
DISEÑO DE SISTEMA DE RECUPERACIÓN DE CALOR DE AIRE CALIENTE DE 
DESECHO PARA CALENTAMIENTO Y VAPORIZACIÓN DE AGUA EN LA 

COMPAÑÍA VIDRIO ANDINO S.A. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

  
 
 
 

 
 
 
 

JULIÁN DAVID MORENO BELTRÁN 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

FUNDACIÓN UNIVERSIDAD DE AMÉRICA 
FACULTAD DE INGENIERÍAS  

PROGRAMA DE INGENIERÍA MECÁNICA 
BOGOTÁ D.C. 

2.019  



4 
 

DISEÑO DE SISTEMA DE RECUPERACIÓN DE CALOR DE AIRE CALIENTE DE 
DESECHO PARA CALENTAMIENTO Y VAPORIZACIÓN DE AGUA EN LA 

COMPAÑÍA VIDRIO ANDINO S.A. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

JULIÁN DAVID MORENO BELTRÁN 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Trabajo de grado para optar el título de 
INGENIERO MECANICO 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

FUNDACIÓN UNIVERSIDAD DE AMÉRICA. 
FACULTAD DE INGENIERÍAS  

PROGRAMA DE INGENIERÍA MECÁNICA 
BOGOTÁ D.C. 

  2.019 



3 
 

Nota de aceptación: 
 

__________________________________ 
__________________________________ 

     __________________________________ 
    __________________________________ 

__________________________________ 
    __________________________________ 

__________________________________ 
 
 
 
 

 
 

__________________________________ 
Presidente del jurado 

Ing. Alvaro Romero Suarez 
 

 
 
 
 

__________________________________ 
Jurado 1 

Ing. Jorge Rene Silva 
 
 
 
 
 

__________________________________ 
Jurado 2 

Ing. Eric Navarro 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 

Bogotá, D.C. Febrero, 2019 



4 
 

DIRECTIVAS DE LA UNIVERSIDAD 
 
 

Presidente de la Universidad y Rector del Claustro 
 
 

Dr. Jaime Posada Díaz 
 
 
 
Vicerrector de Desarrollo y Recursos Humanos 
 
 

Dr. Luis Jaime Posada García-Peña 
 
 
 
Vicerrectora Académica y de Posgrados 
 
 

Dra. Ana Josefa Herrera Vargas 
 
 
 
Decano Facultad de Ingeniería 
 
 

Dr. Julio Cesar Fuentes Arismendi 
 
 
 
 
Director Programa Ingeniería Mecánica  
  
   

 Ing. Carlos Mauricio Veloza  
 
 
 
 
 
 
 
 
 



5 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

 
 

Las directivas de la Universidad de América, los jurados calificadores y el cuerpo 
docente no son responsables de los criterios e idea expuestas en el presente 
documento. Estos corresponden únicamente a los autores. 



6 
 

Dedico este trabajo a Dios quien ha sido el dador de todo conocimiento y sabiduría 
necesaria para el desarrollo de cada una de las actividades requeridas para llevar 
a feliz término el desarrollo de este proyecto.  

 
 

“6 Porque el Señor da la sabiduría; 
    conocimiento y ciencia brotan de sus labios. 

7 Él reserva su ayuda para la gente íntegra 
    y protege a los de conducta intachable. 

8 Él cuida el sendero de los justos 
    y protege el camino de sus fieles. 

9 Entonces comprenderás la justicia y el derecho, 
    la equidad y todo buen camino; 

10 la sabiduría vendrá a tu corazón, 
    y el conocimiento te endulzará la vida. 

11 La discreción te cuidará, 
    la inteligencia te protegerá.” 

 
Proverbios 2: 6-11 (NVI) 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 



7 
 

Agradezco a mis padres quienes han sido soporte y ayuda incondicional para llevar 
a cabo cada una de las actividades relacionadas con mi formación profesional de 
manera exitosa; por haber inculcado sus valores, principios y moral en mi con 
persistencia y eficacia, por estar siempre presentes, gracias. 
 
De igual manera a docentes y compañeros de estudio que han estado presentes en 
las distintas etapas de mi vida académica y que han sido testigos e incluso 
participantes de cada uno de mis aciertos y fracasos, gracias. 
 
Finalmente, a la compañía Vidrio Andino S.A. y cada uno de sus directivos, y 
miembros que abrieron sus puertas para hacer parte de mi crecimiento profesional 
con cada una de las actividades y proyectos en los que depositaron su voto de 
confianza al hacerme participe, demostrando su compromiso con el crecimiento 
personal y profesional de sus empleados; a los ingenieros Juan Jesus Somolinos, 
Felipe Botero, Climaco León, Fernando Nocua, Julio Cesar Rodriguez y Juan Carlos 
Gomez, gracias. 
 
  

 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 



8 
 

CONTENIDO 
 

 pág. 
  
INTRODUCCIÓN 17 
  
1. LA EMPRESA 18 
1.1 GRUPO SAINT-GOBAIN 18 
1.2 VIDRIO ANDINO S.A 20 
  
2. PROCESO PRODUCTIVO 22 
2.1 GENERALIDADES DEL VIDRIO 22 
2.1.1 Vidrio de cuarzo fundido o sílice fundida 23 
2.1.2 Vidrio sódico-cálcico 23 
2.2 LINEA FLOAT 24 
2.2.1 Zona Batch 25 
2.2.2 Zona Horno 26 
2.2.3 Zona Float 27 
2.2.4 Zona Extendería 27 
2.2.5 Zona Corte y Almacén 28 
  
3. GENERACIÓN DE VAPOR, AIRE Y AGUA CALIENTE 29 
3.1 VAPOR Y AGUA CALIENTE 29 
3.2 AIRE CALIENTE 33 
  
4. CONCEPTUALIZACIÓN Y PARÁMETRIZACIÓN 34 
  
5. PLANTEAMIENTO DE ALTERNATIVAS   35 
5.1 INTERCAMBIADORES DE CALOR DE PLACAS 35 
5.2 INTERCAMBIADORES DE CALOR DE TUBOS Y CORAZA 36 
5.3 CALDERA DE RECUPERACIÓN DE CALOR (HRSG) 37 
5.4 SELECCIÓN DE ALERNATIVA 38 
5.4.1 Criterios de selección y ponderación 38 
5.4.2 Cuadro de necesidad 39 
5.4.3 Matriz de evaluación 39 
  
6. CARACTERIZACIÓN PROCESOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR 41 
6.1 ESTIMACIÓN DE PERDIDAS DE CALOR EN TRANSPORTE 41 
6.2 EQUIPOS DE RECUPERACIÓN 55 
6.2.1 Sobrecalentador 55 
6.2.2 Vaporizador 69 
6.2.3 Precalentador 86 
6.2.4 Análisis generación vapor 95 
  
7. DISEÑO SISTEMA TRANSPORTE AIRE CALIENTE 98 



9 
 

7.1 DIRECCIONADOR CHIMENEA-TUBERIA RECUPERACIÓN 98 
7.2 TUBERIA TRANSPORTE 113 
7.3 SISTEMA ESTRUCTURAL 115 
7.3.1 Viga soporte secciones tubería 116 
7.3.2 Pernos anclaje de tubería 120 
7.3.3 Viga principal de soporte estructural 122 
7.3.4 Columna final de soporte estructural 126 
7.3.5 Soldadura viga acople columna-tubería 130 
  
8. DISEÑO Y ANÁLISIS ESTRUCTURAL COMPONENTES CRITICOS 133 
8.1 ESTRUCTURA SOPORTE POR EMPOTRAMIENTO 133 
8.2 ESTRUCTURA SOPORTE POR ARCO 136 
  
9. SISTEMA DE CONTROL DE PROCESO 139 
  
10. EVALUACIÓN DE SEGURIDAD 147 
  
11. EVALUACIÓN DE MEDIO AMBIENTE 152 
  
12. EVALUACIÓN FINANCIERA 155 
12.1 ANÁLISIS DE COSTOS DEL PROYECTO 155 
12.1.1 Costos de evaluación y diseño 155 
12.1.2 Costos de equipos y maquinaria 156 
12.1.3 Costos de montaje y puesta a punto 158 
12.2 ANÁLISIS FINANCIERO CAPACIDAD MEDIA OPERACIONAL 159 
12.3 ANÁLISIS FINANCIERO CAPACIDAD MÁXIMA OPERACIONAL 163 
  
13. CONCLUSIONES 166 
  
14. RECOMENDACIONES 167 
  
BIBLIOGRAFIA 168 
  
ANEXOS 171 

(Actualizar) 



10 
 

LISTA DE FIGURAS 
 

 pág. 
  

Figura 1. Líneas negocio grupo Saint-Gobain (2016) 18 
Figura 2. Distribución ventas y ganancias operacionales SG (2015) 19 
Figura 3. Estructura molecular SiO2 22 
Figura 4. Proceso fabricación vidrio flotado 24 
Figura 5. Área de ejecución del proyecto 41 
Figura 6. Dimensionamiento recorrido requerido del sistema 42 
Figura 7. Sistema térmico tubería transporte 43 
Figura 8. Propiedades del sistema térmico tubería 50 
Figura 9. Esquema térmico sobrecalentador 55 
Figura 10. Diferencia temperaturas media logarítmica sobrecalentador 60 
Figura 11. Factor de corrección para intercambiadores de flujo cruzado 62 
Figura 12. Obtención factor de corrección para el sobrecalentador 65 
Figura 13. Regímenes de flujo en ebullición de flujo interno 69 
Figura 14. Sistema térmico tubería del vaporizador 71 
Figura 15. Diferencia temperaturas media logarítmica precalentador 90 
Figura 16. Obtención factor de corrección F para el precalentador 94 
Figura 17. Direccionador chimenea - tubería recuperación 98 
Figura 18. Componentes direccionador chimenea-tubería 99 
Figura 19. Esquema funcionamiento dámperes expulsión y recuperación 100 
Figura 20. Esquema aplicación fuerza sistema accionamiento 102 
Figura 21. Esquema desplazamiento requerido por el actuador 103 
Figura 22. Esquema fuerzas actuador neumático 103 
Figura 23. Esquema operación actuador neumático 104 
Figura 24. Distribución actuadores neumáticos en válvula reguladora 105 
Figura 25. Selección ángulo tipo americano de lados iguales 109 
Figura 26. Selección electrodo para la soldadura del perfil 110 
Figura 27. Filete mínimo de soldadura 112 
Figura 28. Vista superior y frontal del recorrido de la tubería   113 
Figura 29. Etapas sistema estructural   116 
Figura 30. Viga soporte secciones tubería   116 
Figura 31. Selección perfil C estándar tipo americano 119 
Figura 32. Pernos anclaje tubería 121 
Figura 33. Viga critica principal de soporte   122 
Figura 34. Selección perfil I estándar tipo americano - S 126 
Figura 35. Columnas de soporte de llegada de la tubería 126 
Figura 36. Factor de longitud efectiva 127 
Figura 37. Selección electrodo para la soldadura del perfil 130 
Figura 38. Filete mínimo de soldadura 132 
Figura 39. Estructura soporte por empotramiento 133 
Figura 40. Restricciones y cargas aplicadas estructura por empotramiento   134 
Figura 41. Resultados simulación FEM estructura por empotramiento   135 



11 
 

Figura 42. Estructura soporte por arco 136 
Figura 43. Restricciones y cargas aplicadas estructura por arco   137 
Figura 44. Resultados simulación FEM estructura soporte por arco   138 
Figura 45. Precio gas natural mayo 2018 158 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

  
 
 

 
 
 



12 
 

LISTA DE CUADROS 
 

 pág. 
  

Cuadro 1. Equipos de generación de vapor y calentamiento de agua 31 
Cuadro 2. Condiciones de generación de aire caliente 33 
Cuadro 3. Descripción etapas del sistema de recuperación 34 
Cuadro 4. Características intercambiadores de placas 36 
Cuadro 5. Características intercambiadores de coraza y tubos 37 
Cuadro 6. Características calderas de recuperación HRSG 38 
Cuadro 7. Cuadro de necesidad 39 
Cuadro 8. Matriz de evaluación de alternativas 40 
Cuadro 9. Aislamientos térmicos minerales en el mercado 46 
Cuadro 10. Espesor aislamiento tubería Vs. temperatura entrega aire 54 
Cuadro 11. Diámetro tubería vapor Vs. área requerida sobrecalentador  68 
Cuadro 12. Diámetro tubería saturación Vs. área requerida vaporizador 85 
Cuadro 13. Diámetro tubería agua Vs. área requerida precalentador 97 
Cuadro 14. Peso componentes sistema accionamiento 102 
Cuadro 15. Componentes tubería transporte 114 
Cuadro 16. Cantidad vigas soporte requeridas 119 
Cuadro 17. Cantidad pernos anclaje requeridos 122 
Cuadro 18. Cantidad vigas principales tipo S requeridas 126 
Cuadro 19. Cantidad columnas principales tipo S requeridas 130 
Cuadro 20. LC1 - Llenado sistema recuperador 140 
Cuadro 21. LC2 - Recirculación aire caliente a recuperador 141 
Cuadro 22. LC3 – Acumulación inicial vapor saturado 142 
Cuadro 23. LC4 – Acumulación inicial vapor sobrecalentado 143 
Cuadro 24. LC5 – Entrega vapor sobrecalentado a proceso 144 
Cuadro 25. LC6 – Sistema de purgas de control 145 
Cuadro 26. LC7 – Sistema de purga de finalización 146 
Cuadro 27. Parámetro de evaluación de criticidad de riesgos 147 
Cuadro 28. Evaluación de riesgos de salud y seguridad asociados 148 
Cuadro 29. Análisis por tipo de riesgo 150 
Cuadro 30. Criterios de magnitud e impacto para matriz Leopold 151 
Cuadro 31. Matriz de Leopold proyecto recuperación calor 153 
Cuadro 32. Costos de evaluación y diseño 155 
Cuadro 33. Costos de equipo y maquinaria 156 
Cuadro 34. Costos de montaje y puesta a punto 157 
Cuadro 35. Flujo de caja de proyecto a capacidad media operacional 160 
Cuadro 36. Flujo de caja de proyecto a capacidad máxima generación 163 
 
 

 

  
  

 



13 
 

LISTA DE DIAGRAMAS 
 

 pág. 
  

Diagrama 1. Procesos transformación primaria y secundaria del vidrio 23 
Diagrama 2. Proceso actual de generación de agua caliente y vapor 30 
Diagrama 3. Etapas de generación vapor del sistema de recuperación 56 
Diagrama 4. Flujo cálculo del sobrecalentador 67 
Diagrama 5. Flujo cálculo del vaporizador 84 
Diagrama 6. Flujo cálculo del precalentador 96 
Diagrama 7. Fuerzas perfil soporte actuador neumático 106 
Diagrama 8. Fuerza Cortante (Superior) y Momento Flector (Inferior) 108 
Diagrama 9. Análisis cuerpo libre de la viga soporte 117 
Diagrama 10. Fuerza Cortante (Superior) y Momento Flector (Inferior) 118 
Diagrama 11. Análisis cuerpo libre de la viga critica principal 123 
Diagrama 12. Fuerza Cortante (Superior) y Momento Flector (Inferior) 125 
Diagrama 13. Análisis de cargas columna final de soporte 129 
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  

 
 
 
 



14 
 

LISTA DE IMÁGENES 
 

 pág. 
  

Imagen 1. Logotipo grupo Saint-Gobain 18 
Imagen 2. Planta Soacha Vidrio Andino S.A. 20 
Imagen 3. Ubicación planta Vidrio Andino S.A 20 
Imagen 4. Zona Batch en una planta de vidrio flotado 25 
Imagen 5. Zona enforne de un horno de vidrio flotado 26 
Imagen 6. Proceso conformado de vidrio  flotado 27 
Imagen 7. Zona extendería en planta de vidrio flotado 27 
Imagen 8. Robots de apilado en la línea de corte. 28 
Imagen 9. Transporte materias primas humectadas 29 
Imagen 10. Chimenea de aire caliente, zona brasa 33 
Imagen 11. Intercambiador de placas 35 
Imagen 12. Intercambiador de coraza y tubos 36 
Imagen 13. Caldera recuperación de calor HRSG 37 
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  

 
 
 



15 
 

LISTA DE ANEXOS 
 
 pág. 
  

Anexo A. Tamaños tubos intercambiadores calor ASTM A199 172 
Anexo C. Cilindro neumático DNSU 63-200 P-A - FESTO 175 
Anexo D. Ángulos tipo americano de lados iguales - Perfiles & Vigas S.A.S 177 
Anexo E. Catalogo consumibles para soldar - West Arco 179 
Anexo F. Perfiles C estándar tipo americano - Perfiles & Vigas S.A.S 182 
Anexo G. Catalogo tornillería – Tornillos & Partes S.A. 184 
Anexo H. Perfiles I estándar tipo americano - S - Perfiles & Vigas S.A.S 209 
Anexo I. Evaluación criticidad riesgos durante montaje e instalación 211 
Anexo J. Cotizaciones asociadas a la etapa de evaluación y diseño 216 
Anexo K. Cotizaciones asociadas a equipo y maquinaria 222 
Anexo L. Cotización sistema actual generación Vidrio Andino S.A. 250 
Anexo M. Planos sistema recuperación de calor 269 
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  
  

 
 

(Actualizar) 
 
 



16 
 

RESUMEN 
 

Para desarrollar el presente proyecto de grado fue necesario tener conocimiento y 
realizar un análisis detallado de las necesidades de la compañía Vidrio Andino S.A. 
enfocado en las oportunidades de mejora para la recuperación de calor. 
 
El proyecto inició con la etapa de investigación y análisis de proceso en la que se 
encontraron perdidas de calor potencialmente aprovechables en la zona de 
acondicionamiento térmico y homogenización dentro del horno, así como un 
consumo de energía térmica considerable para la vaporización de agua utilizada en 
el acondicionamiento de las materias primas. 
 
Una vez identificadas la fuente de aprovechamiento potencial de calor y el 
destinatario final de esta energía, se procedió a realizar una caracterización 
detallada de las fuentes de aprovechamiento y las necesidades requeridas por el 
proceso de vaporización, de tal manera que se tuviera toda la información para el 
correcto diseño del sistema de recuperación. 
  
El diseño detallado del sistema de recuperación fue una de las etapas, más 
importantes y desafiantes del proyecto debido a que en este se desarrollaron todos 
los cálculos estructurales, de materiales y de proceso que garantizarían un correcto 
funcionamiento y solución a los requerimientos de la oportunidad de mejora 
planteada. El diseño de cada uno de los componentes se desarrolló de acuerdo a 
normas nacionales e internacionales que garantizaran una estandarización de los 
componentes del sistema pensado en una futura replicación del sistema en otras 
plantas de la compañía a nivel mundial. 
 
Era de vital importancia garantizar un correcto funcionamiento del sistema, por lo 
que se desarrollaron simulaciones de componentes críticos del diseño para verificar 
lo ya calculado y que los componentes críticos del sistema funcionaran de manera 
adecuada. 
 
En la etapa final se desarrolló todo el material y contenido necesario para la futura 
implementación del proyecto (Planos, listados de repuestos, etc.) y una vez 
terminados todos los análisis técnicos se procedieron a realizar los análisis de 
seguridad, medio ambiente y financieros que determinaron la viabilidad del 
proyecto. 

 
Palabras clave: Diseño, Sistema Recuperación, Aire Caliente. 
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INTRODUCCIÓN 
 
El origen del proyecto se da durante el análisis de las etapas de acondicionamiento 
del vidrio en el horno y el análisis de gastos asociados a la generación de energía 
térmica en otras etapas de proceso, por lo que la importancia del proyecto radica en 
la posibilidad de evaluar el aprovechamiento de energía térmica de desecho (tema 
que no había sido abordado dentro de la empresa) y sus posibles usos en proceso. 
  
Por lo anterior, el objetivo general del proyecto será diseñar un sistema de 
recuperación de calor de aire caliente de desecho para ser usado en el 
calentamiento y vaporización de agua en la compañía Vidrio Andino S.A.; esto será 
alcanzado mediante el desarrollo de los siguientes objetivos específicos; 
 
  Evaluar la situación actual de los sistemas y procesos implicados de la planta 

 
  Determinar los parámetros de diseño y condiciones requeridas para el proceso 

 
  Proponer las alternativas de diseño y seleccionar la más adecuada 

 
  Caracterizar el proceso de transferencia de calor del sistema de recuperación 

 

  Diseñar los elementos mecánicos principales del proceso de recuperación del 
sistema de transporte de aire caliente  

 
  Analizar mediante un software de ingeniería por el método de elementos finitos 

(MEF) los sistemas críticos del proceso de recuperación del sistema de transporte 
de aire caliente 

 
  Elaborar los planos de ubicación, fabricación de los componentes, ensamble y 

automatización 
 
  Evaluar el impacto ambiental y de seguridad industrial, que genera el sistema de 

recuperación de calor 
 
  Realizar la evaluación financiera del proyecto 
 
El desarrollo del proyecto es un avance en la optimización energética del proceso 
de fabricación de vidrio, no obstante, el alcance del proyecto será investigativo y 
propositivo por lo que se limitará a realizar un análisis de tipo teórico y conceptual 
en busca de brindar las herramientas necesarias para evaluar una implementación. 
 
La metodología que se utilizó en este proyecto se encuentra enlazada al 
cumplimiento de los objetivos específicos en busca de finalizar las actividades del 
proyecto dentro del tiempo destinado para tal propósito. 
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1. LA EMPRESA 
 
1.1 GRUPO SAINT-GOBAIN 
 

Imagen 1. Logotipo grupo Saint-Gobain 

 
Fuente: SAINT-GOBAIN. Home Page. [Sitio WEB]. 
Paris. [04, abril, 2018]. Disponible en: 
https://www.saint-gobain.com/en/ 

 
El Grupo Empresarial Saint-Gobain de origen francés, es una compañía 
multinacional dedicada al diseño, fabricación y distribución de materiales y 
soluciones claves en el desarrollo del bienestar para las presentes generaciones y 
futuras con más de 350 años de experiencia. Fue fundada durante en el año 1.665 
por el Rey Luis XIV De Francia bajo el nombre de Manufacture des Glaces de Miroirs 
en el pueblo de Saint-Gobain con el objetivo de dotar la sala de los espejos del 
Palacio de Versalles y de esta manera evitar la importación de vidrio veneciano. 
 
Saint-Gobain Cuenta con presencia a nivel internacional en más de 66 países y más 
de 170.000 colaboradores en todo el mundo dividiendo sus actividades en tres 
líneas de negocio, Materiales Innovadores, Productos para la Construcción y 
Distribución para la Construcción (Figura 1). En cada línea de negocio Saint-Gobain 
se encuentra como líder ya sea en Europa o a nivel mundial y durante el 2015 tuvo 
ventas por €$39,6 Billones (Figura 2). 
 
Figura 1. Líneas negocio grupo Saint-Gobain (2016) 

 
Fuente: Elaboración Propia 
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Figura 2. Distribución ventas y ganancias operacionales SG (2015) 

 
Fuente: SAINT-GOBAIN. Group, About Saint-Gobain. [Sitio WEB]. Paris. [04, 
abril, 2018]. Disponible en: https://www.saint-gobain.com/en/group/about-saint-
gobain 

 
Según el listado FORBES Global 2.000, que analiza cuales son las empresas más 
grandes y poderosas a nivel mundial, para el año 2.015, el grupo Saint-Gobain 
ocupó la posición #256 a nivel mundial del conteo, siendo así la empresa #1 del 
sector de Productos para la Construcción a nivel mundial. 
 
Su presencia en Colombia inició en el año 1.974 con el objetivo de abastecer el 
mercado nacional y andino del continente. Saint-Gobain cuenta con representación 
en Colombia con las siguientes empresas: 
 
 Saint-Gobain Abrasivos (Norton-Carborundum) 

 
 Fiberglass 
 
 PAM 
 
 Vidrio Andino S.A. 
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1.2 VIDRIO ANDINO S.A. 
 

Imagen 2. Planta Soacha Vidrio Andino S.A. 

 

Fuente: VIDRIO ANDINO. Pagina Inicial. [Sitio WEB]. Bogotá D.C. 
[04, abril, 2018]. Disponible en: http://www.vidrioandino.com/ 

 
Vidrio Andino S.A. es una compañía dedicada a la comercialización y fabricación 
local de vidrio con presencia en Colombia desde el año 1.997 como 
comercializadora y desde el año 2.013 como productora de vidrio a través de la 
Planta Soacha de vidrio flotado (Imagen 2) localizada en el Km 6,5 Vía Soacha-
Mondoñedo Vereda Canoas (Imagen 3). 
 

Imagen 3. Ubicación planta Vidrio Andino S.A. 

 
Fuente: Localización Planta SCH Vidrio Andino, Vista Mapa. [Sitio WEB]. 
Soacha. [04, abril, 2018]. Disponible en: https://bit.ly/2VdpqeJ 
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Vidrio Andino S.A. consiste en un Joint Venture entre Saint-Gobain, NSG Pilkington 
y el Grupo Empresarial Antioqueño. Pertenece a la línea de negocio de materiales 
innovadores del grupo Saint-Gobain y es la primera empresa en Colombia en 
implementar el proceso de flotado para la fabricación de vidrio convirtiéndola en 
pionera a nivel nacional en su producción. 
 
La Planta Soacha tiene una capacidad de producción de hasta 600 Toneladas de 
vidrio diarias en láminas de vidrio de 3.600mmX2.600mm o menores y espesores 
desde 2mm hasta 19mm. Adicionalmente cuenta con certificación ISO 9001-2008 y 
reconocimientos del Consejo Colombiano de Construcción Sostenible como pionero 
en la certificación LEED Residencial en Latinoamérica, garantizando estándares de 
calidad y sostenibilidad ambiental de nivel internacional en sus productos. 
 
1.2.1 Misión y Visión1. De la página web de la compañía se tiene que la misión de 
Vidrio Andino S.A. es: “Somos la primera Planta de Vidrio Flotado en Colombia, 
entregando productos y servicios de calidad de forma segura y sostenible, utilizando 
tecnología de punta. Nuestra misión se fundamenta en nuestros valores 
corporativos; 
 
PRINCIPIOS GENERALES DE CONDUCTA: Compromiso profesional, Respeto a 
las personas, Integridad, Lealtad, Solidaridad. 
 
PRINCIPIOS GENERALES DE ACTUACIÓN: Respeto por la legalidad vigente, 
Respeto al medio ambiente, Respeto a la Seguridad e Higiene en el trabajo y 
Respeto a los derechos de los empleados. 

 
De igual forma se define la visión de la compañía como: “Ser referencia de 
innovación y servicio en el mercado del vidrio plano.” 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

                                            
1 VIDRIO ANDINO. Quienes Somos. Nosotros. [Sitio WEB]. Bogotá D.C. [04, abril, 
2018]. Disponible en: https://bit.ly/2TTS449 
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2. PROCESO PRODUCTIVO 
 
2.1 GENERALIDADES DEL VIDRIO  
 
El vidrio es un material sólido, amorfo y transparente proveniente de la fundición de 
sílice (SiO2) que al ser enfriado rápidamente impide que las moléculas en su interior 
se ordenen y generen estructuras cristalinas, de esta forma se evita la formación de 
granos y sus respectivos límites, estos últimos al ser los responsables de generar 
la reflexión de la luz, evitan la transparencia en los materiales que poseen granos 
definidos en su estructura.  
 
Para lograr las propiedades ópticas y mecánicas del vidrio, cada átomo de Silicio se 
une a 4 átomos de oxígeno y estos a su vez a otros 4 átomos de sílice de manera 
aleatoria generando una estructura desordenada que garantizara una reducción en 
la formación de granos, este estado recibe el nombre de estado vítreo. Cuando las 
moléculas tienen la posibilidad de ordenarse se genera un estado cristalino del vidrio 
lo cual no es deseable debido a que modifica las propiedades mecánicas y ópticas 
del material, dando la apariencia de mineral de cuarzo (Figura 3, Estado Cristalino 
Izquierda, Estado Vítreo Derecha). 
 

Figura 3. Estructura molecular SiO2 

 
Fuente: ACS PUBLICATIONS. The Journal Of 

Physical Chemistry [Sitio WEB]. Berlin. [04, abril, 
2018]. Disponible en: https://bit.ly/2X789W6 

 
De tal manera que para lograr la estructura molecular desordenada del vidrio los 
procesos de fabricación de vidrio de manera general se componen de una etapa de 
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fusión donde se busca la homogeneidad de la mezcla y la eliminación de impurezas, 
una etapa de conformado donde se determina la forma y dimensionamiento de las 
piezas fabricadas, y de ahí en adelante el proceso buscara el enfriamiento rápido y 
constante del vidrio hasta temperatura ambiente. 
Si bien el componente principal del vidrio es la sílice, dependiendo del tipo de vidrio 
se pueden o no agregar sustancias adicionales a su composición, dando como 
resultado dos clases de vidrio, Vidrio de cuarzo fundido y el Vidrio Sódico-Cálcico. 

2.1.1 Vidrio de cuarzo fundido o sílice fundida. También conocido como Vidrio 
Refractario es el vidrio cuya composición es mayoritariamente de Sílice (por encima 
del 90%) y en pequeñas cantidades algunos elementos provenientes de defectos 
durante el proceso de fabricación. Este tipo de vidrio posee las mejores 
propiedades, debido a su pureza, es muy utilizado como semiconductor, en 
aplicaciones de óptica avanzada y en la fabricación de instrumentos de laboratorio. 
Sin embargo, debido a que su composición es mayoritariamente de Sílice las 
temperaturas necesarias dentro de proceso para realizar su fusión se encuentran 
por encima de los 2000°C por lo que su fundición se realiza en hornos eléctricos o 
de gas-oxigeno con resistencia a mayores temperaturas que los hornos usados para 
la fabricación de Vidrio Sódico-Cálcico. 

2.1.2 Vidrio sódico-cálcico. A diferencia del vidrio de cuarzo fundido, el vidrio sódico-
cálcico, si bien posee una composición significativa de Sílice (Del 70% al 74%) para 
lograr reducir su punto de fusión es mezclado con otros componentes como 
Carbonato de Sodio, Dolomita, Caliza, y Oxido de Aluminio llegando a tener 
temperaturas de operación dentro del proceso no superiores a los 1700°C. 
Adicionalmente para ajustar parámetros del proceso de fundición y otros propios del 
vidrio tales como el color, se agregan pequeñas cantidades de elementos afinantes 
como el Sulfato de sodio, Óxido de hierro, entre otros.  
 
El vidrio Sódico-Cálcico es el de más alto uso a nivel mundial y dependiendo de su 
aplicación final existen dos tipos de procesos de transformación primaria donde se 
transforma la sílice en vidrio, y los secundarios donde se procesa vidrio para asignar 
propiedades adicionales al material (Diagrama 1). 
 

Diagrama 1. Procesos transformación primaria y secundaria del vidrio 

 
Fuente: Elaboración Propia 
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2.2 LINEA FLOAT 
 
El proceso de fabricación de vidrio flotado es el proceso más utilizado a nivel 
mundial para la fabricación de vidrio plano debido a que este proceso genera el 
vidrio de más alta calidad. El proceso consiste en la deposición de vidrio fundido 
sobre una piscina de estaño de tal manera que debido a la diferencia de densidades 
el vidrio flotara sobre el estaño permitiendo realizar las acciones mecánicas y 
térmicas requeridas para dar las dimensiones a la hoja de vidrio. 
 
Las líneas para flotado (Líneas Float) están compuestas por 6 zonas o etapas que 
abarcan los procesos de recepción de materias primas, fundición, conformado del 
vidrio, enfriamiento controlado, corte y la etapa de apilamiento y entrega del material 
terminado al almacén o al cliente (Figura 4). 
 
Figura 4. Proceso fabricación vidrio flotado 

 
Fuente: METRO PERFORMANCE GLASS. Glass: Special Glass Products [Sitio 
WEB]. [04, abril, 2018]. Disponible en: https://bit.ly/2X789W6 

 

Es importante entender que, dependiendo de la empresa, el tiempo de operación 
de la planta y el país de ubicación, algunos equipos o tecnologías instaladas en el 
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proceso pueden diferir, sin embargo, las 6 etapas del proceso se conservan en 
cualquier planta. 
 

2.2.1 Zona Batch. O zona de composición (Imagen 4), es la zona donde se realiza 
la recepción y almacenamiento de las materias primas, para su posterior 
dosificación y envío al horno. 
 

Imagen 4. Zona Batch en una planta de vidrio flotado 

 
Fuente: THE GLASS ACADEMY. The Glass Works [Sitio WEB]. Dearborn, 
Miami. [04, abril, 2018]. Disponible en: https://bit.ly/2EjxeFP 

 
Los componentes del vidrio son almacenados en grandes silos que dosifican el 
material mediante basculas pesadoras electrónicas sobre una banda transportadora 
que envía el material a dos dispositivos denominados mezcladoras donde la 
composición se calienta y humecta mediante la inyección de vapor  y agua caliente 
para poder ser entregada al horno en condiciones óptimas para ser fundida; una vez 
la composición alcanza la temperatura y la humedad requerida por el proceso dentro 
de las mezcladoras, es enviada al horno mediante otro sistema de bandas 
transportadoras automatizado que opera en función de la cantidad de material 
disponible en las mezcladoras y la cantidad de material requerido en el horno.  
 
Dentro de esta área uno de los parámetros más importantes a controlar es la 
humedad y temperatura de la composición debida a que si este no se encuentra 
dentro de los parámetros óptimos, la energía requerida para la fundición aumenta 
haciendo más costosa la fabricación del vidrio; el suministro de agua caliente y 
vapor es realizado mediante una caldera piro tubular operando 24/7. 
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2.2.2 Zona Horno. Es la zona donde se realiza el proceso de fundición de las 
materias primas provenientes de la Zona Batch. En esta zona se realiza el proceso 
completo de fundición y homogenización de las materias primas fundidas. 
 
Imagen 5. Zona enforne de un horno de vidrio flotado 

 
Fuente: SUN WEB. Making Glass [Sitio WEB]. [04, abril, 2018]. Disponible en: 
https://bit.ly/ 2tuTOFm 
 
El proceso productivo dentro del horno consta de 4 etapas, en la primera la mezcla 
es depositada, dentro del horno mediante una maquina llamada enfornadera 
(Imagen 5); la segunda se conoce como etapa de fusión donde los quemadores 
inyectan una mezcla de gas natural y aire precalentado para llevar a cabo la 
combustión y realizar la fundición de la mezcla ingresada; en la tercera etapa se 
realiza afinaje u homogenización del vidrio fundido mediante el uso de mezcladores 
refrigerados dentro de la masa de vidrio que evita que materiales como piedras o 
burbujas queden dentro del vidrio; finalmente antes de ser entregado a la zona de 
conformado (Zona Float) pasa por la zona de la brasa, donde se realiza el 
acondicionamiento térmico de la masa de vidrio mediante la circulación directa de 
aire filtrado sobre la superficie de esta, de tal manera que disminuya la temperatura 
del vidrio y aumente la viscosidad del mismo para que este pueda ser manipulado. 
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2.2.3 Zona Float. Es la zona donde se realiza el proceso de conformado del vidrio, 
en esta zona se deposita el vidrio fundido sobre una piscina de estaño fundido que 
gracias a la diferencia de densidades permite que el vidrio quede en la superficie y 
pueda ser trabajado por los rodillos encargados de ajustar el espesor y el ancho de 
la lámina de acuerdo a los requerimientos de producción. 
 
Imagen 6. Proceso conformado de vidrio  flotado 

 
Fuente: CORNING MUSEUM OF GLASS. On A Pool Of Tin: Float Glass [Sitio 
WEB]. [04, abril, 2018]. Disponible en: https://bit.ly/2Em8JrU 

 
2.2.4 Zona Extendería. Una vez que el vidrio ha sido conformado y se encuentra en 
estado sólido es enviado a la zona de la extendería (Imagen 7) donde deberá ser 
enfriado rápidamente para garantizar su transparencia y realizar el ajuste de las 
propiedades mecánicas óptimas para garantizar el correcto proceso de corte. Esto 
se realiza mediante la circulación de corrientes de aire sobre la lámina de vidrio. 
 

Imagen 7. Zona extendería en planta de vidrio flotado 

 
Fuente: GLASS FIVES GROUP. About Us [Sitio WEB]. [04, abril, 
2018]. Disponible en: https://bit.ly/2T7vqYO 
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2.2.5 Zona Corte y Almacén. El vidrio sale de la extendería a temperatura ambiente 
e ingresa a la zona de corte donde serán analizados los defectos del producto y 
cortado y dimensionado según los requerimientos del cliente en esta zona; luego de 
ser cortado es apilado mediante sistemas robóticos (Imagen 8) que garantizan un 
correcto montaje de los paquetes. Una vez están armados los paquetes, estos son 
transportados a la bodega de la planta donde son colocados en racks de 
almacenamiento mientras se realiza su despacho al cliente final. 
 
Imagen 8. Robots de apilado en la línea de corte 

 
Fuente: GLASS FIVES GROUP. About Us [Sitio WEB]. [04, abril, 2018]. 
Disponible en: https://bit.ly/2T8jZQH 
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3. GENERACIÓN DE VAPOR, AIRE Y AGUA CALIENTE 
 
3.1 VAPOR Y AGUA CALIENTE  
 
Para realizar un correcto homogenizado y transporte de las distintas materias 
primas del vidrio es necesario que durante el proceso de mezclado sea inyectado 
vapor y agua caliente de tal manera que el material no sea arrastrado por el aire 
durante el transporte hacia el horno (Imagen 9) y que al llegar a este tenga una 
temperatura optima que optimiza el proceso de fusión. Para lograr este propósito la 
Zona Batch posee todo un sistema de generación de vapor y agua caliente que 
garantiza que las materias primas durante el proceso de mezclado recibirán la 
cantidad de agua (para humectación) y vapor (para calentamiento) requeridas por 
el proceso. 
 

Imagen 9. Transporte materias primas humectadas 

 
Fuente: CDE. Belts Conveyors [Sitio WEB]. [04, abril, 2018]. Disponible en: 
https://bit.ly/2GzZ3MK 

 
El proceso de generación de agua caliente y vapor (Diagrama 2), se lleva a cabo 
mediante el uso de una caldera y un tanque de calentamiento de agua que según 
los requerimientos del edificio de composición activan el encendido de la caldera, el 
calentamiento del agua y la descarga hacia las mezcladoras. Una vez la descarga 
de agua y vapor no sea necesaria se restringe el paso hacia las mezcladoras y el 
sistema se estabiliza, quedando disponible para cuando sea requerida una nueva 
descarga de vapor y agua. Debe tenerse en cuenta que el proceso de generación 
de vapor y agua no solo incluye la vaporización y el calentamiento sino el 
tratamiento previo del agua y el manejo de las descargas y purgas del sistema, por 
lo que en el Cuadro 1 podrá encontrar la descripción de los equipos utilizados dentro 
del sistema. 
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Diagrama 2. Proceso actual de generación de agua caliente y vapor 

 
Fuente: Elaboración Propia 
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Cuadro 1. Equipos de generación de vapor y calentamiento de agua 

NO EQUIPO DESCRIPCIÓN CARACTERIZACIÓN TÉCNICA 

1 SUAVIZADORES 

Son equipos encargados de eliminar los 
iones de Mg2+ y Ca2+ por Iones de Sodio 
Na+ y potasio K+ de tal manera que se 
reduzca la dureza del agua y así minimizar 
los problemas de incrustaciones y 
desgaste en la tubería y la caldera. 

 Número Tanques: 2 UND 
 Capacidad Intercambio: 3.000 

gr/Tanque 
 Dimensiones: 9” D.I X 48”H - Vertical 
 Flujo Continuo: 14 GPM 
 Retrolavado Sal muera: 2GPM 
 Tipo Resina: Catiónica – 1ft3/Tanque 

2 
TANQUE 

SALMUERA 

Es el tanque donde se almacena la 
salmuera utilizada en el proceso de 
suavizado del agua. 

 Número Tanques: 1 UND 
 Capacidad: 300 Libras 
 Dimensiones: 18” D.I X 33”H - Vertical 
 Parámetros Diseño: 150 PSIG – 66°C 
 Parámetros Trabajo: 35 PSIG – 43° C 

3 
TANQUE 

CONDENSADOS 

El tanque de condensados es el encargado 
de alimentar directamente la caldera, este 
es alimentado por el agua proveniente de 
los suavizadores y los condensados del 
vapor de calentamiento del tanque de agua 
caliente. 

 Número Tanques: 1 UND 
 Capacidad: 80 Gal - Horizontal 
 Temperatura Diseño: 200°C 
 Temperatura Trabajo: 300°C 

4 BOMBA 
Es la encargada del envió del agua del 
tanque de condensado hacia la caldera al 
flujo requerido. 

 Numero Bombas: 1 UND 
 Centrifuga Horizontal  
 3HP – 14 GPM – 3500RPM 
 Eficiencia 90% - 92.5% 
 Parámetros Diseño: 200 PSIG – 105°C 
 Parámetros Trabajo: 150 PSIG – 98° C 
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Cuadro 1. (Continuación) 

NO EQUIPO DESCRIPCIÓN CARACTERIZACIÓN TÉCNICA 

5 CALDERA 

Consiste en una caldera pirotubular 
horizontal de 80 BHP – con una producción 
de 2.760 Lb/Hra de vapor a 100°C. El vapor 
generado por la caldera es enviado a las 
mezcladoras en proceso y otra parte se usa 
para el calentamiento del tanque de agua 
caliente. 

 Caldera Pirotubular Horizontal 
 80 BHP – 2.760 Lb/Hra @212°F 
 Superficie Calentamiento: 400 ft2 
 Combustible: CH4 3.360 CFM @1000 

BTU 
 Ventilador Axial 5 HP – 3.975 CFM 

6 
TANQUE 
PURGAS 

En este se reciben las purgas provenientes 
de la caldera y sin reenviados al tanque de 
agua caliente. 

 Número Tanques: 1 UND 
 Dimensiones: 14” D.I X 56” H - Vertical 
 Presión Diseño: 150 PSIG 
 Temperatura Diseño: 196°C 
 Presión Trabajo: 100 PSIG 
 Temperatura Trabajo: 131°C 

7 
TANQUE 

AGUA CALIENTE 

El tanque de agua caliente es aquel en 
donde se realiza el proceso de 
calentamiento del agua requerida por las 
mezcladoras, esto se realiza mediante un 
intercambio de calor entre vapor producido 
por la caldera y agua proveniente 
directamente de la fuente de suministro 
(Sin Suavizar). Adicionalmente también 
recibe el agua proveniente de las purgas de 
la caldera. 

 Número Tanques: 1 UND 
 Capacidad: 1200 Gal - Horizontal 
 Dimensiones: 1,1m D.I X1,7m L 
 Presión Diseño: ATM 100 PSIG 
 Temperatura Diseño: 170°C 
 Presión Trabajo: ATM 30 PSIG 
 Temperatura Trabajo: 135°C 

Fuente: Elaboración Propia 
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3.2 AIRE CALIENTE  
 
La generación de aire caliente en la zona del horno se genera como resultado de la 
inyección directa de aire filtrado de impurezas a temperatura ambiente sobre la 
superficie del vidrio fundido, este proceso ajusta la temperatura del vidrio para que 
este pueda ser trabajado en la zona de conformado, y genera como resultado aire 
caliente de desecho que es expulsado por la chimenea de la Brasa (Imagen 10). 
 
Imagen 10. Chimenea de aire caliente, zona brasa 

  

Fuente: Elaboración Propia 
 
Si bien la generación de aire caliente en el proceso varía dependiendo del 
comportamiento de los diferentes parámetros del horno, las condiciones mínimas y 
máximas de generación se presentan en el cuadro 2 y fueron obtenidas del 
consolidado de mediciones obtenida del sistema de control de parámetros del 
horno. 
 

Cuadro 2. Condiciones de generación de aire caliente 

 MÍNIMO MÁXIMO 

TEMPERATURA 850°C 1.000°c 

CAUDAL 3.000 Nm3/h 7.000 Nm3/h 

FLUJO MASICO 
(Temperatura de Salida) 

3.270 Kg/h 6.422 Kg/h 

0,90 Kg/s 1,78 Kg/s 

Fuente: Elaboración Propia 
 
Para el diseño del sistema deberán tenerse en cuenta los anteriores parámetros, 
para garantizar un correcto funcionamiento del proceso en cualquiera de los 
posibles escenarios delimitados por los mínimos y máximos anteriormente 
mencionados. 
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4. CONCEPTUALIZACIÓN Y PARÁMETRIZACIÓN 
 

De acuerdo a la caracterización de los recursos disponibles y los resultados 
esperados, se define que el sistema de recuperación estará compuesto por 3 
etapas, partiendo desde la recepción del aire caliente de la chimenea actual, el 
precalentador del agua a vaporizar, el sistema de vaporización y finalmente el 
sobrecalentador que entregará el vapor a la zona de proceso. En el cuadro 3 se 
encontrará una descripción detallada de los requerimientos y funciones de cada una 
de las zonas del sistema. 
 
Cuadro 3. Descripción etapas del sistema de recuperación 

ETAPA DESCRIPCIÓN REQUERIMIENTOS 

1. Precalentador 

Se logran las 
condiciones de agua 

saturada para entregar 
al vaporizador 

 Elevar la temperatura 
del agua de proceso 
desde 15°C hasta su 
punto de saturación. 

2. Vaporizador 

Se realiza la generación 
de vapor mediante la 
ebullición del agua 

saturada proveniente del 
precalentador 

 Garantizar una 
vaporización de al 
menos 0,25 Kg/s 
(1.984Lbs/Hra) de agua 
utilizando el aire 
caliente proveniente del 
sobrecalentador. 

3. Sobrecalentador 

Se realiza la el 
sobrecalentamiento del 

vapor para poder 
compensar las pérdidas 

de calor implícitas al 
transporte desde el 

sistema de recuperación 
al proceso. 

 Garantizar el sobre 
calentamiento del vapor 
hasta una temperatura 
de 110°C. 
 

Fuente: Elaboración Propia 
 
Debido a que el sistema de transporte de aire del horno a la zona de ejecución de 
la recuperación de calor no ha sido diseñado, deberá hacerse una estimación de las 
pérdidas de calor posibles durante el transporte y el diseño deberá realizarse 
teniendo en cuenta estos resultados. El uso de vapor sobrecalentado cuyo 
coeficiente de capacidad calorífica es mucho más bajo que el del vapor saturado 
podrá ser eliminado siempre y cuando se conozcan la plenitud de pérdidas de calor 
asociadas al transporte de este fluido, hasta proceso no obstante es de alcance de 
este estudio evaluar el escenario más crítico que consistiría en sobrecalentar el 
vapor para compensar las pérdidas durante su transporte al punto de conexión a 
proceso. 
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5. PLANTEAMIENTO DE ALTERNATIVAS 
 

Para poder llevar a cabo una correcta recuperación de calor del aire de enfriamiento 
de desecho, será necesario seleccionar un tipo de equipo para la vaporización y 
sobrecalentamiento del agua de acuerdo a los requerimientos y necesidades del 
proceso, por lo que se revisan las opciones disponibles de aplicación industrial para 
este fin y se procede a seleccionar la más apropiada. 
 
5.1 INTERCAMBIADORES DE CALOR DE PLACAS 
 
Consiste en un dispositivo conformado por placas de acero inoxidable que 
transfieren el calor a través de pequeñas rejillas en donde se intercambia el calor 
de los fluidos que estén circulando. 
 

Imagen 11. Intercambiador de placas 

 
Fuente: NAUTIC EXPO. Heat Exchangers [Sitio WEB]. 
[04, abril, 2018]. Disponible en: https://bit.ly/2SioljC 

  
Los intercambiadores de placas son también conocidos como PHE (Page Head 
Exchange) y debido a su gran versatilidad son utilizados en múltiples aplicaciones 
en la industria debido a la su facilidad para adaptarse y generar múltiples 
combinaciones de flujo; en la Cuadro 4, se podrá encontrar una descripción de las 
características de los intercambiadores de placas; 
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Cuadro 4. Características intercambiadores de placas 

 CARACTERISTICAS 

DISEÑO 

Fácilmente adaptable a nuevas condiciones 
adicionando placas. 

Menor peso, ahorro en instalación y maniobras. 

Fácil drenado y vaciado. 

OPERACIÓN 

Cinco veces más transferencia de calor 

Temperaturas más cercanas entre fluidos de hasta 
1°C de diferencia. 

INVERSIÓN 

Debido a su alta eficiencia y modo de fabricación suele 
ser un intercambiador de costo considerable y sus 
repuestos suelen tener un costo más elevado debido 
a que muchos requieren fabricación por parte del 
proveedor. 

MANTENIMIENTO 
Fácil acceso para inspección y limpieza, tiene bajos 
niveles de ensuciamiento. 

Fuente: Elaboración Propia 
 
5.2 INTERCAMBIADORES DE CALOR DE TUBOS Y CORAZA 
 
Consiste en un dispositivo conformado por tubos inmersos en una coraza donde el 
calor es transferido por la superficie de los tubos, y dependiendo de por dónde 
circule el fluido caliente puede ser de tipo pirotubular o acuotubular, pirotubular si el 
fluido caliente circula por los tubos y acuotubular si el fluido frio es el que circula por 
los tubos. 
 

Imagen 12. Intercambiador de coraza y tubos 

 
Fuente: DIRECT INDUSTRY. Sunkaier [Sitio WEB]. Jiangsu. [04, 
abril, 2018]. Disponible en: https://bit.ly/2T8niaz 
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En el cuadro 5, podrá encontrar una descripción de las características de los 
intercambiadores de coraza y tubos: 
 

Cuadro 5. Características intercambiadores de coraza y tubos 

 CARACTERISTICAS 

DISEÑO 

Facilidad de construcción y uso de elementos 
estandarizados. 

Versatilidad para múltiples aplicaciones 

Equipos de gran tamaño comparados con 
intercambiadores de placas, 

OPERACIÓN 
Tasa de transferencia de calor es elevada comparada 
con intercambiadores de tubos concéntricos pero 
menor respecto a intercambiadores de placas. 

INVERSIÓN 
Al ser un equipo más comercial y con muchos de sus 
repuestos estandarizados posee costos de inversión 
más bajos que otros tipos de intercambiadores. 

MANTENIMIENTO 
Reparaciones e intervenciones rápidas y elementos 
de fácil consecución. 

Fuente: Elaboración Propia 

 
5.3 CALDERA DE RECUPERACIÓN DE CALOR (HRSG) 
 
Una caldera de recuperación de calor es un dispositivo utilizado especialmente en 
las plantas de generación térmica para aprovechar el calor de los gases expulsados 
de las turbinas de gas y usarlo para generar vapor que puede ser utilizado en otro 
proceso de generación, sistemas de calefacción u otros procesos industriales. 
 

Imagen 13. Caldera recuperación de calor HRSG 

 
Fuente: OPEX ENERGY. Ciclos Calderas [Sitio WEB]. 
[04, abril, 2018]. Disponible en: https://bit.ly/2TXMEoQ 
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En el cuadro 6 podrá encontrar una descripción de las calderas de recuperación 
HRSG. 
 

Cuadro 6. Características calderas de recuperación HRSG 

 CARACTERISTICAS 

DISEÑO 

Se diseñan bajo requerimientos específicos de cada 
cliente y se especializan únicamente en la vaporización 
de agua 

Diseño acuotubular 

Son equipos de fácil adaptación a procesos ya 
establecidos. 

 OPERACIÓN 

La tasa de transferencia de calor es de las más altas y 
garantiza la vaporización y generación de vapor 
sobrecalentado dependiendo el diseño. 

Su funcionamiento pocas veces interfiere con 
parámetros de proceso relacionados con el fluido 
caliente. 

INVERSIÓN 

Debido a que es un equipo que debe ser diseñado bajo 
condiciones específicas de diseño, su valuación 
financiera dependerá de los requerimientos del proceso 
así como de los ahorros y beneficios estimados por la 
compañía. 

MANTENIMIENTO 

Las operaciones de mantenimiento en equipos de este 
tipo si bien suelen ser más demoradas su tasa de 
realización es mucho más amplia que en equipos 
convencionales. 

Fuente: Elaboración Propia 

 
5.4 SELECCIÓN DE ALTERNATIVA 
 
5.4.1 Criterios de selección y ponderación. Para la selección de las alternativas se 
tomaron en cuenta 5 requerimientos hechos por la empresa para el diseño del 
sistema de recuperación. 
 
 Operación y funcionamiento: La operación de este equipo en ningún momento 

deberá afectar el correcto desarrollo del proceso de fabricación de vidrio, 
principalmente deberá evitarse equipos que generen variaciones significativas en 
la presión de la zona brasa de donde será extraído el aire caliente. Este 
requerimiento dentro de la evaluación deberá tener un peso del 30% a la hora de 
realizar el cálculo de selección de alternativas. 

 
 Vida útil del equipo por tiempo de servicio de las piezas de recambio. Es de vital 

importancia garantizar que la alternativa seleccionada posea el mayor tiempo de 
operación continua posible en busca de evitar paradas que afecten el correcto 
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desarrollo del proceso. Este requerimiento dentro de la evaluación deberá tener 
un peso del 15% a la hora de realizar el cálculo de selección de alternativas. 

 
 Mantenimiento. El costo de inversión de mantenimiento y las intervenciones 

realizadas al equipo deben procurar ser lo más sencillas y seguras posibles. De 
igual forma deberá procurarse que la alternativa seleccionada tenga los costos de 
mantenimiento más bajos. Este requerimiento dentro de la evaluación deberá 
tener una ponderación peso del 25% a la hora de realizar el cálculo de selección 
de alternativas. 

 
 Costo y cantidad de equipos requeridos para operación. Si bien la prioridad 

principal es que la alternativa seleccionada cumpla con los requerimientos 
técnicos de diseño, debe procurarse que el costo del equipo y los equipos 
adicionales requeridos para la operación sea mínimo.  Este requerimiento dentro 
de la evaluación deberá tener una ponderación del 15% a la hora de realizar el 
cálculo de selección de alternativas. 

 
 Seguridad. La tecnología de la alternativa seleccionada deberá contar con los más 

altos niveles de seguridad durante operación, actividades de mantenimiento, y 
cualquier otro posible estado del sistema. Este requerimiento dentro de la 
evaluación deberá tener una ponderación del 15% a la hora de realizar el cálculo 
de selección de alternativas. 

 
5.4.2 Cuadro de necesidad. Para la selección adecuada de cada alternativa se le 
va a asignar un valor numérico, en el que se podrá reconocer 5 cuando la alternativa 
cumpla total y adecuadamente con los requerimientos del cliente y 1 cuando no 
cumpla ninguno de ellos. Dicha información podrá encontrarse en el cuadro de 
necesidad (Cuadro 7). 
 

Cuadro 7. Cuadro de necesidad 

CALIFICACIÓN VALOR 

Nada Aceptable 1 

Parcialmente Aceptable 2 

Aceptable 3 

Deseable 4 

Muy Deseable 5 

Fuente: Elaboración Propia 

 
5.4.3 Matriz de evaluación. Una vez definidos el cuadro de necesidad, los criterios 
de selección y su respectiva ponderación se procede a realizar la matriz de 
evaluación de alternativas presentada en el cuadro 8. 
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Cuadro 8. Matriz de evaluación de alternativas 
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CRITERIO % 

     

1 
Operación y 

funcionamiento 
30% 4 1,20 3 0,90 5 1,50 

2 Mantenimiento 25% 4 1 3 0,75 4 1,00 

3 
Costo y cantidad de 
equipos requeridos 

para operación 
15% 4 0,60 5 0,75 3 0,45 

4 Seguridad 15% 4 0,60 3 0,45 4 0,60 

5 
Vida útil del equipo por 
tiempo de servicio de 

las piezas de recambio 
15% 4 0,60 3 0,45 5 0,75 

         

TOTAL 100% 4,00 3,60 4,30 

Fuente: Elaboración Propia 
 
Los resultados de la matriz indican que la alternativa número 3 asociada a la caldera 
de recuperación tipo HRSG con un puntaje de 4,30 es la opción que se ajusta más 
apropiadamente a los requerimientos de vaporización y sobrecalentamiento del 
sistema de recuperación de calor ya que a diferencia de la opción número 1 
asociada a los intercambiadores de placas, las calderas de recuperación tienen una 
menor afectación en las variaciones de presión para los fluidos de proceso 
(Calificación criterio 1), no obstante una solución conjunta que integre calderas de 
recuperación e intercambiadores de calor de placas no es descartada y podrá ser 
considerada dentro de las recomendaciones del documento. 
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6. CONCEPTUALIZACIÓN DEL PROCESO DE TRANSFERENCIA DE CALOR 
 
La conceptualización del proceso de transferencia de calor del sistema de 
recuperación está enfocada a obtener los requerimientos mecánicos de los equipos 
del sistema y de la tubería de transporte del aire caliente, así como comprender 
adecuadamente el comportamiento de los fluidos de acuerdo a los fenómenos de 
transferencia de calor que se presenten en el sistema.  
 
6.1 ESTIMACIÓN DE PERDIDAS DE CALOR EN TRANSPORTE 
 
La empresa ha designado como espacio disponible para la ejecución del proyecto 
un área total de 432,3 m2 ubicados entre la bahía de reserva de sílice y el cuarto de 
la caldera de la Batch (Figura 5).  
 

Figura 5. Área de ejecución del proyecto 

 

Fuente: Elaboración Propia 
 
El punto de extracción de aire caliente se encuentra a una altura de 27,57 m 
respecto al punto de recepción del aire caliente y una distancia longitudinal de 53,91 
m, si se observa frontalmente el punto de recepción de aire caliente respecto al 
punto de entrega del mismo, se tiene una desviación de 3,31 m (Figura 6). Teniendo 
en cuenta estas desviaciones, se tiene que la longitud total del sistema de transporte 
será; 
 

𝐿 = 𝐿ℎ + 𝐿𝑙 + 𝐿𝑓 

 

𝐿 = 27,57 𝑚 + 58,91 𝑚 + 8,31 𝑚 
 

𝐿 = 94,79 𝑚 ≅  95,00 𝑚 
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Dónde; 
 

𝐿: Longitud total tubería de transporte 
𝐿ℎ: Altura punto recepción a punto entrega del aire caliente 
𝐿𝑙: Distancia longitudinal punto recepción a punto entrega del aire caliente 
𝐿𝑓: Distancia frontal punto recepción a punto entrega del aire caliente 

 
Figura 6. Dimensionamiento recorrido requerido del sistema 

 

 

Vista Superior Vista Frontal 

Fuente: Elaboración propia 
 
La tubería de transporte deberá ser una prolongación de la tubería existente 
fabricada en acero inoxidable SAE 304 de diámetro interno 1.000 mm y espesor 3 
mm. Para poder garantizar que se conserva la mayor cantidad de energía térmica 
posible en la tubería, esta deberá utilizar algún tipo de asilamiento, así como su 
respectivo recubrimiento que proteja el aislamiento de las condiciones climáticas. 
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Cuando se procede a analizar las características térmicas del proceso de 
transferencia de calor existente durante el transporte de aire caliente, se tiene que, 
de acuerdo a la configuración de los componentes de la tubería anteriormente 
expuestos, los fenómenos del proceso serán los siguientes (Figura 7); 
 
 Convección: Aire caliente – Tubería acero Inoxidable 

 
 Conducción: Tubería acero inoxidable 

 
 Conducción: Aislamiento térmico 
 
 Conducción: Recubrimiento del aislante 
 
 Convección: Recubrimiento del aislante - Aire ambiente 
 

Figura 7. Sistema térmico tubería transporte 

 
Fuente: Elaboración Propia 

 
El primer fenómeno térmico dentro de la tubería de transporte consiste en un 
fenómeno de convección existente entre el flujo de aire caliente y su relación con la 
tubería que lo contiene, por lo que la transferencia de calor bajo este modelo estará 
determinada por la siguiente ecuación; 
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Ecuación 1. Transferencia calor por convección 

𝑄𝐶𝑜𝑛𝑣 𝐼𝑛𝑡 = ℎ𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜 ∗ 2𝜋𝑟1𝐿 ∗ (𝑇𝐼𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑎 − 𝑇1) 

Fuente: ÇENGEL. Yunus, Convección térmica forzada. 
Transferencia de calor y masa, Un enfoque Práctico, México D.F., 
Mc-Graww Hill, 2007, pp. 490, ISBN 978-970-10-6173-2  

 
Dónde; 
 

𝑄𝐶𝑜𝑛𝑣 𝐼𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑎 : Transferencia de calor por convección dentro de la tubería 

ℎ𝐼𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜 : Coeficiente de película aire caliente (A temperatura de análisis) 
𝑇𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑎 : Temperatura interna del aire caliente (A temperatura de análisis) 
𝑟1 : Radio interno de la tubería 
𝐿 : Longitud total tubería de transporte 
𝑇1 : Temperatura en la superficie interna de la tubería 
 
Los fenómenos de transferencia de calor por convección son regidos por el 

coeficiente de transferencia de calor o de película ℎ que de acuerdo a la propiedades 
del fluido que transfiere o absorbe calor determina la razón a la que la transferencia 

de calor se da por grado de temperatura y unidad de área (𝑊 𝑚2°𝐶⁄  en SI). 
 
A su vez la transferencia de calor por convección también se encuentra regida por 
el numero adimensional de Nusselt que representa el mejoramiento de la 
transferencia de calor a través de una capa de fluido como resultado de la 
convección en relación con la conducción a través de la misma capa (Çengel, 2011 
p. 358); para el fenómeno analizado, el coeficiente de película del aire caliente en 
función del número de Nusselt se encuentra dado por; 
 

Ecuación 2. Coeficiente Convección & Número Nusselt 

𝑁𝑢 =
2𝑟1ℎ𝐼𝑛𝑡

𝑘𝐼𝑛𝑡
         →        ℎ 𝐼𝑛𝑡 =

𝑘𝐼𝑛𝑡 𝑁𝑢

2𝑟1
 

Fuente: ÇENGEL. Yunus, Mecanismo físico de la convección. 
Transferencia de calor y masa, Un enfoque Práctico, México D.F., 
Mc-Graww Hill, 2007, pp. 356, ISBN 978-970-10-6173-2  

 
Dónde; 
 

𝑁𝑢 : Número Nusselt 
𝑟1 : Radio interno de la tubería 
ℎ𝐼𝑛𝑡 : Coeficiente de película aire caliente (A temperatura de análisis) 
𝑘𝐼𝑛𝑡 : Coeficiente conductividad del aire caliente (A temperatura de análisis) 
 
Si bien el número de Nusselt fue concebido para relacionar los coeficientes de 
película y de conductividad de un fluido, muchas correlaciones experimentales han 
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sido desarrolladas para relacionar el comportamiento térmico del fluido 
dependiendo del comportamiento del mismo (Flujo laminar en tuberías, flujo 
turbulento en tuberías, flujo externo sobre placas verticales, etc.) y sus propiedades; 
para fenómenos de flujo interno turbulento en tuberías la mejor correlación existente 

es la de Dittus y Boelter para fluidos siendo enfriados (𝑛 = 0,3) dado por; 
 

Ecuación 3. Número Nusselt (Correlación Dittus y Boelter) 

𝑁𝑢 = 0,023 𝑅𝑒0,8𝑃𝑟0,3 

Fuente: SUBRAMANIAN, Shankar. (2017). Heat transfer in Flow 
Through Conduit. 1st ed. [En Línea] p.5. Disponible en: 
http://web2.clarkson.edu/projects/subramanian/ch330/notes/Heat% 
20Transfer%20in%20Flow%20Through%20Conduits.pdf 

 
Dónde; 
 

𝑅𝑒 : Número Reynolds 
𝑃𝑟 : Número Prandtl 
 
El número de Reynolds viene determinado por; 
 

Ecuación 4. Número Reynolds 

𝑅𝑒 =
2𝑟1𝑉𝐼𝑛𝑡

𝜗
 

Fuente: ÇENGEL. Yunus, Mecanismo físico de la convección. 
Transferencia de calor y masa, Un enfoque Práctico, México D.F., 
Mc-Graww Hill, 2007, pp. 356, ISBN 978-970-10-6173-2  

 
Dónde; 
 

𝑅𝑒 : Número Reynolds 
𝑟1 : Radio interno de la tubería 
𝜗 : Viscosidad cinemática del aire caliente (A temperatura de análisis) 

𝑉𝐼𝑛𝑡 : Velocidad aire caliente al interior de la tubería 
 
El número de Prandtl viene determinado por; 
 

Ecuación 5. Número Prandtl 

𝑃𝑟 =
𝜇 𝐶𝑝

𝑘𝐼𝑛𝑡
 

Fuente: ÇENGEL. Yunus, Mecanismo físico de la convección. 
Transferencia de calor y masa, Un enfoque Práctico, México D.F., 
Mc-Graww Hill, 2007, pp. 356, ISBN 978-970-10-6173-2  
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Dónde; 
 

𝑃𝑟 : Número Prandtl 
𝜇 : Viscosidad dinámica aire caliente (A temperatura de análisis) 
𝐶𝑝 : Calor especifico del aire caliente (A temperatura de análisis) 
𝑘𝐼𝑛𝑡 : Coeficiente conductividad del aire caliente (A temperatura de análisis) 
 
El primer fenómeno de conducción en el sistema es presentado por el flujo de calor 
a lo largo del espesor de la tubería, esta transferencia de calor está determinada 
por la siguiente ecuación; 
 

Ecuación 6. Transferencia calor por conducción 

𝑄𝐶𝑜𝑛𝑑 𝑇𝑢𝑏𝑒𝑟𝑖𝑎 =
2𝜋𝐿𝑘1(𝑇1 − 𝑇2)

ln
𝑟2

𝑟1
⁄

 

Fuente: ÇENGEL. Yunus, Ecuación Unidimensional de la 
conducción de calor. Transferencia de calor y masa, Un enfoque 
Práctico, México D.F., Mc-Graww Hill, 2007, pp. 68, ISBN 978-
970-10-6173-2  

 
 
Dónde; 
 

𝑄𝐶𝑜𝑛𝑑 𝑇𝑢𝑏𝑒𝑟𝑖𝑎 : Transferencia de calor por conducción en la tubería 
𝐿 : Longitud total de la tubería de transporte 

𝑘1 : Coeficiente de conducción de la tubería 
𝑇2 : Temperatura en la superficie externa de la tubería 
𝑇1 : Temperatura en la superficie interna de la tubería 
𝑟2 : Radio externo de la tubería 
𝑟1 : Radio interno de la tubería 
 
El segundo fenómeno de conducción en el sistema es presentado por el flujo de 
calor a lo largo del espesor del aislante, esta transferencia de calor está determinada 
por la siguiente ecuación; 
 

𝑄𝐶𝑜𝑛𝑑 𝐴𝑖𝑠𝑙𝑎𝑛𝑡𝑒 =
2𝜋𝐿𝑘2(𝑇2 − 𝑇3)

ln
𝑟3

𝑟2
⁄

 

 
Dónde; 
 

𝑄𝐶𝑜𝑛𝑑 𝑇𝑢𝑏𝑒𝑟𝑖𝑎 : Transferencia de calor por conducción en el aislante 
𝐿 : Longitud total de la tubería de transporte 
𝑘2 : Coeficiente de conducción del aislante 

𝑇2 : Temperatura en la superficie externa de la tubería 
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𝑇3 : Temperatura en la superficie externa del aislante 
𝑟2 : Radio externo de la tubería 
𝑟3 : Radio externo del aislante 
 
Respecto al material del aislante, la dirección técnica internacional de Saint-Gobain 
(DTI - Direction technique internationale) establece que para las aplicaciones de 
transporte de aire caliente en líneas de vidrio flotado los materiales para 
aislamientos térmicos de tubería deberán ser de tipo mineral para temperaturas de 
fluidos de operación superiores a 500°C. De lo anterior se procede a realizar una 
búsqueda de proveedores de mantas de aislamiento mineral para estudiar 
temperaturas y conductividades térmicas estimadas de los productos y así poder 
tener los parámetros para realizar la selección del producto requerido (Cuadro 9). 
 

Cuadro 9. Aislamientos térmicos minerales en el mercado 

Producto Fabricante 

Temperatura 
Operación 

Máx. 

Conductividad 
Térmica 

Espesor 
Comercial 

Densidad 

(°C) (W/m*K) (mm) (Kg/m3) 

High Quality 
Aluminum Silicate 
Fiber Insulation 

Blanket: 

IKING GROUP 1.100 0,040 30-100 80-128 

High Temperature 
Resistance Calcium 
Silicate Pipe Cover 

Industrial 

TUNGKIN 
INDUSTRY 

1.000 0,047 – 0,062 25 - 90 130 - 240 

Calcium Silicate Pipe 
Cover Insulation 

NORTH 
REFRACTORIES 

1.000 0,060 - 0,095 25 - 90 220 - 240 

Fuente: Elaboración Propia 

 
Para la preselección de aislantes térmicos, es importante considerar que en 
situaciones de emergencia el aire de enfriamiento inyectado a la brasa puede 
alcanzar temperaturas de hasta 1.100°C cuando se extraiga, por lo que se pre-
seleccionaron productos con resistencias de temperatura de operación máxima 
entre 1.000°C y 1.100°C. De igual forma para el desarrollo de los cálculos iniciales 
se utilizará un valor promedio de conductividad térmica de 0,045 W/m*K. 
 
El tercer fenómeno de conducción es presentado por el flujo de calor a lo largo del 
espesor del recubrimiento que protege la lana mineral de aislamiento de las 
condiciones medio ambientales (Humedad, lluvia, polvo etc.) generalmente los 
recubrimientos para estos aislamientos son desarrollados en chapa de aluminio 
cuyo costo es mucho menor que el del acero inoxidable y su transferencia de calor 
está determinada por la siguiente ecuación; 
 

http://www.chinaglasswoolinsulation.com/5-2-2-high-quality-aluminum-silicate-fiber-insulation-blanket.html
http://www.chinaglasswoolinsulation.com/5-2-2-high-quality-aluminum-silicate-fiber-insulation-blanket.html
http://www.chinaglasswoolinsulation.com/5-2-2-high-quality-aluminum-silicate-fiber-insulation-blanket.html
http://www.chinaglasswoolinsulation.com/5-2-2-high-quality-aluminum-silicate-fiber-insulation-blanket.html
http://www.rock-wool-insulation.com/sale-1522119-high-temperature-resistance-calcium-silicate-pipe-cover-1000-c-industrial.html
http://www.rock-wool-insulation.com/sale-1522119-high-temperature-resistance-calcium-silicate-pipe-cover-1000-c-industrial.html
http://www.rock-wool-insulation.com/sale-1522119-high-temperature-resistance-calcium-silicate-pipe-cover-1000-c-industrial.html
http://www.rock-wool-insulation.com/sale-1522119-high-temperature-resistance-calcium-silicate-pipe-cover-1000-c-industrial.html
https://www.northrefractories.com/product/calcium-silicate-pipe-cover-insulation/
https://www.northrefractories.com/product/calcium-silicate-pipe-cover-insulation/
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𝑄𝐶𝑜𝑛𝑑 𝑅𝑒𝑐𝑢𝑏𝑟𝑖𝑚𝑖𝑒𝑛𝑡𝑜 =
2𝜋𝐿𝑘3(𝑇3 − 𝑇4)

ln
𝑟4

𝑟3
⁄

 

 
Dónde; 
 

𝑄𝐶𝑜𝑛𝑑 𝑇𝑢𝑏𝑒𝑟𝑖𝑎 : Transferencia de calor por conducción en el recubrimiento 
𝐿 : Longitud total de la tubería de transporte 
𝑘3 : Coeficiente de conducción del recubrimiento 

𝑇3 : Temperatura en la superficie externa del aislante 
𝑇4 : Temperatura en la superficie externa del recubrimiento 
𝑟3 : Radio externo del aislante 
𝑟4 : Radio externo del recubrimiento 
 
Debido a que la funcionalidad del recubrimiento es la protección del aislamiento de 
las condiciones medio ambientales se trabajará con una chapa de aluminio de 0,5 
mm de espesor (La más baja en el mercado para este tipo de aplicación). 
 
Finalmente, el proceso de convección en la parte externa del sistema se desarrolla 
por el flujo de aire a temperatura ambiente y su relación con el recubrimiento que 
protege el aislamiento, por lo que la transferencia de calor bajo este modelo estará 
determinada por la siguiente ecuación; 
 

𝑄𝐶𝑜𝑛𝑣 𝐸𝑥𝑡 = ℎ𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜 ∗ 2𝜋𝑟4𝐿 ∗ (𝑇4 − 𝑇𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑎) 
 
Dónde; 
 

𝑄𝐶𝑜𝑛𝑣 𝐸𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑎 : Transferencia de calor por convección con el ambiente 
ℎ𝐸𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜 : Coeficiente de transferencia de calor aire externo 
𝑇𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑎 : Temperatura externa más baja del aire 
𝑟4 : Radio externo del recubrimiento 

𝐿 : Longitud total tubería de transporte 
𝑇4 : Temperatura en la superficie externa de la tubería 
Para calcular el coeficiente de convección del aire a condiciones medio ambientales 
se procede a utilizar el número de Nusselt; 
 

𝑁𝑢 =
2𝑟4ℎ𝐸𝑥𝑡

𝑘𝐸𝑥𝑡
         →        ℎ 𝐸𝑥𝑡 =

𝑘𝐸𝑥𝑡 𝑁𝑢

2𝑟4
 

 
Dónde; 
 

𝑁𝑢 : Número Nusselt 
𝑟4 : Radio externo de la tubería 

ℎ𝐸𝑥𝑡 : Coeficiente convección del aire a temperatura externa más baja del aire 
𝑘𝐸𝑥𝑡 : Coeficiente conductividad del aire a temperatura externa más baja del aire 
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Debido a que la mayor parte del recorrido en la tubería se encuentra localizado 
sobre el tejado de los edificios del horno y la Batch (Máx. Altura 27,8 metros) se han 
tomado mediciones y hecho estimaciones donde se detectan que las velocidades 
del viento a esa altura pueden llegar a ser de hasta 7,69 m/s a temperaturas de 
hasta 5°C en los meses de Enero y Diciembre en horas de la madrugada,  por lo 
que al saber que en condiciones críticas en la tubería se presenta un fenómeno de 
convección forzada, se tiene que el número de Nusselt está dado en función del 
número de Reynolds y el número de Prandtl de acuerdo a los resultados 
experimentales obtenidos en la correlación de Churchill y Bernstein para cilindros 
sometidos a convección forzada en flujo cruzado dados por; 
 

Ecuación 7. Número Nusselt (Correlación Churchill y Bernstein) 

𝑁𝑢 = 0,30 +

0,62 ∗ 𝑅𝑒1 2⁄ ∗ 𝑃𝑟1 3⁄ ∗ [1 + (
𝑅𝑒

282.000)
5/8

]

4/5

[1 + (
0,4
𝑃𝑟 )

2/3

]

1/4
 

Fuente: MEYERS, J.M. (2017). ME 144: Heat Transfer Convection 
Relations for External Flows [En Línea] p.14. Disponible en: 
https://bit.ly/2T6QWgr 

 
Dónde; 
 

𝑅𝑒 : Número Reynolds 
𝑃𝑟 : Número Prandtl 
 
El número de Reynolds viene determinado por; 
 

𝑅𝑒 =
(

2𝑟4
𝐿⁄ ) 𝑉𝐸𝑥𝑡

𝜗
 

 
Dónde; 
 

𝑅𝑒 : Número Reynolds 
𝑟4 : Radio externo recubrimiento 
𝐿 : Longitud Tubería 

𝜗 : Viscosidad cinemática del aire a temperatura ambiente (5°C) 

𝑉𝐸𝑥𝑡 : Velocidad aire a condiciones ambiente 
 
El número de Prandtl viene determinado por; 
 

𝑃𝑟 =
𝜇 𝐶𝑝

𝑘𝐸𝑥𝑡
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Dónde; 
 

𝑃𝑟 : Número Prandtl 
𝜇 : Viscosidad dinámica aire a temperatura ambiente (5°C) 
𝐶𝑝: Calor especifico del aire a temperatura ambiente (5°C) 
𝑘𝐸𝑥𝑡 : Coeficiente conductividad del aire a temperatura ambiente (5°C) 
 
Teniendo claramente caracterizados los fenómenos de transferencia de calor en el 
sistema de transporte, se tiene que la resistencia térmica equivalente del sistema 
es; 
 

Ecuación 8. Resistencias térmica equivalentes 

𝑅𝐸𝑞𝑣 =
1

𝑅𝑖𝑛𝑡 ∗ 𝐴𝑖𝑛𝑡
+

1

𝑅1
+

1

𝑅2
+

1

𝑅3
+

1

𝑅𝑒𝑥𝑡 ∗ 𝐴𝐸𝑥𝑡
 

Fuente: ÇENGEL. Yunus, Redes generalizadas de 
resistencias térmicas. Transferencia de calor y masa, Un 

enfoque Práctico, México D.F., Mc-Graww Hill, 2007, pp. 117, 
ISBN 978-970-10-6173-2  

 

𝑅𝐸𝑞𝑣 =
1

ℎ𝑖𝑛𝑡 ∗ 2𝜋𝑟1𝐿
+

ln
𝑟2

𝑟1
⁄

2𝜋𝐿𝑘1
+

ln
𝑟3

𝑟2
⁄

2𝜋𝐿𝑘2
+

ln
𝑟4

𝑟3
⁄

2𝜋𝐿𝑘3
+

1

ℎ𝑒𝑥𝑡 ∗ 2𝜋𝑟4𝐿
 

 
Dónde: 
 
𝑅𝐸𝑞𝑣 : Resistencia térmica equivalente total del sistema 

𝑅𝐼𝑛𝑡 : Resistencia térmica equivalente convección aire caliente 
𝐴𝐼𝑛𝑡 : Área superficial transferencia por convección aire caliente 

𝑅1 : Resistencia térmica equivalente conducción tubería 
𝑅2 : Resistencia térmica equivalente conducción aislamiento 
𝑅3 : Resistencia térmica equivalente conducción recubrimiento 
𝑅𝐸𝑥𝑡 : Resistencia térmica equivalente convección aire ambiente 
𝐴𝐼𝑛𝑡 : Área superficial transferencia por convección aire ambiente 
 
Finalmente se tiene que la transferencia de calor total en el sistema será; 
 

𝑄𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙 = 𝑈 ∗ (𝑇𝑖𝑛𝑡 − 𝑇𝑒𝑥𝑡)         →         𝑄𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙 =
1

𝑅𝐸𝑞𝑣
(𝑇𝑖𝑛𝑡 − 𝑇𝑒𝑥𝑡) 

 
Dónde: 
 

𝑄𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙 : Transferencia de calor total del sistema 
𝑈 : Coeficiente global de transferencia de calor del sistema 
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Una vez es calculada la transferencia de calor total del sistema se procede a calcular 
cual va a ser la temperatura a la que será entregado el aire caliente al proceso de 
vaporización; 
 

𝑄𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙 = 𝑚̇ ∗ 𝐶𝑝 ∗   (𝑇𝐸𝑥𝑡 − 𝑇𝐸𝑛𝑡)       →         𝑇𝐸𝑛𝑡 = 𝑇𝐸𝑥𝑡 −
𝑄𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙

𝑚̇ ∗ 𝐶𝑝
 

 
Dónde: 
 

𝑚̇ : Flujo másico del aire caliente 

𝐶𝑝 : Capacidad calorífica del aire caliente en el punto de extracción 
𝑇𝐸𝑥𝑡 : Temperatura del aire caliente en el punto de extracción 

𝑇𝐸𝑛𝑡 : Temperatura del aire caliente a la entrada del sistema de vaporización 
 

Figura 8. Propiedades del sistema térmico tubería 

 

Fuente: Elaboración propia 
 
Se calcula el coeficiente de película del aire caliente analizando las propiedades a 
850°C que es la mínima temperatura a la que el aíre caliente suele ser expulsado 
por la brasa. Se inicia calculando Reynolds; 
 

𝑅𝑒 =
2𝑟1𝑉𝐼𝑛𝑡

𝜗𝐼𝑛𝑡
 →  𝑅𝑒 =

2 ∗ 0,5𝑚 ∗ (
0,90 

𝐾𝑔
𝑠⁄

(2𝜋 ∗ (0,5𝑚)2 ∗ 0,314
𝐾𝑔

𝑚3⁄
)

1,143 𝐸−4  𝑚
2

𝑠⁄
 →  𝑅𝑒 = 12.783,76 
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Se procede a calcular Prandtl; 
 

𝑃𝑟 =
 𝜇𝐼𝑛𝑡𝐶𝑝𝐼𝑛𝑡

𝑘𝐼𝑛𝑡
 →  𝑃𝑟 =

(4,483 𝐸−5  𝑁 ∙ 𝑠
𝑚2⁄ ) ∗ (1.162 

𝐽
𝐾𝑔 ∙ 𝐾⁄ ) 

7,253 𝐸−2 𝑊
𝑚 ∙ 𝐾⁄

 →  𝑃𝑟 = 0,718 

 
Se procede a calcular Nusselt para un fluido siendo enfriado de acuerdo a la 
correlación de Dittus y Boelter; 
 

𝑁𝑢 = 0,023 𝑅𝑒0,8𝑃𝑟0,3  →  𝑁𝑢 = 0,023 ∗ (12.783,76)0,8 ∗ (0,718)0,3  →  𝑁𝑢 = 40,173 
 
Se procede a calcular coeficiente de película del aire caliente; 
 

 ℎ 𝐼𝑛𝑡 =
𝑘𝐼𝑛𝑡 𝑁𝑢

2𝑟1
 →  ℎ 𝐼𝑛𝑡 =

(7,253 𝐸−2 𝑊
𝑚 ∙ 𝐾⁄ ) ∗ 40,173

2 ∗ 0,5𝑚
  →  ℎ 𝐼𝑛𝑡 = 2,91 𝑊

𝑚2 ∙ 𝐾⁄   

 
Se calcula coeficiente de convección del aire a condiciones medio ambientales. Se 
inicia calculando Reynolds teniendo en cuenta que se está analizando el sistema 
para un espesor de aislante de 25mm; 
 

𝑅𝑒 =
2𝑟4𝑉𝐸𝑥𝑡

𝜗𝐸𝑥𝑡
 →   

2 ∗ 0,529 𝑚 ∗ 7,30 𝑚
𝑠⁄

5,916 𝐸−5  𝑚
2

𝑠⁄
 →  𝑅𝑒 = 130.427,26 

 
Se procede a calcular Prandtl; 
 

𝑃𝑟 =
𝜇𝐸𝑥𝑡 𝐶𝑝𝐸𝑥𝑡

𝑘𝐸𝑥𝑡
 →   𝑃𝑟 =

(3,197 𝐸−5  𝑁 ∙ 𝑠
𝑚2⁄ ) ∗ (1.064 

𝐽
𝐾𝑔 ∙ 𝐾⁄ ) 

4,90 𝐸−2 𝑊
𝑚 ∙ 𝐾⁄

  →  𝑃𝑟 = 0,694  

 
Se procede a calcular Nusselt para convección forzada al exterior de tuberías de 
acuerdo a la correlación de Churchill y Bernstein; 

𝑁𝑢 = 0,30 +

0,62 ∗ 𝑅𝑒1 2⁄ ∗ 𝑃𝑟1 3⁄ ∗ [1 + (
𝑅𝑒

282.000)
5/8

]

4/5

[1 + (
0,4
𝑃𝑟 )

2/3

]

1/4
 

 

𝑁𝑢 = 0,30 +

0,62 ∗ (130.304,26)1 2⁄ ∗ (0,694)1 3⁄ ∗ [1 + (
130.304,26

282.000 )
5/8

]

4/5

[1 + (
0,4

0,694)
2/3

]

1/4
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𝑁𝑢 = 255,712 
 
Se procede a calcular el coeficiente de convección del aire a condiciones medio 
ambientales; 
 

 ℎ 𝐸𝑥𝑡 =
𝑘𝐸𝑥𝑡  𝑁𝑢

2𝑟4
 →  ℎ 𝐸𝑥𝑡 =

(4,89 𝐸−2 𝑊
𝑚 ∙ 𝐾⁄ ) ∗ 255,71

2 ∗ 0,529𝑚
  →  ℎ 𝐸𝑥𝑡 = 11,85 𝑊

𝑚2 ∙ 𝐾⁄   

 
Se proceden a calcular las resistencias equivalentes para cada etapa del proceso 
haciendo uso de un espesor de aislante de 25 mm; 
 

1

𝑅𝑖𝑛𝑡 ∗ 𝐴𝑖𝑛𝑡
=

1

ℎ𝑖𝑛𝑡 ∗ 2𝜋𝑟1𝐿
 =

1

2,91 𝑊
𝑚2 ∙ 𝐾⁄ ∗ 2𝜋 ∗ 0,50𝑚 ∗ 95𝑚

= 1,15 𝐸−3 𝐾
𝑊⁄  

 

1

𝑅1
=

ln
𝑟2

𝑟1
⁄

2𝜋𝐿𝑘1
=

ln (0,503𝑚
0,500𝑚⁄ )

2𝜋𝐿 ∗ 95𝑚 ∗ 21,40 𝑊
𝑚 ∙ 𝐾⁄

= 4,683 𝐸−7 𝐾
𝑊⁄    

 

1

𝑅2
=

ln
𝑟3

𝑟2
⁄

2𝜋𝐿𝑘2
=

ln (0,528𝑚
0,503𝑚⁄ )

2𝜋𝐿 ∗ 95𝑚 ∗ 0,045 𝑊
𝑚 ∙ 𝐾⁄

= 1,806 𝐸−3 𝐾
𝑊⁄   

 

1

𝑅3
=

ln
𝑟4

𝑟3
⁄

2𝜋𝐿𝑘3
=

ln (0,529𝑚
0,528𝑚⁄ )

2𝜋𝐿 ∗ 95𝑚 ∗ 209,30 𝑊
𝑚 ∙ 𝐾⁄

= 7,576𝐸−9 𝐾
𝑊⁄  

1

𝑅𝐸𝑥𝑡 ∗ 𝐴𝐸𝑥𝑡
=

1

ℎ𝐸𝑥𝑡 ∗ 2𝜋𝑟4𝐿
 =

1

11,85 𝑊
𝑚2 ∙ 𝐾⁄ ∗ 2𝜋 ∗ 0,529𝑚 ∗ 95𝑚

= 2,67 𝐸−4 𝐾
𝑊⁄  

 
De lo anterior se tiene que la resistencia equivalente total será; 
 

𝑅𝐸𝑞𝑣 =
1

𝑅𝑖𝑛𝑡 ∗ 𝐴𝑖𝑛𝑡
+

1

𝑅1
+

1

𝑅2
+

1

𝑅3
+

1

𝑅𝑒𝑥𝑡 ∗ 𝐴𝐸𝑥𝑡
 

 

𝑅𝐸𝑞𝑣 = (1,15 𝐸−3 + 4,68 𝐸−7 + 1,81 𝐸−3 + 7,58𝐸−9 + 2,67 𝐸−4) 𝐾
𝑊⁄  

 

𝑅𝐸𝑞𝑣 = 3,22𝐸−3 𝐾
𝑊⁄  
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Se proceden a calcular las pérdidas de calor hacia el ambiente en todo el recorrido 
de la tubería; 
 

𝑄𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙 =
1

𝑅𝐸𝑞𝑣

(𝑇𝑖𝑛𝑡 − 𝑇𝑒𝑥𝑡) 

 

𝑄𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙 =
1

3,22𝐸−3 𝐾
𝑊⁄

(850°𝐶 − 5°𝐶) 

 

𝑄𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙 = 262.118,64 𝑊 
 
Sabiendo la razón a la que las pérdidas de calor en la tubería se darán, se procede 
a realizar el cálculo de temperatura de entrega del aire caliente al sistema de 
recuperación con un espesor de aislante de tubería de 25mm: 
 

𝑄𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙 = 𝑚̇ ∗ 𝐶𝑝 ∗   (𝑇𝐸𝑥𝑡 − 𝑇𝐸𝑛𝑡)       →         𝑇𝐸𝑛𝑡 = 𝑇𝐸𝑥𝑡 −
𝑄𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙

𝑚̇ ∗ 𝐶𝑝
 

 
 

𝑇𝐸𝑛𝑡 = 850 °𝐶 −
262.118,64 𝑊

0,90
𝐾𝑔

𝑠⁄ ∗ 1.162 
𝐽

𝐾𝑔 ∙ 𝐾⁄
 

 

𝑇𝐸𝑛𝑡 = 599,36 °𝐶 
 
El anterior procedimiento de cálculo se repite realizando siempre la modificación del 
espesor del aislante de la tubería abarcando el rango comercial obtenido 
anteriormente que va desde los 25 mm hasta los 90 mm. De acuerdo a los 
resultados presentados en el cuadro 10, se  define como temperatura de entrega al 
proceso de recuperación de calor 740°C que corresponde a los resultados 
obtenidos para un espesor de aislante de 90mm.
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Cuadro 10. Espesor aislamiento tubería Vs. temperatura entrega aire 

 

Fuente: Elaboración propia 
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6.2 EQUIPOS DE RECUPERACIÓN 
 
Para llevar a cabo el proceso de recuperación, el sistema contara con tres etapas 
(Diagrama 3); la primera etapa consiste en un precalentador que estará encargado 
de convertir el agua de suministro del sistema, de agua subenfriada (15°C en 
condiciones críticas de operación) a agua saturada (110°C – 1,4 Bar), el agua será 
enviada a un acumulador de agua saturada que servirá para recolectar los 
condensados de vapor que provengan de otras etapas del proceso y de esta se 
alimentará directamente el vaporizador donde se llevara a cabo la transformación 
de agua saturada a vapor saturado que será entregado a un acumulador de vapor 
saturado que garantizara que el vapor entregado al sobre calentador vaya libre de 
condensados y a su vez re direccionará el condensado restante al tanque de agua 
saturada para volver a ser introducido a la etapa de vaporización. Una vez el vapor 
saturado pase por su respectivo acumulador, será enviado al sobre-calentador 
donde pasara de ser vapor saturado (110°C – 1,4 Bar) a ser vapor sobrecalentado 
(150°C – 1,4 Bar.) que será conectado en paralelo al sistema de generación actual 
de tal forma que sea posible utilizar los dos sistemas de forma simultánea. 
 
6.2.1 Sobrecalentador. La caracterización del sistema debe iniciar con el sobre-
calentador debido a que en esta etapa del proceso se recibe el aire caliente 
directamente de la tubería de transporte y dependiendo del tipo de transferencia 
que se lleve a cabo se determina la temperatura del aire caliente que ingresara al 
vaporizador. 
 
Se define para la realización del cálculo de área de superficie de transferencia 
requerida como primera aproximación que se utilizará el mismo ducto por donde 
circula el aire caliente para hacer circular en flujo cruzado una tubería en donde se 
llevará a cabo el proceso de sobrecalentamiento del vapor (Figura 9). 
 

Figura 9. Esquema térmico sobrecalentador 

 

Fuente: Elaboración propia 
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Diagrama 3. Etapas de generación vapor del sistema de recuperación 

AGUA 
SUMINISTRO

VAPOR 
PROCESO

AGUA FRÍA

VAPOR SOBRECALENTADO

AIRE CALIENTE HORNO

AGUA SATURADA

PRE-CALENTADOR

SUMINISTRO 
AIRE CALIENTE

VAPORIZADOR

CHIMENEA

VAPOR SATURADO

SOBRE-CALENTADOR

TANQUE AGUA 
SATURADA

ACUMULADOR 
VAPOR 

SATURADO

ACUMULADOR 
VAPOR SOBRE 
CALENTADO

 

Fuente: Elaboración propia 
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El diseño térmico inicia definiendo los coeficientes de transferencia de calor por 
convección del sistema; para el aire caliente el número de Nusselt estará 

determinado por la correlación de Dittus y Boelter para fluidos siendo enfriados (𝑛 =
0,3) en fenómenos de flujo interno turbulento para tuberías dado por; 
 

𝑁𝑢𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 = 0,023 (𝑅𝑒𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠)0,8(𝑃𝑟𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠)0,3 
Dónde; 
 

𝑁𝑢𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 : Número Nusselt del aire caliente al interior del sobrecalentador 

𝑅𝑒𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 : Número Reynolds del aire caliente en el sobrecalentador 
𝑃𝑟𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 : Número Prandtl del aire caliente en el sobrecalentador 
 
El número de Reynolds para el aire caliente en el sobrecalentador viene 
determinado por; 
 

𝑅𝑒𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 =
2𝑟𝑖𝑛𝑡−𝑠𝑉𝐼𝑛𝑡−𝑠

𝜗𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠
 

Dónde; 
 

𝑅𝑒 : Número Reynolds del aire caliente en el sobrecalentador 
𝑟𝑖𝑛𝑡−𝑠 : Radio interno de la tubería del sobrecalentador 
𝜗𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 : Viscosidad cinemática del aire caliente al interior del sobrecalentador 

𝑉𝐼𝑛𝑡−𝑠 : Velocidad aire caliente a la entrada del sobrecalentador 
 
El número de Prandtl para el aire caliente en el sobrecalentador viene determinado 
por; 
 

𝑃𝑟𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 =
𝜇𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 𝐶𝑝𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠

𝑘𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠
 

 
Dónde; 
 

𝑃𝑟𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 : Número Prandtl del aire caliente en el sobrecalentador 

𝜇𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 : Viscosidad dinámica del aire caliente al interior del sobrecalentador 
𝐶𝑝𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 : Calor especifico del aire caliente al interior del sobrecalentador 
𝑘𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 : Coeficiente conductividad del aire caliente al interior del sobrecalentador 
 
Una vez obtenido el número de Nusselt para el aire caliente, se procede a calcular 
su coeficiente convección dentro del sobrecalentador; 
 

𝑁𝑢𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 =
2 𝑟𝑖𝑛𝑡−𝑠 ℎ𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠

𝑘𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠
         →        ℎ𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 =

𝑘𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠  𝑁𝑢𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠

2 𝑟𝑖𝑛𝑡−𝑠
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Dónde; 
 

𝑁𝑢𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 : Número Nusselt del aire caliente al interior del sobrecalentador 
𝑟𝑖𝑛𝑡−𝑠 : Radio interno de la tubería del sobrecalentador 
ℎ𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 : Coeficiente convección del aire caliente al interior del sobrecalentador 
𝑘𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 : Coeficiente conductividad del aire caliente al interior del sobrecalentador 
 
Para poder realizar los cálculos del coeficiente del vapor se realizará con la gama 
de diámetros de tubería permisibles para intercambiadores de calor que va en el 
rango desde ½ pulgadas hasta 3 pulgadas (Anexo A). Al final del análisis se 
obtendrá como área requerida para el proceso del sobrecalentador aquella cuyo 
valor sea más alto.  
 
El número de Nusselt para el fenómeno de trasferencia de calor del vapor, estará 
determinado por la correlación de Dittus y Boelter para fluidos siendo calentados 

(𝑛 = 0,4) en fenómenos de flujo interno turbulento para tuberías dado por; 
 

𝑁𝑢𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 = 0,023 (𝑅𝑒𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠)0,8(𝑃𝑟𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠)0,4 

Dónde; 
 
𝑁𝑢𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 : Número Nusselt del vapor en el sobrecalentador 

𝑅𝑒𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 : Número Reynolds del vapor en el sobrecalentador 

𝑃𝑟𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 : Número Prandtl del vapor en el sobrecalentador 

 
El número de Reynolds para el vapor en el sobrecalentador viene determinado por; 
 

𝑅𝑒𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 =
2 𝑟𝑡𝑢𝑏𝑒−𝑠 𝑉𝑡𝑢𝑏𝑒−𝑠

𝜗𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠
 

 
Dónde; 
 

𝑟𝑡𝑢𝑏𝑒−𝑠 : Radio interno de la tubería de vapor en el sobrecalentador 
𝜗𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 : Viscosidad cinemática del vapor en el sobrecalentador 

𝑉𝑡𝑢𝑏𝑒−𝑠 : Velocidad del vapor en la tubería del sobrecalentador 
 
El número de Prandtl para el vapor en el sobrecalentador viene determinado por; 
 

𝑃𝑟𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 =
𝜇𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 𝐶𝑝𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠

𝑘𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠
 

 
Dónde; 
 
𝜇𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 : Viscosidad dinámica del vapor en el sobrecalentador 
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𝐶𝑝𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 : Calor especifico del vapor en el sobrecalentador 

𝑘𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 : Coeficiente conductividad del vapor en el sobrecalentador 

 
Una vez obtenido el número de Nusselt para el vapor, se procede a calcular su 
coeficiente convección dentro del sobrecalentador; 
 

𝑁𝑢𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 =
2 𝑟𝑡𝑢𝑏𝑒−𝑠 ℎ𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠

𝑘𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠
         →        ℎ𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 =

𝑘𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠  𝑁𝑢𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠

2 𝑟𝑡𝑢𝑏𝑒−𝑠
 

 
Dónde; 
 
𝑁𝑢𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 : Número Nusselt del vapor en el sobrecalentador 

𝑟𝑡𝑢𝑏𝑒−𝑠 : Radio interno de la tubería de vapor en el sobrecalentador 
ℎ𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 : Coeficiente convección del vapor al interior del sobrecalentador 

𝑘𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 : Coeficiente conductividad del vapor en el sobrecalentador 

 
Una vez se han obtenidos los coeficientes de convección de los dos fluidos 
involucrados en el intercambio de calor, se procede a realizar el cálculo del 
coeficiente global de transferencia de calor del sobrecalentador.  
Para este fin se desprecian las pérdidas de calor por conducción de la tubería por 
donde circula el vapor2, de tal forma que el coeficiente queda definido de la siguiente 
manera; 
 

𝑈𝑠 =
1

1
ℎ𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠

+
1

ℎ𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠

 

 
Dónde; 
 

𝑈𝑠 : Coeficiente global de transferencia de calor del sobrecalentador 
ℎ𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 : Coeficiente convección del aire caliente al interior del sobrecalentador 
ℎ𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 : Coeficiente convección del vapor al interior del sobrecalentador 

 
Una vez calculado el coeficiente global de transferencia de calor se procede a 
realizar el cálculo de la temperatura de salida del aire caliente sabiendo que la 
transferencia de calor total para el calentamiento del vapor estará determinada por; 
 

𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑠 = 𝑚̇𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 𝐶𝑝𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 (𝑇𝑠−𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 − 𝑇𝑒−𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟) 

 

                                            
2 ÇENGEL. Yunus, El coeficiente de transferencia de calor total. Transferencia de 
calor y masa, Un enfoque Práctico, México D.F., Mc-Graww Hill, 2007, pp. 613-
614, ISBN 978-970-10-6173-2 
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Dónde; 
 
𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑠 : Transferencia de calor requerida en el sobrecalentador 

𝑚̇𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟  : Flujo másico del vapor en el sobrecalentador 

𝐶𝑝𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 : Calor especifico del vapor en el sobrecalentador 

𝑇𝑠−𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 : Temperatura del vapor a la entrada del sobrecalentador 

𝑇𝑠−𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 : Temperatura del vapor a la salida del sobrecalentador 

 
Una vez obtenida la transferencia de calor requerida para realizar el 
sobrecalentamiento del vapor, se procede a calcular la temperatura de salida del 
aire caliente del sobrecalentador; 
 

𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑠 = 𝑚̇𝑎𝑖𝑟𝑒 𝐶𝑝𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 (𝑇𝑒−𝑎𝑖𝑟𝑒 − 𝑇𝑠−𝑎𝑖𝑟𝑒) 

 

𝑇𝑠−𝑎𝑖𝑟𝑒 = 𝑇𝑒−𝑎𝑖𝑟𝑒 −
𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑠

𝑚̇𝑎𝑖𝑟𝑒 𝐶𝑝𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 
 

 
Dónde; 
 

𝑚̇𝑎𝑖𝑟𝑒  : Flujo másico del aire caliente en el sobrecalentador 
𝐶𝑝𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 : Calor especifico del aire caliente en el sobrecalentador 

𝑇𝑒−𝑎𝑖𝑟𝑒 : Temperatura del aire a la entrada del sobrecalentador 
𝑇𝑠−𝑎𝑖𝑟𝑒 : Temperatura del aire a la salida del sobrecalentador 
 
Conociendo la temperatura de salida del aire caliente del sobrecalentador se 
procede a calcular la diferencia de temperaturas media logarítmica sabiendo que su 
funcionamiento es contraflujo como lo presenta la figura 10; 
 

Figura 10. Diferencia temperaturas media logarítmica sobrecalentador 

 

Fuente: Elaboración propia 
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∆𝑇𝑚𝑙−𝑠 =
∆𝑇1−𝑠 − ∆𝑇2−𝑠

ln (
∆𝑇1−𝑠

∆𝑇2−𝑠
⁄ )

 

 
∆𝑇1−𝑠 =  𝑇𝑒−𝑎𝑖𝑟𝑒 − 𝑇𝑠−𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 

 
∆𝑇2−𝑠 =  𝑇𝑠−𝑎𝑖𝑟𝑒 − 𝑇𝑒−𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 

 
Dónde; 
 

∆𝑇𝑚𝑙−𝑠 : Diferencia de temperaturas medía logarítmica del sobrecalentador 
𝑇𝑒−𝑎𝑖𝑟𝑒 : Temperatura del aire caliente a la entrada del sobrecalentador 

𝑇𝑠−𝑎𝑖𝑟𝑒 : Temperatura del aire caliente a la salida del sobrecalentador 
𝑇𝑒−𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 : Temperatura del vapor a la entrada del sobrecalentador 

𝑇𝑠−𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 : Temperatura del vapor a la salida del sobrecalentador 

 
Una vez calculada la temperatura media logarítmica, se tiene que la transferencia 
de calor en el sobrecalentador (Intercambiador de flujo cruzado) estará determinada 
por; 
 

𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑠 = 𝑈𝑠 𝐴𝑠 𝐹 ∆𝑇𝑚𝑙−𝑠 

 
Dónde; 
 

𝑈𝑠 : Coeficiente global de transferencia de calor del sobrecalentador 
𝐴𝑠 : Área de transferencia de calor requerida en el sobrecalentador 

𝐹 : Factor de corrección para intercambiadores de flujo cruzado 
∆𝑇𝑚𝑙−𝑠 : Diferencia de temperaturas medía logarítmica del sobrecalentador 
 
El factor de corrección para intercambiadores de flujo cruzado de un solo paso con 
uno de los fluidos mezclado y el otro no mezclado. se puede obtener de la figura 11. 
 
Finalmente se tiene que el área de transferencia de calor requerido para el 
sobrecalentador estará dada por; 
 

𝐴𝑟𝑒𝑞−𝑠𝑜𝑏 =
𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑠

𝑈𝑠 𝐹 ∆𝑇𝑚𝑙−𝑠
 

 
Dónde; 
 
𝐴𝑟𝑒𝑞−𝑠𝑜𝑏 : Área transferencia requerida en el sobrecalentador 
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Figura 11. Factor de corrección para intercambiadores de flujo cruzado 

 
Fuente: ÇENGEL. Yunus, Método de la diferencia de temperatura media 
logarítmica. Transferencia de calor y masa, Un enfoque Práctico, México D.F., 
Mc-Graww Hill, 2007, pp. 626, ISBN 978-970-10-6173-2 
 
A continuación, se presenta el detalle de los cálculos paso a paso para un diámetro 
de tubería de vapor de ½ pulgada, los resultados para los demás diámetros de 
tubería se presentarán en el cuadro 11. 
 
Se calcula el coeficiente de película del aire caliente analizando las propiedades a 
740°C que es la máxima temperatura de entrega posible por la tubería de transporte. 
Se inicia calculando Reynolds; 
 

𝑅𝑒𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 =
2𝑟𝑖𝑛𝑡−𝑠𝑉𝐼𝑛𝑡−𝑠

𝜗𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠
 →  𝑅𝑒𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 =

2 ∗ 0,5𝑚 ∗ (
0,90 

𝐾𝑔
𝑠⁄

(2𝜋 ∗ (0,5𝑚)2 ∗ 0,314
𝐾𝑔

𝑚3⁄
)

1,228 𝐸−4  𝑚
2

𝑠⁄
  

 

𝑅𝑒𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 = 13.524 
 
Se procede a calcular Prandtl; 
 

𝑃𝑟𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 =
𝜇𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 𝐶𝑝𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠

𝑘𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠
  →  𝑃𝑟𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 =

(4,239 𝐸−5  𝑁 ∙ 𝑠
𝑚2⁄ ) ∗ (1.140 

𝐽
𝐾𝑔 ∙ 𝐾⁄ ) 

6,812 𝐸−2 𝑊
𝑚 ∙ 𝐾⁄

  

 

𝑃𝑟𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 = 0,709 
 
Se procede a calcular el número de Nusselt para el aire caliente; 
 

𝑁𝑢𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 = 0,023 (𝑅𝑒𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠)0,8(𝑃𝑟𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠)0,3 
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𝑁𝑢𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 = 0,023 (13.524)0,8(0,709)0,3      →      𝑁𝑢𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 = 41,868 
 
 
Se procede a calcular el coeficiente de convección del aire caliente dentro del 
sobrecalentador; 
 

ℎ𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 =
𝑘𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠  𝑁𝑢𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠

2 𝑟𝑖𝑛𝑡−𝑠
    →      ℎ𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 =

6,812 𝐸−2 𝑊
𝑚 ∙ 𝐾⁄ ∗ 41,87

2 ∗ 0,5𝑚
  

 

ℎ𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 = 2,85 𝑊
𝑚2 ∙ 𝐾⁄   

 
Se calcula el coeficiente de película del vapor analizando las propiedades a 110°C 
que es la temperatura de entrega posible por la tubería de vapor proveniente del 
acumulador del vaporizador y se iniciará suponiendo un diámetro inicial de la tubería 
de ½ pulgada. Se inicia calculando Reynolds; 
 

𝑅𝑒𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 =
2 𝑟𝑡𝑢𝑏𝑒−𝑠 𝑉𝑡𝑢𝑏𝑒−𝑠

𝜗𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠
 

 

𝑅𝑒𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 =

2 ∗
1,27𝐸−2

2  𝑚 ∗ (
0,25 

𝐾𝑔
𝑠⁄

(2𝜋 ∗ (
1,27𝐸−2  𝑚

2 )
2

∗ 0,5808
𝐾𝑔

𝑚3⁄

)

2,177 𝐸−5  𝑚
2

𝑠⁄
   

 
𝑅𝑒𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 = 991.131,72 

 
 
El número de Prandtl para el vapor en el sobrecalentador será igual a; 
 

𝑃𝑟𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 =
𝜇𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 𝐶𝑝𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠

𝑘𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠
  

 

𝑃𝑟𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 =
(1,264 𝐸−4  𝑁 ∙ 𝑠

𝑚2⁄ ) ∗ (2.040 
𝐽

𝐾𝑔 ∙ 𝐾⁄ ) 

2,578 𝐸−2 𝑊
𝑚 ∙ 𝐾⁄

 

 
𝑃𝑟𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 = 10,002 

 
Se procede a calcular el número de Nusselt para el vapor; 
 

𝑁𝑢𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 = 0,023 (𝑅𝑒𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠)0,8(𝑃𝑟𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠)0,4 
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𝑁𝑢𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 = 0,023 (991.131,72)0,8(10,002)0,3      →      𝑁𝑢𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 = 2.875,155 

 
Se procede a calcular el coeficiente de convección del vapor dentro del 
sobrecalentador; 
 

ℎ𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 =
𝑘𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠  𝑁𝑢𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠

2 𝑟𝑡𝑢𝑏𝑒−𝑠
     →      ℎ𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 =

2,578 𝐸−2 𝑊
𝑚 ∙ 𝐾⁄ ∗ 2.875,155

2 ∗
1,27𝐸−2

2  𝑚
 

 

ℎ𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 = 5.836,34 𝑊
𝑚2 ∙ 𝐾⁄   

 
Se procede a realizar el cálculo del coeficiente global de transferencia de calor del 
sobrecalentador.  
 

𝑈𝑠 =
1

1
ℎ𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠

+
1

ℎ𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠

   →    𝑈𝑠 =
1

1

2,85 𝑊
𝑚2 ∙ 𝐾⁄

+
1

5.836,34 𝑊
𝑚2 ∙ 𝐾⁄  

 

 

𝑈𝑠 = 2,851 𝑊
𝑚2 ∙ 𝐾⁄  

 
Se procede a realizar el cálculo de la transferencia de calor total requerida para el 
calentamiento del vapor sabiendo que el vapor deberá ser calentado hasta los 
150°C; 
 

𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑠 = 𝑚̇𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 𝐶𝑝𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑠 (𝑇𝑠−𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 − 𝑇𝑒−𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟) 

 

𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑠 = 0,25 
𝐾𝑔

𝑠⁄ ∗ 2.040 
𝐽

𝐾𝑔 ∙ 𝐾⁄ ∗ (150°𝐶 − 110°𝐶)      →      𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑠 = 20.400 𝑊 

 
Se procede a calcular la temperatura de salida del aire caliente del sobrecalentador 
sabiendo que la temperatura del aire caliente a la entrada del sobrecalentador es 
de 740°C; 

𝑇𝑠−𝑎𝑖𝑟𝑒 = 𝑇𝑒−𝑎𝑖𝑟𝑒 −
𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑠

𝑚̇𝑎𝑖𝑟𝑒 𝐶𝑝𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 
 

 

𝑇𝑠−𝑎𝑖𝑟𝑒 = 740°𝐶 −
20.400 𝑊

0,90 
𝐾𝑔

𝑠⁄ ∗ 1.140 
𝐽

𝐾𝑔 ∙ 𝐾⁄  
     →      𝑇𝑠−𝑎𝑖𝑟𝑒 = 720,12°𝐶 

 
 
 
Se procede a calcular la diferencia de temperaturas media logarítmica del 
sobrecalentador; 
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∆𝑇1−𝑠 =  𝑇𝑒−𝑎𝑖𝑟𝑒 − 𝑇𝑠−𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟   →   ∆𝑇1−𝑠 =  740°𝐶 − 150°𝐶  →   ∆𝑇1−𝑠 =  590°𝐶 

 
∆𝑇2−𝑠 =  𝑇𝑠−𝑎𝑖𝑟𝑒 − 𝑇𝑒−𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟    →   ∆𝑇2−𝑠 =  720,12°𝐶 − 110°𝐶  →   ∆𝑇2−𝑠 =  610,12°𝐶 

 

∆𝑇𝑚𝑙−𝑠 =
∆𝑇1−𝑠 − ∆𝑇2−𝑠

ln (
∆𝑇1−𝑠

∆𝑇2−𝑠
⁄ )

   →    ∆𝑇𝑚𝑙−𝑠 =  
590°𝐶 − 610,12°𝐶

ln (590°𝐶
610,12°𝐶⁄ )

  

 

∆𝑇𝑚𝑙−𝑠 = 600 °𝐶 
 
Se procede a calcular el factor de corrección para intercambiadores de flujo cruzado 
en este caso particular para el sobre calentador: 
 

𝑅 =  
𝑇𝑒−𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 − 𝑇𝑠−𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟

𝑇𝑠−𝑎𝑖𝑟𝑒 − 𝑇𝑒−𝑎𝑖𝑟𝑒
  →   𝑅 =  

110°𝐶 − 150°𝐶

720,12°𝐶 − 740°𝐶
  →   𝑅 =  2,012 

 

𝑃 =  
𝑇𝑠−𝑎𝑖𝑟𝑒 − 𝑇𝑒−𝑎𝑖𝑟𝑒

𝑇𝑒−𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 − 𝑇𝑠−𝑎𝑖𝑟𝑒
  →   𝑃 =  

720,12°𝐶 − 740°𝐶

110°𝐶 − 720,12°𝐶
  →   𝑃 = 0,032 

 
Figura 12. Obtención factor de corrección para el sobrecalentador 

 
Fuente: Elaboración propia 

 

𝐷𝑒 𝑙𝑎 𝑓𝑖𝑔𝑢𝑟𝑎 12 𝑠𝑒 𝑡𝑖𝑒𝑛𝑒 𝑞𝑢𝑒  𝐹 = 1 
 
Finalmente, se calcula el área de transferencia de calor requerida haciendo uso de 
una tubería de ½ pulgada para el sobrecalentamiento del vapor; 
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𝐴𝑟𝑒𝑞−𝑠𝑜𝑏 =
𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑠

𝑈𝑠 𝐹 ∆𝑇𝑚𝑙−𝑠
 

 
 

𝐴𝑟𝑒𝑞−𝑠𝑜𝑏 =
20.400 𝑊

2,851 𝑊
𝑚2 ∙ 𝐾⁄ ∗ 1 ∗ 600°𝐶

      →       𝐴𝑟𝑒𝑞−𝑠𝑜𝑏 = 11,927 𝑚2 

 
El anterior procedimiento de cálculo se repite realizando la modificación del diámetro 
de la tubería de transporte de vapor desde ½ in hasta 3 in de acuerdo al flujo de 
cálculo del diagrama 4 y obteniendo los resultados presentados en el cuadro 11. De 
este último cuadro se tiene que la mayor área de transferencia requerida para el 
sobrecalentador sería de 12,07 m2, por lo que los futuros análisis del sistema se 
deberán contemplar haciendo uso de esta área de transferencia. 
 
 
 
 
 
 
 



68 
 

Diagrama 4. Flujo cálculo del sobrecalentador 

 

Fuente: Elaboración propia 

CARACTERIZACIÓN TRANSFERENCIA CALOR SOBRECALENTADOR

1.1.1.1 – Coeficiente Transferencia Calor Aire Caliente

1.1.1.1.1 – Reynolds, Prandlt, Nusselt Aire Caliente

1.1.1.2 – Coeficiente Transferencia Calor Vapor Saturado

1.1.1.2.1 – Reynolds, Prandlt, Nusselt Vapor Saturado

3.2 – Temperatura Salida Aire Caliente

3. Área Transferencia Calculada Del Sobrecalentador

Recalcular área de transferencia haciendo uso de tabla de 
diámetros de tubería para intercambiadores de calor.

(Desde ½ in hasta 3 in)

ÁREA TRANSFERENCIA MÁXIMA REQUERIDA PARA EL SOBRECALENTADOR

1.1.1 – Coeficiente Global Transferencia Sobrecalentador

3.2 - Transferencia Calor Requerida Para Sobrecalentar Vapor

1.1.1 – Diferencia Media Logarítmica Temperaturas

3.2 – Factor Corrección Intercambiadores Flujo Cruzado
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Cuadro 11. Diámetro tubería vapor Vs. área requerida sobrecalentador  

 
Fuente: Elaboración propia 
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6.2.2 Vaporizador. Una vez caracterizado el comportamiento térmico del sobre-
calentador se procede a caracterizar el proceso de transferencia de calor que se 
dará dentro del vaporizador que generará la ebullición desde agua saturada hasta 
vapor saturado. Al igual que en el sobrecalentador, se realizará un primer 
acercamiento al comportamiento del proceso suponiendo que la transferencia se 
realiza en una tubería por donde circulará el agua en flujo cruzado dentro del ducto 
del aire caliente y dependiendo los resultados de área de transferencia requerida se 
seleccionará un intercambiador de calor que cumpla con los requerimientos. 
 
El proceso de ebullición de agua dentro de una tubería se denomina ebullición en 
flujo interno y para comprender el comportamiento de la transferencia de calor en 
este proceso se han desarrollado múltiples modelos para analizar el 
comportamiento de la transferencia de calor total en fenómenos de ebullición 
forzada, no obstante el modelo con una mayor aceptación y que ha sido más 
ampliamente estudiado es el modelo de superposición de Chen con un error en sus 
aproximaciones del 12% 3, donde plantea que por la misma tubería donde se está 
obligando al líquido a cambiar de fase también circula el vapor proveniente del 
cambio de fase (Figura 13), lo cual genera dos procesos fundamentales de 
transferencia de calor, ebullición nucleada en la zona donde existe más líquido que 
vapor debido a que la ebullición se genera por el contacto entre la superficie caliente 
(la pared interna de la tubería) y el líquido, mientras que en la zona donde existe 
una mayor cantidad de vapor, el líquido tiene la tendencia a fluir en medio del vapor 
por lo que la transferencia de calor de las paredes de la tubería al vapor y del vapor 
al líquido se genera mediante un proceso de convección. 
 

Figura 13. Regímenes de flujo en ebullición de flujo interno 

 

Fuente: ÇENGEL. Yunus, Transferencia de calor en la ebullición. 
Transferencia de calor y masa, Un enfoque Práctico, México D.F., Mc-
Graww Hill, 2007, pp. 562, ISBN 978-970-10-6173-2. 

 

                                            
3 TÁBOAS T. F. Estudio del proceso de ebullición forzada de la mezcla 
amoniaco/agua en intercambiadores de placas para equipos de 
refrigeración por absorción. España, Tarragona: Universitat Rovira i Virgili, 
Departament d'Enginyeria Mecànica, Disponible en: https://bit.ly/2IpgXDB 
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El coeficiente de transferencia de calor de doble fase en el vaporizador, es aquel 
que caracteriza el comportamiento de los fenómenos de transferencia tanto de 
ebullición nucleada como de convección, por lo que dentro el modelo de Chen 
(1.963), se plantea que el coeficiente de calor de doble fase estará compuesto por 
un coeficiente de transferencia de calor para el proceso de ebullición nucleada, que 
se verá afectado por la calidad del vapor y el flujo másico en el mismo (Coeficiente 
supresión) y un coeficiente de transferencia de calor para la ebullición por 
convección que se verá afectado por la turbulencia generada durante el cambio de 
fase por la diferencia de densidades entre el vapor y el agua (Factor F de 
corrección). 
 
El coeficiente de transferencia de calor de doble fase en el vaporizador estará dado 
por; 
 

ℎ𝑡𝑝−𝑣  = 𝑆 ∙ ℎ𝑛𝑏 + 𝐹 ∙ ℎ𝑛𝑏   

 
Dónde; 
 
ℎ𝑡𝑝−𝑣 : Coeficiente de transferencia de calor de doble fase en el vaporizador 

ℎ𝑛𝑏 : Coeficiente de transferencia de calor de ebullición nucleada 

𝑆 : Coeficiente de supresión de ebullición nucleada 
ℎ𝑐𝑏 : Coeficiente de transferencia de calor de ebullición por convección 
𝐹 : Factor de corrección de ebullición por convección 
 
El coeficiente de transferencia de calor de ebullición nucleada está dado por la 
correlación de Forster y Zuber (1.955); 
 

ℎ𝑛𝑏  = 0,00122 ∙ [
𝑘𝐿

0,79 ∙ 𝐶𝑝𝐿
0,45 ∙ 𝜌𝐿

0,49

𝜎𝐿
0,79 ∙ 𝜇𝐿

0,79 ∙ ∆ℎ𝑓𝑔
0,79 ∙ 𝜌𝑔

0,79
] ∙ ∆𝑇𝑆𝑎𝑡

0,24 ∙ ∆𝑃𝑆𝑎𝑡
0,75 

 
Donde; 
 

ℎ𝑛𝑏 : Coeficiente de transferencia de calor de ebullición nucleada 

𝑘𝐿: Coeficiente de conductividad del agua en el vaporizador 
𝐶𝑝𝐿:  : Calor especifico del agua en el vaporizador 
𝜌𝐿:  : Densidad del agua en el vaporizador 

𝜎𝐿:  : Tensión superficial del agua en el vaporizador 

𝜇𝐿 : Viscosidad dinámica del agua en el vaporizador 
∆ℎ𝑓𝑔 : Calor latente de evaporización del agua 

𝜌𝑔 : Densidad del vapor en el vaporizador 

∆𝑇𝑆𝑎𝑡 : Diferencial de temperaturas en la tubería del vaporizador 
∆𝑃𝑆𝑎𝑡 : Diferencial de presiones en la tubería del vaporizador 
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Los diferenciales de temperatura y presiones en la tubería del vaporizador estarán 
dados por; 

∆𝑇𝑆𝑎𝑡 =  𝑇𝑤 − 𝑇𝑆𝑎𝑡 
 

∆𝑃𝑆𝑎𝑡 =  𝑃𝑤 − 𝑃𝑆𝑎𝑡 
 
Donde; 
 

𝑇𝑤 : Temperatura de la superficie de la tubería en el vaporizador 
𝑇𝑆𝑎𝑡 : Temperatura de saturación en el vaporizador 

𝑃𝑤 : Presión de saturación del fluido a temperatura de la tubería en el vaporizador 
𝑃𝑆𝑎𝑡 : Presión de saturación del fluido a temperatura de saturación 
 
Para calcular la temperatura de pared de la tubería del vaporizador se establece el 
modelo de los fenómenos de transferencia de calor que regirá el sistema como lo 
presenta la figura 14. 
 

Figura 14. Sistema térmico tubería del vaporizador 

 
Fuente: Elaboración propia 

 
El primer fenómeno térmico dentro de la tubería de transporte consiste en un 
fenómeno de convección existente entre el flujo de aire caliente y su relación con la 
tubería que lo contiene, por lo que la transferencia de calor bajo este modelo estará 
determinada por la siguiente ecuación; 
 

𝑄𝐶𝑜𝑛𝑣 𝐸𝑥𝑡 = ℎ𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑣 ∗ 2𝜋𝑟2 ∗ (𝑇𝐴𝑖𝑟𝑒 𝐶𝑎𝑙𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 − 𝑇2) 
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Dónde: 
 

𝑄𝐶𝑜𝑛𝑣 𝐸𝑥𝑡 : Transferencia de calor por convección entre el aire caliente y la tubería 
ℎ𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑣 : Coeficiente convección del aire caliente al interior del vaporizador 
𝑇𝐴𝑖𝑟𝑒 𝐶𝑎𝑙𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 : Temperatura del aire caliente en la entrada del vaporizador 
𝑟2 : Radio externo de la tubería 

𝑇2 : Temperatura en la superficie externa de la tubería 
 
Los fenómenos de transferencia de calor por convección son regidos por el 

coeficiente de transferencia de calor o de película ℎ que de acuerdo a la propiedades 
del fluido que transfiere o absorbe calor determina la razón a la que la transferencia 

de calor se da por grado de temperatura y unidad de área (𝑊 𝑚2°𝐶⁄  en SI). 
 
A su vez la transferencia de calor por convección también se encuentra regida por 
el numero adimensional de Nusselt que representa el mejoramiento de la 
transferencia de calor a través de una capa de fluido como resultado de la 
convección en relación con la conducción a través de la misma capa (Çengel, 2011 
p. 358); para el fenómeno analizado, el coeficiente de película del aire caliente en 
función del número de Nusselt se encuentra dado por; 
 

𝑁𝑢 =
2𝑟1ℎ𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑣

𝑘𝐸𝑥𝑡
         →        ℎ𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑣 =

𝑘𝐸𝑥𝑡  𝑁𝑢

2𝑟𝑇𝑢𝑏 𝐴𝑖𝑟𝑒
 

Dónde; 
 

𝑁𝑢 : Número Nusselt 

𝑟𝑇𝑢𝑏 𝐴𝑖𝑟𝑒 : Radio tubería transporte aire caliente 
ℎ𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑣 : Coeficiente convección del aire caliente al interior del vaporizador 
𝑘𝐸𝑥𝑡 : Coeficiente conductividad del aire caliente al interior del vaporizador 
 
Si bien el número de Nusselt fue concebido para relacionar los coeficientes de 
película y de conductividad de un fluido, muchas correlaciones experimentales han 
sido desarrolladas para relacionar el comportamiento térmico del fluido 
dependiendo del comportamiento del mismo (Flujo laminar en tuberías, flujo 
turbulento en tuberías, flujo externo sobre placas verticales, etc.) y sus propiedades; 
para fenómenos de flujo interno turbulento en tuberías la mejor correlación existente 

es la de Dittus y Boelter para fluidos siendo enfriados (𝑛 = 0,3) dado por; 
 

𝑁𝑢 = 0,023 𝑅𝑒0,8𝑃𝑟0,3 
 
Dónde; 
 

𝑅𝑒 : Número Reynolds 
𝑃𝑟 : Número Prandtl 
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El número de Reynolds viene determinado por; 
 

𝑅𝑒 =
2𝑟𝑇𝑢𝑏 𝐴𝑖𝑟𝑒𝑉𝐸𝑥𝑡

𝜗
 

 
Dónde; 
 

𝑅𝑒 : Número Reynolds 
𝑟𝑇𝑢𝑏 𝐴𝑖𝑟𝑒 : Radio tubería transporte aire caliente 

𝜗 : Viscosidad cinemática del aire caliente al interior del vaporizador 
𝑉𝐸𝑥𝑡 : Velocidad aire caliente al interior de la tubería de transporte 
 
El número de Prandtl viene determinado por; 
 

𝑃𝑟 =
𝜇 𝐶𝑝

𝑘𝐸𝑥𝑡
 

 
Dónde; 
 

𝑃𝑟 : Número Prandtl 
𝜇 : Viscosidad dinámica aire caliente al interior del vaporizador 
𝐶𝑝 : Calor especifico del aire caliente al interior del vaporizador 
𝑘𝐸𝑥𝑡 : Coeficiente conductividad del aire caliente al interior del vaporizador 
 
El primer fenómeno de conducción en el sistema es presentado por el flujo de calor 
a lo largo del espesor de la tubería, esta transferencia de calor está determinada 
por la siguiente ecuación; 
 

𝑄𝐶𝑜𝑛𝑑 𝑇𝑢𝑏𝑒𝑟𝑖𝑎 =
2𝜋𝑘1(𝑇2 − 𝑇1)

ln
𝑟1

𝑟2
⁄

 

 
Dónde; 
 

𝑄𝐶𝑜𝑛𝑑 𝑇𝑢𝑏𝑒𝑟𝑖𝑎 : Transferencia de calor por conducción en la tubería 
𝑘1 : Coeficiente de conducción de la tubería 

𝑇2 : Temperatura en la superficie externa de la tubería 
𝑇1 : Temperatura en la superficie interna de la tubería 

𝑟2 : Radio externo de la tubería 
𝑟1 : Radio interno de la tubería 
Para realizar el análisis dentro de la tubería y de acuerdo a lo presentado en la figura 
26 donde se observa que durante los procesos de ebullición en flujo interno siempre 
queda una película de agua en su interior mientras la calidad de la mezcla pasa del 
0,5, se realizará el cálculo de la convección interna analizando el momento en el 
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que la transferencia se genera con agua saturada fluyendo dentro de la tubería 
caracterizado de la siguiente manera; 
 

𝑄𝐶𝑜𝑛𝑣 𝐼𝑛𝑡 = ℎ𝐼𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜 ∗ 2𝜋𝑟1 ∗ (𝑇𝐴𝑔𝑢𝑎 𝑆𝑎𝑡𝑢𝑟𝑎𝑑𝑎 − 𝑇1) 

 
Dónde: 
 

𝑄𝐶𝑜𝑛𝑣 𝐼𝑛𝑡 : Transferencia de calor por convección entre la tubería y el agua saturada 
ℎ𝐼𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜 : Coeficiente de película agua saturada 
𝑇𝐴𝑔𝑢𝑎 𝑆𝑎𝑡𝑢𝑟𝑎𝑑𝑎 : Temperatura del agua saturada 

𝑟1 : Radio interno de la tubería del agua saturada 
𝑇1 : Temperatura en la superficie interna de la tubería del agua saturada 
 
A su vez la transferencia de calor por convección también se encuentra regida por 
el numero adimensional de Nusselt que representa el mejoramiento de la 
transferencia de calor a través de una capa de fluido como resultado de la 
convección en relación con la conducción a través de la misma capa (Çengel, 2011 
p. 358); para el fenómeno analizado, el coeficiente de película del aire caliente en 
función del número de Nusselt se encuentra dado por; 
 

𝑁𝑢 =
2𝑟1ℎ𝐼𝑛𝑡

𝑘𝐼𝑛𝑡
         →        ℎ𝐼𝑛𝑡 =

𝑘𝐼𝑛𝑡 𝑁𝑢

2𝑟1
 

Dónde; 
 

𝑁𝑢 : Número Nusselt 

𝑟1 : Radio tubería agua saturada 
ℎ𝐼𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜 : Coeficiente de película agua saturada 
𝑘𝐼𝑛𝑡 : Coeficiente conductividad del agua saturada 
 
Si bien el número de Nusselt fue concebido para relacionar los coeficientes de 
película y de conductividad de un fluido, muchas correlaciones experimentales han 
sido desarrolladas para relacionar el comportamiento térmico del fluido 
dependiendo del comportamiento del mismo (Flujo laminar en tuberías, flujo 
turbulento en tuberías, flujo externo sobre placas verticales, etc.) y sus propiedades; 
para fenómenos de flujo interno turbulento en tuberías la mejor correlación existente 

es la de Dittus y Boelter para fluidos siendo calentados (𝑛 = 0,4) dado por; 
 

𝑁𝑢 = 0,023 𝑅𝑒0,8𝑃𝑟0,4 
Dónde; 
 

𝑅𝑒 : Número Reynolds 
𝑃𝑟 : Número Prandtl 
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El número de Reynolds viene determinado por; 
 

𝑅𝑒 =
2𝑟1𝑉𝐼𝑛𝑡

𝜗
 

Dónde; 
 

𝑅𝑒 : Número Reynolds 
𝑟1 : Radio tubería interna 

𝜗 : Viscosidad cinemática del aire caliente (A temperatura de análisis) 
𝑉𝐼𝑛𝑡 : Velocidad interna al interior de la tubería de transporte 
 
El número de Prandtl viene determinado por; 
 

𝑃𝑟 =
𝜇 𝐶𝑝

𝑘𝐸𝑥𝑡
 

 
Dónde; 
 

𝑃𝑟 : Número Prandtl 
𝜇 : Viscosidad dinámica del agua saturada 
𝐶𝑝 : Calor especifico del agua saturada 
𝑘𝐼𝑛𝑡 : Coeficiente conductividad del agua saturada 
 
Teniendo claramente caracterizados los fenómenos de transferencia de calor en el 
sistema de transporte, se tiene que la resistencia térmica equivalente del sistema 
es; 
 

𝑅𝐸𝑞𝑣 =
1

𝑅𝑖𝑛𝑡 ∗ 𝐴𝑖𝑛𝑡
+

1

𝑅1
+

1

𝑅𝑒𝑥𝑡 ∗ 𝐴𝐸𝑥𝑡
 

 

𝑅𝐸𝑞𝑣 =
1

ℎ𝑖𝑛𝑡 ∗ 2𝜋𝑟1𝐿
+

ln
𝑟2

𝑟1
⁄

2𝜋𝐿𝑘1
+

1

ℎ𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑣 ∗ 2𝜋𝑟2𝐿
 

 
Dónde: 
 
𝑅𝐸𝑞𝑣 : Resistencia térmica equivalente total del sistema 

𝑅𝐼𝑛𝑡 : Resistencia térmica equivalente convección agua saturada 
𝐴𝐼𝑛𝑡 : Área superficial transferencia por convección agua saturada 
𝑅1 : Resistencia térmica equivalente conducción tubería 
𝑅𝐸𝑥𝑡 : Resistencia térmica equivalente convección aire caliente 
𝐴𝐸𝑥𝑡 : Área superficial transferencia por convección aire caliente 
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Finalmente se tiene que la transferencia de calor total por unidad de longitud de la 
tubería (Luego de haber cancelado el factor de longitud en la resistencia 
equivalente) en el sistema estará determinada por; 
 

𝑄𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙 = 𝑈 ∗ (𝑇𝐸𝑥𝑡 − 𝑇𝐼𝑛𝑡)         →         𝑄𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙 =
1

𝑅𝐸𝑞𝑣
(𝑇𝐸𝑥𝑡 − 𝑇𝐼𝑛𝑡) 

 
Dónde: 
 

𝑄𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙 : Transferencia de calor total del sistema 
𝑈 : Coeficiente global de transferencia de calor del sistema 
 
Una vez calculada la transferencia de calor total del sistema, se procede a calcular 
la temperatura interna de la tubería T1; 
 

𝑄𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙 = ℎ𝐼𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜 ∗ 2𝜋𝑟1 ∗ (𝑇1 − 𝑇𝐴𝑔𝑢𝑎 𝑆𝑎𝑡𝑢𝑟𝑎𝑑𝑎) 

 

𝑇1 = 𝑇𝐴𝑔𝑢𝑎 𝑆𝑎𝑡𝑢𝑟𝑎𝑑𝑎 +
𝑄𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙

ℎ𝐼𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜 ∗ 2𝜋𝑟1
 

 
Ahora se procede a calcular el coeficiente de transferencia de calor de ebullición por 
convección que consiste en una aplicación de la correlación de Dittus y Boelter para 

fluidos siendo calentados (𝑛 = 0,4) en fenómenos de flujo interno turbulento para 
tuberías, Donde se analizará únicamente la porción liquida de sistema suponiendo 
una calidad del vapor en ese momento de 0,1; 
 

𝑅𝑒𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑣 =
2 ∙ 𝑚̇𝑎𝑔𝑢𝑎 ∙ (1 − 𝑥)

𝑟𝑖𝑛𝑡−𝑣  ∙  𝜇𝐿
 

 

𝑃𝑟𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑣 =
𝜇𝐿 𝐶𝑝𝐿

𝑘𝐿
 

 

𝑁𝑢𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑣 = 0,023 (𝑅𝑒𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑣)0,8(𝑃𝑟𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑣)0,4 

 

ℎ𝑐𝑏 =
𝑘𝐿  𝑁𝑢𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑣

2 𝑟𝑡𝑢𝑏𝑒−𝑣
 

 
Dónde; 
 
𝑁𝑢𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑣 : Número Nusselt del agua al interior del vaporizador 

𝑅𝑒𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑣 : Número Reynolds del agua al interior del vaporizador 

𝑃𝑟𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑣 : Número Prandtl del agua al interior del vaporizador 

ℎ𝑐𝑏 : Coeficiente de transferencia de calor de ebullición por convección 
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𝑟𝑡𝑢𝑏𝑒−𝑣 : Radio interno de la tubería del vaporizador 
𝑚̇𝑎𝑔𝑢𝑎  : Flujo másico del agua en el vaporizador 

𝑥 : Calidad del vapor en el vaporizador 
 
Una vez obtenidos el coeficiente de ebullición nucleada, y el de ebullición por 
convección, se procede a calcular el factor de corrección de ebullición por 
convección que está determinado por la relación existente entre las viscosidades 
dinámicas y densidades entre el gas y el vapor, así como la calidad del vapor dentro 
de la tubería (0,1), esta correlación se denomina parámetro de Martinelli; 
 

𝐹 = (
1

𝑋𝑡𝑡
+ 0,213)

0,736

 

 

𝑋𝑡𝑡 = (
1 − 𝑥

𝑥
)

0,9

∙ (
𝜌𝑔

𝜌𝐿
)

0,5

∙ (
𝜇𝐿

𝜇𝑔
)

0,1

 

 
Dónde; 
 

𝐹: Factor de corrección de ebullición por convección 
𝑋𝑡𝑡 : Parámetro de Martinelli 
𝑥 : Calidad del vapor en el vaporizador 
 
Finalmente, el coeficiente de supresión de ebullición nucleada estará dado por; 
 

𝑆 =  
1

1 + (2,53𝐸−6 ∙ [𝑅𝑒𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑣 ∙ 𝐹1,25]
1,17

)
 

 
Dónde; 
 

𝑆: Coeficiente de supresión de ebullición nucleada 
 
Una vez obtenido el coeficiente de transferencia de calor de doble fase en el 
vaporizador, Chen afirma que la transferencia de calor en función del área para el 
proceso de ebullición estará dada por; 
 

𝑞̇ =  ℎ𝑡𝑝 ∙ (𝑇𝑤 − 𝑇𝑆𝑎𝑡) 

Dónde; 
 

𝑞̇: Transferencia de calor en función del área del vaporizador 
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Se sabe que la transferencia de calor total para la evaporación del agua saturada 
será; 
 

𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑣 = 𝑚̇𝑎𝑔𝑢𝑎 𝑠𝑎𝑡 ∆ℎ𝑓𝑔 

 
Dónde; 
 
𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑣 : Transferencia de calor requerida en el vaporizador 

𝑚̇𝑎𝑔𝑢𝑎 𝑠𝑎𝑡  : Flujo másico de agua saturada en el vaporizador 

∆ℎ𝑓𝑔 : Calor latente de evaporización del agua 

 
Finalmente se procede a calcular el área de transferencia de calor del vaporizador 
ajustando el 12% de variación en los resultados del coeficiente de doble fase de 
Chen; 
 

𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑣 = 𝐴𝑣 ∙ 𝑞̇ 

 

𝐴𝑣 =
𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑣

𝑞̇
∗ 112% 

 
Dónde; 
 

𝐴𝑣 : Área de transferencia de calor requerida en el vaporizador 
 
De acuerdo al flujo de cálculo establecido anteriormente se procede a realizar el 
cálculo de la temperatura al interior de la tubería; Se inicia calculando los números 
de Reynolds y Prandtl para el aire caliente; 
 

𝑅𝑒 =
2𝑟𝑇𝑢𝑏 𝐴𝑖𝑟𝑒𝑉𝐸𝑥𝑡

𝜗
 

 

𝑅𝑒 =

2 ∗ 0,50 𝑚 ∗ (
0,90 

𝐾𝑔
𝑠⁄

(2𝜋 ∗ (0,5𝑚)2 ∗ 0,352
𝐾𝑔

𝑚3⁄
)

1,19 𝐸−4  𝑚
2

𝑠⁄
    →     𝑅𝑒 = 13.678,33 

 

𝑃𝑟 =
𝜇 𝐶𝑝

𝑘𝐸𝑥𝑡
   →    𝑃𝑟 =

4,19 𝐸−5  𝑁 ∙ 𝑠
𝑚2⁄ ∗ 1.141 

𝐽
𝐾𝑔 ∙ 𝐾⁄

0,0672 𝑊
𝑚 ∙ 𝐾⁄

   →    𝑃𝑟 = 0,711 
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Se procede a calcular el número de Nusselt y el coeficiente de convección del aire 
caliente; 
 

𝑁𝑢 = 0,023 𝑅𝑒0,8𝑃𝑟0,3   →    𝑁𝑢 = 0,023 ∗ 13.678,330,8 ∗ 0,7110,3     →     𝑁𝑢 = 42,278 
 

ℎ𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑣 =
𝑘𝐸𝑥𝑡 𝑁𝑢

2𝑟𝑇𝑢𝑏 𝐴𝑖𝑟𝑒
 →  ℎ𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑣 =

0,0672 𝑊
𝑚 ∙ 𝐾⁄ ∗  42,278

2 ∗ 0,50 𝑚
 →  ℎ𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑣 = 2,841 𝑊

𝐾⁄  

 
Se repiten los cálculos anteriores para el agua saturada en la tubería de 
vaporización, suponiendo como diámetro inicial ½ in y conociendo que el flujo del 
agua del sistema es de 0,25 Kg/s; en el cuadro 8 se presentarán los resultados de 
temperatura para los demás diámetros de tubería; 
 

𝑅𝑒 =
2𝑟1𝑉𝐼𝑛𝑡

𝜗
 

 

𝑅𝑒 =

2 ∗ 6,35 𝐸−3 𝑚 ∗ (
0,25 

𝐾𝑔
𝑠⁄

(2𝜋 ∗ (6,35 𝐸−3)2 ∗ 951
𝐾𝑔

𝑚3⁄
)

2,68 𝐸−7  𝑚
2

𝑠⁄
    →     𝑅𝑒 = 49.141,41 

 
 

𝑃𝑟 =
𝜇 𝐶𝑝

𝑘𝐼𝑛𝑡
   →    𝑃𝑟 =

2,55 𝐸−4  𝑁 ∙ 𝑠
𝑚2⁄ ∗ 4.232 

𝐽
𝐾𝑔 ∙ 𝐾⁄

0,682 𝑊
𝑚 ∙ 𝐾⁄

   →    𝑃𝑟 = 1,582 

 
Se procede a calcular el número de Nusselt y el coeficiente de convección del agua 
saturada; 
 

𝑁𝑢 = 0,023 𝑅𝑒0,8𝑃𝑟0,4   →    𝑁𝑢 = 0,023 ∗ 49.141,410,8 ∗ 1,5820,4     →     𝑁𝑢 = 156,62 
 

ℎ𝐼𝑛𝑡 =
𝑘𝐼𝑛𝑡 𝑁𝑢

2𝑟1
 →  ℎ𝑖𝑛𝑡 =

0,682 𝑊
𝑚 ∙ 𝐾⁄ ∗  156,62

2 ∗ 6,35 𝐸−3 𝑚
 →  ℎ𝑖𝑛𝑡 = 8.406,82 𝑊

𝑚2 ∙ 𝐾⁄  

 
Teniendo calculados los coeficientes de convección del aire caliente y del agua 
saturada, se procede a calcular la resistencia equivalente en función de la longitud 
sabiendo que se hace uso de una tubería de acero SAE 304; 
 

𝑅𝐸𝑞𝑣 =
1

ℎ𝑖𝑛𝑡 ∗ 2𝜋𝑟1
+

ln
𝑟2

𝑟1
⁄

2𝜋𝑘1
+

1

ℎ𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑣 ∗ 2𝜋𝑟2
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𝑅𝐸𝑞𝑣 =
1

8.406,82 𝑊
𝑚2 ∙ 𝐾⁄ ∗ 2𝜋 ∗ 6,35 𝐸−3 𝑚

+
ln 1,011 𝐸−2 𝑚

6,35 𝐸−3 𝑚
⁄

2𝜋 ∗ 21,4 𝑊
𝑚 ∙ 𝐾⁄  

+
1

2,841 𝑊
𝑚2 ∙ 𝐾⁄ ∗ 2𝜋 ∗ 1,011 𝐸−2 𝑚

 

 

𝑅𝐸𝑞𝑣 = 2,981𝐸−3 𝑚 ∙ 𝐾
𝑊⁄ + 3,459𝐸−3 𝑚 ∙ 𝐾

𝑊⁄ + 5,541 𝑚 ∙ 𝐾
𝑊⁄  

 

𝑅𝐸𝑞𝑣 = 5,548 𝑚 ∙ 𝐾
𝑊⁄  

 
Se procede a calcular la transferencia de calor total por unidad de longitud de la 
tubería del vaporizador, sabiendo que la temperatura de saturación del agua es de 
110°C en las estimaciones realizadas y que el aire caliente ingresa al vaporizador a 
una temperatura de 720°C; 
 

𝑄𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙 =
1

𝑅𝐸𝑞𝑣
(𝑇𝐸𝑥𝑡 − 𝑇𝐼𝑛𝑡) 

 

𝑄𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙 =
1

5,548 𝑚 ∙ 𝐾
𝑊⁄

(720°𝐶 − 110°𝐶)     →      𝑄𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙 = 109,94 𝑊
𝑚⁄  

 
Una vez calculada la transferencia de calor total del sistema, se procede a calcular 
la temperatura interna de la tubería T1; 
 

𝑇1 = 𝑇𝐴𝑔𝑢𝑎 𝑆𝑎𝑡𝑢𝑟𝑎𝑑𝑎 +
𝑄𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙

ℎ𝐼𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜 ∗ 2𝜋𝑟1
 

 

𝑇1 = 110°𝐶 +
109,94 𝑊

𝑚⁄

8.406,82 𝑊
𝑚2 ∙ 𝐾⁄ ∗ 2𝜋 ∗ 6,35 𝐸−3 𝑚

     →     𝑇1 = 110,32 °𝐶 

 
Se procede a calcular los diferenciales de temperatura y presiones en la tubería del 
vaporizador sabiendo que a una presión de operación de 1,4 Bar (Tubería 
Suministro) la temperatura de saturación será de 109,29 °C (Aproximadamente 
110°C); 
 

∆𝑇𝑆𝑎𝑡 =  𝑇𝑤 − 𝑇𝑆𝑎𝑡    →    ∆𝑇𝑆𝑎𝑡 =  110,32°𝐶 − 110°𝐶   →    ∆𝑇𝑆𝑎𝑡 =  0,32°𝐶    
 

∆𝑃𝑆𝑎𝑡 =  𝑃𝑤 − 𝑃𝑆𝑎𝑡  →  ∆𝑃𝑆𝑎𝑡 =  144.972 𝑃𝑎 − 143.376 𝑃𝑎  →   ∆𝑃𝑆𝑎𝑡 =  1.596 𝑃𝑎 
 
Se procede a calcular el coeficiente de transferencia de calor por ebullición nucleada 
dado por la correlación de Forster y Zuber (1955); 
 

ℎ𝑛𝑏  = 0,00122 ∙ [
𝑘𝐿

0,79 ∙ 𝐶𝑝𝐿
0,45 ∙ 𝜌𝐿

0,49

𝜎𝐿
0,79 ∙ 𝜇𝐿

0,79 ∙ ∆ℎ𝑓𝑔
0,79 ∙ 𝜌𝑔

0,79
] ∙ ∆𝑇𝑆𝑎𝑡

0,24 ∙ ∆𝑃𝑆𝑎𝑡
0,75 
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ℎ𝑛𝑏  = 0,00122 ∙ [
0,682 𝑊

𝑚 ∙ 𝐾⁄
0,79

∗ 4.232 
𝐽

𝐾𝑔 ∙ °𝐾⁄
0,45

∗ 951 
𝐾𝑔

𝑚3⁄
0,49

5,94 𝐸−2 𝑁
𝑚⁄

0,79
∙ 2,55 𝐸−4 𝑁 ∙ 𝑠

𝑚2⁄
0,79

∙ 2.230
𝑘𝐽

𝐾𝑔⁄
0,79

∙ 0,581 
𝐾𝑔

𝑚3⁄
0,79] ∗ 0,32 °𝐶0,24 ∙ 1.596 𝑃𝑎0,75 

 

ℎ𝑛𝑏  = 29,056 𝑊
𝑚2 ∙ °𝐾⁄  

 
Se procede a calcular el coeficiente de transferencia de calor de ebullición por 
convección que consiste en una aplicación de la correlación de Dittus y Boelter para 

fluidos siendo calentados (𝑛 = 0,4) en fenómenos de flujo interno turbulento para 
tuberías, donde se analizará únicamente la porción liquida de sistema suponiendo 
una calidad del vapor en ese momento de 0,1; 
 

𝑅𝑒𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑣 =
2 ∙ 𝑚̇𝑎𝑔𝑢𝑎 ∙ (1 − 𝑥)

𝑟𝑖𝑛𝑡−𝑣  ∙  𝜇𝐿
 

 

   𝑅𝑒𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑣 =
2 ∙ 0,25

𝐾𝑔
𝑠⁄  ∙ (1 − 0,1)

6,35 𝐸−3 𝑚 ∙  2,55 𝐸−4 𝑁 ∙ 𝑠
𝑚2⁄

   →    𝑅𝑒𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑣 = 278.124,54 

 

𝑃𝑟𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑣 =
𝜇𝐿 𝐶𝑝𝐿

𝑘𝐿
 

 

𝑃𝑟𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑣 =
2,55 𝐸−4 𝑁 ∙ 𝑠

𝑚2⁄
𝐿

∗ 4.232 
𝐽

𝐾𝑔 ∙ °𝐾⁄

0,682 𝑊
𝑚 ∙ 𝐾⁄

    →    𝑃𝑟𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑣 = 1,581 

 

𝑁𝑢𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑣 = 0,023 (𝑅𝑒𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑣)0,8(𝑃𝑟𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑣)0,4 

 

𝑁𝑢𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑣 = 0,023 (278.124,54)0,8(1,581)0,4    →    𝑁𝑢𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑣 = 626,297 

 

ℎ𝑐𝑏 =
𝑘𝐿  𝑁𝑢𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑣

2 𝑟𝑡𝑢𝑏𝑒−𝑣
 

 

ℎ𝑐𝑏 =
0,682 𝑊

𝑚 ∙ 𝐾⁄ ∗ 626,297

2 ∗ 6,35 𝐸−3 𝑚
   →    ℎ𝑐𝑏 = 33.617,83 𝑊

𝑚2 ∙ °𝐾⁄   

 
Una vez obtenidos el coeficiente de ebullición nucleada, y el de ebullición por 
convección, se procede a calcular el factor de corrección de ebullición por 
convección; 
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𝑋𝑡𝑡 = (
1 − 𝑥

𝑥
)

0,9

∙ (
𝜌𝑔

𝜌𝐿
)

0,5

∙ (
𝜇𝐿

𝜇𝑔
)

0,1

 

 

𝑋𝑡𝑡 = (
1 − 0,1

0,1
)

0,9

∙ (
0,581 

𝐾𝑔
𝑚3⁄

951 
𝐾𝑔

𝑚3⁄
)

0,5

∙ (
2,55 𝐸−4 𝑁 ∙ 𝑠

𝑚2⁄

1,26 𝐸−4 𝑁 ∙ 𝑠
𝑚2⁄

)

0,1

   →    𝑋𝑡𝑡 = 0,1916 

 

𝐹 = (
1

𝑋𝑡𝑡
+ 0,213)

0,736

 

 

𝐹 = (
1

0,1916
+ 0,213)

0,736

   →    𝐹 = 3,4761 

 
El coeficiente de supresión de ebullición nucleada estará dado por; 
 

𝑆 =  
1

1 + (2,53𝐸−6 ∙ [𝑅𝑒𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑣 ∙ 𝐹1,25]
1,17

)
 

 

𝑆 =  
1

1 + (2,53𝐸−6 ∙ [278.124,54 ∙ 3,47611,25]1,17)
    →     𝑆 = 0,0266 

 
Se procede a calcular el coeficiente de transferencia de calor de doble fase en el 
vaporizador; 
 

ℎ𝑡𝑝−𝑣  = 𝑆 ∙ ℎ𝑛𝑏 + 𝐹 ∙ ℎ𝑐𝑏   

 

ℎ𝑡𝑝−𝑣  = 0,0266 ∙ 14,32 𝑊
𝑚2 ∙ °𝐾⁄ + 3,4761 ∙ 33.632,64 𝑊

𝑚2 ∙ °𝐾⁄     

 

ℎ𝑡𝑝−𝑣  = 116.858,78 𝑊
𝑚2 ∙ °𝐾⁄     

 
Se procede a calcular la transferencia de calor en función del área; 
 

𝑞̇ =  ℎ𝑡𝑝 ∙ (𝑇𝑤 − 𝑇𝑆𝑎𝑡) 

 

𝑞̇ =  116.858,78 𝑊
𝑚2 ∙ °𝐾⁄ ∙ (110,32°𝐶 − 110°𝐶) 

 

𝑞̇ =  38.308,65 𝑊
𝑚2⁄  
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Se calcula la transferencia de calor total requerida para la evaporación del agua 
saturada; 
 

𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑣 = 𝑚̇𝑎𝑔𝑢𝑎 𝑠𝑎𝑡 ∆ℎ𝑓𝑔 

 

𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑣 = 0,25
𝐾𝑔

𝑠⁄ ∗ 2.230
𝑘𝐽

𝐾𝑔⁄  

 
𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑣 = 557.500 𝑊 

 
Finalmente se procede a calcular el área de transferencia de calor del vaporizador 
sabiendo que; 
 

𝐴𝑣 =
𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑣

𝑞̇
∗ 112% 

 

𝐴𝑣 =
557.500 𝑊

38.308,65 𝑊
𝑚2⁄

∗ 112% 

 

𝐴𝑣 =  16,04 𝑚2 
 
El anterior procedimiento de cálculo se repite realizando la modificación del diámetro 
de la tubería de transporte de agua-vapor saturados desde ½ in hasta 3 in de 
acuerdo al flujo de cálculo del diagrama 5 y obteniendo los resultados presentados 
en el cuadro 12. De este último cuadro se tiene que la mayor área de transferencia 
requerida para el vaporizador sería de 22,38 m2, por lo que los futuros análisis del 
sistema se deberán contemplar haciendo uso de esta área de transferencia. 
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Diagrama 5. Flujo cálculo del vaporizador 

 

Fuente: Elaboración propia 

1.1.1.1 – Coeficiente Transferencia Calor Aire Caliente

1.1.1.1.1 – Reynolds, Prandlt, Nusselt Aire Caliente

1.1.1.2 – Coeficiente Transferencia Calor Agua Saturada

1.1.1.2.1 – Reynolds, Prandlt, Nusselt Agua Saturada

1.1.1 – Resistencia Equivalente Sistema Transferencia Tubería

1.1 – Transferencia Calor Aire Caliente-Agua Saturada

1. Estimación Temperatura Pared Tubería Vaporizador

2.1.1 – Diferencial Temperatura Pared Vs. Saturación

2.1.2 – Diferencial Presión A Temp. Pared Vs. Presión A Temp. Saturación

2.1 - Coeficiente Transferencia Calor En Ebullición Nucleada (Forster & Zuber)

2.2.1 – Reynolds, Prandlt, Nusselt Porción Agua (Dittus & Boelter Modificado)

2.2 - Coeficiente Transferencia Calor En Ebullición Por Convección (Dittus & Boelter Modificado)

2. Coeficiente Vaporización Doble Fase

3.1 - Transferencia Calor En Ebullición Del Vaporizador

3.2 - Transferencia Calor Requerida Para Vaporizar

3. Área Transferencia Calculada Del Vaporizador

Recalcular área de transferencia haciendo uso de tabla de 
diámetros de tubería para intercambiadores de calor.

(Desde ½ in hasta 3 in)

ÁREA TRANSFERENCIA MÁXIMA REQUERIDA PARA EL VAPORIZADOR
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Cuadro 12. Diámetro tubería saturación Vs. área requerida vaporizador 

 

Fuente: Elaboración propia 
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6.2.3 Precalentador. Una vez ha sido caracterizado el comportamiento térmico del 
aire caliente después del sobrecalentador y el vaporizador se posee toda la 
información requerida para dimensionar el área de transferencia requerida para el 
precalentador. La metodología de cálculo es exactamente igual a la del 
sobrecalentador, únicamente cambian los valores de las propiedades de los fluidos 
en el precalentador. 
 
Se inicia definiendo los coeficientes de transferencia de calor por convección del 
sistema; para el aire caliente el número de Nusselt estará determinado por la 

correlación de Dittus y Boelter para fluidos siendo enfriados (𝑛 = 0,3) en fenómenos 
de flujo interno turbulento para tuberías dado por; 
 

𝑁𝑢𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 = 0,023 (𝑅𝑒𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝)0,8(𝑃𝑟𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝)0,3 

 
Dónde; 
 
𝑁𝑢𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 : Número Nusselt del aire caliente al interior del precalentador 

𝑅𝑒𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 : Número Reynolds del aire caliente en el precalentador 

𝑃𝑟𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 : Número Prandtl del aire caliente en el precalentador 

 
El número de Reynolds del aire caliente en el precalentador viene determinado por; 
 

𝑅𝑒𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 =
2𝑟𝑖𝑛𝑡−𝑝𝑉𝐼𝑛𝑡−𝑝

𝜗𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝
 

 
Dónde; 
 
𝑟𝑖𝑛𝑡−𝑝 : Radio interno de la tubería del precalentador 

𝜗𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 : Viscosidad cinemática del aire caliente al interior del precalentador 

𝑉𝐼𝑛𝑡−𝑝 : Velocidad aire caliente a la entrada del precalentador 

 
El número de Prandtl del aire caliente en el precalentador viene determinado por; 
 

𝑃𝑟𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 =
𝜇𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 𝐶𝑝𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝

𝑘𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝
 

 
Dónde; 
 
𝜇𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 : Viscosidad dinámica del aire caliente al interior del precalentador 

𝐶𝑝𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 : Calor especifico del aire caliente al interior del precalentador 

𝑘𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 : Coeficiente conductividad del aire caliente al interior del precalentador 
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Una vez obtenido el número de Nusselt para el aire caliente, se procede a calcular 
su coeficiente convección dentro del precalentador; 
 

𝑁𝑢𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 =
2 𝑟𝑖𝑛𝑡−𝑝 ℎ𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝

𝑘𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝
         →        ℎ𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 =

𝑘𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝  𝑁𝑢𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝

2 𝑟𝑖𝑛𝑡−𝑝
 

 
Dónde; 
 
𝑁𝑢𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 : Número Nusselt del aire caliente al interior del precalentador 

𝑟𝑖𝑛𝑡−𝑝 : Radio interno de la tubería del precalentador 

ℎ𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 : Coeficiente convección del aire caliente al interior del precalentador 

𝑘𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 : Coeficiente conductividad del aire caliente al interior del precalentador 

 
Para poder realizar los cálculos del coeficiente del agua subenfriada se realizará 
con la gama de diámetros de tubería permisibles para intercambiadores de calor 
que va en el rango desde ½ pulgadas hasta 3 pulgadas. Al final del análisis se 
obtendrá como área requerida para el proceso del precalentador aquella cuyo valor 
sea más alto.  
 
El número de Nusselt para el fenómeno de trasferencia de calor del agua 
subenfriada, estará determinado por la correlación de Dittus y Boelter para fluidos 

siendo calentados (𝑛 = 0,4) en fenómenos de flujo interno turbulento para tuberías 
dado por; 
 

𝑁𝑢𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 = 0,023 (𝑅𝑒𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝)0,8(𝑃𝑟𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝)0,4 

 
Dónde; 
 
𝑁𝑢𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 : Número Nusselt del agua subenfriada en el precalentador 

𝑅𝑒𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 : Número Reynolds del agua subenfriada en el precalentador 

𝑃𝑟𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 : Número Prandtl del agua subenfriada en el precalentador 

 
El número de Reynolds del agua subenfriada en el precalentador será; 
 

𝑅𝑒𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 =
2 𝑟𝑡𝑢𝑏𝑒−𝑝 𝑉𝑡𝑢𝑏𝑒−𝑝

𝜗𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝
 

 
Dónde; 
 
𝑅𝑒𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 : Número Reynolds del agua subenfriada en el precalentador 

𝑟𝑡𝑢𝑏𝑒−𝑝 : Radio interno de la tubería de agua subenfriada en el precalentador 

𝜗𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑝 : Viscosidad cinemática del agua subenfriada en el precalentador 

𝑉𝑡𝑢𝑏𝑒−𝑠 : Velocidad del agua subenfriada en la tubería del precalentador 
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El número de Prandtl para el agua subenfriada en el precalentador viene 
determinado por; 
 

𝑃𝑟𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 =
𝜇𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 𝐶𝑝𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝

𝑘𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝
 

 
Dónde; 
 
𝑃𝑟𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 : Número Prandtl del agua subenfriada en el precalentador 

𝜇𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 : Viscosidad dinámica del agua subenfriada en el precalentador 

𝐶𝑝𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 : Calor especifico del agua subenfriada en el precalentador 

𝑘𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 : Coeficiente conductividad del agua subenfriada en el precalentador 

 
Una vez obtenido el número de Nusselt para el agua subenfriada, se procede a 
calcular su coeficiente convección dentro del precalentador; 
 

𝑁𝑢𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 =
2 𝑟𝑡𝑢𝑏𝑒−𝑝 ℎ𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝

𝑘𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝
         →        ℎ𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 =

𝑘𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝  𝑁𝑢𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝

2 𝑟𝑡𝑢𝑏𝑒−𝑝
 

 
Dónde; 
 
𝑁𝑢𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 : Número Nusselt del agua subenfriada en el precalentador 

𝑟𝑡𝑢𝑏𝑒−𝑝 : Radio interno de la tubería de agua subenfriada en el precalentador 

ℎ𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 : Coeficiente convección del agua subenfriada al interior del precalentador 

𝑘𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 : Coeficiente conductividad del agua subenfriada en el precalentador 

 
Una vez se han obtenidos los coeficientes de convección de los dos fluidos 
involucrados en el intercambio de calor, se procede a realizar el cálculo del 
coeficiente global de transferencia de calor del precalentador.  
Para este fin se desprecian las pérdidas de calor por conducción de la tubería por 
donde circula el agua subenfriada, de tal forma que el coeficiente queda definido de 
la siguiente manera; 
 

𝑈𝑠 =
1

1
ℎ𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝

+
1

ℎ𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝

 

 
Dónde; 
 

𝑈𝑠 : Coeficiente global de transferencia de calor del precalentador 
ℎ𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 : Coeficiente convección del aire caliente al interior del precalentador 

ℎ𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟−𝑝 : Coeficiente convección del agua subenfriada al interior del precalentador 
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Una vez calculado el coeficiente global de transferencia de calor se procede a 
realizar el cálculo de la temperatura de salida del aire caliente sabiendo que la 
transferencia de calor total para el calentamiento del agua subenfriada estará 
determinada por; 
 

𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑝 = 𝑚̇𝑎𝑔𝑢𝑎 𝐶𝑝𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 (𝑇𝑠−𝑎𝑔𝑢𝑎 − 𝑇𝑒−𝑎𝑔𝑢𝑎) 

 
Dónde; 
 
𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑝 : Transferencia de calor requerida en el precalentador 

𝑚̇𝑎𝑔𝑢𝑎  : Flujo másico del agua subenfriada en el precalentador 

𝐶𝑝𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 : Calor especifico del agua subenfriada en el precalentador 

𝑇𝑒−𝑎𝑔𝑢𝑎 : Temperatura del agua subenfriada a la entrada del precalentador 

𝑇𝑠−𝑎𝑔𝑢𝑎 : Temperatura del agua subenfriada a la salida del precalentador 

 
Una vez obtenida la transferencia de calor requerida para realizar el 
sobrecalentamiento del agua subenfriada, se procede a calcular la temperatura de 
salida del aire caliente del precalentador; 
 

𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑝 = 𝑚̇𝑎𝑖𝑟𝑒 𝐶𝑝𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 (𝑇𝑒−𝑎𝑖𝑟𝑒 − 𝑇𝑠−𝑎𝑖𝑟𝑒) 

 

𝑇𝑠−𝑎𝑖𝑟𝑒 = 𝑇𝑒−𝑎𝑖𝑟𝑒 −
𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑝

𝑚̇𝑎𝑖𝑟𝑒 𝐶𝑝𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 
 

 
Dónde; 
 
𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑝 : Transferencia de calor requerida en el precalentador 

𝑚̇𝑎𝑖𝑟𝑒  : Flujo másico del aire caliente en el precalentador 
𝐶𝑝𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 : Calor especifico del aire caliente en el precalentador 

𝑇𝑒−𝑎𝑖𝑟𝑒 : Temperatura del aire a la entrada del precalentador 
𝑇𝑠−𝑎𝑖𝑟𝑒 : Temperatura del aire a la salida del precalentador 
Conociendo la temperatura de salida del aire caliente del intercambiador de calor 
se procede a calcular la diferencia de temperaturas media logarítmica del 
precalentador sabiendo que su funcionamiento es contraflujo como lo presenta la 
figura 15; 
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Figura 15. Diferencia temperaturas media logarítmica precalentador 

 
Fuente: Elaboración propia 

 

∆𝑇𝑚𝑙−𝑝 =
∆𝑇1−𝑠 − ∆𝑇2−𝑠

ln (
∆𝑇1−𝑠

∆𝑇2−𝑠
⁄ )

 

 
∆𝑇1−𝑝 =  𝑇𝑒−𝑎𝑖𝑟𝑒 − 𝑇𝑠−𝑎𝑔𝑢𝑎 

 
∆𝑇2−𝑝 =  𝑇𝑠−𝑎𝑖𝑟𝑒 − 𝑇𝑒−𝑎𝑔𝑢𝑎 

Dónde; 
 

∆𝑇𝑚𝑙−𝑠 : Diferencia de temperaturas medía logarítmica del precalentador 
𝑇𝑒−𝑎𝑖𝑟𝑒 : Temperatura del aire caliente a la entrada del precalentador 
𝑇𝑠−𝑎𝑖𝑟𝑒 : Temperatura del aire caliente a la salida del precalentador 
𝑇𝑒−𝑎𝑔𝑢𝑎 : Temperatura del agua subenfriada a la entrada del precalentador 

𝑇𝑠−𝑎𝑔𝑢𝑎 : Temperatura del agua subenfriada a la salida del precalentador 

 
Una vez calculada la temperatura media logarítmica, se tiene que la transferencia 
de calor en el precalentador (Intercambiador de flujo cruzado) estará determinada 
por; 
 

𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑝 = 𝑈𝑝 𝐴𝑝 𝐹 ∆𝑇𝑚𝑙−𝑝 

 
Dónde; 
 
𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑝 : Transferencia de calor requerida en el precalentador 

𝑈𝑝 : Coeficiente global de transferencia de calor del precalentador 

𝐴𝑝 : Área de transferencia de calor requerida en el precalentador 

𝐹 : Factor de corrección para intercambiadores de flujo cruzado 
∆𝑇𝑚𝑙−𝑝 : Diferencia de temperaturas medía logarítmica del precalentador 
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El factor de corrección para intercambiadores de flujo cruzado se puede obtener de 
la figura 11. 
 
Finalmente se tiene que el área de transferencia de calor requerido para el 
precalentador estará dada por; 
 

𝐴𝑟𝑒𝑞−𝑝𝑟𝑒 =
𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑝

𝑈𝑝 𝐹 ∆𝑇𝑚𝑙−𝑝
 

 
Dónde; 
 
𝐴𝑟𝑒𝑞−𝑝𝑟𝑒 : Área transferencia requerida en el precalentador 

 
A continuación, se presenta el detalle de los cálculos paso a paso para un diámetro 
de tubería de agua subenfriada de ½ pulgada, los resultados para los demás 
diámetros se presentarán en el cuadro 13. 
 
Se calcula el coeficiente de película del aire caliente analizando las propiedades a 
177°C que es la máxima temperatura de entrega posible después del proceso de 
vaporización. Se inicia calculando Reynolds; 
 

𝑅𝑒𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 =
2𝑟𝑖𝑛𝑡−𝑝𝑉𝐼𝑛𝑡−𝑝

𝜗𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝
 →  𝑅𝑒𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 =

2 ∗ 0,5𝑚 ∗ (
0,90 

𝐾𝑔
𝑠⁄

(2𝜋 ∗ (0,5𝑚)2 ∗ 0,779
𝐾𝑔

𝑚3⁄
)

3,092 𝐸−5  𝑚
2

𝑠⁄
  

 
𝑅𝑒𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 = 23.787,33 

 
Se procede a calcular Prandtl; 
 

𝑃𝑟𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 =
𝜇𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 𝐶𝑝𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝

𝑘𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝
  →  𝑃𝑟𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 =

(2,463 𝐸−5  𝑁 ∙ 𝑠
𝑚2⁄ ) ∗ (1.019 

𝐽
𝐾𝑔 ∙ 𝐾⁄ ) 

2,579 𝐸−2 𝑊
𝑚 ∙ 𝐾⁄

  

 
𝑃𝑟𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 = 0,97 

 
Se procede a calcular el número de Nusselt para el aire caliente; 
 

𝑁𝑢𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 = 0,023 (𝑅𝑒𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝)0,8(𝑃𝑟𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝)0,3 

 

𝑁𝑢𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 = 0,023 (23.787,33)0,8(0,97)0,3      →      𝑁𝑢𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 = 72,32 
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Se procede a calcular el coeficiente de convección del aire caliente dentro del 
precalentador; 
 

ℎ𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 =
𝑘𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝  𝑁𝑢𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝

2 𝑟𝑖𝑛𝑡−𝑝
    →      ℎ𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝 =

2,579 𝐸−2 𝑊
𝑚 ∙ 𝐾⁄ ∗ 72,32

2 ∗ 0,5𝑚
  

 

ℎ𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 = 1,865 𝑊
𝑚2 ∙ 𝐾⁄   

 
Se calcula el coeficiente de película del agua subenfriada analizando las 
propiedades a 15 °C que es la temperatura de entrega posible por la tubería de 
agua subenfriada proveniente del sistema de suministro y se iniciará suponiendo un 
diámetro inicial de la tubería de ½ pulgada. Se inicia calculando Reynolds; 
 

𝑅𝑒𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 =
2 𝑟𝑡𝑢𝑏𝑒−𝑝 𝑉𝑡𝑢𝑏𝑒−𝑝

𝜗𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝
 

 

𝑅𝑒𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 =

2 ∗
1,27𝐸−2

2  𝑚 ∗ (
0,25 

𝐾𝑔
𝑠⁄

(2𝜋 ∗ (
1,27𝐸−2  𝑚

2 )
2

∗ 1001
𝐾𝑔

𝑚3⁄

)

1,134 𝐸−6  𝑚
2

𝑠⁄
   

 
𝑅𝑒𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 = 11.040,01 

 
El número de Prandtl para el agua subenfriada en el precalentador será igual a; 
 

𝑃𝑟𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 =
𝜇𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 𝐶𝑝𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝

𝑘𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝
  

 

𝑃𝑟𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 =
(1,135 𝐸−6  𝑁 ∙ 𝑠

𝑚2⁄ ) ∗ (4.184 
𝐽

𝐾𝑔 ∙ 𝐾⁄ ) 

5,914 𝐸−1 𝑊
𝑚 ∙ 𝐾⁄

 

 
𝑃𝑟𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 = 0,0083 

 
Se procede a calcular el número de Nusselt para el agua subenfriada; 
 

𝑁𝑢𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 = 0,023 (𝑅𝑒𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝)0,8(𝑃𝑟𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝)0,4 

 

𝑁𝑢𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 = 0,023 (11.040,01)0,8(0,0083)0,3      →      𝑁𝑢𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 = 9,279 
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Se procede a calcular el coeficiente de convección del agua subenfriada dentro del 
precalentador; 
 

ℎ𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 =
𝑘𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝  𝑁𝑢𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝

2 𝑟𝑡𝑢𝑏𝑒−𝑝
     →      ℎ𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 =

5,914 𝐸−1 𝑊
𝑚 ∙ 𝐾⁄ ∗ 9,279

2 ∗
1,27𝐸−2

2  𝑚
 

 

ℎ𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 = 432,12 𝑊
𝑚2 ∙ 𝐾⁄   

 
Se procede a realizar el cálculo del coeficiente global de transferencia de calor del 
precalentador.  
 

𝑈𝑝 =
1

1
ℎ𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑝

+
1

ℎ𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝

   →    𝑈𝑝 =
1

1

1,865 𝑊
𝑚2 ∙ 𝐾⁄

+
1

432,12 𝑊
𝑚2 ∙ 𝐾⁄  

 

 

𝑈𝑝 = 1,857 𝑊
𝑚2 ∙ 𝐾⁄  

 
Se procede a realizar el cálculo de la transferencia de calor total requerida para el 
calentamiento del agua subenfriada sabiendo que el agua subenfriada deberá ser 
calentado hasta los 110°C; 
 

𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑝 = 𝑚̇𝑎𝑔𝑢𝑎 𝐶𝑝𝑎𝑔𝑢𝑎−𝑝 (𝑇𝑠−𝑎𝑔𝑢𝑎 − 𝑇𝑒−𝑎𝑔𝑢𝑎) 

 

𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑝 = 0,25 
𝐾𝑔

𝑠⁄ ∗ 4.184 
𝐽

𝐾𝑔 ∙ 𝐾⁄ ∗  (110°𝐶 − 15°𝐶)      →      𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑠 = 99.370 𝑊 

 
Se procede a calcular la temperatura de salida del aire caliente del precalentador 
sabiendo que la temperatura del aire caliente a la entrada del precalentador es de 
740°C; 
 

𝑇𝑠−𝑎𝑖𝑟𝑒 = 𝑇𝑒−𝑎𝑖𝑟𝑒 −
𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑠

𝑚̇𝑎𝑖𝑟𝑒 𝐶𝑝𝑎𝑖𝑟𝑒−𝑠 
 

 

𝑇𝑠−𝑎𝑖𝑟𝑒 = 177°𝐶 −
99.370 𝑊

0,90 
𝐾𝑔

𝑠⁄ ∗ 1.019 
𝐽

𝐾𝑔 ∙ 𝐾⁄  
     →      𝑇𝑠−𝑎𝑖𝑟𝑒 = 68,65 °𝐶 

 
Se procede a calcular la diferencia de temperaturas media logarítmica del 
precalentador; 
 

∆𝑇1−𝑝 =  𝑇𝑒−𝑎𝑖𝑟𝑒 − 𝑇𝑠−𝑎𝑔𝑢𝑎   →   ∆𝑇1−𝑝 =  177°𝐶 − 110°𝐶  →   ∆𝑇1−𝑝 =  67 °𝐶 
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∆𝑇2−𝑝 =  𝑇𝑠−𝑎𝑖𝑟𝑒 − 𝑇𝑒−𝑎𝑔𝑢𝑎    →   ∆𝑇2−𝑝 =  68,65°𝐶 − 15°𝐶  →   ∆𝑇2−𝑝 =  53,65°𝐶 

 

∆𝑇𝑚𝑙−𝑝 =
∆𝑇1−𝑝 − ∆𝑇2−𝑝

ln (
∆𝑇1−𝑝

∆𝑇2−𝑝
⁄ )

   →    ∆𝑇𝑚𝑙−𝑝 =  
67°𝐶 − 53,65°𝐶

ln (67°𝐶
53,65°𝐶⁄ )

  

 

∆𝑇𝑚𝑙−𝑠 = 60,08 °𝐶 
 
Se procede a calcular el factor de corrección para intercambiadores de flujo cruzado 
en este caso particular para el sobre calentador: 
 

𝑅 =  
𝑇𝑒−𝑎𝑔𝑢𝑎 − 𝑇𝑠−𝑎𝑔𝑢𝑎

𝑇𝑠−𝑎𝑖𝑟𝑒 − 𝑇𝑒−𝑎𝑖𝑟𝑒
  →   𝑅 =  

15°𝐶 − 110°𝐶

68,87°𝐶 − 177°𝐶
  →   𝑅 =  0,88  

 

𝑃 =  
𝑇𝑠−𝑎𝑖𝑟𝑒 − 𝑇𝑒−𝑎𝑖𝑟𝑒

𝑇𝑒−𝑎𝑔𝑢𝑎 − 𝑇𝑠−𝑎𝑖𝑟𝑒
  →   𝑃 =  

68,87°𝐶 − 177°𝐶

15°𝐶 − 68,87°𝐶
  →   𝑃 = 0,67 

 
Figura 16. Obtención factor de corrección F para el precalentador 

 
Fuente: Elaboración propia 

 

𝐷𝑒 𝑙𝑎 𝑓𝑖𝑔𝑢𝑟𝑎 16 𝑠𝑒 𝑡𝑖𝑒𝑛𝑒 𝑞𝑢𝑒  𝐹 = 0,6 
 
Finalmente, se calcula el área de transferencia de calor requerida haciendo uso de 
una tubería de ½ pulgada para el precalentamiento del agua subenfriada; 
 

𝐴𝑟𝑒𝑞−𝑝 =
𝑄𝑟𝑒𝑞−𝑝

𝑈𝑝 𝐹 ∆𝑇𝑚𝑙−𝑝
 

 
 

𝐴𝑟𝑒𝑞−𝑝 =
99.370 𝑊

1,857 𝑊
𝑚2 ∙ 𝐾⁄ ∗ 0,6 ∗ 60,08°𝐶

      →       𝐴𝑟𝑒𝑞−𝑝 = 1.478,96  𝑚2 
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El anterior procedimiento de cálculo se repite realizando la modificación del diámetro 
de la tubería de transporte de agua subenfriada desde ½ in hasta 3 in de acuerdo 
al flujo de cálculo del diagrama 6 y obteniendo los resultados presentados en el 
cuadro 13. De este último cuadro se tiene que la mayor área de transferencia 
requerida para el precalentador sería de 1959,02 m2, por lo que los futuros análisis 
del sistema se deberán contemplar haciendo uso de esta área de transferencia. 
 

6.2.4 Análisis generación vapor. Habiendo definido claramente los procesos de 
transferencia de calor del sistema de recuperación, es posible realizar los análisis 
de comportamiento de la generación de vapor manteniendo como constantes las 
áreas máximas de transferencia de calor de cada equipo, el comportamiento de la 
perdida de calor en la tubería de transporte del aire caliente, los coeficientes 
globales de transferencia tanto del aire como del agua-vapor y realizando la 
modificación de la temperatura de salida de la brasa del horno desde su valor más 
bajo (850°C) hasta su valor más alto registrado (1.000°C) así como el flujo másico 
de aire (0,90 kg/s a 1,78 kg/s). 
 
Como fue expuesto en el Capítulo 4, la generación de vapor sobrecalentado se 
elabora como una solución a la incertidumbre de las pérdidas de calor desde el 
punto de generación al sitio de entrega al proceso, no obstante, es posible ejecutar 
una optimización de la generación haciendo uso de fluido de proceso no Vapor 
sobrecalentado cuyo Cp puede oscilar en un rango de 2.040-2.090 J/Kg ºK, sino 
vapor saturado cuyos rangos de Cp se encuentran sobre los 2.190-2.250 J/Kg ºK, 
lo que implicaría un mejor aprovechamiento de la energía térmica del aire y por 
consiguiente un mayor flujo de generación de vapor. 
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Diagrama 6. Flujo cálculo del precalentador 

 

Fuente: Elaboración propia 

1.1.1.1 – Coeficiente Transferencia Calor Aire Caliente

1.1.1.1.1 – Reynolds, Prandlt, Nusselt Aire Caliente

1.1.1.2 – Coeficiente Transferencia Calor Agua Subenfriada

1.1.1.2.1 – Reynolds, Prandlt, Nusselt Agua Subenfriada

3.2 – Temperatura Salida Aire Caliente

3. Área Transferencia Calculada Del Precalentador

Recalcular área de transferencia haciendo uso de tabla de 
diámetros de tubería para intercambiadores de calor.

(Desde ½ in hasta 3 in)

ÁREA TRANSFERENCIA MÁXIMA REQUERIDA PARA EL PRECALENTADOR

1.1.1 – Coeficiente Global Transferencia Precalentador

3.2 - Transferencia Calor Requerida Para Precalentar Agua Subenfriada

1.1.1 – Diferencia Media Logarítmica Temperaturas

3.2 – Factor Corrección Intercambiadores Flujo Cruzado
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Cuadro 13. Diámetro tubería agua vs. área requerida precalentador 

 

Fuente: Elaboración propia 
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7. DISEÑO SISTEMA TRANSPORTE DE AIRE CALIENTE 
 
Una vez definidos las necesidades térmicas del proceso se debe proceder a realizar 
el diseño de los componentes del sistema de transporte del aire caliente desde la 
brasa del horno hasta el área designada para realizar el proceso de recuperación. 
Si bien en el mercado existentes muchos componentes estandarizados para este 
tipo de sistemas, debido a las grandes dimensiones el sistema muchos de los 
componentes deberán diseñarse para garantizar un correcto ajuste a la aplicación. 
 
7.1 DIRECCIONADOR CHIMENEA-TUBERÍA RECUPERACIÓN 
 
El primer componente del sistema será la sección de tubería encargada de 
direccionar el aire proveniente de la brasa hacia la chimenea del medio ambiente o 
hacia el sistema de recuperación. 
 

Figura 17. Direccionador chimenea - tubería recuperación 

 
Fuente: Elaboración propia 

 
Esta pieza está compuesta por una sección de tubería tipo T con dos dámperes de 
regulación de circulación de aire accionados por pistones neumáticos y sus 
respectivos acoples a la tubería de recuperación y chimenea (Figura 18); estos 
dámperes tendrán posición de completamente abiertos o completamente cerrados 
debido a que unos de los requerimientos el proceso es que la regulación de presión 
de la brasa debe seguirse garantizando por las válvulas que actualmente ya tiene 
el sistema y se encuentran justo antes del punto de conexión del direccionador. 
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Figura 18. Componentes direccionador chimenea-tubería  

    

 COMPONENTES DIRECCIONADOR 

1. Acople Dámper Expulsión-Chimenea 
2. Dámper Expulsión 
3. Acople Tubería Conexión- Dámper Expulsión 
4. Tubería Conexión T 
5. Acople Tubería Conexión- Dámper Recuperación 
6. Dámper Recuperación 
7. Acople Dámper Recuperación 

 

 COMPONENTES DAMPERES EXPULSIÓN Y RECUPERACIÓN 

8. Carcasa Dámper 
9. Tapa Lateral Dámper 
10.  Platina Accionamiento Primaria 
11. Conector Platinas Accionamiento 
12. Platina Accionamiento Secundaria 
13. Actuadores Neumáticos 
14. Platinas Bloqueo 

Fuente: Elaboración propia 
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Todos las extensiones y prolongaciones de la tubería se realizan del mismo material 
de la tubería de extracción de la brasa, Acero SAE 304 de espesor 6 mm y por un 
diseño basado en los requerimientos geométricos y de acople entre las tuberías, los 
dámperes, y la chimenea, el detalle de cada una de estas piezas se encuentra en 
los planos de fabricación y ensamble del anexo M.  
 
Para el diseño de los dámperes de expulsión y de extracción el principal 
requerimiento es que deben garantizar completa hermeticidad en su posición 
cerrado, por lo que para garantizar esta condición se define que el dámper se 
realizará en sección cuadrada de lado de la sección interna igual al diámetro interno 
de la tubería (1000 mm) y funcionará con dos platinas de bloqueo traslapadas y con 
topes de movimiento para la posición completamente cerrados (Figura 19). 

 
En busca de poder calcular la resistencia mecánica para el diseño de esta pieza se 
analiza la condición crítica en la que el sistema debe soportar toda la carga 
proveniente del flujo de aire siendo bloqueado para ser recirculado hacía el sistema 
de recuperación. 
 
Para obtener la componente de fuerza total aplicada sobre las platinas de bloqueo, 
se realiza el análisis a la temperatura de operación más baja registrada por el 
sistema (750°C) para así garantizar que cuando el aire es más denso, el sistema 
tendrá un comportamiento adecuado, obteniendo que la carga total sobre las dos 
platinas de bloqueo será; 
 

Figura 19. Esquema funcionamiento dámperes expulsión y recuperación 

  

Fuente: Elaboración Propia 
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𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒 = 𝐴𝑡𝑢𝑏 𝜌𝑎𝑖𝑟𝑒  𝑣𝑎𝑖𝑟𝑒
2 

 

𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒 = (
𝜋 ∗ (1,0 𝑚)2

4
) ∗ 0,345 

𝐾𝑔
𝑚3⁄ ∗ (

2,61 𝑚3

𝑠⁄

𝜋 ∗ (1,0 𝑚)2

4

)

2

 

 

𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒 = 2,99 𝑁      →      𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒 ≅ 3,00 𝑁       
 
Dónde; 
 

𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒: Fuerza aplicada por el flujo de aire caliente siendo redireccionado 
𝐴𝑡𝑢𝑏: Área de sección transversal de la tubería 

𝑣𝑎𝑖𝑟𝑒: Velocidad del aire caliente dentro de la tubería 
 
Teniendo claro la fuerza que ejerce el aire caliente sobre las dos compuertas se 
supone como caso crítico para el diseño que toda la fuerza es recibida por una sola 
aleta y se procede a calcular el torque ejercido sobre el eje de soporte de la platina 
de bloqueo sabiendo que la platina tiene un alto total de 550 mm y su eje de giro se 
encuentra ubicado en el centro de esta altura; 
 

𝑇𝑃𝑙𝑎𝑡 = 𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒 ∙ 𝑙𝑝𝑙𝑎𝑡 

 

𝑇𝑃𝑙𝑎𝑡 = 3,00 𝑁 ∗ 0,225𝑚 
 

𝑇𝑃𝑙𝑎𝑡 = 0,675 𝑁𝑚 
 
Dónde; 
 

𝑇𝑃𝑙𝑎𝑡: Torque ejercido sobre el eje de soporte de la platina de bloqueo 
𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒: Fuerza aplicada por el flujo de aire sobre la platina de bloqueo 
𝑙𝑝𝑙𝑎𝑡: Radio de giro de la platina de bloqueo 

 
Una vez obtenido el torque al que está sometido el eje de soporte de la platina de 
bloqueo se procede a calcular la fuerza requerida en el punto de acople del actuador 
neumático que se encargará de realizar la activación del dámper sabiendo que la 
fuerza ejercida deberá accionar las dos platinas de bloqueo y que la distancia entre 
el punto de acople del actuador neumático y eje de soporte de la platina están a 
130mm (Figura 20); adicionalmente como el actuador neumático deberá vencer la 
inercia del sistema se deben adicionar los pesos de cada uno de los componentes 
que van a ser movilizados de acuerdo al cuadro 14. 
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Figura 20. Esquema aplicación fuerza sistema accionamiento 

  
Fuente: Elaboración propia 

 
 

Cuadro 14. Peso componentes sistema accionamiento 

COMPONENTE Kg Cant. 

Platinas Bloqueo 49,8 2 

Platina Accionamiento Primaria 3,75 1 

Conector Platinas Accionamiento 1,81 1 

Platina Accionamiento Secundaria 2,98 1 

Fuente: Elaboración propia 

 

𝐹𝑅𝑒𝑞 =
2𝑇𝑃𝑙𝑎𝑡

𝑙𝑎𝑐𝑐
+ (2𝑚𝑃𝑏 + 𝑚𝑃𝑎 + 𝑚𝐶𝑝 + 𝑚𝑃𝑠)𝑔 

 

𝐹𝑅𝑒𝑞 =
2 ∗ 0,375 𝑁𝑚

0,130 𝑚
+ (2 ∗ 49,8 𝐾𝑔 + 3,75 𝐾𝑔 + 1,81 𝐾𝑔 + 2,98 𝐾𝑔) ∗ 9,81 𝑚

𝑠2⁄  

 
𝐹𝑅𝑒𝑞 = 1.066,62 𝑁 

 
Dónde; 
 

𝑙𝑎𝑐𝑐: Longitud entre el punto de acople del actuador y eje de soporte platina bloqueo 

𝑚𝑃𝑏: Masa platinas de bloqueo 

𝑚𝑃𝑎: Masa platina accionamiento primaria 
𝑚𝐶𝑝: Masa conector platinas accionamiento 

𝑚𝑃𝑠: Masa platina accionamiento secundaria 
𝑔: Gravedad 
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Una vez definida la fuerza necesaria perpendicular al radio de giro del conector de 
accionamiento para obtener el torque necesario en las platinas de bloqueo, se 
procede a seleccionar en el catálogo de actuadores neumáticos tipo cilindro de 
doble efecto de la compañía Festo un cilindro que cumpla con la longitud de 
desplazamiento requerida de 184mm (Figura 21); 

 
Figura 21. Esquema desplazamiento requerido por el 
actuador 

  

Fuente: Elaboración propia 
 
De acuerdo a lo anterior se realiza la selección de un cilindro redondo con una 
carrera normalizada de 200mm, con detección de la posición por medio de sensores 
de proximidad. Con las anteriores características del actuador ya es posible 
determinar la posición donde se deberá anclar a la estructura de la válvula 
reguladora y de esta forma obtener el ángulo desde donde ejercerá la fuerza el 
pistón (Figura 23); 
 
Para realizar los cálculos de fuerza requerida por el pistón y finalmente definir el 
diámetro del embolo requerido para el sistema se evalúan las fuerzas requerida en 
el pistón tanto en la apertura como en el cierre suponiendo que la fuerza requerida 
para las dos operaciones es la misma (FReq calculada en la sección anterior) y de 
acuerdo al diagrama de fuerzas presentado en la Figura 22; 
 

Figura 22. Esquema fuerzas actuador neumático 

 
Fuente: Elaboración propia 
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Figura 23. Esquema operación actuador neumático 

 

Fuente: Elaboración propia 
 
De acuerdo a lo anterior se tiene que la fuerza del pistón al cierre será de; 

  

𝐹𝑃𝑖𝑠𝑡𝑜𝑛−𝐶𝑖𝑒𝑟𝑟𝑒 =
𝐹𝑅𝑒𝑞

cos(10°)
  

 

𝐹𝑃𝑖𝑠𝑡𝑜𝑛−𝐶𝑖𝑒𝑟𝑟𝑒 =
1.066,62 𝑁

cos(10°)
 

 

𝐹𝑃𝑖𝑠𝑡𝑜𝑛−𝐶𝑖𝑒𝑟𝑟𝑒 = 1.083,07 𝑁 
 
De acuerdo a lo anterior se tiene que la fuerza del pistón a la apertura será de; 
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                          𝐹𝑃𝑖𝑠𝑡𝑜𝑛−𝐴𝑝𝑒𝑟𝑡𝑢𝑟𝑎 =
𝐹𝑅𝑒𝑞

cos(69°)
  

 

𝐹𝑃𝑖𝑠𝑡𝑜𝑛−𝐴𝑝𝑒𝑟𝑡𝑢𝑟𝑎 =
1.066,62 𝑁

cos(69°)
 

 
𝐹𝑃𝑖𝑠𝑡𝑜𝑛−𝐴𝑝𝑒𝑟𝑡𝑢𝑟𝑎 = 2.976,32 𝑁 

 
Al revisar el catalogo del actuador neumático seleccionado (Anexo C), se tiene que 
la máxima fuerza alcanzable para un pistón de la carrera seleccionada al retroceso 
(Apertura Dámper) es de 1.681,9 N y se requiere un diámetro de embolo de 63 mm 
a una presión de 6 bar. Sabiendo que el sistema neumático de la planta de utilidades 
puede entregar presiones de hasta 7 bar, se define que el sistema de regulación de 
flujo de aire, requerirá el uso de 2 pistones DNSU 63-200 P-A ubicados a cada 
costado del sistema tal y como se presenta en la Figura 24. 
 
Finalmente se calcula la presión requerida para cada uno de los pistones sabiendo 
que, para la apertura del dámper, cada pistón deberá ejercer la mitad de la fuerza 
requerida para esta operación; 
 

Figura 24. Esquema distribución actuadores neumáticos en válvula 

 
Fuente: Elaboración propia 

 

𝑃𝑂𝑝−𝐷𝑎𝑚𝑝 =
𝐹𝑃𝑖𝑠𝑡𝑜𝑛−𝐴𝑝𝑒𝑟𝑡𝑢𝑟𝑎

2(𝐴𝐸𝑚𝑏 − 𝐴𝑉𝑎𝑠)
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𝑃𝑂𝑝−𝐷𝑎𝑚𝑝 =
2.976,32 𝑁

2 (
𝜋 ∗ (

63 𝑚𝑚 ∗ 𝑚
1.000 𝑚𝑚 )

2

4 −
𝜋 ∗ (

15 𝑚𝑚 ∗ 𝑚
1.000 𝑚𝑚 )

2

4 )

 

 

𝑃𝑂𝑝−𝐷𝑎𝑚𝑝 =
2.976,32 𝑁

2(2,94𝐸−3 𝑚2)
 

 
𝑃𝑂𝑝−𝐷𝑎𝑚𝑝 = 506.176,87 𝑃𝑎 = 5,10 𝐵𝑎𝑟 

 
Dónde; 
 
𝑃𝑂𝑝−𝐷𝑎𝑚𝑝: Presión de operación del aire comprimido del dámper 

𝐴𝐸𝑚𝑏: Área del embolo del actuador neumático 
𝐴𝑉𝑎𝑠: Área del vástago del actuador neumático 
 
El pistón ira soportado sobre un perfil que ira anclado a la carcasa del Dámper, la 
longitud de este perfil será de 270 mm, que vienen determinados por la ubicación 
del punto de conexión de los actuadores y la longitud de los ejes de transmisión a 
las platinas de bloqueo del Dámper. Adicionalmente a lo anterior se tiene que el 
pistón tiene un punto de anclaje por unión de perno, que necesariamente deberá ir 
montado sobre dos platinas distribuyendo de esta manera la fuerza ejercida por el 
actuador neumático en el perfil de soporte en 2 componentes, una máxima vertical 
que se dará cuando el pistón cierra y una máxima horizontal que se dará cuando el 
pistón realiza su apertura, las dos de igual valor que corresponden a la fuerza 
requerida para accionar el sistema como se presentó en el diagrama 7. 
 

Diagrama 7. Fuerzas perfil soporte actuador neumático  

 
Fuente: Elaboración propia 

 
Teniendo el diagrama de cuerpo libre presentado en el diagrama 7, se calculan las 
reacciones en el apoyo del perfil de soporte; 
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↺+ ∑ 𝐹𝑦 = 𝑅𝑦 −
𝐹𝑟𝑒𝑞

2
−

𝐹𝑟𝑒𝑞

2
 

 
𝑅𝑦 = 𝐹𝑟𝑒𝑞 

 

𝑅𝑦 = 1.066,62 𝑁 
 
Dónde; 
 

𝑅𝑦: Fuerza reacción en el eje Y en el punto A 
𝐹𝑅𝑒𝑞: Componente máxima de fuerza actuante sobre el perfil de soporte 

 

↺+ ∑ 𝑀𝑎 = 𝑅𝑀𝐴 − (
𝐹𝑅𝑒𝑞

2
∙ 245 𝑚𝑚) − (

𝐹𝑅𝑒𝑞

2
∙ 270 𝑚𝑚) 

 

↺+ ∑ 𝑀𝑎 = 𝑅𝑀𝐴 − (
𝐹𝑅𝑒𝑞

2
∙ (245 𝑚𝑚 + 270 𝑚𝑚)) 

 

↺+ ∑ 𝑀𝑎 = 𝑅𝑀𝐴 − (
𝐹𝑅𝑒𝑞

2
∙ 515 𝑚𝑚) 

 

𝑅𝑀𝐴 =
𝐹𝑅𝑒𝑞

2
∙ 515 𝑚𝑚 

 

𝑅𝑀𝐴 =
1.066,62 𝑁

2
∙ 515 𝑚𝑚 

 

𝑅𝑀𝐴 = 274.654,65 𝑁𝑚𝑚 = 274,65 𝑁𝑚 
 
Dónde; 
 

𝑅𝑀𝐴: Momento reacción en el punto A 
𝐹𝑅𝑒𝑞: Componente máxima de fuerza actuante sobre el perfil de soporte 

 
Una vez calculadas las reacciones en el apoyo se proceden a realizar los diagramas 
de cortante y momento flector que se presentan en el diagrama 8. 
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Diagrama 8. Fuerza Cortante (Superior) y Momento Flector (Inferior)  

 
Fuente: Elaboración propia 

 
Ahora de acuerdo al procedimiento establecido en el Diseño de elemento de 
máquinas de Mott4, se calcula la sección mínima requerida teniendo en cuenta  que 
se utilizara para el perfil soporte del actuador neumático un acero ASTM A36 y un 
factor de seguridad de 2 ya que se conocen todos los esfuerzos, el entorno y las 
cargas a las que estará sometido; 
 

𝜎𝑃𝑒𝑟𝑚 =
𝜎𝐹𝑙𝑢

𝐹. 𝑆.
 

 

𝜎𝑃𝑒𝑟𝑚 =
250 𝑀𝑃𝑎

2
  

 

𝜎𝑃𝑒𝑟𝑚 = 125 𝑀𝑃𝑎 

                                            
4 MOTT, Robert L. Análisis de esfuerzos y deformaciones. Diseño de elementos de 
máquinas. México D.F.Prentice Hall, pp.83, ISBN 970-26-0812-0 
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Dónde; 
 

𝜎𝑃𝑒𝑟𝑚: Esfuerzo permisible en el perfil soporte del actuador neumático 
𝜎𝐹𝑙𝑢: Limite de fluencia acero ASTM A36 
𝐹. 𝑆.: Factor seguridad de la viga 
 
Finalmente se tiene que la sección mínima requerida estará dada por; 
 

𝑆𝑀𝑖𝑛−𝑅𝑒𝑞 =  
𝑀𝐹𝑙−𝑀𝑎𝑥

𝜎𝑃𝑒𝑟𝑚
 

 

𝑆𝑀𝑖𝑛−𝑅𝑒𝑞 =  
274,65 𝑁𝑚

125 𝑀𝑃𝑎
 

 

𝑆𝑀𝑖𝑛−𝑅𝑒𝑞 =  2,1972 𝐸−6 𝑚3 = 2,20 𝑐𝑚3 

 
Donde; 
 
𝑆𝑀𝑖𝑛−𝑅𝑒𝑞 = Modulo de sección mínimo requerido para el perfil de soporte 

𝑀𝐹𝑙−𝑀𝑎𝑥 = Momento flector máximo del sistema 
 
Teniendo el módulo de sección mínimo requerido para el perfil de soporte y 
sabiendo que las platinas de soporte del perno de anclaje del actuador neumático 
tienen un ancho mínimo de 28 mm, se selecciona un perfil tipo L¼” x 1½” (Figura 
25) del catálogo de la compañía Perfiles y Vigas S.A.S (Anexo D). 
 

Figura 25. Selección ángulo tipo americano de lados iguales 

 
Fuente: PERFILES Y VIGAS. Catalogo Perfileria [Sitio WEB]. [04, abril, 2018]. 
Disponible en: https://www.perfilesyvigas.com/images/stories/pdf/angulos.pdf 
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Para definir la soldadura que unirá el perfil, se tiene que el material de los elementos 
base es acero estructural A36 el cual tiene una resistencia ultima a la tensión de 
58.000 - 80.000 PSI, por lo que se procede a buscar un electrodo en el catálogo de 
la compañía West Arco (Anexo E) que tenga valores de resistencia cercanos (Figura 
26). 
 

Figura 26. Selección electrodo para la soldadura del perfil 

 
Fuente: WEST ARCO. Catalogo Electrodos [Sitio WEB]. [04, abril, 2018]. 
Disponible en: 
http://www.westarco.com/westarco/sp/support/documentation/upload/ca talogo-
resumido-westarco.pdf 
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Como lo plantea el procedimiento de cálculo de soldaduras estáticas de Norton5, se 
procede a calcular el esfuerzo permisible para el electrodo; 
 

𝜏𝑃𝑒𝑟𝑚−𝐸𝑥 =  0,30 ∙ 𝐸𝑥𝑥 
𝜏𝑃𝑒𝑟𝑚−𝐸𝑥 =  0,30 ∙ 75.000 𝑝𝑠𝑖 

 

𝜏𝑃𝑒𝑟𝑚−𝐸𝑥 =  22.500 𝑝𝑠𝑖 
 
Donde; 
 

𝜏𝑃𝑒𝑟𝑚−𝐸𝑥 = Esfuerzo permisible del electrodo 

𝐸𝑥𝑥 = Resistencia a la tensión del electrodo 
 
Debido a que la soldadura estará sometida a un esfuerzo de tipo cortante, se 
procede a calcular el área requerida de la soldadura para garantizar que cumpla con 
el esfuerzo permisible de la soldadura y resista la carga ejercida por el actuador 
neumático. Se selecciona como carga para el diseño la máxima soportada por el 
perfil de soporte del actuador (1.066,62 N = 239,79 Lbf); 
 

𝜏𝑃𝑒𝑟𝑚−𝐸𝑥 =  
𝑃𝐴𝑝𝑙

𝐴𝑆𝑜𝑙
     →     𝐴𝑆𝑜𝑙 =  

𝑃𝐴𝑝𝑙

𝜏𝑃𝑒𝑟𝑚−𝐸𝑥
 

 

𝐴𝑆𝑜𝑙 =  
239,79 𝐿𝑏𝑓

22.500 𝑝𝑠𝑖
 

 

𝐴𝑆𝑜𝑙 =  0,01065 𝑖𝑛2 
 
Donde; 
 

𝜏𝑃𝑒𝑟𝑚−𝐸𝑥 = Esfuerzo permisible del electrodo 
𝑃𝐴𝑝𝑙 = Fuerza aplicada a la soldadura 

𝐴𝑆𝑜𝑙 = Área requerida de soldadura 
 
Se procede a calcular el ancho de garganta de la soldadura conociendo que la 
soldadura ira sobre el ala del perfil de soporte del actuador que tiene una longitud 
de 1,5 in; 
 

𝐴𝑆𝑜𝑙 =  𝐿𝑆𝑜𝑙 ∗ 𝑡𝑆𝑜𝑙      →       𝑡𝑆𝑜𝑙 =  
𝐴𝑆𝑜𝑙

𝐿𝑆𝑜𝑙
 

 

                                            
5 NORTON, Robert L. Soldaduras. Diseño de maquinaria. México D.F.Prentice Hall, 
pp.83, ISBN 978-970-10-6884-7 
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𝑡𝑆𝑜𝑙 =  
0,01065 𝑖𝑛2

1,5 𝑖𝑛
 

 

𝑡𝑆𝑜𝑙 =  7,104 𝐸−3 𝑖𝑛 
Donde; 
 

𝐴𝑆𝑜𝑙 = Área requerida de soldadura 
𝐿𝑆𝑜𝑙 = Longitud de soldadura 

𝑡𝑆𝑜𝑙 = Ancho de garganta de soldadura 
 
Debido a que se trata de una soldadura en T, se tiene que será una soldadura en 
filete, por lo que se procede a calcular el ancho del filete para la soldadura; 
 

𝑤𝑆𝑜𝑙 =  
𝑡𝑆𝑜𝑙

cos(45°)
 

 

𝑤𝑆𝑜𝑙 =  
7,104 𝐸−3 𝑖𝑛

cos(45°)
 

 

𝑤𝑆𝑜𝑙 =  0,010 𝑖𝑛 
 
Donde; 
 

𝑤𝑆𝑜𝑙 = Ancho de filete de la soldadura 
 
El perfil de soporte del actuador tiene un espesor de 6 mm (0,236 in) y de la figura 
27 se tiene que para espesores de material base menores a 0,25 in, el tamaño 
mínimo del filete de la soldadura deberá ser de 0,125 in. 
 

Figura 27. Filete mínimo de soldadura 

 
Fuente: NORTON, Robert L. Soldaduras. Diseño de maquinaria. 
México D.F.Prentice Hall, pp.83, ISBN 978-970-10-6884-7 
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Debido a que la soldadura analizada es la que soporta las cargas más críticas del 
equipo, cualquier otra soldadura que se requiera, deberá realizarse con ese 
electrodo y de mínimo el ancho de soldadura obtenido dependiendo del espesor del 
metal base. 
 
7.2 TUBERÍA TRANSPORTE Y PERDIDAS DE PRESIÓN 
 
7.2.1 Definición de recorrido y materiales. Para trazar el recorrido de la tubería de 
transporte se deben tener en cuenta los puntos de partida y llegada, así como las 
condiciones estructurales de los edificios cercanos para reducir la fabricación de 
componentes estructurales nuevos, por lo que se procede a trazar una ruta ideal de 
cual deberá ser el recorrido de la tubería procurando que se encuentre lo más 
cercano a los edificios y estructuras disponibles. 
 

Figura 28. Vista superior y frontal del recorrido de la tubería   

 

 
Fuente: Elaboración propia 



115 
 

Una vez definida la trayectoria y componentes de dirección requeridos, se verifica 
que comercialmente para la fabricación de las secciones de tubería recta será 
posible hacerlas de longitudes máximas de hasta 1.500 mm debido a las 
dimensiones de la chapa de material comercializadas y adicionalmente a que Saint-
Gobain recomienda no hacer uniones o acoples con soldaduras para una misma 
sección de tubería de transporte de gases superiores a 1.500 mm de desecho para 
evitar comprometer la estabilidad estructural de la sección durante el transporte o 
ensamble. 
 
La cantidad de pernos de acople en las bridas de la tubería se mantendrá igual al 
de la tubería existente y en la sección del diseño de la estructura de soporte se 
realizará la verificación de la resistencia de los pernos de acuerdo al 
comportamiento que tenga la sección critica en el sistema. 
 
Finalmente, se procede a definir la altura de la nueva chimenea de expulsión del 
aíre caliente una vez haya sido procesado en el sistema de recuperación sabiendo 
que la altura del edificio donde se llevará a cabo el proceso se estima sea de 6 
metros de alto y de acuerdo al “Protocolo para el control y vigilancia de la 
contaminación atmosférica generada por fuentes fijas”6, del ministerio de medio 
ambiente de Colombia se establece que la altura de la chimenea será; 
 

𝐻𝐶ℎ =  2,5 𝐻𝐸𝑑𝑓      →      𝐻𝐶ℎ =  2,5 ∗ 6,00 𝑚     →      𝐻𝐶ℎ =  15,00 𝑚 

 
Donde; 
 

𝐻𝐶ℎ = Altura de la chimenea 
𝐻𝐶ℎ = Altura del edificio de proceso 
 
El detalle de los componentes de la tubería de transporte se presenta en el cuadro 
15. 
 
Cuadro 15. Componentes tubería transporte  

COMPONENTE Kg/UND 
m2 Aislar/UND Cant. Total m2 Total Kg 

Sección Recta 1.500 mm 285 4,77 42 200,34 11.970 

Sección Recta 820 mm 180 2,53 6 15,18 1.080 

Sección Ángulo 90° 555 10,53 5 52,65 2.775 

Sección Ángulo 45° 165 2,47 2 4,94 330 

Sección Ángulo 15° 130 1,72 2 3,44 260 

Fuente: Elaboración propia 

                                            
6 MINISTERIO AMBIENTE. Protocolo para el control y vigilancia de la 
contaminación atmosférica generada por fuentes fijas. [Sitio WEB]. Bogotá D.C. [04, 
abril, 2018]. Disponible en: https://bit.ly/2EjlbIE 
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Los pesos presentados en el cuadro 15 corresponden a los pesos de los 
componentes sin los acoples estructurales requeridos para cada componente, en la 
sección de diseño estructural se realizarán los componentes de acople para cada 
elemento y el detalle de los mismos podrá encontrarse en los planos anexos. 
 
De igual forma es importante mencionar que Saint-Gobain hace uso de tuberías en 
acero AISI 304 para soportar altas temperaturas a lo largo de los elementos de 
ventilación, estructurales y ventilación en toda la línea Float por su excelente 
capacidad térmica sin deformación, para la aplicación puntual de transporte de aire 
caliente de este proyecto como se presentó en la sección 6.2.2 Vaporizador, donde 
se trató el tema de las temperaturas de pared dentro del intercambiador se evidencia 
que la temperatura que alcanza la pared de la tubería de aire no supera más de 
150°C, temperatura muy inferior al punto de fusión del material. 
 
Finalmente, debido a las altas temperaturas a las que estará expuesto el sistema 
se calcula la dilatación térmica a la que estará expuesta las secciones de tubería, 
teniendo en cuenta que debido a la gran cantidad de secciones que irán ancladas, 
la dilatación que predominará será de tipo longitudinal cuando se eleva la 
temperatura desde 15°C hasta 1.100°C; 
 

𝑙𝑓 =  𝑙0 ∙ (1 + 𝜆 ∙ Δ𝑇) 

 

𝑙𝑓 =  1.500 𝑚𝑚 ∙ (1 + (1,73𝐸−5 °𝐶−1 ∙ 1.085°C))      →      𝑙𝑓 =  1.528,16 𝑚𝑚 

 
Donde; 
 
𝑙𝑓 = Longitud en operación 

𝑙0 = Longitud nominal 
𝜆 = Coeficiente dilatación térmica del acero SAE 304 
Δ𝑇 = Delta de temperatura mínima y máxima de operación 
 
Esta variación de 28,16 mm por sección de tubería, deberá ser tenida en cuenta en 
el ensamble estructural para evitar deformaciones de los componentes. 
 

7.2.2 Perdidas de presión en la tubería. Una vez definidos el recorrido y los 
componentes de la tubería se proceden a calcular las perdidas primarias de presión 
del sistema haciendo uso de la ecuación general de la energía (Figura 29): 
 

𝑃1 +
1

2
𝜌1𝑉2 + 𝜌1𝑔ℎ1 =  𝑃2 +

1

2
𝜌2𝑉2 + 𝜌2𝑔ℎ2 
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Donde; 
 

𝑃1 = Presión del sistema en punto de extracción 
𝑃2 = Presión del sistema en punto de recepción de los intercambiadores 
𝜌1 = Densidad del aire en punto de extracción 
𝜌2 = Densidad del aire en punto de recepción de los intercambiadores 

ℎ1 = Altura de punto de extracción 
ℎ2 = Altura de punto de recepción de los intercambiadores 
𝑔 = Gravedad 
𝑉 = Velocidad del aire en la tubería 
 

Figura 29. Caracterización variables proceso para estudio perdidas de presión 

 
Fuente: Elaboración propia 
 
De acuerdo a la ecuación general de energía y lo presentado en la Figura 29 se 
tiene; 
 

𝑃1 +
1

2
𝜌1𝑉2 + 𝜌1𝑔ℎ1 =  𝑃2 +

1

2
𝜌2𝑉2 + 𝜌2𝑔ℎ2 

 

𝑃1 − 𝑃2 =  
1

2
𝜌2𝑉2 + 𝜌2𝑔ℎ2 −

1

2
𝜌1𝑉2 − 𝜌1𝑔ℎ1       →     𝑆𝑎𝑏𝑖𝑒𝑛𝑑𝑜 𝑞𝑢𝑒 ℎ2 = 0 

 

∆𝑃1−2 =  
𝑉2

2
(𝜌2 − 𝜌1) − 𝜌1𝑔ℎ1 

 



118 
 

∆𝑃1−2 =  (
(3,30 𝑚

𝑠⁄ )2

2
(0,345 

𝑘𝑔
𝑚3⁄ − 0,314 

𝑘𝑔
𝑚3⁄ )) − (0,314 

𝑘𝑔
𝑚3⁄ ∗ 9,81 𝑚

𝑠2⁄ ∗ 27,57 𝑚) 

 

∆𝑃1−2 =  0,17 𝑃𝑎 − 84,92 𝑃𝑎 
 

∆𝑃1−2 =  −84,75 𝑃𝑎 = −8,65 𝑚𝑚𝐻2𝑂 = −0,3402 𝑖𝑛𝐻2𝑂 
 
Una vez calculadas las perdidas anteriormente presentadas se produce a calcular 
las pérdidas de presión asociadas a los intercambiadores de calor del sistema 
recuperador. 

7.2.3 Selección de ventilador extractor. Para seleccionar el ventilador apropiado 
para cubrir las pérdidas de presión de la tubería de transporte se busca dentro del 
catálogo de la compañía Chicago Blowers Corporation un ventilador de tipo axial 
que cumpla con los siguientes requerimientos; 
 

Cuadro 16. Requerimientos extractor  
Presión Mínima 84,75 Pa 0,34 in wg 

Diámetro Captación Mínimo 1.000 mm 40 in 

Caudal Mínimo 2,56 m3/s 5.424,33 CFM 

Temperatura Máxima Operación 100°C 

Fuente: Elaboración Propia 
 
De acuerdo a lo anterior se encuentra que el ventilador tipo DCT-40-12BF-3-1.160 
es el ventilador que ofrece una mejor adaptabilidad al proceso de extracción de aire; 
 

Figura 30. Selección ventilador extractor 

 
CHICAGO BLOWERS CORPORATION. Blowers Catalogues [Sitio 
WEB]. [04, abril, 2018]. Disponible en: https://bit.ly/2BKuAaC 
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7.3 SISTEMA ESTRUCTURAL 
 
Una vez trazado el recorrido es necesario realizar el diseño del sistema estructural 
de la tubería de transporte, por lo que se proceden a analizar tres etapas 
fundamentales del sistema estructural de acuerdo al recorrido realizado por la 
tubería (Figura 29), encontrando que los elementos críticos del sistema se 
encontrarán en la etapa 2, esta se encuentra caracterizada porque el recorrido de 
la tubería de transporte se encuentra suspendido a un ángulo de 15° son muy pocos 
los edificios o estructuras aledañas disponibles para soportar la tubería, en términos 
estructurales es la etapa más crítica del proceso debido a la cantidad de carga que 
soporta y su dimensionamiento. 
 
Los componentes a analizar serán la viga de soporte de las secciones de tubería, 
la viga principal que soporta el conjunto de secciones de tubería en un ángulo de 
15° y finalmente, aunque no pertenece a la etapa estructural 2, se encuentran las 
columnas de soporte de las secciones de tubería en la etapa 3. 
 

Figura 29. Etapas sistema estructural   

 
Fuente: Elaboración propia 

7.3.1 Viga soporte secciones tubería. La viga de soporte de las secciones de tubería 
será aquella que entrará en contacto directamente con la tubería y será la 
encargada de transmitir la carga al sistema estructural. 
 
Conociendo el peso del componente más grande del sistema obtenido de la sección 
anterior, se procede a realizar el diagrama de cuerpo libre del elemento, sabiendo 
que la sección ira soportada sobre 2 vigas iguales ancladas a la sección por dos 



120 
 

platinas de largo 1.000 mm que distribuirán uniformemente la carga sobre las vigas 
que a su vez irán empotradas en sus apoyos (Diagrama 9). 
 

Figura 30. Vigas soporte secciones tubería   

 
Fuente: Elaboración propia 
 
Diagrama 9. Análisis cuerpo libre de la viga soporte 

 

Fuente: Elaboración propia 
 
Teniendo el diagrama de cuerpo libre presentado en el diagrama 9, se calculan las 
reacciones en el apoyo de la viga de soporte, no se tienen en cuenta las reacciones 
en X ni los momentos flectores debido a que se encuentra doblemente empotrada 
y la carga se encuentra centrada; 

 

↺+ ∑ 𝐹𝑦 = 𝑅𝐴𝑦 + 𝑅𝐷𝑦 − 𝐹𝐴𝑝𝑙 

 
𝑅𝐴𝑦 = 𝑅𝐷𝑦 = 𝑅𝑦     →     2𝑅𝑦 = 𝐹𝐴𝑝𝑙 
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𝑅𝑦 =
𝐹𝐴𝑝𝑙

2
     →       𝑅𝑦 =

277,5 𝐾𝑔 ∗ 9,8 𝑚
𝑠2⁄

2
 

 
 

𝑅𝑦 = 1.359,75 𝑁 

 
Dónde; 
 
𝑅𝐴𝑦: Fuerza reacción en el eje Y en el punto A 

𝑅𝐷𝑦: Fuerza reacción en el eje Y en el punto D 

𝐹𝐴𝑝𝑙: Componente máxima de fuerza actuante sobre la viga de soporte 

 
Una vez calculadas las reacciones en el apoyo se proceden a realizar los diagramas 
de cortante y momento flector que se presentan en el diagrama 10. 
 
 
 

Diagrama 10. Fuerza Cortante (Superior) y 
Momento Flector (Inferior) 

 

Fuente: Elaboración propia 
 
Ahora de acuerdo al procedimiento establecido en el Diseño de elemento de 
máquinas de Mott, se calcula la sección mínima requerida teniendo en cuenta que 
se utilizara para el perfil soporte del actuador neumático un acero ASTM A36 y un 
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factor de seguridad de 2 ya que se conocen todos los esfuerzos, el entorno y las 
cargas a las que estará sometido; 
 

𝜎𝑃𝑒𝑟𝑚 =
𝜎𝐹𝑙𝑢

𝐹. 𝑆.
 

 

𝜎𝑃𝑒𝑟𝑚 =
250 𝑀𝑃𝑎

2
  

 

𝜎𝑃𝑒𝑟𝑚 = 125 𝑀𝑃𝑎 
 
Dónde; 
 

𝜎𝑃𝑒𝑟𝑚: Esfuerzo permisible en el perfil soporte del actuador neumático 
𝜎𝐹𝑙𝑢: Limite de fluencia acero ASTM A36 
𝐹. 𝑆.: Factor seguridad de la viga 
 
 
Finalmente se tiene que la sección mínima requerida estará dada por; 
 

𝑆𝑀𝑖𝑛−𝑅𝑒𝑞 =  
𝑀𝐹𝑙−𝑀𝑎𝑥

𝜎𝑃𝑒𝑟𝑚
 

 

𝑆𝑀𝑖𝑛−𝑅𝑒𝑞 =  
1.019,81 𝑁𝑚

125 𝑀𝑃𝑎
 

 

𝑆𝑀𝑖𝑛−𝑅𝑒𝑞 =  8,158 𝐸−6 𝑚3 = 8,158 𝑐𝑚3 

 
Donde; 
 
𝑆𝑀𝑖𝑛−𝑅𝑒𝑞 = Modulo de sección mínimo requerido para la viga de soporte 

𝑀𝐹𝑙−𝑀𝑎𝑥 = Momento flector máximo del sistema 
 
Teniendo el módulo de sección mínimo requerido para la viga de soporte, se 
selecciona un perfil tipo C3”x4,1” (Figura 31) del catálogo de la compañía Perfiles y 
Vigas S.A.S (Anexo F). 
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Figura 31. Selección perfil C estándar tipo americano 

 
Fuente: PERFILES Y VIGAS. Catalogo Perfileria [Sitio WEB]. [04, abril, 2018]. 
Disponible en: https://www.perfilesyvigas.com/images/stories/pdf/perfilu.pdf 

 
Finalmente se tiene que la cantidad total de elementos requeridos de este tipo se 
obtiene del ensamble estructural del sistema y es: 
 

Cuadro 16. Cantidad vigas soporte requeridas 

ITEM TOTAL 
Unidades 57 Vigas 

Longitud/Unidad 2,00 mts / Viga 

Longitud Total 114,00 mts 

Peso Total 684 Kg 

Fuente: Elaboración propia 

7.3.2 Pernos anclaje de tubería. Si bien las secciones de tubería se anclaran 
dejando una sin anclar de por medio para evitar deformaciones en el recorrido de la 
tubería se deberá verificar que los pernos de anclaje resistan, por lo que sabiendo 
que el peso mayor de una sección de tubería es de 555 Kg, y que si quedara anclada 
solamente por los pernos cada lado de la tubería soportaría la mitad del peso, se 
procede a calcular el área del perno requerida para un lado de la tubería. 
 

𝐹𝐴𝑝𝑙−𝑃𝑒𝑟 =  
𝑃𝑇𝑢𝑏

2
∗ 𝑔 

 

𝐹𝐴𝑝𝑙−𝑃𝑒𝑟 =  
555 𝐾𝑔

2
∗ 9,8 𝑚

𝑠2⁄      →      𝐹𝐴𝑝𝑙−𝑃𝑒𝑟 =  2.719,5 𝑁 

 
Donde; 
 
𝐹𝐴𝑝𝑙−𝑃𝑒𝑟 = Fuerza aplicada al perno de soporte de un lado de la sección de tubería 

𝑃𝑇𝑢𝑏 = Peso de la sección de tubería 
𝑔 = Gravedad 
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Ahora de acuerdo al procedimiento establecido en el Diseño de elemento de 
máquinas de Mott, se calcula la sección mínima requerida teniendo en cuenta que 
se utilizaran tornillos fabricados en acero ASTM A36 y un factor de seguridad de 2 
ya que se conocen todos los esfuerzos, el entorno y las cargas a las que estará 
sometido; 

𝜎𝑃𝑒𝑟𝑚 =
𝜎𝐹𝑙𝑢

𝐹. 𝑆.
 

 

𝜎𝑃𝑒𝑟𝑚 =
250 𝑀𝑃𝑎

2
  

 

𝜎𝑃𝑒𝑟𝑚 = 125 𝑀𝑃𝑎 
 
Dónde; 
 

𝜎𝑃𝑒𝑟𝑚: Esfuerzo permisible en el perno de soporte 
𝜎𝐹𝑙𝑢: Limite de fluencia acero ASTM A36 
𝐹. 𝑆.: Factor seguridad de la viga 
 
Ahora se requiere calcular el esfuerzo cortante permisible en el perno; 
 

𝜏𝑝𝑒𝑟 = 0,57 ∗ 𝜎𝑝𝑒𝑟 

 
𝜏𝑝𝑒𝑟 = 0,57 ∗ 125𝑀𝑃𝑎     →     𝜏𝑝𝑒𝑟 =  71,25  𝑀𝑃𝑎 

Donde; 
 
𝜏𝑝𝑒𝑟= Esfuerzo cortante permisible en el perno 

 
El esfuerzo aplicado al perno deberá ser igual al esfuerzo permisible, por lo que 
sabiendo que las platinas donde estarán montados los pernos tiene un espesor de 
10 mm, se tiene que el diámetro requerido para el perno será; 
 

𝜏𝑝𝑒𝑟 =
𝐹𝐴𝑝𝑙−𝑃𝑒𝑟

2𝐸𝑃𝑙𝑎 ∙ 𝐷𝑃𝑒𝑟
     →      𝐷𝑃𝑒𝑟 =

𝐹𝐴𝑝𝑙−𝑃𝑒𝑟

2𝐸𝑃𝑙𝑎 ∙ 𝜏𝑝𝑒𝑟
 

 

𝐷𝑃𝑒𝑟 =
2.719,5 𝑁

2 ∗ 0,01 𝑚 ∗ 71,25  𝑀𝑃𝑎
     →      𝐷𝑃𝑒𝑟 = 1,91 𝐸−3 𝑚 = 1,98 𝑚𝑚 

 
Dónde; 
 

𝐷𝑃𝑒𝑟 = Diámetro requerido del perno 
𝐸𝑃𝑙𝑎 = Espesor de las platinas de montaje del perno 
𝜏𝑝𝑒𝑟= Esfuerzo cortante permisible en el perno 

𝐹𝐴𝑝𝑙−𝑃𝑒𝑟 = Fuerza aplicada al perno de soporte de un lado de la sección de tubería 
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De lo anterior se tiene que los pernos utilizados por la tubería original (figura 32) 
cumplen perfectamente con el requerimiento de soporte de una sección de tubería 
(Anexo G). 
 

Figura 32. Pernos anclaje tubería 

 
Fuente: TORNILLOS & PARTES. Catalogo Sujeción [Sitio WEB]. 
[04, abril, 2018]. Disponible en: https://bit.ly/2SL8r6u  

 
Finalmente se tiene que la cantidad total de elementos requeridos de este tipo se 
obtiene del ensamble estructural del sistema y es: 
 

Cuadro 17. Cantidad pernos anclaje requeridos 

ITEM TOTAL 

Unidades 3.510 Tornillos 

Peso/Unidad 53 Gr 

Peso Total 186,03 Kg 

Fuente: Elaboración propia 

 
7.3.3 Viga principal de soporte estructural. Sabiendo que las secciones de tubería 
irán apoyadas dejando una sección de por medio, se tiene que la viga critica 
principal donde irán ancladas todas las secciones tendrá una longitud máxima de 
12.000 mm estará empotradas en su apoyo derecho y soportada en un patín con 
deslizamiento al lado izquierdo, esto con el objetivo de poder tener espacio a las 
dilataciones de tipo térmico  y soportara en total el peso de 8 secciones de tubería 
de las cuales solamente 4 tendrán vigas de soporte (Figura 33), también es 
importante tener en cuenta que la viga está montada con un ángulo de inclinación 
de 15°, por lo que deberá girarse ese ángulo en el sentido de las manecillas del reloj 
y sacar las componentes perpendiculares al eje central de la viga, por lo que 
teniendo en cuenta la anterior información se procede a realizar el diagrama de 
cuerpo libre de la viga  (Diagrama 10). 
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Figura 33. Viga principal de soporte estructural   

 

Fuente: Elaboración propia 
 
Teniendo el diagrama de cuerpo libre presentado en el diagrama 10, se calcula la 
fuerza individual aplicada sobre la viga;  
 

𝐹𝐴𝑝𝑙 =
𝑃𝑇𝑢𝑏 ∗ 𝑔

cos 15°
 

 

𝐹𝐴𝑝𝑙 =
555 𝐾𝑔 ∗ 9,8 𝑚

𝑠2⁄

cos 15°
     →     𝐹𝐴𝑝𝑙 =  5.630,87 𝑁 

Donde; 
 
𝐹𝐴𝑝𝑙= Fuerza individual aplicada a la viga principal 

𝑃𝑇𝑢𝑏= Peso máximo de una sección de tubería 
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Diagrama 11. Análisis cuerpo libre de la viga critica principal 

 

Fuente: Elaboración propia 
 
Teniendo el diagrama de cuerpo libre presentado en el diagrama 10, se calculan las 
reacciones en el apoyo de la viga de soporte, no se tienen en cuenta las reacciones 
en X ni los momentos flectores debido a que se encuentra doblemente empotrada 
y las cargas se encuentran simétricamente distribuidas respecto al centro de la viga; 

 

↺+ ∑ 𝐹𝑦 = 𝑅𝐴𝑦 + 𝑅𝐽𝑦 − 8𝐹𝐴𝑝𝑙 

 
𝑅𝐴𝑦 = 𝑅𝐽𝑦 = 𝑅𝑦     →     2𝑅𝑦 = 8𝐹𝐴𝑝𝑙 

 
𝑅𝑦 = 4𝐹𝐴𝑝𝑙      →       𝑅𝑦 = 4 ∗ 5.630,87 𝑁 

 
𝑅𝑦 = 22.523,48 𝑁 
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Dónde; 
 
𝑅𝐴𝑦: Fuerza reacción en el eje Y en el punto A 

𝑅𝐽𝑦: Fuerza reacción en el eje Y en el punto J 

𝐹𝐴𝑝𝑙: Componente máxima de fuerza actuante sobre la viga de soporte 

 
Una vez calculadas las reacciones en el apoyo se proceden a realizar los diagramas 
de cortante y momento flector que se presentan en el diagrama 13. 
 
Ahora de acuerdo al procedimiento establecido en el Diseño de elemento de 
máquinas de Mott, se calcula la sección mínima requerida teniendo en cuenta que 
se utilizara para la viga se soporte principal acero ASTM A36 y un factor de 
seguridad de 2 ya que se conocen todos los esfuerzos, el entorno y las cargas a las 
que estará sometido; 
 

𝜎𝑃𝑒𝑟𝑚 =
𝜎𝐹𝑙𝑢

𝐹. 𝑆.
 

 

𝜎𝑃𝑒𝑟𝑚 =
250 𝑀𝑃𝑎

2
  

 

𝜎𝑃𝑒𝑟𝑚 = 125 𝑀𝑃𝑎 
Dónde; 
 

𝜎𝑃𝑒𝑟𝑚: Esfuerzo permisible en la viga de soporte principal 
𝜎𝐹𝑙𝑢: Limite de fluencia acero ASTM A36 
𝐹. 𝑆.: Factor seguridad de la viga 
 
Finalmente se tiene que la sección mínima requerida estará dada por; 
 

𝑆𝑀𝑖𝑛−𝑅𝑒𝑞 =  
𝑀𝐹𝑙−𝑀𝑎𝑥

𝜎𝑃𝑒𝑟𝑚
 

 

𝑆𝑀𝑖𝑛−𝑅𝑒𝑞 =  
27.298.54 𝑁𝑚

125 𝑀𝑃𝑎
 

 

𝑆𝑀𝑖𝑛−𝑅𝑒𝑞 =  2,1838 𝐸−4 𝑚3 = 218,38 𝑐𝑚3 

 
Donde; 
 
𝑆𝑀𝑖𝑛−𝑅𝑒𝑞 = Modulo de sección mínimo requerido para la viga de soporte principal 

𝑀𝐹𝑙−𝑀𝑎𝑥 = Momento flector máximo del sistema 
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Diagrama 12. Fuerza Cortante (Superior) y 
Momento Flector (Inferior) 

 

Fuente: Elaboración propia 
 
Teniendo el módulo de sección mínimo requerido para la viga de soporte principal, 
se selecciona un perfil tipo S12”x31,8” (Figura 34) del catálogo de la compañía 
Perfiles y Vigas S.A.S (Anexo H) con una distancia interna (d) entre aletas de 244 
mm lo cual garantiza que se podrá realizar el montaje de las vigas que soportarán 
las secciones de tubería. 
 

Figura 34. Selección perfil I estándar tipo americano - S 

 

Fuente: PERFILES Y VIGAS. Catalogo Perfileria [Sitio WEB]. [04, abril, 2018]. 
Disponible en: https://www.perfilesyvigas.com/images/stories/pdf/perfilu.pdf 
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Finalmente se tiene que la cantidad total de elementos requeridos de este tipo se 
obtiene del ensamble estructural del sistema y es: 
 

Cuadro 18. Cantidad vigas principales tipo S requeridas 

ITEM TOTAL 
Longitud Total 198,72 mts 

Peso Total 9.399.45 Kg 

Fuente: Elaboración propia 
 
7.3.4 Columna final de soporte estructural. Para el ultimo componente crítico de la 
estructura se tienen las columnas de soporte de llegada de la tubería (Figura 35). 
 

Figura 35. Columnas de soporte de llegada de la tubería 

 

Fuente: Elaboración propia 
 
Se tiene que cada columna soporta 5 secciones de tubería más la reacción vertical 
de la viga principal de soporte que llega a ese punto por lo que para los análisis de 
hará uso del valor del peso más alto de las secciones de y la reacción en el punto 
A de la viga principal de soporte calculada en la sección 7.3.3. Adicionalmente, 
conociendo la ubicación exacta de la columna y como va a ir apoyada se suponene 
que la columna será un perfil en I estandar americano tipo tipo S12”x31,8”, igual al 
de las vigas principales de soporte calculadas en la sección 7.3.3. Se procede a 
seleccionar un factor de longitud efectiva para la columna; 
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Figura 36. Factor de longitud efectiva 

 
Fuente: NORTON, Robert L. Columnas. Diseño de maquinaria. 
México D.F.Prentice Hall, pp.83, ISBN 978-970-10-6884-7 

 
Habiendo obtenido un factor de longitud efectiva se procede a calcular el chequeo 
por esbeltez. Sabiendo que la columna tiene una longitud de 10 metros y su radio 
de giro es de 61,30 cm; 
 

𝐶𝐸𝑠𝑏 =
𝑘𝐿

𝑅𝑦
 

 

𝐶𝐸𝑠𝑏 =
2 ∗ 1.000𝑐𝑚

61,30 𝑐𝑚
     →       𝐶𝐸𝑠𝑏 = 32,63 

 
Donde; 
 

𝐶𝐸𝑠𝑏 = Chequeo por esbeltez 
𝑘 = Factor de longitud efectiva 
𝐿 = Longitud de la columna 
𝑅𝑦 = Radio de giro de la columna 
 
De acuerdo a Mccorman, para miembros sometidos a compresión con valores de 
esbeltez menores a 200, la relación a verificar será; 
 

𝐶𝐸𝑠𝑏  << 4,17√
𝐸

𝐹𝑦
 

 

32,63 < 4,17√
2𝑥1011𝑃𝑎

3,22𝑥108𝑃𝑎
     →      32,63 < 117,4 

 
 
 



132 
 

Donde; 
 

𝐸 = Modulo de elasticidad 
𝐹𝑦 = Esfuerzo de fluecia 
 
Cumpliéndose la relación anterior, se tiene que la ecuación para el esfuerzo crítico 
es; 
 

𝐹𝑐𝑟 = 0,877𝐹𝑒 
 
Donde; 
 

𝐹𝑒 =Esfuerzo de pandeo critico elástico de la columna 

𝐹𝑐𝑟 = Esfuerzo crítico de la columna 
 
Se procede a calcular el esfuerzo de pandeo crítico elástico; 
 

𝐹𝑒 =
𝜋2𝐸

𝐶𝐸𝑠𝑏
2 

 

𝐹𝑒 =
𝜋22𝑥1011𝑃𝑎

32,632
 

 

𝐹𝑒 = 1.853,93 𝑀𝑃𝑎 
 
Se retoma el cálculo del esfuerzo crítico; 
 

𝐹𝑐𝑟 = 0,877(1.853,93 𝑀𝑃𝑎) 
 

𝐹𝑐𝑟 = 1.625,90 𝑀𝑃𝑎 
 
Una vez se tiene el esfuerzo crítico de la columna se procede a revisar si el perfil 
seleccionado para la columna es el adecuado para el diseño; 
 

𝑅𝑑 = ∅ ∗ 𝐴𝑔 ∗ 𝐹𝑐𝑟 
 

𝑅𝑑 = 0,90 ∗ 6,030𝐸−3 𝑚2 ∗ 1.625,90 𝑀𝑃𝑎 

𝑅𝑑 = 8,823 𝐸6 𝑁 
Donde; 
 

𝑅𝑑 = Resistencia de diseño 
𝐴𝑔 = Área de sección transversal 

∅ = Resistencia a la compresión (0,90) 
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Conociendo la resistencia de diseño permisible se identifica la carga aplicada sobre 
la columna para así determinar el factor de seguridad de la misma de acuerdo al 
diagrama 14. 
 

Diagrama 13. Análisis de cargas 
columna final de soporte 

 
Fuente: Elaboración propia 

 

𝐹. 𝑆. =
𝑅𝑑

𝑃𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙−𝐴𝑝𝑙
 

 

𝐹. 𝑆. =
8,823 𝐸6 𝑁

32.287,19 𝑁
 

 

𝐹. 𝑆. = 273,27 
 
Donde; 
 

𝐹. 𝑆 = Factor de seguridad 
𝑃𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙−𝐴𝑝𝑙 = Fuerza aplicada sobre la viga 

 
De lo anterior se tiene que el perfil seleccionado cumple con las condiciones de 
diseño con un factor de seguridad de 273,27. Aunque un factor de seguridad tan 
elevado pudiese indicar que el elemento se encuentra sobredimensionado, el perfil 
utilizado se seleccionó de acuerdo a los requerimientos geométricos y de 
uniformidad estructural del sistema, por lo que el elemento cumple con los 
requerimientos de diseño establecidos. 
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Finalmente se tiene que la cantidad total de elementos requeridos de este tipo se 
obtiene del ensamble estructural del sistema y es: 
 

Cuadro 19. Cantidad columnas principales tipo S requeridas 

ITEM TOTAL 

Longitud Total 90,09 mts 

Peso Total 4.261,26 Kg 

Fuente: Elaboración propia 

7.3.5 Soldadura viga acople columna-tubería. Para definir la soldadura que unirá la 
viga de acople entre la tubería y la columna final de soporte, se tiene que el material 
de los elementos base es acero estructural A36 el cual tiene una resistencia ultima 
a la tensión de 58.000 - 80.000 PSI, por lo que se procede a buscar un electrodo en 
el catálogo de la compañía West Arco (Anexo E) que tenga valores de resistencia 
cercanos (Figura 37). 
 

Figura 37. Selección electrodo para la soldadura del perfil 

 
Fuente: WEST ARCO. Catalogo Electrodos [Sitio WEB]. [04, abril, 2018]. 
Disponible en: https://bit.ly/2tv4uE1 
 
Como lo plantea el procedimiento de cálculo de soldaduras estáticas de Norton, se 
procede a calcular el esfuerzo permisible para el electrodo; 
 

𝜏𝑃𝑒𝑟𝑚−𝐸𝑥 =  0,30 ∙ 𝐸𝑥𝑥 
 

𝜏𝑃𝑒𝑟𝑚−𝐸𝑥 =  0,30 ∙ 70.000 𝑝𝑠𝑖 
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𝜏𝑃𝑒𝑟𝑚−𝐸𝑥 =  21.000 𝑝𝑠𝑖 
 
Donde; 
 

𝜏𝑃𝑒𝑟𝑚−𝐸𝑥 = Esfuerzo permisible del electrodo 
𝐸𝑥𝑥 = Resistencia a la tensión del electrodo 
 
Debido a que la soldadura estará sometida a cortante, se procede a calcular el área 
requerida de la soldadura para garantizar que cumpla con el esfuerzo permisible de 
la soldadura y resista la carga ejercida por la tercera parte del peso de dos 
secciones. Se selecciona como carga para el diseño la máxima soportada por la 
viga acople de la tubería (7.507,84 N = 1.687,83 Lbf); 
 

𝜏𝑃𝑒𝑟𝑚−𝐸𝑥 =  
𝑃𝐴𝑝𝑙

𝐴𝑆𝑜𝑙
     →     𝐴𝑆𝑜𝑙 =  

𝑃𝐴𝑝𝑙

𝜏𝑃𝑒𝑟𝑚−𝐸𝑥
 

 

𝐴𝑆𝑜𝑙 =  
1.687,83 𝐿𝑏𝑓

21.000 𝑝𝑠𝑖
     →      𝐴𝑆𝑜𝑙 =  0,08037 𝑖𝑛2 

 
Donde; 
 

𝜏𝑃𝑒𝑟𝑚−𝐸𝑥 = Esfuerzo permisible del electrodo 
𝑃𝐴𝑝𝑙 = Fuerza aplicada a la soldadura 

𝐴𝑆𝑜𝑙 = Área requerida de soldadura 
 
Se procede a calcular el ancho de garganta de la soldadura conociendo que la 
soldadura ira sobre el ala del perfil de soporte del actuador que tiene una longitud 
de 1,5 in; 
 

𝐴𝑆𝑜𝑙 =  𝐿𝑆𝑜𝑙 ∗ 𝑡𝑆𝑜𝑙      →       𝑡𝑆𝑜𝑙 =  
𝐴𝑆𝑜𝑙

𝐿𝑆𝑜𝑙
 

 

𝑡𝑆𝑜𝑙 =  
0,08037 𝑖𝑛2

3,00 𝑖𝑛
      →      𝑡𝑆𝑜𝑙 =  0,02679 𝑖𝑛 

 
Donde; 
 

𝐴𝑆𝑜𝑙 = Área requerida de soldadura 
𝐿𝑆𝑜𝑙 = Longitud de soldadura 
𝑡𝑆𝑜𝑙 = Ancho de garganta de soldadura 
 
Como se trata de una soldadura en T, se tiene que será una soldadura en filete, por 
lo que se procede a calcular el ancho del filete para la soldadura; 
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𝑤𝑆𝑜𝑙 =  
𝑡𝑆𝑜𝑙

cos(45°)
     →     𝑤𝑆𝑜𝑙 =  

0,02679 𝑖𝑛

cos(45°)
 

 

𝑤𝑆𝑜𝑙 =  0,0379 𝑖𝑛 
 
Donde; 
 

𝑤𝑆𝑜𝑙 = Ancho de filete de la soldadura 
 
El alma de la columna de soporte tiene un espesor de 8,89 mm (0,35 in) y de la 
figura 38, se tiene que para espesores de material base entre 0,25 in y 0,50 in, el 
tamaño mínimo del filete de la soldadura deberá ser de 0,1875 in. 
 

Figura 38. Filete mínimo de soldadura 

 

Fuente: NORTON, Robert L. Soldaduras. Diseño de maquinaria. 
México D.F.Prentice Hall, pp.83, ISBN 978-970-10-6884-7. 

 
Debido a que la soldadura analizada es la que soporta las cargas más críticas del 
sistema estructural, cualquier otra soldadura que se requiera, deberá realizarse con 
ese electrodo y de mínimo el ancho de soldadura obtenido dependiendo del espesor 
del metal base. 
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8. DISEÑO Y ANÁLISIS ESTRUCTURAL COMPONENTES CRITICOS 
 
Si bien en el capítulo 7 fueron calculados los componentes que se encontraban 
sometidos a condiciones más críticas de operación, existen otros elementos que 
deben ser analizados realizando una simulación de su comportamiento en 
operación para optimizar su diseño y reducir deformaciones que puedan generar la 
falla de dichos componentes.  
 

8.1 ESTRUCTURA SOPORTE POR EMPOTRAMIENTO 
 
El primer componente crítico del sistema que requerirá ser analizado mediante el 
método de los elementos finitos es la estructura de soporte que se encuentra 
empotrada a las columnas estructurales del edificio de la galería del horno y el Float 
(Figura 39). 
 

Figura 39. Estructura soporte por empotramiento 

 

Fuente: Elaboración propia 
 
Para proceder a realizar el análisis se coloca la reacción calculada para el apoyo de 
la viga de soporte critica que corresponde a 27.775,45 N y se colocan los apoyos 
como lo presentado en la figura 40.
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Figura 40. Restricciones y cargas aplicadas estructura por empotramiento   

 

  

 

Fuente: Elaboración propia 
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Figura 41. Resultados simulación FEM de estructura soporte por empotramiento   

  
 

 
 
 

 

Fuente: Elaboración propia 
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De los resultados presentados en la figura 41 se tiene que el esfuerzo máximo del 
sistema es de 61,63 MPa, que comparado con el esfuerzo ultimo del acero 
estructural que es de 250 MPa, genera un factor de seguridad de 4,06 bastante 
cercano al 4,14 obtenido por el software. Adicionalmente se tiene un 
desplazamiento máximo de 0,39 mm, que comparado con las dimensiones del 
sistema se mantiene como aceptable. 
 

8.2 ESTRUCTURA SOPORTE POR ARCO 
 
El segundo componente crítico del sistema que requerirá ser analizado mediante el 
método de los elementos finitos es la estructura de soporte tipo arco que se 
encuentra soportando las vigas principales de soporte entre la salida del horno hasta 
la llegada de la Batch (Figura 42). 
 

Figura 42. Estructura soporte por arco 

 
Fuente: Elaboración propia 
 
Para proceder a realizar el análisis se coloca la reacción calculada para el apoyo de 
la viga de soporte critica que corresponde a 27.775,45 N y se colocan los apoyos 
como lo presentado en la figura 43. 
 
De los resultados presentados en la figura 44 se tiene que el esfuerzo máximo del 
sistema es de 30,02 MPa, que comparado con el esfuerzo de fluencia del acero 
estructural que es de 250 MPa, genera un factor de seguridad de 8,32 bastante 
cercano al 8,48 obtenido por el software. Adicionalmente se tiene un 
desplazamiento máximo de 0,20 mm, que comparado con las dimensiones del 
sistema se mantiene como aceptable. 
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Figura 43. Restricciones y cargas aplicadas en la estructura soporte por arco   

    

Fuente: Elaboración propia 
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Figura 44. Resultados simulación FEM estructura soporte por arco   

 

 

 

 
 

 
Fuente: Elaboración propia 
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9. SISTEMA DE CONTROL DE PROCESO 
 
El sistema de control del proceso planteado en esta sección, establece los 
lineamientos básicos que deberán tenerse en cuenta a la hora de llevar a cabo el 
proceso de montaje y configuración de los componentes de instrumentación y 
control en busca de ejecutar el modelo de la mejor manera posible. 
 
Si bien los sistemas y lazos de control presentados en esta sección corresponden 
a los modelos más óptimos para garantizar un correcto desarrollo del sistema 
recuperador, estos lazos están sujetos a verificación y ajuste para etapas futuras 
del proyecto debido a que en este documento no se le da alcance al diseño de 
detalle de los equipos de recuperación de color, sino únicamente a su 
caracterización térmica. 
 
De esta sección también se obtiene un planteamiento inicial para los equipos de 
instrumentación control y automatización mínimos requeridos para este proceso, de 
tal manera que puedan ser incluidos en la evaluación financiera y así tener más 
elementos de criterio en futuras etapas de diseño; los equipos mencionados en esta 
sección corresponden a una estimación inicial de lo que se requerirá para darle 
pleno manejo al proceso de recuperación, no obstante una reevaluación de estos 
elementos será necesaria, una vez se tenga el detalle técnico completo de los 
equipos recuperadores de calor. 
 
Para poder dar control al sistema de recuperación de calor se han diseñado 7 lazos 
principales que se encargarán de dar control a toda la operación del sistema; 
 
 LC1 - Llenado sistema recuperador 

 
 LC2 - Recirculación aire caliente a recuperador 
 
 LC3 - Acumulación inicial vapor saturado 
 
 LC4 - Acumulación inicial vapor sobrecalentado 

 
 LC5 - Entrega vapor sobrecalentado a proceso 

 
 LC6 - Sistema de purgas de control 

 
 LC7 – Sistema de purga de finalización
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Cuadro 20. LC1 - Llenado sistema recuperador 

 

 

 Para dar inicio al sistema 
generador, este deberá activarse 
de forma manual desde la sala de 
control y operaciones de la zona 
caliente (1). 
 

 Lo primero que el sistema 
empezara a realizar es el llenado 
del precalentador (2) trayendo el 
agua suavizada del tanque de 
purgas o suministro (3) mediante 
una bomba primaria de proceso 
(4). 

 
 Luego mediante la bomba de 

vaporización (5) se enviará el 
agua de forma paralela al 
vaporizador (6) y sobrecalentador 
(7). 

 
 Finalmente, la bomba de purgas 

(8), podrá ayudar a compensar 
las pérdidas de presión del 
sistema y re direccionará el agua 
directamente al tanque de purgas 
o suministro. 

 
 El suministro entrante de agua 

será regulado por un indicador 
controlador de nivel (9) en el 
tanque de suministro durante 
toda la operación del sistema. 

Fuente: Elaboración Propia 
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Cuadro 21. LC2 - Recirculación aire caliente a recuperador 

 

 Una vez el sistema recuperador ha sido llenado, dos indicadores controladores de flujo (1) activan la recirculación del aire caliente 
hacia el sistema recuperador (2), así como el ventilador de extracción (3) que compensara las pérdidas de presión generadas tanto 
por la tubería como los intercambiadores del sistema recuperador. 

Fuente: Elaboración Propia 

 

(1) (1) 

(2) 

(3) 
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Cuadro 22. LC3 – Acumulación inicial vapor saturado 

 

 Cuando el aire ha sido recirculado por la tubería del sistema recuperador, dos indicadores controladores (Uno de flujo y otro de 
temperatura) ubicados a la salida de los intercambiadores de calor del sistema recuperador (1), regulan el cierre de la válvula de 
control de la tubería de llenado del vaporizador (2) y coordina la apertura de la válvula que dirige el flujo hacia el acumulador de 
vapor saturado (3) 

Fuente: Elaboración Propia 

(3) (2) 

(1) 
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Cuadro 23. LC4 – Acumulación inicial vapor sobrecalentado 

 

 
 En el tanque de acumulación de vapor saturado, dos indicadores controladores de presión y de temperatura (1), envían la señal a 

un indicador controlador de flujo de vapor (2) que activa la válvula de circulación de vapor saturado al sobre calentador (3), así 
como el cierre de las válvula de control de la tubería de llenado del sobrecalentador (4) y la de la tubería de llenado principal (5). 

Fuente: Elaboración propia 

(4) 

(5) 

(3) 

(2) 

(1) 
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Cuadro 24. LC5 – Entrega vapor sobrecalentado a proceso 

 

 En el tanque de acumulación de vapor sobrecalentado, dos indicadores controladores de presión y de temperatura (1), envían la 
señal a un indicador controlador de flujo de vapor (2) que activa la válvula de circulación de vapor sobrecalentado hacia el proceso 
 

 Como esta es la primera etapa del proceso donde se genera una pérdida de fluido, se deberá activar el lazo de control LC1 (3) que 
regula la entrada de agua al tanque de purgas o suministro para ser vaporizada. 

Fuente: Elaboración Propia 

(1) 

(2) 

(3) 
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Cuadro 25. LC6 – Sistema de purgas de control 

 

 El sistema de purgas de control, es un sistema que busca controlar la generación de condensados en los tanques acumuladores 
de vapor saturado y sobre calentado. 
 

 Este sistema de purgas de control funciona mediante indicadores controladores de nivel (1) para los tanques acumuladores, que 
activan la bomba de extracción del sistema de purgas (2), así como las respectivas válvulas del sistema de purgas de control de 
los tanques (3). 

Fuente: Elaboración propia 

(1) 

(1) 

(2) 

(3) 

(3) 
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Cuadro 26. LC7 – Sistema de purga de finalización 

 
 El sistema de purga de finalización hace referencia a la detención de la operación del sistema recuperador de calor 

 
 Este sistema de purga de finalización inicia con la desactivación del dámper de recirculación de aire caliente (1) y el ventilador de 

extracción (2), de tal manera que el aire caliente sea expulsado por la chimenea de la brasa (3). 
 

 Luego se procede con la desactivación de la bomba de suministro (4) y su respectiva válvula de ingreso (5) de agua al proceso. 
 

 Finalmente se realiza el encendido de la bomba de purgas del sistema (6) así como las respectivas válvulas de las tuberías de 
purgas (7). 

Fuente: Elaboración Propia 

(1) 

(2) 

(3) 

(4) 
(5) 

(6) 

(7) 

(7) 
(7) 

(7) 

(7) 
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10. EVALUACIÓN DE SEGURIDAD 
 
Para proceder con la evaluación de seguridad del sistema de recuperación de calor 
se evaluarán las actividades y tareas del proceso de montaje y arranque del 
sistema. El análisis de seguridad buscará evaluar cuales son las actividades y 
tareas en las que se está expuesto a un mayor nivel de riesgo y presentara las 
acciones de contención que deberán ejecutarse para mitigar ese riesgo.  
 
La evaluación de criticidad se realiza mediante la combinación de tres parámetros 
fundamentales (Cuadro 27); el primero es la probabilidad de ocurrencia del evento, 
el segundo es la severidad de las lesiones generadas por el riesgo a evaluar, y la 
tercera es el tiempo de exposición al riesgo evaluado; cada uno de estos ítems 
tendrá una calificación de 1 a 5 que dará lugar a la criticidad siendo calculado de la 
siguiente manera. 
 

𝐶𝑟𝑅𝑖𝑒 =  𝑃𝑟 ∙ 𝑆𝑒𝑣 ∙ 𝐸𝑥𝑝 
 
Donde; 
 

𝐶𝑟𝑅𝑖𝑒= Criticidad evaluada de riesgo 
𝑃𝑟= Probabilidad estimada 
𝑆𝑒𝑣= Severidad estimada 

𝐸𝑥𝑝= Exposición estimada 
 
Cuadro 27. Parámetro de evaluación de criticidad de riesgos 

 PARÁMETRO 

PUNTAJE PROBABILIDAD SEVERIDAD EXPOSICIÓN 

5 Muy Alta 
Accidente grave con 

incapacidad mayor a 1 día 
Más de 24 Horas/ 

4 Alta 
Accidente con incapacidad 

menor a 1 día 
 Entre 8 y 24 

Horas/Semana 

3 Media 
Accidente con atención por 

primeros auxilios 
Entre 8 y 16 

Horas/Semana 

2 Baja 
Accidente con atención 

ambulatoria sin incapacidad 
Entre 4 y 8 

Horas/Semana 

1 Muy Baja Casi Accidente 
Menos de 4 

Horas/Semana 

Fuente: Elaboración propia 

 
En el Cuadro 28 aparece el listado completo de las actividades a ejecutar durante 
el proceso antes mencionado con su respectivo listado de las tareas fundamentales 
que deberán ejecutarse en cada una de las actividades y una calificación total de 
criticidad de la tarea, obtenida de la evaluación individual de cada uno de los riesgos 
que se encuentra disponible en el Anexo I.  
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Cuadro 28. Evaluación de riesgos de salud y seguridad asociados 
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Cuadro 28. (Continuación) 

 
Fuente: Elaboración propia 
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Del cuadro 28 se tiene que la operación de montaje e instalación del sistema 
recuperador de calor es una operación con altos niveles de riesgo; de un total de 
115 riesgos existentes en la operación 83 son evaluados con criticidad Media-
Critica, por lo que se procede a realizar un análisis por tipo de riesgo como se 
presente en el cuadro 29; 
 

Cuadro 29. Análisis por tipo de riesgo 

 

NO. 
RIESGOS 

SCORE 
CRITICIDAD 

Trabajo en alturas 22 1320 

Objetos que caen 22 1056 

Trabajo en caliente 21 1008 

Riesgo Eléctrico 14 630 

Caídas a mismo nivel 13 520 

Aplastamiento 14 336 

Gases Tóxicos 6 108 

Material particulado 1 48 

Proyección partículas 1 30 

Atrapamientos 1 24 
   

TOTAL GENERAL 115  Riesgos 

Fuente: Elaboración propia 

 
En el momento de la ejecución de la operación de montaje, instalación y puesta a 
punto del proceso deberá tenerse un profesional en seguridad que garantizara que 
para todas las actividades donde exista trabajo en alturas, trabajo en caliente, 
objetos que caen y riesgo eléctrico se realizarán los respectivos ATS y permisos de 
trabajo que deberán ser supervisados por un inspector de SISO debido a la cantidad 
de riesgos que existen asociadas a estas actividades así como su alto valor de 
criticidad. 
 
Los análisis de tipo de seguridad presentados son estimativos y corresponden a una 
guía que deberá ser evaluada por el responsable de seguridad y salud ocupacional 
del proyecto en el momento de iniciar la obra. 
 
El análisis y evaluación de elementos de protección personal requeridos, así como 
de contenciones y equipos de seguridad requeridos en la operación deberán ser 
evaluados y suministrados por los encargados de las diferentes empresas 
asociadas a las obras a realizar. 
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11. EVALUACIÓN DE MEDIO AMBIENTE 
 
Para proceder a realizar una evaluación medio ambiental del proyecto, será 
necesario evaluar los aspectos e impactos que se generarán en cada una de las 
etapas del proyecto (Montaje e Instalación, Operación) haciendo uso de la matriz 
de Leopold que correlaciona todos estos elementos y permitirá obtener el impacto 
total que tendrá el sistema de recuperación de calor en el entorno de la compañía. 
 
El procedimiento de cálculo del impacto consiste en una correlación entre la 
magnitud, la importancia (Cuadro 30), y la ponderación de cada uno de los aspectos 
ambientales que se verá afectado por el desarrollo del proyecto. 
 
 

Cuadro 30. Criterios de magnitud e impacto para matriz Leopold 

 MAGNITUD 

Alteración Total (Controlada O No Contralada) 5 

Alteración No Contralada 4 

Baja Alteración No Controlada 3 

Alteración Controlada 2 

Baja Alteración Controlada 1 

Sin Alteración 0 
  

Magnitud Afectación Positiva + 

Magnitud Afectación Negativa - 

  

 IMPACTO 

Impacto Muy Alto 5 

Impacto Alto 4 

Impacto Medio 3 

Impacto Bajo 2 

Sin Impacto 1 

Fuente: Elaboración Propia 

 
De tal manera que el cálculo del impacto medio ambiental del proyecto estará dado 
por; 
 

𝐼𝑚𝑝 𝑃𝑟𝑜 =  𝐼𝑚𝑝 𝑇+ − 𝐼𝑚𝑝 𝑇− 
 

𝐼𝑚𝑝 𝑃𝑟𝑜 = [∑ %𝑃𝑜𝑛 ∙ (𝑀𝐸𝑡𝑝+ ∙ 𝐼𝐸𝑡𝑝+)
𝐴𝑠𝑝

− ∑ %𝑃𝑜𝑛 ∙ (𝑀𝐸𝑡𝑝− ∙ 𝐼𝐸𝑡𝑝−)
𝐴𝑠𝑝

] 
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Donde; 
 

𝐼𝑚𝑝 𝑃𝑟𝑜= Impacto Total Proyecto 
𝐼𝑚𝑝 𝑇+= Impacto Total Positivo 
𝐼𝑚𝑝 𝑇−= Impacto Total Negativo 
%𝑃𝑜𝑛= % Ponderación Aspecto 
𝑀𝐸𝑡𝑝+= Resultado Magnitud Positiva Etapa 

𝑀𝐸𝑡𝑝−= Resultado Magnitud Negativa Etapa 

𝐼𝐸𝑡𝑝+= Resultado Impacto Positivo Etapa 

𝐼𝐸𝑡𝑝−= Resultado Impacto Negativo Etapa 

 
En el cuadro 31 aparece el resultado total de la matriz de Leopold donde se tiene 
como resultado que el proyecto tendrá un impacto positivo sobre su medio ambiente 
de +64,6 puntos, asociados directamente con una mejora  de +44,7 puntos de 
impacto positivo sobre la calidad de temperatura de la atmosfera debido a que luego 
de haber ejecutado el proyecto se estima que la temperatura de emisión del aire 
caliente pasaría de 750°C a cerca de 80°C y una mejora de +33,9 puntos positivos  
de impacto sobre  el tema de la calidad de los gases y partículas emitidos a la 
atmosfera, debido a que la utilización de este sistema, mitigará el uso de la caldera 
piro tubular operada por gas natural mitigando la combustión de cerca de 40 metros 
cubico diarios de gas natural. 
 
Dentro de los puntos a considerar con impacto negativo al medio ambiente del 
proyecto se relacionan   con una calificación de  -10,8 y – 4,13 puntos de impacto 
negativo sobre  la fauna de insectos y aves de la zona respectivamente, debido a 
que la emisión de aire a la atmosfera sigue ejecutándose si bien no a tan altas 
temperaturas como lo hacía antes si a un alto flujo, lo cual puede genera que esta 
zona del espacio aéreo del proyecto no sea apta para el tránsito de las aves 
generando problemas de sobre población de insectos y generado algunos 
desequilibrios en el ecosistema. 
 
Finalmente la segunda calificación más alta de impacto negativo del proyecto está 
asociada a temas de ruido ya que  en todas las etapas del proyecto será un aspecto 
ambiental que se verá fuertemente afectado, en menor medida durante la etapa final 
y de operación del equipo, pero no obstante el proceso de vaporización y 
recirculación de gases, así como la utilización de un extractor para el aire caliente 
generará una fuente de ruido nueva al medio del proyecto, por lo que a futuro deberá 
pensarse en proyectos de insonorización en especial para el sistema de extracción 
de aire caliente en la zona donde se localice el  sistema extractor.
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Cuadro 31. Matriz de Leopold proyecto recuperación calor 

 
Fuente: Elaboración propia 
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12. EVALUACIÓN FINANCIERA 
 
La evaluación financiera del proyecto se llevará a cabo haciendo uso de un análisis 
de Valor Presente Neto (VPN) - Tasa Interna de Retorno (TIR) para evaluar la 
viabilidad y factibilidad del proyecto, analizando tres aspectos fundamentales del 
proyecto. 
 
12.1 ANALISIS DE COSTOS DEL PROYECTO 
 
12.1.1 Costos de evaluación y diseño. Los costos asociados a la etapa de 
evaluación y diseño del proyecto hacen referencia a componentes tales como el 
costo de la mano de obra, del proyectista, asesores de la compañía, orientadores 
de la universidad, etc. De igual manera también se relacionan los costos de los 
equipos, transportes e insumos requeridos para la ejecución de los análisis 
requeridos durante la etapa del diseño (Cuadro 32).  
 
Todas las cotizaciones asociadas a la etapa de evaluación relacionados con 
maquinaria y equipo, así como para los fungibles podrán encontrarse en el Anexo 
J. 
 
Los costos asociados al talento humano han sido obtenidos del salario medio anual 
tanto del orientador de la Fundación Universidad América como el Ingeniero 
encargado de Vidrio Andino S.A. 
 
Para el costo asociado al salario del proyectista se hace uso de los datos del 
Observatorio Laboral Para La Educación7, en donde se manifiesta que con una tasa 
de cotizantes del 84,8%, el salario medio para el año 2014 de ingenieros mecánicos 
recién egresados se cotizaba en $2’087.904 COPs. 
 
Finalmente se anexa un costo asociado a los costos de transporte por trayecto a la 
Planta Soacha de Vidrio Andino S.A., que al estar localizada en perímetro rural del 
municipio de Soacha exige costos de desplazamiento mayores que si se encontrase 
en perímetro urbano.

                                            
7 OBSERVATORIO LABORAL PARA LA EDUCACIÓN. Vinculación Laboral De 

Recién Graduados. Sitio WEB]. [04, abril, 2018]. Disponible en: https://bit.ly/2GSRr7o 



159 
 

Cuadro 32. Costos de evaluación y diseño  
RECURSO UND  $/UNID  CANT.  TOTAL  

     

Proyectista Fundación Universidad 
América 

HH  $            7.300,00  2080  $             15.184.000,00  

Orientador Fundación Universidad 
América 

HH  $          15.000,00  32  $                 480.000,00  

Ingeniero Vidrio Andino S.A. HH  $          17.500,00  50  $                 875.000,00  

TOTAL TALENTO HUMANO  $             16.539.000,00  
     

Precision Workstation DELL 3420 SFF UND  $      7.608.456,00  1  $              7.608.456,00  

Autodesk Inventor Professional 
(Licencia Anual) 

UND  $      5.472.992,00  1  $              5.472.992,00  

TOTAL MAQUINARIA Y EQUIPO  $             13.081.448,00  

                                         

Resma Papel Tamaño Carta 72 g x 
500 

UND  $          10.600,00  5  $                   53.000,00  

Tonner Tinta HP Deskjet HP 664 Ink, 
tricolor 

UND  $          39.900,00  4  $                 159.600,00  

Tonner Tinta HP Deskjet HP 664 Ink, 
tricolor 

UND  $          39.900,00  4  $                 159.600,00  

Bolígrafo Sly Pelikan X12 Rojo UND  $            8.900,00  2  $                   17.800,00  

Bolígrafo Sly Pelikan X12 negro UND  $            8.900,00  2  $                   17.800,00  

Agenda Permanente Campo UND  $          44.200,00  2  $                   88.400,00  

TOTAL FUNGIBLES  $                 496.200,00  

     

Costo Transporte Por Trayecto Trayecto  $          20.000,00  240  $              4.800.000,00  

TOTAL OTROS GASTOS  $              4.800.000,00  

     

TOTAL ANTES DE IMPREVISTOS  $             34.916.648,00  

Imprevistos 2-6% (4%)  $              1.396.665,92  
     

COSTO TOTAL ETAPA DE EVALUACIÓN Y DISEÑO  $       36.313.313,92  

Fuente: Elaboración Propia 
 
12.1.2 Costos de equipos y maquinaria. Los costos de equipos y maquinaria hacen 
referencia a todos los componentes y materiales requeridos para la ejecución y 
correcto desarrollo del sistema recuperador. En este apartado se hace referencia 
desde los componentes estructurales que soportarán la tubería de transporte de 
aire caliente, hasta las estimaciones de los componentes de instrumentación y 
control requeridos para garantizar el control del proceso. 
 
Debido a que los equipos intercambiadores de calor solo se encuentran 
dimensionados, se realiza una aproximación del precio de cada uno de estos 
equipos, tomando como base el precio de la caldera del sistema actual Anexo L por 
lo que las dimensiones de los intercambiadores se asemejan a las de la carcasa y 
tubos de la caldera del sistema actual. En la siguiente etapa de este proyecto, cada 
uno de estos equipos deberá ser cotizado y recalculado en la evaluación financiera 
del mismo. 
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Cuadro 33. Costos de equipo y maquinaria 

TASA CAMBIO  US/COPs (Máx Mayo 2018)  $                2.925,67     

TASA CAMBIO  €/COPs (Máx Mayo 2018)  $                3.444,00     

              

COMPONENTE UND COPs/UNID  €/UNID  US/UNID  CANT.  TOTAL (COPs) 
       

Sección Recta 1.500 mm - Acero 
SAE 304 

KG  -   -   $          3,20  11.970  $             112.064.863,68  

Sección Recta 820 mm - Acero 
SAE 304 

KG  -   -   $          3,20  1.080  $               10.111.115,52  

Sección Ángulo 90° - Acero SAE 
304 

KG  -   -   $          3,20  2.775  $               25.979.949,60  

Sección Ángulo 45° - Acero SAE 
304 

KG  -   -   $          3,20  330  $                3.089.507,52  

Sección Ángulo 15° - Acero SAE 
304 

KG  -   -   $          3,20  260  $                2.434.157,44  

Electrodo AWS E308L16 X 1/8" KG  $  10.900,00   -   -  246  $                2.683.798,00  

Aislamiento Térmico Lana Mineral M2 $  247.194,00  -   -  276,6  $               68.361.500,70  

TOTAL TUBERÍA DE TRANSPORTE  $             224.724.892,46  
       

Perfil Americano C3”x4,1”- Acero 
ASTM A36 

KG  -   -   $          0,45  684  $                   900.942,52  

Perfil Americano S12”x31,8” - 
Acero ASTM A36 

KG  -   -   $          0,70  13.660  $               27.976.710,60  

Electrodo AWS E7014 X 1/8" KG  $    7.700,00   -   -  215  $                1.656.732,00  

Tornillería Hexagonal G2 D1" - 1 
1/2" 

KG  -   -   $          1,10  186  $                   598.688,63  

TOTAL SISTEMA ESTRUCTURAL  $              31.133.073,75  
                                           

Pistones Neumáticos DNSU 63-
200 P-A  

UND    -   $      100,00  4  $                1.170.268,00  

Sección Tubería T Direccionador - 
Acero SAE 304 

KG  -   -   $          3,20  683  $                6.394.344,35  

Acoples Damperes Dirección  - 
Acero SAE 304 

KG  -   -   $          3,20  1.028  $                9.629.526,83  

TOTAL SISTEMA DAMPERES DIRECCIÓN  $               17.194.139,18  
                                           

Ventilador Axial Tiro Forzado UND    -   $   1.000,00  1  $                2.925.670,00  

Acoples Tubería Sistema 
Extracción  - Acero SAE 304 

KG  -   -   $          3,20  1.028  $                9.629.526,83  

TOTAL SISTEMA EXTRACCIÓN AIRE  $               12.555.196,83  
                                           

Sobrecalentador UND    -   $  41.900,00  1  $             122.585.573,00  

Vaporizador UND    -   $  41.900,00  1  $             122.585.573,00  

Economizador UND    -   $  41.900,00  1  $             122.585.573,00  

Conexión P&ID Recuperador - 
DCS Planta SCH 

UND      $  11.000,00  1  $               32.182.370,00  

TOTAL SISTEMA RECUPERACIÓN  $             399.939.089,00  
                                           

Indic.-Transm. Temp.:   DIN HEAD 
B PT100,FIXED PT100 

UND  -   €      59,00   -  10  $                2.031.960,00  

Indic.-Transm. Temp.:   
CARTRIDGE 17000 

UND  -   €    253,00   -  10  $                8.713.320,00  

Indic.-Transm. Flujo: MASSFLOW 
METER 200 SCCM 0-5V 

UND  -   € 1.140,00   -  2  $                7.852.320,00  
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Cuadro 33. (Continuación) 

Indic.-Transm. Flujo: SANITARY 
TURB FTB-401A 

UND  -   € 1.200,00   -  8  $               33.062.400,00  

Indic.-Transm. Presión:   
PRESSURE TRANS. 0-50PSID 

UND  -   € 1.030,00   -  3  $               10.641.960,00  

Controlador:   HE-XE105 UND  -   €    655,00   -  5  $               11.279.100,00  

Acondic. Señal:  DIN RAIL ACI I/P. 
4-20MA O/P 230VAC 

UND  -   €    177,00   -  25  $               15.239.700,00  

TOTAL SISTEMA INSTRUMENTACIÓN Y CONTROL  $               88.820.760,00  

       

TOTAL ANTES DE IMPREVISTOS  $             774.367.151,23  

Imprevistos 2-6% (5%)  $               38.718.357,56  

       

COSTO TOTAL DE EQUIPOS Y MATERIALES  $   813.085.508,79  

Fuente: Elaboración Propia 
 

12.1.3 Costos de montaje y puesta a punto. Para la etapa de montaje se supone el 
alquiler de equipos con un precio por día de $145.321 COPs, una cuadrilla de 15 
personas y un supervisor de montaje; la operación total de montaje se estima con 
una duración de 45 días. Respecto a la puesta a punto del equipo se supone una 
duración de 45 días de operación mediante 3 operadores de control, 2 técnicos de 
mantenimiento y 1 supervisor de operación. 
 

Cuadro 34. Costos de montaje y puesta a punto 

RECURSO UND  $/UNID  CANT.  TOTAL  
 

Alguiler Equipos Y Maquinaria HM  $        145.321,00  360  $             52.315.560,00  

Supervisor Instalación & Montaje (1 Persona) HH  $          14.723,00  360  $              5.300.280,00  

Personal Operativo Instalación & Montaje (15 
Personas) 

HH  $            4.115,00  5.400  $             22.221.000,00  

TOTAL MONTAJE Y OPERACIÓN  $             79.836.840,00  
     

Supervisor Encargado Sistema Recuperación 
(1 Persona) 

HH  $          14.875,00  320  $              4.760.000,00  

Operador Control Sistema Recuperación  
(3 Personas) 

HH  $            4.970,00  960  $              4.771.200,00  

Personal Técnico Mantenimiento (2 Personas) HH  $            4.578,00  640  $              2.929.920,00  

TOTAL PUESTA A PUNTO  $             12.461.120,00  
                                     

TOTAL ANTES DE IMPREVISTOS  $             92.297.960,00  

Imprevistos 2-6% (6%)  $              5.537.877,60  
 

COSTO TOTAL DE MONTAJE Y PUESTA A PUNTO  $       97.835.837,60  

Fuente: Elaboración Propia 
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Teniendo en cuenta los resultados anteriores, se tiene que el costo estimado de 
inversión inicial total del proyecto está dado por; 
 

𝐶𝐼𝑛𝑣 = 𝐶𝐸𝑣𝑎 + 𝐶𝐸𝑞𝑝 + 𝐶𝑀𝑛𝑡 

 

𝐶𝐼𝑛𝑣 = $ 36.313.313,92 + $ 813.085.508,79 + $ 97.835.837,60 
 

𝐶𝐼𝑛𝑣 = $ 947.234.660,30 𝐶𝑂𝑃𝑠 = € 275.039,10 
 
Donde; 
 

𝐶𝐼𝑛𝑣= Costo de inversión total del proyecto 

𝐶𝐸𝑣𝑎= Costos de evaluación y diseño 
𝐶𝐸𝑞𝑝= Costo de equipos y maquinaria 

𝐶𝑀𝑛𝑡= Costo de montaje y puesta a punto 
 

12.2 ANALISIS FINANCIERO A CAPACIDAD MEDIA OPERACIONAL ACTUAL 
 
Para realizar el análisis financiero del proyecto se deberá tener en cuenta dos 
escenarios, el primero a analizar es el escenario en el que la caldera trabaja a la 
capacidad media operacional actual que exige el proceso. 
 
Normalmente la producción de vapor media para los procesos de humectación y 
calentamiento de la composición de vidrio es de 394,69 Kg de vapor diarios, con un 
consumo de gas natural de 30 metros cúbicos al día; si bien Vidrio Andino S.A. hace 
parte del mercado no regulado de consumo industrial de gas natural, para realizar 
los cálculos de consumo se tomaran los precios para clientes regulados del 
municipio de Soacha del mes de Mayo de 2018 de la compañía Gas natural Fenosa 
Figura 45, donde se indica que el precio del metro cubico de gas natural para dicho 
mes fue de 1.490,37 COPs para el municipio de Soacha, por lo que el costo de 
generación actual del sistema a capacidad media operacional estará dado por; 
 

Figura 45. Precio gas natural mayo 2018 

 
Fuente: GAS NATURAL FENOSA, Tarifas Reguladas y Cargo Distribución. 
[Sitio WEB]. [04, abril, 2018]. Disponible en: https://bit.ly/2T6BBMH 
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𝐶𝐺𝑒𝑛−𝑣𝑎𝑝 =  
(𝑚̇𝐺−𝑁𝑎𝑡 ∙ 𝐶𝐺−𝑁𝑎𝑡)

𝑚̇𝑉𝑎𝑝
 

 

𝐶𝐺𝑒𝑛−𝑣𝑎𝑝 =  
30 𝑚3

𝐷í𝑎⁄ ∙ 1.490,37 𝐶𝑂𝑃𝑠
𝑚3⁄

394.69 
𝐾𝑔

𝐷í𝑎⁄
         →         𝐶𝐺𝑒𝑛−𝑣𝑎𝑝 =  113,28 𝐶𝑂𝑃𝑠

𝐾𝑔⁄  

 
Donde; 
 
𝐶𝐺𝑒𝑛−𝑣𝑎𝑝= Costo generación vapor 

𝑚̇𝐺−𝑁𝑎𝑡= Consumo medio de gas natural 
𝑚̇𝑉𝑎𝑝= Generación medio de vapor 

𝐶𝐺−𝑁𝑎𝑡= Costo de gas natural 
 
Sabiendo que mensualmente la generación de vapor de la caldera a capacidad 
media operacional será de máximo 12.235,39 Kg, se tiene que el costo de 
generación a capacidad media operacional mensual máximo es de; 
 

𝐶𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙−𝐺𝑒𝑛 = 𝑚̇𝑉𝑎𝑝 ∙ 𝐶𝐺𝑒𝑛−𝑣𝑎𝑝 

 

𝐶𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙−𝐺𝑒𝑛 = 12.235,39 
𝐾𝑔

𝑀𝑒𝑠⁄ ∙   113,28 𝐶𝑂𝑃𝑠
𝐾𝑔⁄  

 

𝐶𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙−𝐺𝑒𝑛 = 1.386.024,97 𝐶𝑂𝑃𝑠
𝑀𝑒𝑠⁄  

 
Donde; 
 

𝐶𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙−𝐺𝑒𝑛= Costo total mensual generación vapor a capacidad media operacional 
 
Debido a que el sistema de recuperación de calor tendrá capacidad de generar todo 
el vapor que el sistema actual a capacidad media operacional produce, se considera 
que el sistema generara un ahorro mensual de $ 1.386.024,97 COPs asociado al 
consumo actual de gas natural del sistema; luego se tiene que si bien los 
intercambiadores de calor solo han sido caracterizados térmicamente, se supone 
un costo asociado al mantenimiento de los equipos de $ 11.496.530 COPs 
($ 3.916,41 USD) cada dos años tomado de los costos de mantenimiento del 
sistema actual disponible en el Anexo L; finalmente para los costos asociados a 
operación del equipo se supone el uso de un operador dedicado al sistema 
recuperador durante los primeros dos años con un costo anual de $14.300.000 
obteniendo el diagrama de flujo de caja presentado en el Cuadro 35 con un 
horizonte de 6 años que corresponde al tiempo máximo autorizado por la empresa 
para retornar la inversión de proyectos industriales. 
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Cuadro 35. Flujo de caja de proyecto a capacidad media operacional 

 

Fuente: Elaboración propia 
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Teniendo el flujo de caja anterior, se procede a realizar el cálculo del valor presente 
neto (VPN) del proyecto, sabiendo que la compañía tiene una tasa aceptable de 
retorno de inversión (TREMA) del 7,15%; 
 

𝑉𝑃𝑁 =  −𝐶𝐼𝑛𝑣 +  ∑
𝑓𝐸𝑓𝑐

(𝑖𝑇𝑅𝐸𝑀𝐴 + 1)𝑛

6

𝑛=1

 

 

𝑉𝑃𝑁 =  −$ 947.234.660,30 𝐶𝑂𝑃𝑠 +  
$ 2.232.000 𝐶𝑂𝑃𝑠

(0,0715 + 1)1
−

$ 9.164.230 𝐶𝑂𝑃𝑠

(0,0715 + 1)2

+
$ 16.632.300 𝐶𝑂𝑃𝑠

(0,0715 + 1)3
+

$ 5.135.770 𝐶𝑂𝑃𝑠

(0,0715 + 1)4
+

$ 16.632.300 𝐶𝑂𝑃𝑠

(0,0715 + 1)5

+
$ 5.135.770 𝐶𝑂𝑃𝑠

(0,0715 + 1)6
 

 

𝑉𝑃𝑁 =  −$ 920.443.142,68 𝐶𝑂𝑃𝑠 
 
Donde; 
 

𝑉𝑃𝑁= Valor presente neto 
𝐶𝐼𝑛𝑣= Costo de inversión total del proyecto 
𝑓𝐸𝑓𝑐= Flujo de efectivo del periodo (Ver Cuadro 35) 

𝑖𝑇𝑅𝐸𝑀𝐴= Tasa aceptable de retorno de inversión 
𝑛= Número de periodo 
 
Adicional al desarrollo del cálculo del VPN, se procede a realizar el cálculo de la 
tasa interna de retorno (TIR), igualando el valor presento neto a 0 y haciendo uso 
de un software de cálculo se tiene el siguiente resultado; 
 

0 =  −$ 947.234.660,30 𝐶𝑂𝑃𝑠 +  
$ 2.232.000 𝐶𝑂𝑃𝑠

(𝑖𝑇𝐼𝑅 + 1)1
−

$ 9.164.230 𝐶𝑂𝑃𝑠

(𝑖𝑇𝐼𝑅 + 1)2

+
$ 16.632.300 𝐶𝑂𝑃𝑠

(𝑖𝑇𝐼𝑅 + 1)3
+

$ 5.135.770 𝐶𝑂𝑃𝑠

(𝑖𝑇𝐼𝑅 + 1)4
+

$ 16.632.300 𝐶𝑂𝑃𝑠

(𝑖𝑇𝐼𝑅 + 1)5

+
$ 5.135.770 𝐶𝑂𝑃𝑠

(𝑖𝑇𝐼𝑅 + 1)6
 

 

𝑖𝑇𝐼𝑅 =  −49,03% 
 
Teniendo en cuenta que el valor presente neto del proyecto con un horizonte a 6 
años es menor a 0, el proyecto no es viable financieramente, adicionalmente, al 
realizar la verificación comparando la tasa interna de retorno respecto a la tasa 
aceptable de retorno de la inversión, se evidencia que la compañía Vidrio Andino 
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S.A., no puede aceptar el proyecto bajo el modelo actual de producción y generación 
de vapor. 
 

12.3 ANALISIS FINANCIERO A CAPACIDAD MÁXIMA DE OPERACIÓN 
 
La caldera de generación del sistema actual es una caldera con potencia de 80 BHP 
y una capacidad de generación máxima de 2.760 Lb/Hra, teniendo en cuenta que el 
valor por metro cubico de gas natural relacionado en la Figura 45, para el mes de 
mayo fue de 1.490,37 COPs por metro cubico, se procede a calcular el costo de 
generación de vapor del sistema a capacidad máxima de operación. 
 
 

𝐶𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙−𝐺𝑒𝑛 𝑀á𝑥 =
𝑃𝐵𝑜𝑖

𝐶𝑝𝐺−𝑁𝑎𝑡
∙ 𝐶𝐺−𝑁𝑎𝑡 

 

𝐶𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙−𝐺𝑒𝑛 𝑀á𝑥 =

(80 𝐵𝐻𝑃 ∗ 33.471,40
𝐵𝑇𝑈

ℎ𝑟𝑎⁄

𝐵𝐻𝑃 )

(1.150 𝐵𝑇𝑈
𝑓𝑡3⁄ ∗

1
0,0283168

𝑓𝑡3

𝑚3⁄ )
∗ 1.490,37 𝐶𝑂𝑃𝑠

𝑚3⁄   

 

𝐶𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙−𝐺𝑒𝑛 𝑀á𝑥 =
2.677.712 𝐵𝑇𝑈

ℎ𝑟𝑎⁄

40.611,93 𝐵𝑇𝑈
𝑚3⁄

∗ 1.490,37 𝐶𝑂𝑃𝑠
𝑚3⁄  

 

𝐶𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙−𝐺𝑒𝑛 𝑀á𝑥 = 65,93 𝑚3

ℎ𝑟𝑎⁄ ∗ 1.490,37 𝐶𝑂𝑃𝑠
𝑚3⁄  

 

𝐶𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙−𝐺𝑒𝑛 = 98.266,24 𝐶𝑂𝑃𝑠
ℎ𝑟𝑎⁄ = 70.751.692,8 𝐶𝑂𝑃𝑠

𝑚𝑒𝑠⁄  

 
Donde; 
 

𝐶𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙−𝐺𝑒𝑛 𝑀á𝑥= Costo generación vapor a capacidad máxima 
𝑃𝐵𝑜𝑖= Potencia máxima de caldera 
𝐶𝑝𝐺−𝑁𝑎𝑡= Capacidad calorífica media gas natural 

𝐶𝐺−𝑁𝑎𝑡= Costo de gas natural 
 
El sistema recuperador de calor está diseñado para una generación máxima de 
1.984,16 Lb/Hra por lo que el porcentaje de ahorro respecto al sistema actual de 
caldera a capacidad máxima será de 71,89%. Suponiendo las mismas condiciones 
estudiadas en el análisis financiero a capacidad media operacional y reemplazando 
únicamente el ahorro mensual del proyecto como el 71,89% del costo de generación 
de vapor a capacidad máxima del sistema actual el diagrama de flujo de efectivo del 
proyecto será el presentado en el cuadro 36.
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Cuadro 36. Flujo de caja de proyecto a capacidad máxima generación 

 

Fuente: Elaboración propia 
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Teniendo el flujo de caja anterior, se procede a realizar el cálculo del valor presente 
neto (VPN) del proyecto, sabiendo que la compañía tiene una tasa aceptable de 
retorno de inversión (TREMA) del 7,15%; 
 

𝑉𝑃𝑁 =  −𝐶𝐼𝑛𝑣 +  ∑
𝑓𝐸𝑓𝑐

(𝑖𝑇𝑅𝐸𝑀𝐴 + 1)𝑛

6

𝑛=1

 

 

𝑉𝑃𝑁 =  −$ 947.234.660,30 𝐶𝑂𝑃𝑠 + 
$ 596.060.703 𝐶𝑂𝑃𝑠

(0,0715 + 1)1
−

$ 584.564.173 𝐶𝑂𝑃𝑠

(0,0715 + 1)2

+
$ 610.360.703 𝐶𝑂𝑃𝑠

(0,0715 + 1)3
+

$ 598.864.173 𝐶𝑂𝑃𝑠

(0,0715 + 1)4
+

$ 610.360.703 𝐶𝑂𝑃𝑠

(0,0715 + 1)5

+
$ 598.864.173 𝐶𝑂𝑃𝑠

(0,0715 + 1)6
 

 

𝑉𝑃𝑁 =  $ 1.897.396.864 𝐶𝑂𝑃𝑠 
 
Donde; 
 

𝑉𝑃𝑁= Valor presente neto 
𝐶𝐼𝑛𝑣= Costo de inversión total del proyecto 
𝑓𝐸𝑓𝑐= Flujo de efectivo del periodo (Ver Cuadro 36) 

𝑖𝑇𝑅𝐸𝑀𝐴= Tasa aceptable de retorno de inversión 
𝑛= Número de periodo 
 
Adicional al desarrollo del cálculo del VPN, se procede a realizar el cálculo de la 
tasa interna de retorno (TIR), igualando el valor presento neto a 0 y haciendo uso 
de un software de cálculo se tiene el siguiente resultado; 
 

0 =  −$ 947.234.660,30 𝐶𝑂𝑃𝑠 +  
$ 596.060.703 𝐶𝑂𝑃𝑠

(0,0715 + 1)1
−

$ 584.564.173 𝐶𝑂𝑃𝑠

(0,0715 + 1)2

+
$ 610.360.703 𝐶𝑂𝑃𝑠

(0,0715 + 1)3
+

$ 598.864.173 𝐶𝑂𝑃𝑠

(0,0715 + 1)4
+

$ 610.360.703 𝐶𝑂𝑃𝑠

(0,0715 + 1)5

+
$ 598.864.173 𝐶𝑂𝑃𝑠

(0,0715 + 1)6
 

 

𝑖𝑇𝐼𝑅 =  59,11% 
 
Teniendo en cuenta que el valor presente neto del proyecto con un horizonte a 6 
años es mayor a 0 y que la verificación de la tasa interna de retorno respecto a la 
tasa aceptable de retorno de la inversión es mayor, se tiene que el proyecto es 
viable financieramente y la compañía Vidrio Andino S.A., podría aceptar su 
ejecución bajo un modelo de generación a capacidad máxima de vapor. 



169 
 

13. CONCLUSIONES 
 
 De acuerdo a la evaluación del sistema de operación actual del proceso 

productivo de la línea Float de la planta SCH, es posible hacer uso de un sistema 
recuperación para optimizar sus procesos y rendimiento industrial. 
 

 Actualmente es posible ejecutar y tener la información suficiente Con los 
sistemas actuales productivos es posible ejecutar simulaciones y evaluaciones 
de la viabilidad del proyecto 

 
 Una vez revisados los parámetros de diseño y luego de hacer una evaluación de 

alternativas se determina que la opción más viable para elaborar un proceso de 
recuperación de calor deberá ser similar a la de una caldera de recuperación tipo 
HRSG 

 
 Bajo los elementos actuales de la línea de proceso y los requerimientos 

establecidos del proyecto, térmicamente es viable ejecutar una recuperación de 
calor de la línea y se caracterizan completamente los procesos térmicos para 
simular diferentes escenarios 

 
 Los elementos mecánicos que deberá tener el sistema diseñado son viables y 

aptos para las aplicaciones del sistema recuperador 
 

 Los componentes estructurales diseñados soportan correctamente las cargas a 
las que encuentran sometidos de acuerdo al sistema elaborado 

 
 A nivel de espacio y aprovechamiento de área superficial de la línea el sistema 

se adapta a los requerimientos y parámetros de diseño establecidos por la 
compañía como se presenta en los planos de fabricación y ensamble 

 
 En términos generales el proyecto del sistema recuperador de calor tendrá una 

afectación baja al medio ambiente, no obstante deberán considerarse proyectos 
de insonorización y protección de las especies endémicas como aves e insectos 
de la región 

 
 Para las consideraciones asociadas a seguridad, los trabajos en altura serán las 

actividades con mayor riesgo a la que el personal operativo se verá enfrentado, 
por lo que deberán establecerse los controles necesarios para evitar la 
generación de eventos de seguridad asociadas a este riesgo. 

 
 Bajo el sistema actual de generación de vapor de la caldera, el proyecto no 

resulta viable para la compañía ya que el resultado del valor presente neto (VPN) 
es menor a 0 y el resultado de la tasa interna de retorno (TIR) es mucho menor 
a la tasa aceptable de retorno de inversión (TREMA) establecida por la empresa 
(-49,03% < 7,15%) 
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 Si la compañía se viera en la necesidad de utilizar su equipo actual de generación 
a capacidad máxima, el proyecto resultaría viable para la compañía ya que el 
valor presente neto (VPN) sería mayor a 0 y el resultado de la tasa interna de 
retorno (TIR) sería mucho mayor a la tasa de recuperación mínima atractiva 
(TREMA) establecida por la empresa (59,11% > 7,15%) 
 

 La implementación del proyecto de sistema de recuperación de calor para el 
calentamiento y vaporización de agua tiene la capacidad de generar una mejoría 
en los impactos ambientales actuales de la planta en +64,6 puntos principalmente 
asociados a la reducción de contaminación de tipo térmica a la atmósfera y 
reducción de emisiones de gases del sistema actual de generación de vapor 
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14. RECOMENDACIONES 
 
 Evaluar la posibilidad de contratar con una compañía especializada en sistemas 

intercambiadores de calor el diseño mecánico de los sistemas recuperadores 
caracterizados térmicamente en este proyecto y anexar los costos asociados a 
este rediseño a la evaluación financiera para volver a evaluar la factibilidad y 
viabilidad del mismo. 

 
 Evaluar la posibilidad de instalar un sistema de generación eléctrica enfocado a 

una turbina a vapor para estimar generación eléctrica del nuevo sistema y ahorros 
estimados en consumo eléctrico de la red nacional. 

 
 Realizar una nueva evaluación completa para el sistema de cogeneración 

teniendo en cuenta las dos recomendaciones anteriores, para evaluar 
financieramente la posibilidad de implementación del sistema en una planta 
nueva del grupo Saint-Gobain y analizar la eficiencia industrial respecto a las 
plantas actuales. 
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ANEXO A 
TAMAÑOS TUBOS INTERCAMBIADORES CALOR ASTM A199 
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ANEXO B 
ESTIMACIONES DE GENERACIÓN DE VAPOR DEL SISTEMA RECUPERADOR 

(Ver CD Adjunto) 
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ANEXO C 

CILINDRO NEUMÁTICO DNSU 63-200 P-A - FESTO 
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ANEXO D 

ÁNGULOS TIPO AMERICANO DE LADOS IGUALES - PERFILES & VIGAS S.A.S 
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ANEXO E 

CATALOGO CONSUMIBLES PARA SOLDAR - WEST ARCO 
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ANEXO F 
PERFILES C ESTÁNDAR TIPO AMERICANO - PERFILES & VIGAS S.A.S 
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ANEXO G 
CATALOGO TORNILLERÍA – TORNILLOS & PARTES S.A. 
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ANEXO H 
PERFILES I ESTÁNDAR TIPO AMERICANO - S - PERFILES & VIGAS S.A.S 
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ANEXO I 
EVALUACIÓN CRITICIDAD RIESGOS DURANTE MONTAJE, INSTALACIÓN Y 

PUESTA A PUNTO DEL SISTEMA RECUPERADOR 
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ANEXO J 
COTIZACIONES ASOCIADAS A LA ETAPA DE EVALUACIÓN Y DISEÑO 
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ANEXO K 
COTIZACIONES ASOCIADAS A EQUIPO Y MAQUINARIA 
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ANEXO L 
COTIZACIÓN SISTEMA ACTUAL GENERACIÓN VIDRIO ANDINO S.A. 
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ANEXO M 
PLANOS SISTEMA RECUPERACIÓN DE CALOR 

 
 


