos con materiales
resistentes a la digestion, pero que pueden ser recirculados una y otra vez, ya
sea sedimentado dﬁrectamente o adhiriéndose a material sedimentable. No es ade
cuado este sistema para sustratos muy concentrados, especialmente cuando son sQ
lubles. En este caso los tiempos de residencia hidraulica 1legan a ser tan lar
gos que hacen innecesaria la sedimentacion y recuperacion de 1os m?troorgqnis«
mos. Pese a sus limitaciones, este proceso ha sido aplicado comercialmente en

Europa y los Estados Unidos.

F. FILTRO ANAEROBICO:

Young y McCarty (29) fueron los primeros que se concentraron en mantener -
un mayor tiempo de retencion de sdlidos con el fin de disminuir el tiempo de -
residencia hidraulica, y como conclusion de sus investigaciones desarrollaron

este digestor.



E1 mecanismo consiste en un reactor de fiujo ascendente que contiene un le-
cho de material de soporte inerte y poroso que puede estar constituido por pie-

dras, coque o un material plastico.

Los experimentos que se han.1]evado a.cabo a nivel laboratorio y planta pi-
loto han sido bastantes promisorios, 1legdndose en ocasiones a tener un tiempo
de retencion de sGlidos mayor a los cien dias. Aunque se han reportado muy po-
cos estudios sobre el comportamiento de los filtros anaerébicos a escala indus-
trial, los datos obtenides indican que, a nivel §1anta piloto, el sistema es -
muy estable y presenta una elevada tolerancia a periodos de sobrecarga y cese -

de operacidn.

G. REACTOR DE FLUJO ASCENDENTE A TRAVES DE LECHO DE LODOS - UASB:

Fue desarrollado por Lettinga y sus colaboradores en Holanda (30) E1 diges-
tor UASB mantiene a un minimo.1a mezcla mecanica y la recirculacion de los Jlo-
dos a fin de permitir la sedimentacion de los mismos. Estd basado en que los -
lodos anaerdbicos granulareé tienen caracteristicas superiores de sedimentacidn.
Una vez lo anterior ée cumple, la retencién de Tos solidos . depende principalmen
te de la separacion efectiva del gas producido. Dicho de otra maneraes un reac
tor de flujo ascendente que busca una alta concentracién de microorganismos -
(arriba de 80 gr/1t), y por ende un alto tiempo de retencidn de.sdlidos, lo cual
es logrado por el empleo de un separador de gas que se coloca por encima del le

cho de lodos, dentro del digestor.

ET proceso ha sido ya aplicado comercialmente en varios paises de Europa y

américa, especialmente en tratamiento 'de residuos agroindustriales. (31)




H. REACTORES DE LECHO FLUIDO 0 EXPANDIDO:

La caracteristica de este tipo de reactores es el de usar particulas como
soporte para el crecimiento de microorganismos y mejorar el contacto de las. -

mismas con el sustrato.

Lé biomasa crece sobre 1la superfiqie de -trozos pequeﬁo§ de material iner-
' te, que son suspendidos a través de un fluido rapido de 1iquido. La diferen-
cia entre un lecho expandido y uno‘fluidizéde se encuentra dnicamente en la -
forma de suspensién de las particulas: los lechos fluidizados tienen unamayor
expansion. En este sistema, la distribucidn del flujo de 1iquido es critica -

para el adecuado funcionamiento del lecho. (5)

Una de las mayores ventajas de éste.sistema es su independencia de la con-
centracién del desecho. Este debe estar, sin embargo, en forma de 1iquido con
materiales solubles o con material suspendido fdcilmente degradable; estosreac
tores han sido utilizados eficientemente para tratar agués negras municipales

a nivel experimental (6).

I. REACTORES DE PELICULA BIOLOGICA FIJA Y ESTACIONARIA, EN FLUJO DESCENDENTE:
Este tipo de reactores es en realidad una evolucién de los filtros anaerd-~
bicos. Fueron desarrollados por un grupo de investigadores de1Centr6Naciona1
de Investigaciones (National Reséarch Centro) de Canadd (7). Coﬁ el fin de -
evitar oclusiones, el f]ujo se establece en canales estrechos, en forma descen
dente. Los materiales insolubles no degradados, junto con el crecimiento bac-
teriano en suspensién, son eliminados con la corriente del Fondo. Un importan

te elemento para la eficiente operacidn de estas unidades 1o constituye la ade



cuada formacidon y estabilidad de la pelicula de biomasa sobre las superficies -
de Tos canales. Se han investigado varios materiales como sustratos inertes, -

favoreciéndose superficies cerdmicas y plasticos hidrofdbicos (7).

Debido a su configuracidn, el sistema se puede aplicar a una gran variedad

de desechos 1iquidos, incluyendo aquellos con material insoluble en suspensidn.

Entre sus desventajas pueden citarse la pérdida de crecimiento microbiano
suspendido y el hecho de no ser-adecuado para tratar desechos muy diluidos.

El proceso ya tiene aplicaciones comerciales.

J. REACTORES EMPACADOS CON ESPONJA DE POLIURETANO:

E1 uso de 1a esponja como un medio sé1ido para cultivos microbiolégicos no
es nuevo, ya en 1948 Brown y Wood (32), trabajaban con ella en cultivos para -
producir un antigeno contra la brucelosis, y en 1961 Freeman (33), la utilizaba

en procesos aerdbicos para producir suspensiones celulares concentradas.

La gran ventaja que presenta la esponja de poliuretano al utilizarla como -
material de soporte, es que se puede contar con una gran superficie de contacto

ocupando relativamente un volumen pequefio.

En‘1982; Finn y Whitmore (34), 1levaron a cabo una investigacion sobre la -
habilidad de las especies metanogénicas de adaptarse a un material sélido de S0
porte para producir biogds, utilizando esponja de poliuretano. Comprobaron que
bastaban cinco dias para que se estabilizara la produccion y conéluyeron que -
las colonias suspendidas 1ibremente en las particulas de soporte de biomasa (es
ponja), son resistentes al 1lavado y se obtiene una alta concentracion de bioma-

sa comparado con el cultivo 1iquido convencional. Por consiguiente estas inves
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tigaciones indican que el proceso de intensificacion de la produccién de metano
puede realizarse por el uso de particulas de soporte de biomasa que es un siste

ma inmobilizado resistente al lavado (8).

®

K. ASPECTOS GENERALES DEL BENEFICIO DE CAFE EN GUATEMALA:

Para muchos paises de Latincamérica, producir café ha sido una fuente de in
tercambio exterior por muchos afios debido a la exportacidn que se ha realizado
de &ste producto. Esta actividad ha tenido un considerable impacto econémico y
social. Por ejemplo: en Guatemala, de acuerdo a ANACAFE (Asociacidn Nacional -
 Del Café) durante 1982, la produccidn de café empleé.aproximadamente dos millo-
nes de personas y produjo cerca de 360 mi]lohes de ddlares en crédito, el cual
representa alrededor de 40% del total de moneda. exterior en circulacidn obteni

da por el pais.

Como muchas actividades agroindustriales, las plantas procesadoras de café
conllevan dos problemas grandes: Cémo disponer de los desperdicios sélidos y -
1iquidos y 1os requerimientos de energia para el secado de café himedo en perga
mino. En América Central, México, Colombia y otroé paises de la Cuenca del Ca-
ribe, el café se beneficia principalmente por medio del proceso de via himeda.
E1 proceso de beneficiado himedo de café es basicamente el mismo en los diferen
tes paises. Los pasos generalmente son: |
- Clasificacion de 1a fruta por densidad o por tamaﬁb.

- Despulpado (con despulpadores de tambor o discos).
- Limpiezé del café recién despulpado (zarandas oscilantes, cribas rotatorias).
-  Fermentacion. |

- Operacidon de lavado y clasificacion por correteo (seleccién por densidad).
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- Operacion de secado (patios o secadoras mecanicas).

Como puede verse el proceso consiste en dos operaciones bdsicas:
i) Despulpado y fermentacién del gramo,

ii) Lavado y secado del grano (9).

Este prdcesg conlleva el problema de Tos desechos sélidos y 1Tquido$.
Los desperdicios sélidos consisten en la pulpa de café, el que representa cer-
ca del 40% en peso (en base seca) del café en cereza (11). Los desperdicios -
1iquidos son formados por dos corrientes de agua residuales: la proveniente -

del despulpado y la proveniente del lavado de café fermentado (11},

E1 mucilago en éproximadamente 20% (del peso de café en cereza) y después
~de la fermentacion, los residuos degradables son lavados con una cantidad va-
riable de agua que puede ser cercana a 35 metros .cibicos por tonelada de café

en cereza (10).

4

Estas aguas residuales constituyen un grave problema de contaminacidn am-
biental, ya que generalmente se descargan sin ninglin tratamiento a rios, lagos
0 barréncas. Se reporta que las aguas de despulpado pueden alcanzar conteni-
dos de demanda quimica de oxfgeno (DQO) qué fluctdan entre 13 y 30 mil miligra
mos por litro, y que las aguas de lavado pueden alcanzar concentraciones entre

3 y 10 mil miligramos por litro de DQO (9,22,23).

“Tanto los voldmenes de agua que se emplean, como la demanda quimica de oxi
geno, varian gradualmente y dependen de las condiciones de beneficiado, y 1las
condiciones climéticas,.ya que en zonas secas, 0 en épbca seca, obliga a la re
circulacién de las mismas (ejemplo), en las grandes centrales de E1 Salvador -

(11).
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Una modificacién que se requiere para disminuir 1a cantidad de agua utiliza
da es 1a recirculacién de esta, con 1o cual se reduce el efluente final y faci-
lita su tratamiento. Esto generalmente sélo se da en beneficios muy grandes, -
en los cuales es el efluente combinado de aguas de despulpado y Tavado alcanzan

valores de DQO entre 20 y 50 gramos por litro (24,25,26).

Ademas, debe tomarse en cuenta que el agua a tratar también puede incluirse
el jugo de prensado de pulpa fresca, pues esta puipa fresca contiene del 85 al

88% de contenido de humedad (10).

Se ha demostrado que este jugo es-un buen sustrato para un proceso anaerobi
co metanogénico, al igual que las aguas de lavado. Y a su vez, la pulpa de ca-
fé prensado disminuye su contenido de humedad {(entre 80 - 84%) lo cual permite

utilizarlo como combustible, abono organico o para alimento de ganado (10).

L. ESTUDIOS PRELIMINARES EN GUATEMALA:

En Guatemala se han realizado varios estudios e investigaciones a nivel de
-laboratorio y en plantas piioto en las que se ensayaron técnicas como: sedimen
tacién con piedra caliza, digestion anaerdbica y aerdbica, filtro biolégico vy
tratamiento con jacintos acudticos para lograr disminuir la contaminacidn que

las aguas producen (11).

Algunos estudios sobre la composicidn del jacinto de agua (Eichhiornia cra~
ssibes) han demostrado que constituye una posible fuente de alimento animal -y
que su conversién a productos Gtiles, tales como acondicionador de suelos y gas
biol6gico combustible, representan un enfoque promisorio a los problemas de.ener

gia (20).
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Se han realizado ensayos para tratar las aguas de lavado de café, ajustando
el pH con hidrdxido de calcio a 7.5 - 8 que es el adecuado para el desarrollo -
normal de Ta planta (21). De ensayos realizados se observd que los jacintos -
acuaticos toleran satisfactoriamente aguas de Tavado con un DQO de 3,600 mili-
gramos por 11tros, sin causarles daﬁos; pero su nivel de reduccidn alcanza @ni-
camente el 46% del valor inicial. Mientras que con DQO de 1,500 mi]igramos por
litro a]éanza un 95% de reduccién, que significa valores Tigeramente menores de

100 miligramos por Titro en un periodo aproximado de dos semanas (12).

Dado las condiciones normales de las aguas de lavado de café en los benefi-
cios, se hace necesario un pretratamiento de las mismas durante parte de la co-
secha, antes de purificarlas con el sistema biolégico (uso de estanques de ja-
cintos acudticos) (12), un medio de pre-tratamiento consiste en el uso de diges
tores metanogénicos empécados con esponja de.poliuretano, con los cuales se de-
mostré que es factible la bioconversién de jﬁgo de pulpa, aguas de recirculacion

y primeras aguas de lavado en gas combustible y material estabilizado. (35).

En el presente trabajo se hace un escalamiento de una planta piloto a plan-
tas industriales de escala completa para'dicho propbsito. La planta piloto ha
sido estudiada dentro de los programas del Instituto Centroamericano de Investi
gacion y Tecnologia Industrial (ICAITI) (10)." Este escalamiento se realiza pa-
ra tres tamafos diferentes de beneficio (2,000 qq cereza/dia, 4,000 qq cereza/
dia y 6,000 qq cereza/dia) que son los intervalos mds altos de produccién en -
los beneficios de Guatgma]a (ver cuadro # 3). Los distintos tamafios son modula

res.

También se incluye en este trabajo una estimacién de los costos de inversion,
donde se toman en.cuenta los principales rubros de gastos en que incurrird el

beneficio para montar la planta de tratamiento de efluentes 1iquidos.







ITI. METODOLOGIA

A. BREVE DESCRIPCION DE OPERACION.

Se investigaron los tamafios de beneficios a ser analizados en el trabajo, y
su distribucién en el pals por medio de entrevistas personales a personeros de
ANACAFE (Asociacidon Nacional del Café) y personal del ICAITI (Instituto Centroa

mericano de Investigacion y Tecnologia Industrial).

La caracterizacién de aguas a tratar y su volumen, se investigaron en revi-
sidn bibliogrdfica y a través de datos dados por ANACAFE. Se incluyeron aguas

de primer lavado, aguas de despulpe y jugo de pulpa de café.

E1 disefio de 1a planta_de‘tratamiento de efluentes Tiquidos de beneficios

de café, se realizé basado en Tineamientos experimentales del ICAITI.

El esquema de los pasos a seguir en el tratamiento de los efluentes 1iqui-

dos.es:
AGUA
BENEFICIO
FO¥A
TANQUE DE "CAPTACION
BIOGAS <— ' DIGESTOR % EFLUENTE PARA

RIEGO

FILlﬁO
ESTANQUE DE JACINTOS
AGUA

La fosa captard las aguas o efluentes 1iquidos que vienen del beneficio.
Incluye aguas de primer lavado, aguas de despulpe con recirculacion y jugo de

pulpa (si el beneficio posee prensa).
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De esta fosa, el agua entra al tanque de captacidn, donde se controla el pH
(con uso de cal) y se mantiene una agitacion pfovocada.por recirculacion de la
misma agda del tanque, por medio de bombeo. Del tanque de captacidn pasa al -
digestor, donde pérmanece por un tiempo de tres dias (algunos estudios realiza-
dos eﬁ p]anté piloto demostraron que tres dias de residencia era el 6ptimo para
obtener un miximo de reduccidn en contaminacién y mayor produccidn de metano -
(14). E1 digestbr estd empacado en su parte superior, con un metro de esponja
de poliuretano. La cdmara inferior acumula lodos activados. Esto puede obser-

varse en el dibujo # 1 (diagrama del digestor).

De] digestor se obtienen dos corrientes de fluido, uno es biogds que se pue
de recibir en un compresor y darsele diferentes usos (segin prefiera el benefi
cio), y 1a otra corriente es de agua con baaa contaminacién que pasa a través -
de un filtro de arena, de donde también se obtiene abono (sustancia filtrada),
y es 1levada después a un estanque de jacintos, donde permanece durante diez
dias (algunos estudios realizados en el ICAITI demostraron que diez dias tiempo |
de residencia es el dptimo para obtener una.reduccién favorable en la contamina
cidn, ain presente, después del digestor (12). De este estanque de jacintos se
obtienen dos productos: aguas 1impias (o con porcentaje dercontaminacién mini

ma aceptable) que puede ir al rio o para riego y abono organico.

Existe también la posibilidad que el agua que sale del digestor se utilice

para riego por bombeo.

B. SELECCION DE CASOS.

Este escalamiento de planta piloto a planta industrial, se realizd para -



17

tres tamafios diferentes: 2,000 qq cereza/dfa, 4,000 qq cereza/dia y 6,000 gq -
cereza/dia, que incluyen los intervalos mis altos de produccidn (ver cuadro # 3)
y con’ los cuales es necesario un tratamiento mis completo que el uso de simples

fosas (15).

ET tamafio de otros beneficios a tratar se encuentran localizados en di feren

tes zonas del pais.

En Tos tres tamafios diferentes calculados, el agua a tratar se obtiene de
tres fuentes diferentes. La primera la constituyen las primeras aguas de lava-
do del cafe en cereza, la gegunda estd formada por las aguas de despulpe del ca
fé, las cuales son ga1cu1adas con recirculacion, y la Gltima, las ‘de’ jugo de

pulpa: que se obtiene del prensado de la pulpa de café.

En Tos tres tamafios indicados de planta de tratamiento, el cilculo de 1las
aguas:a tratar es similar. En este caso se ilustrdé el cdlculo de 'las aguas a
tratar para un beneficio de capacidad de produccién de 2,000 quintales cereza

por dia.

1. Aguas de Primer Lavado

Para calcu]ér el volumen de aguas de primer 1avado, se utilizd un dato expe
rimental obten{do por el ICAITI (16): Para el lavado de 500 quintales cereza

se utilizan de 4,000 a t,000 litros de agua.

Para nuestro cdlculo se utilizé la cantidad mds alta como un margen de segu

ridad en el disefio.

Entonces para 2,000 quintales cereza el volumen de primeras aguas de lavado

L 5,000
500 qq cereza

x 2,00 qq cereza = 20,000 1t de-agua
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2. Aguas de Despulpe

Para calcular el volumen de estas aguas, se tomara en cuenta que.se trabaja
con recirculacion de dichas aguas, con lo cual, se persigue utilizar la minima

~cantidad de agua posible y disminuir el efluente a tratar.

?ara calcular la cantidad de efluente, se utilizd un dato experimental obte
nido por ANACAFE (15); el volumen de agua de despulpe es el 10% de 1las aguas

de primer lavado.
‘Entonces, para 2,000 quintales cereza, el volumen de aguas de despulpe es:

20,000 1t de agua x 0.1 = 2,000 1t de agua

3. Jugo de Pulpa

E1 jugo de pulpa se obtiene por el prensado mecédnico de la pulpa de café.
Para calcular la cantidad de pulpa que se obtiene en el beneficio de 2,000 quinta
les de café cereza, se utilizd el dato que 40% del peso de la fruta (cereza) es
PULPA (14). Y para calcular el volumen de jugo de pulpa qﬁe el prensado de és-
ta representa se utilizd un dato experimenta} obtenido por el ICAITI (16). Al
‘prensar 100 kilograimos de‘pu1pa fresca, se obtienen 70 kilogramos:de bagazo = &

30 T1itros de jugo de pulpa.

Entonces la cantidad de jugo de pulpa que se obtiene de 2,000 quintales ce-

reza de beneficiado que serd tratada es:
2,000 qq cereza x 0.4 = 800 qq pulpa fresca

45.5 k

30 1t jugo pulpa __ , ggq qq pulpa fresca x "T_Fﬁ—ﬂ' =

100 kg pulpa fresca

10,896 1t de jugo de pulpa



19

4. Volumen total de Aguas a Tratar

E1 volumen total de aguas a tratar es Ta suma de los tres voldmenes de los

diferentes efluentes.

Vt =V primerd§ aguas ‘de lavado + V aguas de despulpe.+ V jugo pulpa

v

Entonces para el beneficiado de 2,000 quintales cereza por dia, la cantidad

de agua a tratar seri:

Vt = 20,000 1t + 2,000 1t + 10,896 1t = 32,896 1t de agua

C. CALCULO DE INVERSION

Los cdlculos de inversion se dividieron en dos partes:

1. Costos de inversién

2. Costos Anuales de Operacidn.
Esta division se realizé para los tres tamafios de planta seleccionados.

En costo de inversidn se incluyeron:

Costos Directqs:

Maquinaria y Equipo (obtenidos por cotizacidn directa)

Accesorios (obtenidos altunos por cotizacion directary otros de catdlogos

de ventas)

Instalacidn e Implementacidn (obtenidos algunos por cotizacién directa y -

otros como un porcentaje del costo del equipo).

Costos Indirectos:

Ingenieria y Supervisién (obtenido como el 32% del costo del equipo (13).
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Gastos de construccién (se obtuvo el 10% del costo del equipo, segiin 1a re-

ferencia Peters & Timmerhaus, 1968. Este toma el 34% del costo del equipo, pe-

ro esto es para una planta quimica mds sofisticada, por 1o que en este caso se

redujo el porcentaje).

éontingencias (se obtuvo como el 8% del total de costos directos e indirec-

tos (13)).

A su vez cada uno de los rubros fueron detallados en diferentes anexos.

Ellos son:

1. Costo de Inversidn:

Anexo 1:

Anexo 2:

Anexo 3:

Maquinaria y Equipo:

Sistema de control de alcalinidad.

Médulo de digestor (optenidos por cotizacidn directa)
Tanque de Captacién (obtenido por cotizacidn directa)

Bombas Centrifugas Sumergibles (obtenidas por cotizacidn directa)

Accesorio:

Tapaderas para digestor (obtenidas por cotizacién directa)

Metros Ciibicos de Modulos de digestor (obtenido por cotizacidn di
recta)

V&lvulas Solenoides (obtenida de catdlogos de ventas)

Timers (obtenidos de catdlogos de ventas).

Instalacidn e Implementacidn:
Piés de tuberia PVC de 1 1/4 pulg. (obtenido por cotizacidn direc

ta)
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Piés de tuberia PVC de 2 pulg. (obtenido por cotizacién directa)

Instalacién Eléctrica e Instalacién de Agua (obtenida como el 11%
del tota] de costo del equipo).

Proteccidn del equipo (obtenida como el 20% del costo total del -

F equipo eléctrico).

En los costos anuales de operacidn, se incluyeron:

Como Egresos:
a) Sueldos y Salarios.
b) Mantenimiento.

c) Depreciacidn.

Como Ingresos:

a) Venta de Biogas.

A su vez cada uno de los rubros fueron detallados en diferentes anexos.

Ellos son:

2. Costos Anuales de Operacidn:
Anexo 4: Sueldos y Salarios:
Sueldo (se obtuvo suponiendo un sueldo de Q 300.00 al mes).
Indemnizacion:
Cuotas Patronal

Vacaciones.

Anexo 5: Mantenimiento:
Energia.Eléctrica (se estimd)
Agua (se estimd)
Cal (se obtuvo por cotizacidn directa).

Presupuestos (se asumid un 3% del costo del equipo).
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‘Anexo 6: Depreciacion:
Se obtuvo utilizando el método de linea recta, para un tiempo de
vida Gtil de 10 afios para accesorios, bombas y aparatoseléctricos.

Y 20 afios para tanques y modulos de digestor.

(bombas + timers + v.solenoides)/10 = depreciacién 1
(sistema de alcalinidad + T.captacién + digestor)/20 =
depreciacion 2

DEPRECIACION = depreciacién 1 + depreciacion 2

Cantidad de Cal a Utilizar

Para caso 1: 2,000 qq cereza/dia
Se utiliza 1.6 kg de cal por metro cibico de efluencia {17):

Como en el sistema se utiliza recirculacién, entonces la cantidad de cal a
utilizar sera:

Volumen de efluencia por dfa = 33 metros cibicos

33 metros cibicos , 20 dias 1.6 kg cal w Lgqcal 252 1B o
dia 1 mes 1 m3 100 1b. 1 kg

23.23 qq cal/mes x 1 mes = 23.23 quintales de cal

33 metros cibicos 20 dias 0.4 kg cal .1 aq cal
dia B A, 1 mes 1 m. clbico 100; Tbs.,
x 2.2 1bs.

Tky X 5 meses = 29.04 qq cal

Total de quintales de cal a utilizar al ano, para el tratamiento de 2,000 -

qq cereza/dia son: 52.27 qq de cal.

Valor del quintal de cal = Q 4.00
Gastos anuales de cal = 52.27 qq cal x Q 4.00/ 1 qq cal = Q 209.08
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Ingresos Obtenidos por Venta de Biogds (uso interno):

Se comparara el biogds con el diesel.

Capacidad Calorifica:

CBAOGAS vt . 37.3 Mj/metro clbico
P Diesel vuuvu.nn... AEY 30.7 Mj/kg
Densidad del Diesel ....... . 720 kg/metro ciibico

Para caso 1: 2,000 qq cereza/dia

Volumen de Biogds obtenido = 99 metros ciibicos/dia

Gas Natural (biogés):
37.3 Mj/m.cibico
Se obtiene un total de 99 metros cibicos de biogds por dfa, entonces:

37.3 Mj/m.clbico x 99 m.clbicos = 3692.70 Mj

Comparando el biogas con el diesel: (aproximadamente esta cantidad de die-

sel es 99 m.clbicos de gas natural)

3.692.70 Mj
104.49 Mj/gal

= 35.34 gal disel
~35.34 gal diesel x Q 1.70/1 gal diesel = 60.08 Q/dia

Trabajando 100 dias al ano:

Ingreso anual por venta de biogis:

60.08 Q/dia x 100 dias/afio = 6,008.00 Q/afo







IV. CALCULOS DE DISERO

~ Los cdlculos de disefio se realizaron basados en lineamientos experimentales
del ICAITI. Se presenta el cé]cu10 para la planta de tratamiento de 2,000 quin
tales cereza por dia. Para los otros dos tamafios (4,000 y- 6,000 quintales cere
za por dia) se utilizard el duplicado y triplicado del modulo aqui calculado, -
tomandose siempre en cuenfa,que no todos los elementos se duplicardn y triplica

ran al duplicar y triplicar la cantidad de aguas a tratar,

A. CALCULO DEL DIGESTOR:

E1 digestor anaerdbico que se utilizard para el tratamiento de las aguas de
beneficiado himero de café, fue calculado para tener un tiempo de residencia de
tres dias, con lo cual se comprobé en experimentos reé1izados,en el ICAITI, que
se obtenfa la mayor eficiencia en produccién de metano y disminucion de la con-
taminacidn de las aguas. E1 digestor esté'formédo por modulos y el disefio si-

gue lineamientos dados por el ICAITI (17).

E1 volumen total de las aguas a tratar es de aproximadamente 33,000 1t (33
metros cubicos) por dia; como se quiere que el agua .cruda permanezca en el .di—
gestor por tres dfas, (tiempo de residencia) el volumen de ese efluente que tie
ne que tratar el digestor es de 99,00C 1t (99 metros cibicos) (3 veces el volu-

men).

NOTA:

—_——

E1 volumen total referido anteriormente no incluye la recirculacién. En ca

so de tomarse en cuenta dicha recirculacién, el tiempo de residencia baja. a

BIBLIOTECA
| DE LA
'INIVERSIDAD DEL VALLE DE BUATEMALA
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1 1/2 dias.
Cada mbdulo trabaja aproximadamente 50 metros cilbicos y sus dimensiones in-

ternas son:

“ancho ...... 5 metros
largo ...... 4 metros
alED. wsusun 3 metros

El digestor se disefid para trabajar las 24 horas en forma continua.

B. CALCULO DEL TANQUE DE CAPTACION:

En el sistema de tratamiento se utilizard un tanque de captacion, enel cual

se .controlard el pH, mediante el uso de cal.
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Se trabajard un total de 24 horas, con un siétema automdtico en el control
del 1lenado y vaciado del tanque, uti]izéndose valvulas solenoides y timers.
De esta forma el tanque se llenard en quince minutos y utilizard el mismo tiem-
po de vaciado. Durante el tiempo que se utilice para controlar el pH se manten

drd una‘agitacién por recirculacidn.

E1 volumen de efluente crudo que entrard en el tanque es:

33 metros cibicos/ 24 hrs. = 1.375 m.cbicos/hr

En el caso que se 1leve a cabo 1a recirculacion del 50% del volumen total -
que entra'a1 digestor:

BB(Q'E?bIEEShr) = 2.75 m.cibicos/hr

E1 volumen total es: Vt = 2.75 m.cubicos/hr

Para calcular las dimensiones del tanque se utilizara para primera aproxima
cién la regla gruesa: D= 0.74(V)1/3 (6i1, 0. 1987) en donde D es el diametro
del tanque y V el volumen del tanque. Y para calcular la altura del tanque se
utilizard la formula de volumen de un tanque cilindrico:

V= D%nf4, en donde D es el didmetro y h es la altura del tanque.

Entonces, las dimensiones del tanque calculadas son:

3 m.clbicos (se deja un margen de seguridad)

L
1

p=0.78 (3)1/3=1.06/3m

=
i

4 (3) / (3.3532m

Tomando D = 1.3 m

h =4(3)/ (1.3) =2.26m
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Las dimensiones del tanque de captacidn son:
diametro ....... 1.3 m

altura ..., 2.3'm

NOTA:
En este tanque las aguas estardn sélo de paso, mientras se neutralizan con

el uso de cal.

C. FILTROS DE ARENA:

En Ta salida del digestro podria colocarse un filtro de arena, de capas, en
particulas de diferente diametro, para atrapar sélidos que 11eva el efluente 11

quido que sale del digestor.

D. CALCULO DE ESTANQUES DE JACINTOS:

Este estanque de jacintos.es el 01timo tratamiento de tipo biol6gico que se

utilizard para obtener un efluente libre o muy bajo en contaminacidn.

Se utilizard un tiempo de residencia de 10 dfas, que segin datos experimen-
tales del ICAITI, (12) demostraron que era el mejor para mayor disminusién en
contaminacion.

Este estanque de jacintos, serd una fosa cavada en la tierra y cubierta con

mezcla y piedras en el fondo.
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E. CALCULO DE BOMBAS:

Las diferentes bombas que 1leva el sistema serdn calculadas utilizando las
graficas de cabeza dindmica total, (ft) en funcidn del caudal (gal/min), que -

hay en catdlogos de bombas de los diferentes vendedores.

'La caida de presidn ( P) que pueda producirse por la friccidn de la tube-

ria, fue tomada en cuenta e introducida en la cabeza dinamica-total.

Se utilizardn bombas centrifugas de rodete abierto, que prestan un buen ser
vicio, ya que pueden manejar flujos con particulas, que es la caracteristica -

del efluente a tratar. (ver diagrama de la bomba en apéndice)

F. CALCULO DE TUBERIAS:

Se calculard el didmetro necesario de tuberfa para cada entrada y salida -

del digestor, tanque de captacidn y estanque de jacintos.

Para realizar estos cdlculos se uti]izabé una regla gruesa de velocidad de
flujo que dice: 1.5m/s =5 ft/s (CE,). La cual es una velocidad lTineal, -
- que al dividir 1a velocidad de flujo (en m.clbicos/hr) permitird obtener el -

drea transversal de la tuberia.
Asi, puede despejarse y obtenerse el didmetro necesario de la tuberfa.

Entonces, el calculo de dfémetro de las diferentes tuberias a utilizar es:
- Tuberfa para entrada al tanque de captacidn:
Esta agua viene del beneficio del café.
Regla gruesa: (obtengo velocidad de flujo lineal)
1.5 m/s x 3,600 s/1 hr = 5,400 m/hr
33 m;cﬁbicos/24hrs = 1.375 m.cibicos/hr
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-4
1.375 m.cibicos/hr / 5,400 m/hr = 2.5463 x 10 metros
_ cuadrados
2 1/2
A= D°/4 entonces D = (4A/ )
: -4 1/2
D= (4 x 2.5463 * 10 / ) = 0.018 m x 100 cm/Im

x 1 pulg/2.54.cm = 0.71 pulg

1. Tuberfa de recirculacidn al tanque de captacidn:

Este efluente viene del digestor, que entra nuevamente al tanque de capta-

cion y ayudar a mantener el pH necesario.

Se recirculan 33 metros ciibicos

33 m.cibicos " o '
(0.5) (28 hr) ~ 2.75‘m.cub1cos/hr
el % -4

e R ) 5.0926 x 10 m.cuadrados

5,400 m/hr
_ . -
D= (4 x 5.0926*10/ ) = 0.02546 m = 1 pulg.

2. Tuberia del tanque de captacién para el digestor:

Esta tuberia pasa las aguas del tanque de captacidn para 1lenar en forma con

tinua el digestor.

33 m.clbicos/24hr = 1.375 m.cibicos/hr
33 m.ciibicos/(0.5)(24 hr) = 2.75.m.cﬁbicos/hr (este calculo incluye las
| aguas de recirculadas)

Entonces el Vt es = 2.75 m.clbicos/hr
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-4 _
5.09 x 10 m.cuadrados

2. 75 m.clbicos/hr / (5,400 m/hr) .

-1/2
D=(4 x5.09¢10/ ) =0.03m

1 1/4 pulg

3. Tuberia de Digestor a Estanque de Jacintos:

Aquj se utilizarad tuberia de 2 pu1gl} ya que se ha encontrado que es la mas

adecuada para drenar un afluente con algunas particulas en suspension.

NOTA:

Como puedé.verse los dismetros estdn en un intervalo de 0.71 de pulgada a 1
1/4 de pulgada. Se escogéré'para la 1nsfa1aci6n tuberias de 1 pulg., la cual -
se adapta a la entrada y salida de las bombas, y también con ella se evitan pro
blemas de bloqueo en la tuberia, debido a particulas en suspensidn que hay en -

el fluido.

G. CALENTAMIENTO: -

Al sistema puede adaptarse un génerador eléctrico tipo TOTEM (Fiat), el -
cual utiliza un sistema de enfriamiento por recirculacién de agua, que puede -
utilizarse para mantener la temperatura de los efluentes del digestor entre 30
y 35 grados centigrados, siendo la temperatura 6ptima para que se lleve a cabo

la digestion.

Las unidades modulares TOTEM tienen un consumo de biogds de 0.4 m.clbicos/
hr y pueden generar 15 kwh de electricidad y agua caliente hasta 85 grados cen-

tigrados. (ver diagrama en apéndice)



- V.. ELEMENTOS DE DISERO

A. DIAGRAMA DE FLUJO:

Se presenta el diagrama de flujo de la planta tratamiento de efluentes 1i-
quidos de beneficio himedo de café para la capacidad de 2,000 qq cereza por -
dia. E1 diagrama para 4,000 y 6,000 qq cereza/dia es similar, ya que se dupli-

cardn y triplicaran los equipos en forma modular.
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CASO 1:

2,000 quintales de cereza‘por dia

Distribucidon de 1a Plania:

35




IvO 30 YOQ3INILNOJ 3INONVL 6 SOLNIOVr 30 3INONVLISI ¢

MIWIL 8 ¥O1S39I0 +
¥01S391d 713d VIOL NINNTIGA NODVLAYD 30 INONVL €
% 0G TIANOIOVINOHIOIY IA VAN 2 (0Lu3igv 3L340Y) VONJIMLNID vEWOE 2
3qIONI 108 VINATVA 9 | vsod |
G2kl ¥1v0S3 2 Ohgnl VY
°% °?
| ¥ |
Y { « T g - 2
8® ol __, N1l
| _
I P ——
. I S 6
|
e o
ojp/bb 0002

VLNVd V71 30 VAILVLNIL NOONdIHLSId




b)

d)

a)

b)

c)
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Especificaciones:

Para planta de tratamiento con capacidad de 2,000 gq cereza/dia

FOSA:

Serd una fosa excavada, con fondo de piedra y con una capa de mezcla.

TANQUE DE CAPTACION:

VOTUMEN «vvvevevneinsienenenessrnnennnaens 3 m.cibicos |
Diniensiones INLemMas suwsewws sseswwenaiass diametro = 1.3 m
altura =2.3m
DIGESTOR:
Volumen a tratar ........... ; ............. 99 m.cibicos
Nimero de mBdulos .....oveeveenienernennss 2 (*)

* Cada modulo trabaja 50 m.clbicos y sus dimensiones internas son:

5mx4mx3m

TANQUE CONTENEDOR DE CAL:

Volumen ............ B e N L 0.1 m.clbicos

Equipo:

2 bombas sumergibles marca 1HM Mod. 10-21-3, 1 Hp, 115/220V de 3 pulg., pa-
ra impulsor de salidas hasta 1 3/4 de pulg.

3 valvulas solenoides marca DAYTON Mod. 1A580, de bronce; 2 gufas. Presidn
méximq 250 psi, flujo maximo 253 gal/min, tuberia y orificio de 1 1/4 de -
pulg.

3 timers marca DAYTON Mod. 2E357, 120/240 V, de 60 min. tiempo maximo.
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2. Materiales y Accesorios:

a) Tapaderas del Digestor:
Para cada modulo del digestor se necesitan 2 tapaderas. En el caso 1(12,000
qq cereza/dias) se utilizan dos médulos de digestor y un total de 4 tapade-

ras.

Dimensién de la tapadera: 5.2 m x 1.85m Es de 1amina de hierro de 3/32 -

de pulgada.

b) Mddulos de Espénja de Poliuretano:

Cada mddulo es de 0.5 m x 0.5 m

0.5m, — El marco tiene 26 tiras (13 en
una direccion y 13 en la otra).

— La separacion entre tiras es de
4 cms, de centro a centro.

/ — En los cuatro costados del
05 m. 7 marco se colocan tiras de plas-
' tico liso de 0.5 m. x 0.2 m.

2 Pulg. de grosor

A~
Esponja de : TIRA DE PLASTICO
Poliuretano
52 — 54 gr./Pieza 0.1 m.
* 'L rl
$ 0.5 m, e

Plastico liso
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c) Tuberia:
Se utilizard en todo el sistema (*) tuberia PVC de 1 pulg. x 16C psi. Ex-

cepto en la tuberia que va del digestor al estanque de jacintos.. En cuyo

Caso usaremos tuberia PVC de 2 pulg.

-
L3

C. CAsSO 2:

4,000 quintales cereza por dia

1. DISTRIBUCION TENTATIVA DE LA PLANTA
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ESPECIFICACIONES:

Para planta de tratamiento con capacidad de 4,000 qq cereza/dfia.

FUGA:

Serd una fosa excavada, con fondo de piedra y con una capa de mezcla.

TANQUE DE CAPTACION:

Se utilizardn dos tanques con las siguientes especificaciones:

Volumen ....... wa e g wwnpE SR & & § ... 3 m. clbicos
Dimensiones Internas ........... vo... diametro = 1.3 m.
| altura = 2.3 m.
DIGESTOR:
Volumen a tratar ..... Bdeigebrate vveeese 198 m,clbicos
nimero de Mddulos ........ . 4 (*)

Cada modulo trabaja 5C m.cibicos y sus dimensiones internas son:

5Xx4 x 3 mts.

TANQUE CONTENEDOR DE CAL:

Volumen ............ F55 5§ 3 Bbieibingdete o o 0.1 m.cabicos

EQUIPO:

3 Bombas sumergibles marca 1HM Mod. 10-21-3, de 1 Hp.,115/220 V de 3 pulga-

das, para impulsor de salidas hasta de 1 3/4 de pulgada.

5 Valvulas Solenoides marca DAYTON Mod. 1A580, de bronce; 2 vias, presidn

maxima 250 psi, flujo miximo 253 gal/min, y orificio de 1 1/4 de pulgada.

5 timers marca DAYTON Mod. 2#357, 120/240 V, de 60min. tiempo maximo.
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MATERIALES Y ACCESQRIOS:

Tapaderas de digestor:

Para cada mddulo del digestor se necesitan dos tapaderas. En el caso 2
(4,000 qq cereza/dia) se utilizan cuatro modulos de digestor y un total
8 tapaderas.

Dimension de la tapadera: 5.2 m x 1.85m

Es de lamina de hierro de 3/32 de pulgada.

Modulos de Esponja de Poliuretano:

Cada modulo es de 0.5 m x C.bm

de

1 0.5 m, — El marco tiene 26 tiras (13 en
una direccion y 13 en la otra).

— La separacion enire tiras es de
4 cms. de centro a centro.

L 17 — En los cuatro costados del
05m. 7 marco se colocan tiras de plis-
tico liso de 0.5 m. x 0.2 m.

2 Pulg. de grosor

~
Esponja de i TIRA DE PLASTICO
Poliuretano
52 — 54 gr./Pieza 0.1 m.
% II »
t 0.5 m. %

Plistico liso
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Tuberia:
Se utilizard en todo el sistema (*) tuberia PVC de 1 pulg. por 160 psi.
Excepto en 1a tuberia que va del digestor al estanque de jacintos, en cuyo

caso usaremos tuberia PVC de 2 pulg.

CASO 3:

6,00C quintales cereza por dia.

DISTRIBUCION TENTATIVA DE LA PLANTA
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ESPECIFICACIONES:

Para planta de tratamiento con capacidad de 6,000 qq cereza/dfa.

FOSA:

Serd una fosa excabada, con fondo de piedra y con una capa de mezcla.

TANQUE DE CAPTACION:

Se utilizardn tres tanques con las siguientes especificaciones:

Volumen| .coevususnn. g ) B 8 R 3 m.Cubicos
Ditiens1gnes THECPNAS vevepivmmans i s bmsioiss didmetro = 1.3 m
altura =2.3m
DIGESTOR:
Volumen a tratar .......ovvvvvivnnnnnnn. 297 m.cibicos
Nimero de médulos ........... T ST . 6 (*)

Cada médulo trabaja 50 m.cibicos y sus dimensiones internas son:

5x4 x 3 mts.

TANQUE CONTENEDOR DE CAL:

MO TUIBN v s & siomsansalsn 655 § ot biammbii ] 0.1 m.cibicos

EQUIPO:

4 bombas sumergibles marca IHM Mod. 16-21-3, de IHP., 115/220 V. de 3 pulga

das, para impulsor de salidas hasta de 1 3/4 de pulgada.

7 Valvulas solenoides marca DAYTON Mod. 1A580, de bronce, 2 vias, presion
maxima 250 psi, flujo maximo 253 gal/min, tuberfa y orificio de 1 1/4 de -

pulgada.
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7 timers marca DAYTON Mod. 2E357,12C/240 V., de €0 minutos tiempo maximo.

MATERIALES Y ACCESORIOS:.

TAPADERAS DE DIGESTOR:

Para cada mddulo del digestor se necesitan dos tapaderas. En el caso 3 -
(6,000) qq cereza/dia se utilizan 6 mdodulos de digestor y un total de 12
tapaderas.

Dimension de la tapadera: 5.2 m x 1.85m

Es de 1amina de hierro de 3/32 de pulgada.

MODULOS DE ESPONJA DE POLIURETANO:

Cada mbédulo es de 0.5 m x 0.5 m

0.5m, — El marco tiene 26 tiras (13 en
una direccion y 13 en la otra),

— La separacion entre tiras es de
4 cms, de centro a centro.

Z — En los cuatro costados del
7 marco se colocan tivas de plas-
tico lise de 0.5 m., x 0.2 m,

0.5 m.

2 Pulg, de grosor

A~
ESPOII}{I de T]RA DE PLAST]CO
@ Poliuretano
' 52 — 54 gr./Pieza 0.1 m.
‘ L i
$ i 0.5 m. #

Plistico liso
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c) TUBERIA:
Se utilizard en todo el sistema (*) tuberia PVC de 1 pulg. x 160 psi.
excepto en la tuberia que va del digestor al tanque de jacintos, en cuyo ca

S0 se usard tuberia PVC de 2 pulg.







VI. COSTOS DE INVERSION
A. CASO 1: 2,000 quintales cereza por dia.

COSTOS DE INVERSION

COSTOS:

Directos

Maquinaria y Equipo :' Q 39,092.00
Accesorios Q 26,658.00
Instalacidon e implementacién Q 5,250.00
SUBTOTAL Q 71,000.00
Indirectos

Ingenieria y Supervisién Q12,509.00
Gastos de Construcciodn Q 3,909.00
SUBTOTAL Q 16,418.00
Contingencias (8% D + I) Q 6,993.00
COSTOS TOTALES DE INVERSION Q 94,411.00

+ Para mayor detalle mirar anexos 1, 2 y 3 (seccién de anexos).
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COSTOS ANUALES DE OPERACION

EGRESOS

Sueldos y Salarios ‘ Q 4,560.00
Mantenimiento Q 2,492.00
Depreciacion de maquinaria y equipo Q 2,353.00
TOTAL DE EGRESOS _ Q 9,405.00
INGRESOS

Venta de biogds (uso interno) (+) Q 6,008.00
TOTAL DE INGRESOS " Q 6,008.00

DIFERENCIA (I - E) (-)q 3,397.00

(+) Otro producto que se obtiene ademds de biogds, es abono o fertilizante, pe-
ro no se calculard el costo de &ste por no tener un dato exacto de la canti

dad que se produce.
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B. CASO 2: 4,000 quintales cereza por dia.

COSTOS&

Directos

Maquinaria y Equipo
Accesorios

Instalacion e Implementacion

SUBTOTAL

Indirectos

Ingenierfa y Supervisidn
Gastos de construccién

SUB TOTAL

Contingencias (8% D + I)
COSTOS TOTALES DE INVERSION

+ Para mayor detalle mirar anexos 1, 2 y 3 (seccién de anexos)

COSTOS DE INVERSION

Q 76,489.00
Q 52,550.00
Q 9,627.00
Q 138,666.00

Q 24,476.00
Q 7,648.00
Q 32,124.00
Q 16,663.00
Q 184,453.80
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COSTOS ANUALES DE OPERACION

EGRESOS

Sueldos y Salarios : Q 4,560.00
Mantenimiento : Q 4,212.00
Depreciacidn de maquinaria y equipo Q 4,461.00
TOTAL EGRESOS Q 13,233.00 °
INGRESOS

Venta de biogas (uso interno) (+) Q 12,015.00
TOTAL INGRESOS Q 12,015.00
DIFERENCIA (1 + E) (-) Q 1,218.00

(+) Otro producto que se obtiere ademds de biogds, es abono o fertilizante, pe-
ro no se calculard el costo de &ste por no tener un dato exacto de la canti

dad que se produce.

I



53

C. CASO 3: 6,000 quintales cereza por dia.

COSTOS DE INVERSION

COSTOS:

Directos

Maquinaria y Equipo
Accesorios

Instalacion e Implementacidn
SUBTOTAL

Indirectos

Ingenieria y Supervision
Gastos de Construccion
SUBTOTAL

Contingencias (8% D+I)
COSTOS TOTALES DE INVERSION

+ Para mayor detalle mirar anexos 1, 2 y 3 (seccidn de anexos)

Q 113,886.
Q 70,442,
Q 14,495,
Q 206,823,

Q 36,443.
Q 11,388.
Q 47,831.
Q 20,372.
Q 275,026.

00
00
00
00

00
00
00
00
00



b4
COSTOS ANUALES DE .OPERACION

EGRESOS

- Sueldos y Salarios Q 4,560.00
Mantenimiento 0 5,576.00
Depreciacidn de maquinaria y equipo 7 Q 6,569.00
TOTAL EGRESOS Q 16,705.00
INGRESOS
Venta a biogds (uso interno) (+) Q 18,023.00
TOTAL INGRESOS Q 18,023.00
DIFERENCIA (I - E) Q 1,318.00

(+) Otro producto que se obtiene ademds de biogds, es abono o fertilizante, pe-
ro no se calculard el costo de &te por no tener un dato exacto de la canti

dad que se produce.
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VII. CONSIDERACIONES DE "ECONOMIA A ESCALA"

Los cdlculos de costo de inversién y operacidn anteriores, fueron realiza-

para plantas con disefio modular. Estos costos podrian mejorarse si utiliza

un disefio’ no modular que aprovechara. la economia de escala, concretamente "La -

regla de Williams" o de "Las seis décimas". A continuacién se presenta una pe-

quena descripcidn de ella.

Cuando se incrementa el tamafio de una planta quimica, los costos también in

crementan. Sin embargo, esta relacién no es lineal entre la capacidad y el -

costo.

sas

a)

b)

Si el tamafio se duplica, el costo no incrementara al doble. Hay varias cau

que explican la no linealidad de este comportamiento:

E1 costo del equipo no incrementa linealmente con el tamano, puesto que la
cantidad de metal utilizado esta méS'cercanamenté relacionado con el drea -
del recipiente que con el volumen del mismo, ademds, generalmente, la fabri
cacion de una pieza grande de equipo envuelve la misma operacién, que una -

pieza pequefia y cada operacién no 1leva el doble del tiempo.
ET costo real de construccién no es el doble.

Los costos de ingenierfia, tiraje, orden y otros no incrementan mucho con el

tamafo.

Se puede utilizar una ecuacidn que relaciona capacidad con costos para obte

ner el costo de una planta de tamafio diferente, con el uso de datos conocidos -

para plantas similares de tamafio diferente; ésta es 1lamada regla de Williams.
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E1 uso de un factor exponencial para escalamiento en tamano, da por senta-
do 1a similitud en las caracteristicas de las distintas unidades. Con este mé-

todo no se espera un dato exacto, sino un dato estimado (36).

Fue en 1947, que R. Williams encontrd una relacidén empirica que relacionaba
los costos para diferentes tamafio de equipo. Esta es 1lamada regla de las seis
décimas y es usada para obtener el costo aproximado de una pieza de equipo o -
una planta completa, cuando el costo da una unidad similar de diferente tamafio
es conocido. ~Williams consider6 deseable, verificar la exactitud de esta herra
mienta de estimacidn de inversidn y calculé el costo de tanques, compresores, -
condensadores'y columnas de destilacion de acuerdo a la regla. Encontrd que el

rango de error de la estimacidon era aproximadamente del 20%.

En 1949, Chilton continud el trabajo de Williams y encontrd que se demuestra

graficamente la validez de 1a regla de las seis décimas.

Después de sefialar algunas desviaciones de la regla, €1 afirmé que también
es Util en la estimacidon de costo de plantas completas. No brindd ninguna prue

ba pero citd algunas referencias.

Aries y Newton, en su libro sobre Estimacion de Costos en Ingenieria Quimi-
ca utilizaron 1a regla de Williams (o regla de las seis décimas) como punto de
partida para la estimacion de costos de equipo. Ellos afirmaron Ta validez de
la regla, citando estudios hechos por Williams y Chilton, pero también admiten
que la regla no puede ser considerada exacta en todos los casos. Obtuvieron in
formacion de muchas fuentes diferentes (informacidon mds completa que l1a obteni-

da por Chilton).

Vilbrandt y Dryden citaron a Williams y establecieron que el exponente n=

0.6, es una constante general y no especifica para cierto tipo de equipo.
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Ellos dicen que el factor 0.6 también se aplica a 1a estimacién de costos de -
plantas totales, provee el escalamiento de tamafio de unidades similares, no ma-

yores de 10 veces y no por multiplicacidn del nimero de unidades modulares.

Kolbel y Schulze en su publicacion de 1960, discutieron la regla de las -
seis déEimas. Citaron a Williams y Chilton, e icieron referencia a un estudio
empirico realizado en Inglaterra. por Johnstone. Kolbel y Schulze tomaron una -

via académica para el problema y lo discutieron bastante.

Para un gran nimero de diferentes tipos de equipo ellos encontraron un va-

Tor medio para el exponente de 0.6 sin embargo la desviacién era considerable.

Para plantas completas, Kolbel y Schulze citaron a Shilton y Nelson. Chil-
ton encontrd un exponente de 0.68, y Nelson que investigé.sobre industrias pe-
tro quimicas, encontrd. un exponente promedio de 0.79. Kolvel y Schulze recopi-
laron datos de costos de plantas alemanas e inglesas y encontraron un'valor me-
dio de 0.64, fluctuando de 0.32 el menor, a 0.87 el mayor. Sugirieron que el -
valor de 0.67 fuera utilizado siempre que los datos envueltos en el cédlculo fue

ran inciertos o faltos.

Bauman, en su Tibro sobre ingenieria de costos, establece que 1a aplicacidn
de 1a regla de las seis décimas para instalaciones nuevas es una simplificacion
muy grande del concepto de costos. EI sugiere el uso de una férmula de estima-
cidn de costos mds realista, parcialmente basado en el concepto de 1a=dismihu—

cidn de costo capital (37).

Los exponentes de capacidad son utilizados para obtener un costo estimado,
en forma rdpida y con una veracidad aceptable. Si bien es adecuado para'algunos
propdsitos (como un examen preliminar) el exponente de 0.6 puede dar como resul

tado una estimacién de costos con gran error; inadecuado para utilizarse como -
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una evaluacién que comprometa a realizar un gasto significativo (38).

Las divergencias citadas anteriormente se refieren al uso de un exponente -
universal (0.6, 0.7) ya que el efecto de economia de escalas en unidades simila
res. estd bien comprobado. . La variacién del exponente, tratando un mismo tipo -

de uniéades, es muy pequeifia.



VIII. CONCLUSIONES

I. Para el caso 1: 2,000 qq cereza por dia de planta de tratamiento de efluen
tes 1iquidos de beneficio himedo de cafe.

COSTOS DE INVERSION ..... v 8 N VSRR § § Q 94,411.00

COSTOS ANUALES DE OPERACION ...... VLT S . Egresos
Q 9,405.00
Ingresos
Q 6,008.00
DIFERENCIA: - . vivoe o s s o wo y vpiwmmisons 3% R s (-) Q 3,397.00
AREA MINIMA PARA DISTRIBUCION T
DE LA PLANTA ...vvvinennn. I (O e 195.50 m.cuadrado

II. Para el caso 2: 4,000 qq cereza por dfa.de planta de tratamiento de efluen
tes 1iquidos de beneficio himedo de café.

COSTOS DE INVERSION ........... L e g . Q 187,453.00
COSTOS ANUALES DE OPERACION .......... £ 3§ Ad Egresos
Q 13,233.00
Ingresos
. : : Q 12,015.00
DIFERENCIA ..... e § 8 B ATOINEEEE 5 55§ (-) Q 1,218.00
AREA REQUERIDA PARA DISTRIBUCION
DE LA PLANTA ittt ittt iiineenernnonannenns Q 310.50 m:cuadrado

ITI. Para el caso 3: 6,000 qq cereza por dfa de planta de tratamiento de efluen
tes 1iquidos de beneficio himedo de café.

COSTOS DE INVERSION ....... S R T . Q 275,026.00
COSTOS ANUALES DE OPERACION ......ocveevvvnnn. Egresos
_ - : Q 16,705.00
Ingresos
. Q 18,023.00
DIFERENCIA sonuiinws s s s ansiva ERE SRR § A R winsh i G- 1,318.00

AREA REQUERIDA PARA DISTRIBUCION
DE LA PLANTA v rnennnnnns SR LR B SR 378 m.cuadrados







IX. DISCUSIONES

En este trabajo se disefid el equipo para cada uno de los tamafios de planta
de tratamiento, siguiendo un disefio modular, este disefio se practicd cuando se
considera que puede suceder que el beneficio se agrande o acorte durante el -
tiempo en que funcione, 1o cual a su vez repercute en un aumento o disminucidn
de las aguas a tratar. Por lo tanto el tener 1a planta de tratamiento como md-

“dulos permite una adaptacidon rdpida a cualquier tipo de variacidn.

Este trabajo presenta la limitacién de no considerar un disefio no modular -
que haga uso de la Ecoromia de Escala, 1o cual es una ventaja en ingenieria.
Al realizarse un disefio no modular, podemos darnos cuenta que el tamafo del -
equipo se incrementa, por consiguiente el costo por pieza aumenta, aunque no de
una manera proporcional é la relacion de tamafios, sino a una tasa menor. E1 -
costo de ingenieria e instrumentacién permanecera esencialmente constante los -
costos de operacién no cambian en forma directamente proporcional. Entonces, -
globalmente, los costos de incrementarin a una razén menor, lograndose obtener

una economia ventajosa para el beneficio de café.

Como puede observarse, los costos anuales de operacidn para la planta = de
tratamiento de 2,000 y 4,000 quintales cereza/dia son negativos, lo cual no im-
porta, en este caso ya que se considera como "Costo de Tratamiento" el qué debe

cubrir el beneficio.







X. RECOMENDACIONES

Realizar un estudio de disefio no modular, con 1o cual puede obtenerse una
economia de escala.

Utilizar recirculacion del 50% del volumen que entra al digestor (grafica -
# 1), ya que ello permite que se 1leve a cabo un control de pH de las aguas
que se encuentran en el tanque de captacidn, y por consiguiente un ahorro -
en la cantidad de cal utilizada.







XI. ANEXOS

Caso 1: Anexos - 2,000 quintales de cereza por dfa.

(1)

(2)

(3)

COSTOS DE INVERSION

Maquinaria y Equipo:

Sistema de control de calidad

2 modulos de digestor (cada médulo Q17,476)
1 tanque de captacidn

2 bombas centrifugas sumergibles
(cada bomba Q 1,695.00)

SUBTOTAL

Accesorios:
4 tapaderas para digestor (cada tapadera Q260)

40 metros ciibicos de mddulos de esponja de poliuretano
(cada metro cibico de esponja de poliuretano Q583.00)

3 valvulas solenoides (cada valvula Q444.00)
3 timers (cada timer Q332.11)
SUBTOTAL

Instalacion e Implementacidn:

24.7 ml de tuberia PVC de 1 1/4" (6 ml Q15.35)
4 ml de tuberia PVC de 2" (6 ml1 Q24.95)
Instalaciéanléctrica e instalacion de agua
Proteccién del equipo (bombas, timers)

SUBTOTAL

Q 150,00
Q 34,952.00
Q 600. 00

Q 3,390.00
Q 39,092.00

Q 1,040.00

Q 23,320.00
Q 1,332.00
Q  966.33
Q 26,658.33 °

Q 63.19
Q 16.33

"Q 4,300.12

Q 871.27
Q 5,250.91
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COSTOS ANUALES DE OPERACION

(4) Mantenimiento:

Energia Eléctrica (Q150/mes/6 meses ) Q  900.00
Agua (Q50.00/mes) Q 300.00
cal (Q52.27 qq/afio a Q4.00/qq) Q 209.00
Repuestos . - ‘ Q 1,172.76
SUBTOTAL Q 2,581.84

(5) Sueldos y Salarios:

Sueldo ' Q 3,600.00
Cuota Patronal ‘ Q 360.00
Indemnizacidn Q 300,00
Vacaciones _ Q 300.00
SUBTOTAL ' Q 4,560.00

(6) Depreciaciones:
Esta se calculd por el método de depreciacién en la 1inea recta, para un -
tiempo de vida Gtil de 10 afies. Para accesorios, bombas, aparatos eléctri

cos y 20 afios para tanques y mddulos de digestor.

(sistema de cal + mddulo digestor + tanque captacién) /20 afos =

Q 1,785.10/afo.

(bomba sentrifuga + vdlvulas solenoides + limers) /10 afios =

Q 568.83/afio.
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ANEX0S

Caso 2: Anexo - 4,000 quintales cereza por dfa.

(1)

(2)

(3)

COSTOS DE INVERSION

Maquinaria y Equipo:

Sistema de control de alcalinidad

4 mbdulos de digestor (cada médulo Q17,476.)
2 tanques de captacidn

3 bombas centrifugas sumergibles
(cada bomba Q 1,695.00)

SUBTOTAL

Accesorios:
8 tapaderas para digestor (cada tapadera Q260)

80 metros cibicos de mddulos de esponja de poliuretano
(cada metro clbico de esponja de poliuretano Q583.00)

5 vilvulas solenoides (cada vdlvula Q444.00)
5 timers (cada timer Q332.11)
SUBTOTAL

Instalacion e Implementécién:

45.2 ml de tuberja PVC de 1 1/4" (6 ml1 Q15.35)
4 ml de tuberia PVC de 2" (6 ml1 Q24.95)
Instalacidn eléctrica e instalacidn de agua
Proteccidn del equipo (bombas, timers)

SUBTOTAL

Q 300.00
Q 69,904.00
Q 1,200,00

Q 5,085.00
Q 76,489.00

Q 2,080.00

Q 46,640.00
Q 2,220.00
Q 1,610.55
Q 52,550.55

Q 115.64
Q 16.33
Q 8,413.29
Q 1,081.42
Q 9,627.48
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COSTOS ANUALES DE OPERACION

(4) Mantenimiento:

Energia Eléctrica (Q420/mes/6 meses) ,Q 1,200.00
Agua (Q50.00/mes) Q 300.00
cal (Q104.54 qg/afo a Q4.00/qq) Q 418.16
Repuestos ' ‘ Q 2,294.67
SUBTOTAL Q 4,212.83

(5) Sueldos y Salarios:

Sueldo Q 3,600.00
Cuota patrona] Q 360.00
Indemnizacion Q 300.00
Vacaciones Q 300.00
SUBTOTAL Q 4,560.00

(6) Depreciacion:
Esta se calculé por el método de depreciacion de 1a 1inea recta, para un -
tiempo de vida Gtil de 10 afios. Para accesorios, bombas, aparatos eléctri

cos‘y 20 afios para tanques y mddulos de digestol.

(sistema de tal + modulo digestor + tanque captacién)/20 afios =
Q 3,570.20/afo.
(bomba centrifuga + vdlvulas solenoides + timers)/10 afios =

Q 891.50/afo.
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ANEXOS

Caso 3: Anexos - 6,000 quintales cereza por dia.

(1)

(2)

(3)

: COSTOS DE INVERSION

Maquinaria y Equipo:

Sistema de control de alcalinidad

6 médulos de digestor (cada médulo Q17,476)
3 tanques de captacion

4 bombas centrifugas sumergibles
(cada bomba Q1,695.00)

SUBTOTAL

Accesorios:
12 tapaderas para digestor (cada tapadera Q260)

120 metros cibicos de médulos de esponja de poliuretano
(cada metro clbico de esponja de poliuretano Q583.00)

7 valvulas solenoides (cada vdlvula Q444.00)
7 timers (cada timer Q332.11)
SUBTOTAL

Instalacion e Implementacidn:

57.7 ml de tuberia PVC de 1 1/4" (6 ml Q15.35)
4 ml de tuberia PVC de 2" (6 ml Q24.95)
Instalacion eléctrica e instalacion de agua

Proteccion del Equipo (bombas, timers)

SUBTOTAL

Q . 450.00
Q 104,856.00

Q 1,080.00
Q 6,700.00
Q 113,886.00
Q 3,120.00
Q 69,960.00
Q 3,108.00
Q  2,254.77
Q 78,442.77

147.62
16.33
12,527 .46
1,806.95
14,495,66

o o o o o
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COSTOS ANUALES DE OPERACION

(4) Mantenimiento:

Energia Eléctrica (Q250/mes/6 meses) Q 1,500.00
Agia (Q 50.00/mes) Q 300.00
Cal (Q 156.82 gq/afo a Q 4.00/qq) Q 627.26
. Repuestos ' Q 3,416.58
SUBTOTAL ' Q 5,843.84

(5) Sueldos y Salarios:

Sueldo ‘ Q 3,600.00
Cuota Patronal - Q 360.00
Indemnizacion Q 300,00
Vacaciones Q 300.00
SUBTOTAL | ~Q 4,560.00

(6) Depreciacion:
Esta se calculd por el método de depreciacidén de la linea recta, para un -
tiempo de vida Gtil de 10 afios. Para accesorios, bombas, aparatos eléctri

cos y 20 anos para tanques y mdodulos de digestor.

(sistema de cal + médulo digestor + tanque captacidn)/20 afios =

Q 5,355.30/afo.

(bomba centrifuga + vdlvulas solenoides + timers)/10 afios =

Q 1,214.28/afo.



XII. ANEXOS DE ILUSTRACIONES DEL DIGESTOR
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MOTOBOMBA CENTRIFUGA SUMERGIBLE

ALTURAS HASTA: 18 metros (59 i1)
CAUDALES HASTA: 680 Ipm (180 gpm)

SOLIDOS HASTA O 3.0 cms (1 1/47)

" Lavado Cafe o
Transporte Granos =z

= | | Sumideros
e ] LRe§ed e Ind.
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sin asperezas para evitar la acumulacion de mugre

diseno
4. MOTOR: Monofasico (115 V. 6 230 V.) 6 trifasico {23
sumergidos en aceite. Los molores monofasicos asi
los 1trifasicos, requieren un arrancador termomag:.
como elemento de pmleccirf_m.
5. ACEITE: Dieléctrico, que lubrica el sello aisia elé:
mente de la carcasa y disipa el €alor en él producido.
6. RODAMIENTO : Tipo rigido de balas, sumergioo e.
te para lubricacién y disipacidn de calor.
7. CASQUILLO DEL SELLO: En acero.
8. OBTURACION: De dos tipos: selloc mecanico sumerg
aceile para prevenir escapes alrededor del eje y rete.
que da mayor proteccion contra posible entrada de a
exlernos.
CABLE CONDUCTOR: Tres metros de cable resistente 9, ROTOR: Cerrado, tipo centritugo de dos alabes, dis..
al agua y al aceite. para prevenir atascamientos y mantener limpia el &
obturacion.
CONDENSADOR: Permite un alto y rapido torque de
arranque y un funcionamiento suave del motor, 10. SELLAMIENTO EN EL OJO DEL ROTOR: Con a:
en buna N previene dafios en el eje y minimiza las
3. CARCASA DEL MOTOR: En hierro gris de alta calidad das de presion.
AR No [] Pesa
*Modelo HP . It
L e Eduey | YOI [AmRS RPN | et ks, MODELOS Y DIMENSIONES
WH-05%1I-3 /2] 1o _jn.s|17s0) 3* | 490 DESE
HWH-I0-213 * 11.0| 1 - |.220 [10.5] 3500 3" | 49.0, | | NAF DIMENSIONES EN M M.
HWH"10233 1101 -3 | 220 flos]3s00] 3" Jaos ||l.a | 8 | ¢c JToJe [fr o ]
HWHiS 233 15 3 ] 220 [ii.s] 3500] 3" [aes || 3" | 215 [4s2]133 [ 320 133 | 165 |
24
[ i
4@ B
o ] T
1244 e e
. . — - \\_ \\_
8 IT—L- 4 — e
= ~~cy ]
08 I T o Wh.o,
) 05
4 it N
Tt ks
_—
.
E -
9pMus 20 . 40 60 [:[e] 100 120 140 160
Ipm 100 200 300 400 500 600

caudal
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@ Partielbetrinh zum Stromnaiz
e @ KoL e o e i
A L . i % - i i g i il T
LangexBreitexHohe mm 903x1130x1000 [T 80311301000 800x300x350 ]
Bruttogawicht _kp 40 _|__ ___520 _ 130
Eingangsleistung kW (MJ/h) 56,2 (202,35) 862 202,35 V5(54)-56,2(202,35]
Elektrische Nennleistung kW 15 (cosp=0.86) 15 {cosp=0,86) 0-14,5
Warma‘euuung kW (kcal/h) 39 (33.600) 359(33.500} 13(11180)-33(33.500)
Wirk % 92 92 90-92
% tach L, - J
Erdgas (CH, 35,5 MJ/m?) m/h 5.7 5.7 2,0-5.7
| Flassiggas (50,5 MJ/kg) kg/h 42 4.2 1,5-4,2
Biogas (60% CH, 22,6 MJY/m?) m’h 8.4 84 3.0-84
| Eloktrische Leistung e
Iabhhnmgwm Helzwen des Gases) b ki _ﬂ'aﬁ’ __"a' _l VI,E
°c 70 T
Max. Ausgangstemp. °C 86 B8
Nennfdrdervolumen ¥h 2000 2000
Druckverlust {bei Férdervol.) kPa 30 30
Max. Wasserhirie g (CaC0,/m? 130 130 _
E drhwitsraiftewd
Max. Eingangstemnp. °c 45 45
Max. Wirmeunterschied °c 24 24
Luhmenqe kg/h 5800 5800 e
zneralor o e ST - - B O iz,: £ 2l : bl
l_gﬂnnur_;gﬁmquenz ViHz 380/50 380/60
Asynchron mit MA Anlasser
Pﬁdg_rﬂr {bei Nennleistung) A 26,56 26.5
L tizhabadiig nza ) )
Max. Belastung/Min. cos. @ kW Leistungsfihigkeit des Netzes 14,5/0,85
Max, Belastung pro Phase kw Leistungsfihigkeit das Netzes b
Max. induktive Belastung kW Start MA Netzlgistung b
,1ebungsbedingungen c 0-40 0-40
Ihr Partner:
wmsr:;:mm 26 rieh
D -8990 Lindsu
Tel. 08382724788
1
Tulea. 221050 TIATIG X THERMOTEC
Cou Fiscile ¢ P 04079370013

L S — Y [ s
whajicdulebeolyn Lygs lombcinA A
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