UNIVERSIDAD DE CHILE
FACULTAD DE CIENCIAS FISICAS Y MATEMATICAS
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA MECANICA

EVALUACION TECNO-ECONOMICA DE LA INTEGRACION DE UN
SISTEMA DE ALMACENAMIENTO TERMICO PARA RECUPERACION DE
CALOR EN LA INDUSTRIA CERVECERA

MEMORIA PARA OPTAR AL TITULO DE INGENIERO CIVIL MECANICO

FRANCO MAXIMILIANO IBACACHE GOMEZ

PROFESOR GUIA:
FRANK DINTER

MIEMBROS DE LA COMISION:
FELIPE GODOY FLORES
ALVARO VALENCIA MUSALEM

Este trabajo ha sido parcialmente financiado por:

Centro de Tecnologias para Energia Solar de Fraunhofer Chile Research

SANTIAGO DE CHILE
2022



RESUMEN DE LA MEMORIA PARA OPTAR

AL TITULO DE INGENIERO CIVIL MECANICO

POR: FRANCO MAXIMILIANO IBACACHE GOMEZ
FECHA: 2022

PROF. GUIA: Frank Dinter

EVALUACION TECNO-ECONOMICA DE LA INTEGRACION DE UN
SISTEMA DE ALMACENAMIENTO TERMICO PARA RECUPERACION
DE CALOR EN LA INDUSTRIA CERVECERA

Hoy en dia diferentes sectores de la industria mantienen una busqueda constante por al-
canzar una importante reduccién de sus costos energéticos, acompanada de la mitigacion
de su huella de carbono. El abundante recurso solar que presenta el pais permite que la in-
tegraciéon solar térmica posea un alto potencial para poder suplir la demanda energética en
procesos industriales. Sin embargo, en el caso de una cerveceria, su aplicabilidad podria llegar
a ser limitada debido a la naturaleza batch de la produccion. Estos procesos se caracterizan
por ser ciclicos y requerir una gran cantidad de energia en un comienzo a comparacion del
resto del tiempo. Con la finalidad de abordar la dependencia en el tiempo de los procesos de
este sector, se propone un sistema de almacenamiento térmico que permita la recuperacion
de calor de los flujos que participan del proceso cervecero.

En el presente trabajo, se evalia la integracion transiente de una serie de soluciones de
almacenamiento térmico en funcién de su recuperacion de calor, implementadas de manera
independiente o complementarias a la integraciéon solar. A partir de la aplicacién del anélisis
Pinch sobre una cerveceria nacional, en particular el modelo Indirect Sink Source Profile, se
logra identificar un potencial de recuperacion de calor indirecto de 379 kWh. Este método,
acompanado de un modelo de optimizacion de la recuperacién de calor, permitié generar
9 soluciones de almacenamiento térmico a partir de la reducciéon del nivel de recuperacion
establecido. Posteriormente, estas soluciones son simuladas para un ano de operacion, para
finalmente ser evaluadas en térmicos de su desempeno energético, factibilidad econémica,
competitividad y su impacto ambiental a través de la reduccion de emisiones de COs.

Al analizar el desempeno energético de cada solucion, se tiene que las diferencias atribuibles
a pérdidas internas entre los valores senalados por el andlisis Pinch y los obtenidos mediante
simulaciones, pueden llegar a alcanzar los 10 °C y 13 MWh al afio para las temperaturas
alcanzadas por los flujos y la energia recuperada, respectivamente. Desde el punto de vista
econdmico, para una tasa del 7% y el costo base de inversién, la alternativa con integracién
solar muestra un periodo de retorno de 5 anos, mientras que la opcién sin integracion presenta
tiempos de retorno de 6 a 7 anos, dependiendo del grado de aislacién térmica en el estanque.
Con respecto al LCOH, el caso con integracion presenta un valor minimo de aproximadamente
70 USD/MWhyy,, ofreciendo un valor competitivo frente al costo especifico del gas natural
y GLP considerados en este estudio. Por ultimo, este valor es menor que el LCOH que
propone el escenario de integracién solar de A. Crespo et al. (2019), que corresponde a 104
USD/MWhyy,, lo que permite concluir acerca de la oportunidad de mejora que representa la
implementaciéon de un sistema de almacenamiento térmico en conjunto con tecnologias de
energia solar.
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Capitulo 1

Introduccion

La industria asociada a la produccion de cerveza ha experimentado un notable crecimiento
en el pais durante los ultimos anos. Segun el estudio publicado por la Asociacién Nacional
de Productores de Cerveza de Chile (ACECHI), el mayor porcentaje de crecimiento de este
rubro es alcanzado por las microcervecerias o cervecerias artesanales, las cuales pasaron de
17 a 397 entre los afios 2005 y 2016 [1]. Estas son reconocidas por presentar una baja produc-
cién, la cual no excede los 18.000 hectolitros al afio segin la U.S. Brewers Associaton [2], y
priorizar la utilizacion de ingredientes de mayor calidad, presentando un alto costo especifico
[USD/L] en comparacién a productoras de mayor tamano.

El aumento sostenido de estas empresas conlleva a un mayor porcentaje de participacion
en la demanda energética del pais, siendo la produccién de bebestibles responsable del 2 %
del consumo térmico anual en la industria manufacturera chilena [3]. El proceso productivo
en una cerveceria artesanal presenta un alto consumo de energia térmica y eléctrica, los cua-
les son abastecidos principalmente por combustibles fésiles y energia eléctrica de la red. La
necesidad imperiosa por parte de estas productoras de reducir tanto su consumo energético
como la emision de gases contaminantes por el uso de estos combustibles, genera la opor-
tunidad de integrar tecnologias que les permitan ser cada vez mas sustentables y competitivas.

Gracias al abundante recurso solar disponible en Chile, en particular la zona norte del pais,
surgen dos tipos de alternativas para reducir la demanda energética en microcervecerias:
sistemas solares térmicos y fotovoltaicos. Los primeros, busca integrar energia solar como
calor de proceso, aprovechando que la produccién requiere de bajos niveles de temperatura,
menores a 105 °C [4], por lo que la implementacién de este sistema puede ser conseguido a
través de colectores solares sin concentracién. Por otro lado, un sistema fotovoltaico permite
producir energia eléctrica principalmente para la refrigeraciéon del producto, requiriendo de
temperaturas por encima de los 2 °C [4]. Los sistemas solares térmicos se utilizan de forma
menos extendida que los sistemas fotovoltaicos, debido a que su ejecuciéon es menos directa
y requiere de un mayor entendimiento del proceso productivo. En la actualidad, existen 28
proyectos a nivel mundial de integracion solar térmica en el area de bebestibles, de los cuales
12 corresponden a la industria cervecera [5].
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Figura 1.1: Mapa mundial de plantas solares térmicas para el area de be-
bestibles [6].

El proceso de elaboracion de cerveza es considerado como batch, debido a su caracter cicli-
co. Por lo tanto, uno de los desafios de la integracion solar consiste en coordinar el suministro
de energia proveniente del sol, que no es constante durante las horas del dia, con la demanda
discontinua de energia del proceso cervecero. Debido a esta limitante, surge la opcién de im-
plementar un sistema de almacenamiento térmico que permita recuperar el calor residual de
los flujos del proceso, acumular esta energia y distribuirla a los diferentes puntos de consumo
cuando ésta sea requerida. Esto con la finalidad de abordar la dependencia en el tiempo del
proceso cervecero, alcanzando una mayor reduccion de la demanda térmica y eléctrica.

En el presente trabajo, se utiliza el modelo Indirect Sink Source Profile del andlisis Pinch
para identificar cuanto es el maximo de energia que se puede recuperar de forma indirecta.
Una vez que se establece el nivel de recuperacion de calor que se pretende conseguir del
proceso productivo, se proponen diferentes soluciones de almacenamiento, implementadas de
manera independiente o complementarias a la integracién solar térmica presentada por A.
Crespo et al. [7], para posteriormente ser evaluadas en términos de su rendimiento energético,
rentabilidad e impacto ambiental.

1.1. Objetivos y alcances

1.1.1. Objetivo General

* Evaluar la integracion de un sistema de almacenamiento térmico como medida de efi-
ciencia energética para procesos batch en la industria cervecera chilena.

1.1.2. Objetivos Especificos

» Caracterizar el proceso de elaboracién de cerveza nacional, identificando sus requeri-
mientos energéticos como sus parametros de operacion.



Identificar el potencial de recuperacién de calor directo e indirecto de la cerveceria en
estudio a través del analisis Pinch.

Analizar la aplicabilidad de un modelo de optimizaciéon de la recuperacion de calor en
funcion del volumen de estanque.

» Comparar el desempeno energético del sistema de almacenamiento que se obtiene de las
simulaciones numeéricas respecto al caso ideal que establece el andalisis Pinch.

Evaluar el efecto conjunto de integrar un sistema solar térmico (SST) de baja tempera-
tura y un sistema de almacenamiento térmico en el proceso de producciéon de cerveza,
en términos econémicos y medioambientales.

1.1.3. Alcances

* Como caso a estudiar, se considera una cerveceria nacional ubicada en Vicuna, IV region,
que presenta dos ciclos diarios de produccion. La informacion necesaria para caracterizar
el proceso productivo es provista por el CSET! de FCR2.

Dentro de los componentes del sistema de almacenamiento térmico, se considera un
estanque estratificado e intercambiadores de calor de placa plana.

El diseno conceptual del sistema de almacenamiento a través de la aplicacion del analisis
Pinch, supone un estanque con estratificacién perfecta y paredes adiabaticas.

Para efectos de calculo, las propiedades del producto de cada etapa del proceso cervecero
se aproximan a las del agua.

La simulacion numérica del estanque considera un esquema unidimensional de multiples
nodos, en donde las propiedades del medio de almacenamiento son invariantes.

Se utiliza un esquema de integracién solar térmica, previamente trabajado por el CSET,
para ser evaluado en conjunto con el sistema de almacenamiento térmico.

1 CSET: Centro de Tecnologias para Energia Solar.
2 FCR: Fraunhofer Chile Research.



Capitulo 2

Antecedentes

En este apartado se presentan las etapas principales del proceso de elaboracion de cerve-
za, la descripcién de los equipos que conforman el sistema de almacenamiento térmico para
recuperacién de calor y la teoria asociada al método Indirect Sink Source Profile (ISSP), que
permite identificar el potencial de recuperaciéon de calor directo e indirecto, y establecer las
temperaturas de operacion en el estanque.

2.1. Proceso cervecero

La produccién de cerveza requiere de 4 ingredientes principales: agua, lipulo, levadura y
malta. Ademas, la elaboracién de esta bebida se puede dividir en 8 etapas: molienda, mace-
racion, filtracion, coccidn, enfriamiento, fermentacion, maduracion y embotellado.

Estos procesos presentan una alta demanda de energia térmica y eléctrica. La energia
térmica es requerida para calentar el agua necesaria para las diferentes etapas, promover la
actividad enzimatica durante la maceracion y para la coccion del mosto. En cambio, la ener-
gla eléctrica es requerida para refrigerar el mosto antes y durante la etapa de fermentacion y
para el almacenamiento a bajas temperaturas del producto final.

Los equipos necesarios para llevar a cabo la produccion de la cerveza operan de manera
ciclica, requiriendo una mayor cantidad de energia al inicio del ciclo que durante el resto del
tiempo. Esto es lo que define a las etapas productivas del sector cervecero como procesos
batch, procesos en los que la demanda energética es discontinua.

A partir de la Figura 2.1, es posible observar las fases para la preparacion de la cerveza.
Estas se describen a continuacién.

2.1.1. Mbolienda

Antes de comenzar con el proceso de maceracion, ocurre la molturacion (o molienda) de
la malta en donde sus granos son triturados. Luego, éstos se hacen pasar por unos tamices
para eliminar todos los restos de cascaras de los cereales molidos.



2.1.2. Maceracion

En la maceracion, la pasta harinosa resultante de la malta triturada se mezcla con agua
a una temperatura cercana a los 80°C. Esto se realiza para activar la funcion de la enzima
amilasa, la cual permitira la conversion del almidén en aztcares fermentables. De este proceso
se obtiene un liquido claro denominado mosto ( Wort, en inglés).

—~, o

e Bpak

Molienda Filtrado Fermentacion Embotellado

Maceracion Coccidén Maduracioén

Figura 2.1: Etapas del proceso cervecero [8].

2.1.3. Filtracion

En esta etapa se debe remover todo tipo de impurezas que se encuentren en el mosto
resultante del proceso anterior. Este procedimiento se realiza en el tanque de Lauter y per-
mite la eliminaciéon de particulas suspendidas o de malta remojada en forma de masa espesa
sobrante. Esta tultima se le denomina “afrecho” y su separacion del mosto le permite ser
utilizada como alimento para animales. Al finalizar este proceso, el mosto se encuentra a una
temperatura de aproximadamente 75 °C.

2.1.4. Coccion

Durante este proceso, se realiza la ebullicién del mosto filtrado en el tanque de hervor (o
cocedor) a una temperatura de 100 °C, con el objetivo de esterilizarlo. Ademaés, se anade el
lipulo para aportar el aroma caracteristico y frenar la accién enzimatica de etapas anterio-
res. El mosto resultante se lleva a una etapa de centrifugado (Whirlpool, en inglés) para su
separacion de particulas indeseables.

2.1.5. Enfriamiento

El mosto proveniente del Whirlpool que se encuentra a una temperatura de 98 °C, debe
ser enfriado hasta unos 15-20 °C para que al afiadir la levadura, ésta tenga efecto en la trans-
formacion de los aztcares del mosto en alcohol.



2.1.6. Fermentacion

Para dar comienzo a la fermentacion, la mezcla se airea y se introduce la levadura. Duran-
te este proceso, los azucares fermentables del mosto dulce se transforman en alcohol etilico
(OH), CO4 y otros derivados. Este proceso se lleva a cabo en tanques denominados fermenta-
dores y su duracion es de 5 a 10 dias. Una de las consecuencias de esta etapa es la liberacion
de una gran cantidad de calor (proceso exotérmico), por lo que se consideran sistemas de
control que permitan estabilizar la temperatura a la requerida.

2.1.7. Maduracion

Seguido de la fermentacion, el producto resultante debe ser enfriado a una temperatura
alrededor de 0-5 °C para dar comienzo a la maduracién o fermentacion secundaria. En este
proceso, los aromas y sabores se estabilizan para dar lugar a la cerveza con las propiedades
finales requeridas.

2.1.8. Envasado

Luego de la maduracion, el liquido resultante pasa por una etapa de filtrado para elimi-
nar particulas de levaduras u otros compuestos suspendidos. Esto ultimo permite obtener el
brillo caracteristico de la cerveza. Generalmente, luego de este filtrado, se recurre a un pro-
ceso de pasteurizado para eliminar toda presencia de microorganismos en el producto final.
Finalmente, se embotella o enlata para su posterior etiquetado y almacenamiento a 5-8 °C.

2.2. Sistema de almacenamiento térmico

El conjunto de componentes encargados de captar la energia residual proveniente de los
flujos a mayor temperatura, almacenarla y distribuirla hasta sus puntos de consumo con
la finalidad de reducir la demanda térmica y eléctrica, recibe el nombre de sistema de al-
macenamiento térmico. Dentro de sus principales componentes se encuentra el estanque de
almacenamiento y la red de intercambiadores de calor.

2.2.1. Almacenamiento

La producciéon de cerveza se puede categorizar segiin su nivel de temperatura, la cual es
considerada como proceso de baja temperatura (< 150 °C). La opcién mas adecuada para
este rango de temperaturas es el sistema de almacenamiento de calor sensible [9].

La energia sensible es almacenada a través del cambio de temperatura del material uti-
lizado por el sistema, en donde este puede ser agua, aceite, rocas, arena, entre otros. Se
debe mencionar que no hay cambio de fase durante el cambio de temperatura del material
mencionado. La cantidad de energia almacenada se calcula como:



Q=m-c, AT (2.1)

En donde m es la masa del material, ¢, es su calor especifico y AT corresponde a su
cambio de temperatura.

El rendimiento del almacenamiento se evaliia segin los siguientes parametros:

» Capacidad de almacenamiento [E]: La energia almacenada dependera del proceso de
almacenamiento, el material y tamano del sistema. E corresponde a la unidad de energia
considerada, kWh o kJ.

* Eficiencia ( %): Razén entre la energia entregada durante la descarga y la requerida para
la carga del sistema de almacenamiento. Se deben considerar las pérdidas asociadas.

» Tiempos de carga y descarga: Corresponde al tiempo requerido para la carga/descarga
del sistema.

* Costo [$/E]: Costo por unidad de energia del sistema de almacenamiento. Se incluye
el costo del material utilizado, el intercambiador de calor para la carga/descarga del
sistema y el espacio asociado.

La clasificacién de los sistemas de almacenamiento de calor sensible se puede observar a
partir de la Figura 2.2. Estos se pueden clasificar en tres grupos: sistemas de almacenamiento
subterraneos, por tanques y de lecho empacado.

Los sistemas de almacenamiento subterraneos utilizan la capacidad calorifica del subsuelo
para almacenar energia térmica de una fuente natural o artificial. Hasta los 10 m de profun-
didad, la temperatura del suelo es manejada por los cambios de temperatura estacionales del
exterior. Entre los 10 y 100 m aproximadamente, se genera una “zona neutral” en donde la
temperatura es relativamente constante al variar la profundidad, lo que permite regular de
mejor manera la temperatura en el sistema de almacenamiento. A partir de los 100 m, la
temperatura se incrementa debido a los flujos de calor originados por el magma de la tierra.
La base de estos sistemas es la zona neutral mencionada, generando un almacenamiento tér-
mico de gran volumen, invisible y aislado térmicamente. Se debe mencionar que el material a
utilizar por estos sistemas puede ser agua o una mezcla de grava/agua. Dentro de este grupo
se encuentran los siguientes sistemas:

» Acuiferos: Estos sistemas emplean grandes cuencas de agua subterranea, en donde esta
ultima se utiliza como medio de transferencia de calor entre la fuente externa y el
acuifero.

* Por sondas: Este tipo de almacenamiento consiste en el movimiento de agua a través
de unos tubos (verticales u horizontales) que actuaran como intercambiadores de calor
para transferir la energia desde el fluido a las rocas del subsuelo.

* Por pozos: Consiste, como su nombre lo indica, en pozos de gran tamano semi-enterrados
en el suelo y parcialmente aislados.



* Tanques enterrados: Es una forma de almacenamiento que consiste en enterrar comple-
tamente un estanque y, conectar este iltimo a un circuito de carga y descarga.

Almacenamiento de calor
sensible

|
1 1 }

Subterraneo Estanques Lecho empacado

|| Acuiferos | Vertical | ) |—‘9_Ch0 _
estacionario

L Por Sondas L Horizontal |, Lecho
fluidizado

Estanques
enterrados

> Pozos

Figura 2.2: Clasificacion de los sistemas de almacenamiento de calor sensible.

El almacenamiento térmico de lecho empacado consiste en un estanque lleno de un mate-
rial por donde se hace circular el fluido para almacenar energia. El material mas cominmente
utilizado para el empaquetado son las rocas, pero también se consideran metales, ceramicos
o materiales reciclados. Por otro lado, para el fluido se puede utilizar agua o aceite térmico,
siendo este ultimo en conjunto con el vapor de agua, utilizados para aplicaciones més exigen-
tes de temperatura. Este tipo de almacenamiento se clasifica dependiendo de la configuracion
del material al interior del tanque, siendo de lecho fijo o de lecho fluidizado.

El foco de este estudio se encuentra en los estanques de acumulaciéon de agua, siendo
los mas cominmente conocidos y ampliamente utilizados para el almacenamiento de calor
sensible. El diseno de los estanques va a depender de la fuente de energia externa, los requeri-
mientos energéticos del proceso productivo y la disponibilidad del espacio en donde se desee
instalar. Estos equipos pueden ser construidos a partir de acero, acero inoxidable, concreto
o plastico.



Estos tanques pueden estar dispuestos de manera horizontal o vertical, afectando signi-
ficativamente el gradiente de temperaturas en su interior. Un estanque dispuesto de forma
vertical permite una mayor estratificacion, lo que reduce el costo energético necesario para
alcanzar temperaturas elevadas. En cambio, un estanque horizontal es mas homogéneo y es
mas dificil incrementar su temperatura.

La importancia de la estratificaciéon en un sistema de almacenamiento térmico radica en
que permite que la temperatura de entrada al intercambiador en un proceso de carga sea lo
mas fria posible y la temperatura a la salida en la parte mas alta del estanque para el proceso
de descarga, sea lo mas préoxima a la requerida. Por lo tanto, la estratificacion permite una
mejora importante del rendimiento en un estanque de almacenamiento. Algunos elementos
como barreras y/o lanzas de estratificacion permiten favorecer esta tltima [10].

La estratificacion del tanque puede ser representada mediante un modelo unidimensional
transiente de multiples nodos como se puede observar de la Figura 2.3. En este caso, el tanque
es dividido en N segmentos iguales completamente mezclados. A partir de la Figura 2.4, se
puede observar el balance de energia sobre el volumen de control de un nodo i.

I
_
{ N |

v

Node N-1
— 1 *
Node N
-

Figura 2.3: Esquema de estanque multinodos [50].
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El cambio infinitesimal de energia por unidad de tiempo de un nodo %, se expresa de la
siguiente forma [50]:

dT; (k4 Ak) - A, (k+Ak) - A,
MGy =2 = L (T = T ’
P dt Ai-f—l,i ( 1 ) + Ai—l,i

_mloutcpﬂ + m2inCpT2in - onuthﬂ

' (ﬂ—l - T’z) + UiAs,i(Tenv - ﬂ)

* M; es la masa total del nodo i, C), el calor especifico y d;; la diferencia infinitesimal de

temperatura en funcion del tiempo.

® Ny Y Maown corresponden al movimiento convectivo de fluido desde o hacia los nodos
adyacentes. Por otro lado, la entrada y salida del medio de almacenamiento a través de
intercambiadores externos, vienen representados por m;,1, Mout1, Min2 ¥ Mout2-

e Tiva, T;, Ti—1, Tiin, Toin ¥ Teny corresponden a la temperatura inferior y superior del
nodo 7, la temperatura de entrada de los flujos 1 y 2, y la temperatura ambiente, res-
pectivamente.

* k y Ak representan la conductividad del fluido y a lo largo de la pared del estanque,
respectivamente.

* El area transversal del estanque corresponde a A.; y el 4rea lateral viene dado por A ;.
Por su parte, el coeficiente global de transferencia de calor para un nodo i viene dado
por Us;.

e Ax;41,; corresponde a la distancia de centro a centro entre el nodo i e ¢t + 1y Az;qq,
representa la distancia entre el nodo 7 e 7 — 1.
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2.2.2. Intercambiadores de calor

Los intercambiadores permiten la transferencia de calor entre dos fluidos, sin que éstos se
mezclen. En en sistema de almacenamiento para recuperacién de calor, cumplen la funcion
de permitir la transferencia de energia desde los flujos del proceso productivo hacia el medio
de almacenamiento, y viceversa.

Para modelar la transferencia de calor a través de estos equipos, se presentan principal-
mente dos métodos: diferencia media logaritmica de temperatura (LMTD, por sus siglas en
inglés) y el método de la efectividad-NTU [12]. El LMTD es aplicado generalmente para
calcular el area de intercambio cuando se conocen las temperaturas de entrada y salida de
los fluidos. En cambio, cuando se especifica el tipo y el tamano del intercambiador, y lo que
se busca es obtener la tasa de transferencia de calor y las temperaturas de salida de los flujos
calientes y frios, se considera el segundo método que se basa en la obtencién de un parametro
adimensional llamado efectividad para la transferencia de calor €.

La expresién para calcular la tasa de calor Q, segin el método de la diferencia media
logaritmica (LMTD), se presenta a continuacién:

Q="U"A, AT, (2.2)

En donde U es el coeficiente global de transferencia de calor, A, es el area del intercam-
biador y AT, es la diferencia media logaritmica de la temperatura, que viene dada por la
siguiente ecuacion:

ATy — ATy

ATy = —L "2
™ (AT, /ATy)

(2.3)

En este caso, ATy y ATs representan la diferencia de temperatura entre los dos fluidos en
ambos extremos del intercambiador.

Al considerar el segundo método correspondiente al de efectividad-NTU, el rendimiento &
para el intercambio de energia viene dado por:

_ @
Qmé:ﬂ

En donde Q) y Q4. representan la razon real y la razén maxima posible de transferencia
de calor, respectivamente.

c (2.4)

Para obtener la tasa maxima de transferencia Q 4, primero se debe determinar la méxima
diferencia de temperatura, la cual ocurre a la entrada de ambos fluidos por lo que AT,,4, =
Thent - Tt ent, siendo el término a la izquierda la temperatura del flujo caliente y a la derecha
la temperatura del flujo frio. El intercambio de calor puede alcanzar su maximo cuando el
flujo frio alcanza la temperatura del flujo caliente o viceversa, sin embargo, ambos flujos no
alcanzaran estas temperaturas de manera simultanea a menos de que las razones de capacidad
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calorifica sean iguales. En el caso de que estas tltimas sean distintas (Cp,, # C,.), €l que
presente la menor razén de capacidad calorifica tendra el cambio mas grande de temperatura
y, por lo tanto, sera el primero en experimentar esta diferencia. La expresion para calcular

Qmaz Se presenta a continuacion:
Qméz = le’n : (Th,ent - Tc,ent) (25)

Siendo Chyip €l minimo entre Cp, ), y Cp .. El rendimiento de la transferencia de calor €
depende del tipo y la configuracién del intercambiador. Para un dispositivo de doble tubo y a
contraflujo (intercambiador de placas que se presenta en la Figura 2.5), se utiliza la siguiente
ecuacion:

1 —exp[-NTU - (1 —¢)]
T —c-exp[-NTU - (1 — ¢)]

(2.6)

Figura 2.5: Intercambiador de calor de placas [13].

En donde c representa una cantidad adimensional llamada relaciéon de capacidades y se
expresa como:

(2.7)

Siendo Chs, €l méximo entre Cpp v Cp .. Por otro lado, se tiene el nimero de unidades
de transferencia (NTU, por sus siglas en inglés), grupo adimensional que viene dado por la
siguiente relacion:

UA,

min

NTU =

(2.8)
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2.3. Analisis Pinch

El analisis Pinch es una metodologia que permite analizar el flujo de calor en procesos
industriales con la finalidad de minimizar el consumo energético a través de sistemas de re-
cuperacion de calor, uso eficiente de las fuentes de energia y mejora de las condiciones de
operacion.

Para procesos batch, la aplicacién del analisis Pinch y, con ello, la implementacion de me-
didas de recuperacion directa de energia es mucho mas dificil que para procesos de operacion
continua. Esto se debe primordialmente a que los flujos se presentan durante ciertos periodos
de tiempo lo que restringe las posibilidades de intercambiar energia [14].

Para identificar el potencial de recuperacién de calor de un proceso, se empleaban comun-
mente dos métodos: Time Average Model (TAM) y Time Slice Model (TSM). El primero
supone un caso ideal del potencial de recuperacion para procesos batch, considerando que el
calor puede ser transferido de un flujo a otro, independiente de la duracién y el tiempo en
el que participan los flujos en el proceso. Por otro lado, para tener en consideracion el efecto
del tiempo, el segundo propone dividir el proceso en intervalos, identificando qué flujos (o
parte de los mismos) se encuentran disponibles para la transferencia directa de energia. Los
limites de estos intervalos pueden ser elegidos como el tiempo en el cual comienza o finaliza
un flujo.

Posterior a los métodos mencionados, se formula el modelo ISSP con el objetivo de abor-
dar la dependencia en el tiempo de los flujos a través de la recuperacién de calor indirecta
que se consigue mediante almacenamiento térmico. Este método permite disenar de manera
conceptual un sistema de almacenamiento térmico, segin el nivel de recuperaciéon que se
identifica en el proceso.

2.3.1. Indirect Sink Source Profile (ISSP)

El método que se presenta a continuacion es utilizado para determinar el potencial de
recuperacion de calor indirecto en procesos batch. La recuperacion de calor indirecta es con-
seguida a través de almacenamiento térmico y la red en paralelo de intercambiadores de
calor, siendo esta tultima la que permite la transferencia de calor entre los flujos del proceso
productivo y el medio de almacenamiento.

Bajo este método, la transferencia directa entre dos flujos no puede ocurrir. Por lo tanto,
el intercambio de energia ocurre de la siguiente manera:

Flujos calientes (identificado como fuente, Source en inglés) — Conexién intermedia —

Almacenamiento — Conexién intermedia — Flujos frios (identificado como sumidero, Sink
en inglés)
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2.3.1.1. Construcciéon de las curvas ISSP

La importancia de las curvas ISSP radica en que muestran de manera grafica cual es
la maxima cantidad de energia que se puede recuperar de forma indirecta. Para su cons-
truccion es fundamental formular la tabla de flujos. Luego de extraer toda la informacion
necesaria para caracterizar energéticamente un proceso, la tabla mencionada retine los flujos
que presentan un mayor potencial para la recuperacion de calor, ademés de incorporar sus
propiedades termo-fisicas. Un ejemplo de esto, se presenta en la Tabla 2.1.

Tabla 2.1: Tabla de flujos del modelo ISSP [15].

Stream T, T* ot m m o tstart tend  Energy AT
C] ] kg]  [kg/s] [W/m’K]  [h] [h]  [kWh] K]
C1 25.5 75.5 11000 6.111 500 0.00 0.50 611.2 15.5
C2 1184 119.4 10000  1.282 2000 3.08 525 1960.8 3.4
H1 108.0  107.0 4500 0.577 4000 3.08 525  -875.0 3.0
H2 105.8 455 3000 0.385 1000 3.08 525  -100.0 4.2

Esta tabla es similar a la que se construye en modelos anteriores del andalisis Pinch, a
excepcion de tres modificaciones, las cuales se presentan a continuacion:

1. Temperaturas modificadas (T*) [16]: Las temperaturas mostradas en la tabla de flu-
jos del método ISSP han sido alteradas segin la variacién especifica de temperaturas
AT, s En el caso de los flujos calientes, el factor mencionado resta a las temperaturas,
en cambio, para los flujos frios este factor se suma a las temperaturas.

La férmula para obtener el AT, s [K] es:

1 Yy
AT vins = - (kskds) (2.9)

* J,+ Constante de proporcionalidad.

o kg, [W/m? K]: Coeficiente de transferencia de calor entre el flujo s y el circuito intermedio

k.
* ds [h/a]: Duracién del flujo en un ano de operacion.

* y: Exponente (Bandwidth) que permite ampliar o contraer el rango de valores de AT, s

Para calcular la constante de proporcionalidad f:

fo = Maxg[(ks - ds)¥] - AT min,o0 (2.10)
* AT inov: Valor minimo de AT, s que es asignado a un flujo.

El coeficiente de transferencia de calor kg se puede obtener de la siguiente relacion:
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* a, [W/m?K]: Coeficiente de transferencia de calor del flujo s.

* ap [W/m2K]: Coeficiente de transferencia de calor de la conexién intermedia k.

La variacién especifica de temperatura permite una comparacién energética entre los flu-
jos. De la ecuacion 2.1 es posible observar que los flujos con bajos coeficientes de transferencia
de calor kg y con duraciones mas cortas dentro del proceso productivo tendran una mayor
variacion especifica de temperatura. En consecuencia, tales flujos tendran una menor par-
ticipacion en la recuperaciéon de calor indirecta, por lo que su inclusién aportara menores
beneficios energéticos con respecto a otros flujos.

2. Masa [15]: Ademads del flujo mésico, para este método es necesario el cdlculo de la masa
debido a la dependencia en el tiempo de los flujos. Esta se calcula de la siguiente forma.

mg = ms : (tend - tstart) (212>

ms [kg]: Masa del flujo s.

ms [kg/h]: Flujo masico del flujo s.

tena [h]: Tiempo que finaliza el flujo.

* tsart [h]: Tiempo en el que comienza el flujo.

3. Contenido de entalpia [15]: El contenido energético de cada flujo es presentado en kWh
y se calcula de la siguiente manera.

Ey=mg-cps (Toena — T start) (2.13)
* E; [kWh]: Contenido de energfa en el flujo s.
* ¢, [kJ/kgK]: Calor especifico del flujo s a presién constante.
* T ena [K]: Temperatura final del flujo s.

* T start [K]: Temperatura inicial del flujo s.

Una vez que toda la informacion es conocida y se da lugar a la variacion de las tempera-
turas, es posible construir las curvas ISSP. Esto es realizado de manera analoga a las curvas
compuestas para procesos continuos, sin embargo, la construccion de estas curvas toma lugar
en el diagrama de T,H (temperatura-entalpia) y no en el diagrama T, H (temperatura-tasa
de entalpia).
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La combinacién de los flujos calientes forman el perfil de la fuente (Source Profile) y la
combinacién de los flujos frios componen el perfil del sumidero (Sink Profile). Esto se puede
observar a partir de la Figura 2.6, en donde el primero corresponde a la curva de color rojo
y la segunda la curva de color azul.
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Figura 2.6: Curvas ISSP, perfil de fuente y de sumidero [15].

El eje de las abscisas representa el contenido de energia en kWh y el eje de las ordenadas
muestra las temperaturas modificadas T*. Como se puede notar de la figura anterior, los
flujos individuales son afiadidos como lineas horizontales. Los flujos calientes se encuentran
designados como H1-H5 y los flujos frios como C1-C6. La adicién de éstos en el grafico permite
indicar la temperatura de inicio y la final. Esto tultimo se determina trazando una vertical
desde el comienzo de la linea horizontal y otra desde el final de ésta, como se puede observar
de las lineas segmentadas de color negro.

2.3.1.2. Diseno del almacenamiento térmico

El método que se presenta en esta seccion, trabaja con sistemas de almacenamiento de
calor sensible. Este ultimo no permite que el medio de almacenamiento atraviese por un
cambio de fase.

El analisis Pinch permite la integracién de dos tipos de estanque, estratificado y de volu-
men variable (FTVM?). La Figura 2.7 muestra ambos tipos de almacenamiento de manera
esquematizada.

3 FTVM: Fixed Temperatura Variable Mass.
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Figura 2.7: Esquema de estanques de almacenamiento, a) estratificado y b)
volumen variable [15].

Los estanques estratificados tienen la ventaja de que s6lo necesitan una unidad de almace-
namiento (el estanque en si) por conexién intermedia, mientras que los de volumen variable
necesitan dos unidades por conexion intermedia. Esto hace que el segundo presente costos de
inversion mas altos que para el caso estratificado.

Por otro lado, el estratificado presenta una diferencia de temperatura limitada entre su
temperatura superior e inferior, a diferencia del estanque de volumen variable, el cual puede
conseguir mayores diferencias de temperatura dada la separacion entre las unidades de alma-
cenamiento.

De manera general, ambos estanques son divididos en dos lados, uno para la carga del
almacenamiento y otro para su descarga. Como se puede observar de la Figura 2.7, los in-
tercambiadores de calor s6lo se pueden conectar de forma paralela. Una conexion en serie de
estos ultimos, exige que los flujos se presenten de manera sincronizada, lo que dificilmente
ocurre para este tipo de procesos que son intermitentes en el tiempo. Por lo tanto, cada flujo
contribuye a la carga/descarga en una conexion intermedia, siendo capaz de calentarla desde
Tiow @ Thign 0 Viceversa en el caso de enfriarla.

Para establecer las temperaturas de las unidades de almacenamiento y de las conexiones
intermedias, éstas son posicionadas en el diagrama ISSP a través del algoritmo presentado
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en el estudio [17]. A partir de la Figura 2.8 se explica a grandes rasgos como es el posiciona-
miento mencionado.
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Figura 2.8: Posicionamiento de conexiones intermedias y unidades de alma-
cenamiento en el diagrama ISSP [15].

Las letras a-f indican las regiones en donde las conexiones intermedias y las unidades de
almacenamiento pueden ser posicionadas. Por otro lado, los nimeros 1-5 indican donde se
encuentran actualmente posicionadas para este ejemplo. Las lineas negras corresponden a
conexiones intermedias para el estanque estratificado, mientras que las grises para tanques
de volumen variable. Para este ejemplo se requiere de 5 conexiones intermedias.

Las regiones (a-f) pueden ser determinadas en funcion de las temperaturas iniciales de
cada flujo, lo que permite crear limites de temperatura y entalpia en el diagrama. El algorit-
mo que se menciona anteriormente, es usado para determinar las regiones o areas (zonas de
asignacion) en donde es posible posicionar los niveles de temperaturas del estanque. Este al-
goritmo siempre se asegura de definir el minimo de unidades de almacenamiento para el nivel
de recuperacion objetivo. El posicionamiento puede ser llevado a cabo de la siguiente manera:

e IL1: La temperatura inferior 7j,,; asociada a la conexién intermedia IL1 puede ser
posicionada en cualquier lugar de la linea vertical definida como a. Por su parte, la
temperatura superior de esta conexion T4, puede ser situada en cualquier lugar de la
region verde b. Esto permite al usuario elegir libremente el contenido de energia y Thign1,
dentro de los limites de b.

e IL2: En este caso, T}, puede ser posicionado en cualquier parte de la linea vertical
desde Thgn1 en la region b. Th,gne puede posicionarse libremente dentro de la region c.

e IL3: La posicion de Tj,,3 se elige bajo el mismo argumento que Tj,2. En este caso, Thigns
presenta 0 grados de libertad por lo que debe ser posicionado en el punto d.
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 IL4: Tanto Thigna como Tje,4 presentan O grados de libertad, por lo que deben ser posi-
ciones en e y d, respectivamente.

 IL5: Tjous debe ser posicionado de manera obligada sobre e. En cambio, Tj,gn5 puede
ubicarse en cualquier lugar de la linea vertical f.

2.4. Revision bibliografica

En este apartado se presentan los principales estudios que son consultados para llevar a
cabo el desarrollo del presente trabajo. Estos abordan la aplicacion del andlisis Pinch y la
integracion solar térmica en la industria cervecera nacional.

2.4.1. Andlisis Pinch

En el estudio presentado por Tibasiima et al. [18] se muestra la aplicaciéon del Time Ave-
rage Model (TAM) a una cerveceria como caso de estudio, alcanzando ahorros energéticos
del 21.9%. Los resultados son obtenidos tomando como supuesto que la produccién en la
cerveceria es continua, en donde no se considera la dependencia en el tiempo de los flujos
del proceso productivo. El autor concluye que el ahorro energético obtenido representa un
caso ideal que dificilmente sera alcanzado en la realidad, por lo que sugiere utilizar el Time
Slice Model (TSM) para identificar qué flujos se encuentran de manera simultdnea segin el
cronograma de produccion, y asi estimar el potencial de recuperacion de calor directo.

Por su parte, T. Eiholzer et al. [19] estudia la integracién solar en conjunto con medidas
de eficiencia energética en una cerveceria Danesa, identificando el potencial de recuperacion
de calor directo e indirecto a través del uso del software PinCH 2.0. En primer lugar, se
determina el potencial de integracién solar térmica a una temperatura de 60 °C través de las
GCC (Grand Composite Curves, por sus siglas en inglés). Por otro lado, utiliza el modelo
TSM para dividir el proceso batch en intervalos de tiempo, identificando cuanta energia es
posible de recuperar de manera directa a través de una red de intercambiadores de calor.
Por ultimo, se utiliza el TAM para estimar la recuperacién de calor indirecta a través de
dos estanques de volumen variable, los cuales han sido previamente implementados como
medidas de eficiencia energética en la planta.

Dentro de los resultados mas importantes del estudio presentado en el parrafo anterior,
se tiene que, si se considera un 100 % de recuperacién directa, la demanda de energia llega
ser sorprendentemente mayor al caso base de la cerveceria. Esto se debe a que la planta ya
cuenta con medidas de recuperacién indirecta correspondientes a los tanques mencionados,
por lo que a partir de esto tltimo, se puede corroborar la importancia del almacenamiento
térmico por sobre las medidas de recuperacién directa. Ademas, el potencial determinado por
el TAM para la integracion solar corresponde a aproximadamente un 40 % de la demanda
de energia térmica, senalando que el potencial podria ser mayor si se considera una tempe-
ratura de operacién mayor en el colector. A partir de una configuraciéon de colectores ETC
(Evacuated Tube Collector, por sus siglas en inglés) y medidas de recuperacion indirecta, se
alcanzan periodos de retorno de 6.4 anos y una cantidad de 38 toneladas equivalentes de COq
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evitadas. El autor destaca que tales medidas de recuperaciéon son menos sensibles a cambios
en el horario de produccion a comparacion de las tecnologias de recuperacion directa, por lo
que propone seguir investigando en méas técnicas para modelar almacenamiento térmico en
este tipo de procesos, en especial en combinacion con energias renovables.

Por otro lado, D. Olsen et al. [16] propone en la ECOS2016 (Efficiency, cost, optimiza-
tion, simulation and environmental impact of energy systems) una novel metodologia para
determinar la recuperacion de calor indirecta a través de una modificacién del ampliamente
utilizado TAM, siendo este método denominado Indirect Sink Source Profile. Este tltimo
presenta dos principales cambios con respecto al primero: se pueden evaluar procesos que
involucran batchs solapados en el tiempo y se presenta una variacién especifica de tempera-
tura por flujo, segiin su duracién y coeficiente de transferencia de calor. Si el flujo tiene una
duracién breve y/o un bajo coeficiente de transferencia, este método indica que presentara
una menor participacion en la recuperacion de calor. Por otro lado, este modelo presenta un
algoritmo para posicionar las conexiones intermedias (conexiones por donde circula el medio
de almacenamiento de un nivel a otro en el estanque) en el diagrama temperatura-entalpia,
con la finalidad de alcanzar un minimo de unidades de almacenamiento para un nivel de
recuperacion de calor dado. Los lugares en donde se encuentran estos minimos se denominan
zonas de asignacion (assignment zones).

El objetivo de la metodologia que se menciona en el parrafo anterior, es determinar una
configuracion de almacenamiento que sea viable en la practica y que sea costo-efectiva desde
una perspectiva conceptual de diseno. Este método permite determinar: cantidad de niveles
de almacenamiento y sus temperaturas, flujos que son integrados en la recuperacion, voli-
menes de almacenamiento, costos de inversién y ahorros energéticos.

El trabajo desarrollado por J. Stampfli et al. [20] consiste en un modelo de programacién
lineal que permite determinar soluciones de almacenamiento térmico, las cuales maximizan
la recuperacién por batch para un volumen dado de estanque. Antes de aplicar este modelo,
el autor emplea el modelo ISSP a dos cervecerias de pequefia y mediana escala, considerando
un tipo de estanque en cada caso, estratificado y FTVM. Para cada configuracion, establece
un diagrama en donde se puede ver la evolucion de la recuperacion de calor a medida que
disminuye el volumen. Esto permite establecer zonas, en donde la recuperacién decrece mas
rapido con la disminucién del volumen, por lo que no se recomienda seguir reduciendo el
volumen del estanque a partir de ese punto. Se debe recalcar que, las soluciones obtenidas
no necesariamente son las éptimas desde el punto de vista econémico, dado que la valoracion
del espacio ganado a través de la reducciéon del nivel de recuperacion, depende del usuario y
las limitaciones de espacio que presenta la planta al implementar este tipo de medidas.

2.4.2. Integracion solar térmica

El articulo presentado por A. Crespo et al. [7] corresponde a un anélisis de pre-factibilidad
de integracion solar para una cerveceria artesanal en el norte del pais. La intermitencia en la
demanda de energia que presentan los procesos batch, hace que sea necesaria la inclusion de
un estanque de volumen variable, el cual permite un intercambio de energia mas prolongado
entre el circuito solar y el agua de la red que se desea calentar, siendo esta tultima almacena-
da en el estanque mencionado. Ademas de favorecer la integraciéon solar, el estanque permite
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recuperar energia de otros flujos del proceso cervecero, lo que permite mejorar la rentabilidad
de la solucién propuesta. Dentro de los principales resultados, el escenario 1 de integracion
solar, que permite calentar una demanda de 9200 litros al dia por batch, exhibe periodos de
retorno de la inversién de 7 afios y un LCOH de 0.104 USD/kWhyy,, siendo este tltimo menor
al costo especifico del GLP que presenta la cerveceria en estudio.

Por su parte, Pino et al. [4] evaliia el impacto econémico que puede tener la integracion
solar en una cerveceria de pequena escala en diferentes provincias del pais. Para ello, considera
que el clima y, el precio del GLP y la electricidad, son las principales variables a considerar
para cada lugar. Al igual que en el estudio anterior, se propone utilizar un estanque de
1.5 m® como estrategia de recuperacién de calor. De los resultados presentados, se puede
observar que el VAN ird en aumento con la radiacién global horizontal del lugar (GHI),
independiente de la configuracién. Por otro lado, las provincias mas al sur presentan notables
desventajas con respecto a provincias del norte debido dos factores: la baja radiacion y el
subsidio al precio del GLP. Las regiones mas al norte, pueden llegar a presentar un VAN
igual a 23000 USD, alcanzando un periodo de retorno de 3.8 afios. Esto se traduce en un
ahorro de aproximadamente el 40 % de la demanda térmica en la cerveceria.
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Capitulo 3

Metodologia

3.1. Procedimiento general

En este apartado se expone de manera general la metodologia adoptada en el presente
trabajo. La Figura 3.1 reine las principales actividades a desarrollar, las cuales se describen
a continuacion:

Desempeiio energético

Caracterizacion de Identificar potencial Dimensionar Modelo de Simulacié L Evaluacion econémica
. . iy i o imulacién numérica
cerveceria nacional de recuperacion > solucién de d optimizacién > (LCOH, VAN, TIRy
almacenamiento Payback)

Reduccion de
emisiones de COz

Figura 3.1: Metodologia [Elaboracién propia].

1. Caracterizacion de cerveceria nacional: Esta etapa contempla un estudio detallado del
proceso productivo en una cerveceria artesanal chilena, caracterizando los flujos que
participan en este proceso en términos de su temperatura inicial y final, flujo masico y
duracién, entre otras propiedades. Ademas, se determinan las fuentes de energia eléctrica
y térmica que permiten a los flujos alcanzar su temperatura objetivo. Por otro lado, se
identifican los equipos principales y su tiempo de uso en la elaboracion de cerveza. Por
ultimo, se establecen parametros que definen la planificacion del caso de estudio para
un afio de operacion.

2. Identificar el potencial de recuperacion: La informacion reunida en la primera actividad
es ingresada en el programa PinCH 3.2 con la finalidad de identificar el potencial de
recuperacion directo e indirecto de la cerveceria. Este potencial es conseguido a través de
la superposicion de las curvas compuestas generadas por el modelo Indirect Sink Source
Profile del anélisis Pinch.
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3. Dimensionar la solucién de almacenamiento: Una vez definido el nivel de recuperacién
de calor, el programa PinCH dimensiona los principales componentes del sistema de
almacenamiento térmico, el estanque y la red de intercambiadores. Ademas, se estima
el precio de la solucién de almacenamiento a través del ingreso de valores econémicos
en funciéon del area o volumen de referencia.

4. Modelo de optimizacién: En esta actividad se pretende replicar lo realizado por J. Stamp-
fli et al. [20, 21|, presentando un modelo de optimizacién que maximiza la recuperacién
de calor para un volumen dado de estanque. Este modelo corresponde a un problema
de programacién lineal desarrollado en el lenguaje de Pyomo (Python Optimization Mo-
delling), el cual requiere de ciertos parametros del sistema de almacenamiento térmico,
tales como las temperaturas de cada nivel del estanque, la temperatura de los flujos
antes y después de interactuar con el estanque, el calor intercambiado por éstos y sus
propiedades termofisicas. A partir del analisis de los resultados obtenidos del modelo,
se establecen diferentes soluciones de almacenamiento a medida que se reduce el nivel
de recuperacién de calor hasta alcanzar su 60 %.

5. Simulacién numérica: El dimensionamiento de las soluciones de almacenamiento que se
realiza en etapas anteriores presenta dos limitantes que no permiten alcanzar en su to-
talidad el nivel de recuperacion definido. Estas restricciones corresponden a considerar
estratificacion perfecta en el estanque, por lo que se omiten pérdidas internas, y paredes
adiabdticas, por lo que no existe transferencia de energia con el ambiente. Para evaluar
esta idealizacion del estanque, las soluciones de almacenamiento son simuladas en el
programa TRNSYS para un afio de operacion.

A partir de los resultados obtenidos de las simulaciones numéricas, se evalia el desem-
pefio energético de cada soluciéon a través de las temperaturas alcanzadas y la energia
recuperada por el sistema, siendo ambas variables comparadas con los valores senalados
por el analisis Pinch. Para determinar que soluciones presentan las mayores pérdidas
internas, se utiliza el indicador definido por Haller et al. [22] correspondiente a la efi-
ciencia de estratificacion. Por otro lado, a partir del ahorro energético que supone cada
solucidn, se calculan indicadores econdémicos para evaluar su rentabilidad (VAN, TIR y
Payback) y competitividad (LCOH). Por ultimo, se calcula la reduccién de emisiones en
toneladas de CO4 equivalentes para cada solucién. Se debe mencionar que la evaluacién
econdmica y ambiental es realizada para dos configuraciones: sistema de almacenamien-
to para recuperaciéon de calor con y sin integracion solar térmica. Para el caso con SST,
se emplea el esquema correspondiente al escenario 1 que propone A. Crespo et al. [7],
dado que es el caso que pretende suplir la demanda térmica del volumen total de agua de
la red requerida para el proceso cervecero, ademas de presentar los mejores indicadores
econdmicos y la mayor reducciéon de emisiones.
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3.2. Analisis Pinch

De acuerdo a los diferentes flujos que participan del proceso de elaboracion de la cerveza, el
analisis Pinch permite establecer el maximo potencial de recuperacion de calor indirecto que
se puede lograr a través de un sistema de almacenamiento térmico. En base a este valor, es
posible generar diferentes configuraciones que posteriormente seran evaluadas de acuerdo a su
costo de inversion y a los posibles ahorros de los costos operacionales del proceso productivo.
Para llevar a cabo este andlisis se utiliza el programa PinCH 3.2, el cual contempla las
siguientes etapas:

1. Identificar los requerimientos energéticos para calentar o enfriar los flujos del proceso
productivo.

2. Definir los tiempos de uso de los equipos para un ciclo de fabricacion de cerveza.
3. Establecer la planificacién de un periodo anual de operacién del caso de estudio.

4. Determinar los valores econémicos asociados a los intercambiadores de calor y el estanque
de almacenamiento térmico.

5. Obtener la variaciéon minima de temperatura AT, s de cada flujo.

3.2.1. Requerimientos energéticos

Para determinar la demanda térmica asociada a la cerveceria en estudio es necesario com-
prender de manera detallada cuales son los procesos y los tiempos requeridos para llevar a
cabo la fabricacién de cerveza. De manera mas especifica, se deben definir los flujos masicos y
las temperaturas de operaciéon tanto del agua como la del mosto durante las diferentes etapas
de la produccion.

La cerveceria que se pretende analizar requiere de 9200 litros de agua para obtener 3000
litros de cerveza como producto final por cada batch. Para la cantidad de agua requerida en
un comienzo, se establece una proporcion de un 50 % de agua proveniente de un tratamiento
de osmosis y el porcentaje restante corresponde a agua de la red que ha pasado por una serie
de filtros antes de su extracciéon. Se debe mencionar que esta proporcién es importante en
términos del tipo de cerveza que se quiere elaborar. Para este caso, la proporcién corresponde
al tipo Golden Ale.

Gracias a la informacién provista por el Centro de Tecnologias para Energfa Solar (CSET)
de Fraunhofer Chile Research (FCR), es posible generar un diagrama de flujo del proceso
a estudiar, ademas de determinar sus requerimientos masicos y energéticos. La Figura 3.2
muestra su esquema productivo:
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Figura 3.2: Diagrama de flujo de proceso cervecera nacional [Elaboracién

propia).

Se debe indicar que se realizan modificaciones y supuestos con respecto a la informacién
entregada por el CSET. Estas se detallan a continuacién:

No se considera la recuperacion de calor existente entre los flujos del proceso, esto con
el objetivo de explorar el maximo potencial de recuperacion de calor indirecto que se
puede obtener durante la produccién.

* Si bien, se establece que existe una pequena evaporaciéon del mosto durante el proceso
de coccion y que éste se dirige hacia unos estanques de espera para su utilizaciéon en
el siguiente ciclo productivo, no se menciona cuanto es lo que se evapora. Segun [19],
existe una evaporacion de 4 a 7%, por lo que se estima una evaporacion del 5 % del flujo
masico que ingresa al cocedero.

* De acuerdo a la evaporaciéon mencionada, los flujos que informa el CSET correspondien-
tes al paso del BLT* al macerador/lauter y desde este tiltimo al cocedero, son aumentados
en un 5% para mantener los 3000 litros de cerveza al final del proceso.

* Dentro de la informaciéon provista no se menciona cual es la temperatura del mosto
luego de pasar por el Whirlpool. En base a la bibliografia consultada, gran parte de las
cervecerias presentan una temperatura de salida de este equipo entre 97-98 °C, por lo
que se considera 98 °C para este caso en particular.

4 BLT: Brewing Liquor Tank.
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A partir del diagrama es posible extraer y caracterizar los diferentes fluidos que participan
en el proceso, como se muestra en la Tabla 3.1. A cada flujo se le asigna una letra C' si estos
requieren de un suministro de energia térmica para alcanzar cierta temperatura o estado y
con una letra H si se necesita extraer energia de estos flujos.

Tabla 3.1: Flujos considerados para el andlisis.

Nombre T; [°C] Ty [°C] m [kg/s]  CP kW/K] o [W/m?K] ¢ [h]  ¢; [h]
C1 20 80 0.852 3.59 2000 0 1.5
C2 18 80 0.852 3.59 2000 0 1.5
C3 75 100 0.584 2.45 2000 6.5 8
C4 100 (x“=0) 100 (x=1)  0.028 ; 5000 85 10
H1 98 16 0.833 3.5 2000 10.75  11.75
H2 100 (x=1) 100 (x=0) 0.028 - 5000 8.5 10
H3 100 (x=0) 20 0.028 0.12 2000 8.5 10
C5 18 50 0.555 2.34 2000 6.25 6.5
C6 18 50 0.555 2.34 2000 9.75 10
Cc7 18 50 0.555 2.34 2000 10.25 10.5
C8 18 50 0.555 2.34 2000 11.75 12

@ x = titulo o calidad del vapor.

Valor que varfa desde 0 (liquido saturado) a 1 (vapor saturado).

En donde T; y T} corresponden a la temperatura inicial y final del fluido, 1 es el flujo
mésico, a es el coeficiente de transferencia de calor o de pelicula, ¢; y t; representan el
tiempo inicial y final. En el caso del coeficiente C, (razén de capacidad calorifica), éste viene
representado por la ecuacion 3.1:

C, =1 -c, (3.1)

Siendo ¢, el calor especifico del fluido en kJ/kgK. Dado que més del 90 % de la composi-
cién del mosto corresponde a agua, el ¢, de cada flujo se estima como el promedio entre los
calores especificos del agua en funcién de la temperatura inicial y final del flujo.

En el caso del coeficiente convectivo «, el programa no considera su dependencia con res-
pecto a la temperatura, por lo que se establece un valor de 2000 y 5000 W/m?K para los
fluidos en estado liquido y gaseoso, respectivamente [20, 23]. Por otro lado, se debe mencionar
que el sistema se encuentra a una presion de 1 bar(a).?

Para estimar la demanda anual de energia de la cerveceria, se utilizan las siguientes dos
expresiones:

Zc<Tc,f - Tc,i) : Cp,c : dc n

D, =
1000

(3.2)

® bar(a) = medida de presién absoluta.
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ST —Thi) - Con-dp-n
D, = ZhS = Shi) - .
h 1000 (3:3)

En donde D,y Dy, expresados en MWh/a, corresponden a la demanda para calentar y
enfriar, respectivamente. El subindice ¢ corresponde a los flujos frios y h representa los flujos
calientes. La duraciéon en horas de cada flujo es representada por d y la cantidad de ciclos
de operacién (batch) al ano viene dada por n. La demanda que se obtiene al considerar una
cantidad de n = 500 ciclos productivos en un ano se presenta en la Tabla 3.2:

Tabla 3.2: Demanda de energia actual.

D, [MWh/a] Dy [MWh/a]
476.75 206.02

Es importante recalcar que las demandas calculadas corresponden a una estimacién de
las necesidades térmicas y eléctricas del proceso a estudiar. Existen ciertos procesos que no
son posibles de modelar en el programa, como por ejemplo, mantener a una temperatura de
75 °C la mezcla de malta con agua durante el proceso de maceracién o mantener el mosto a
una temperatura de 100 °C durante la etapa de coccion. Por lo tanto, la demanda obtenida
puede variar si se realizan mediciones en el lugar.

Con respecto a las fuentes de energia térmica, actualmente la planta utiliza estanques con
quemadores de gas licuado de petréleo (GLP) a llama directa para calentar los fluidos a las
temperaturas o estados requeridos. Sin embargo, para la futura planta se pretende utilizar
estanques con camisas de vapor de agua (o de doble camisa) con el objetivo de generar un
mayor control de la temperatura. Por otro lado, para disminuir la temperatura del mosto
se considera agua previamente refrigerada por un chiller de compresion que utiliza como
refrigerante una mezcla al 50 % de agua con alcohol. Estas fuentes de energia se resumen a
continuacion:

Tabla 3.3: Fuentes de energia térmica.

Nombre T; [°C] Ty [°C] a [W/m?K] P [bar(a)]
Vapor de agua 111 (x=1) 111 (x=0) 5000 1.5
Agua 5 15 2000 1

Al ingresar los valores de la Tabla 3.3 en el programa, este tltimo calcula el flujo méasico
de cada fuente de energia de acuerdo a los requerimientos energéticos de cada flujo. En el
caso del vapor de agua, se pretende utilizar la energia que desprende al condensarse (calor
latente de vaporizacién) a una presién de 1.5 bar(a). Es importante mencionar que se define
esta presion dado que es la minima establecida por el programa para poder calentar los flujos
a las temperaturas requeridas. No se consideran presiones méas altas dado que una mayor
presurizacion del sistema significaria incurrir en un gasto adicional para la cerveceria.
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3.2.2. Tiempos de operacion de cada equipo

Un aspecto importante a definir corresponde al tiempo de operacion de los equipos prin-
cipales durante un ciclo batch de producciéon. Esto tiene por finalidad limitar el comienzo
del siguiente ciclo, en donde los flujos pertenecientes a este periodo no podran utilizar los

equipos si estos alin se encuentran en operacion.

Antes de asignar los tiempos de operacién a cada equipo en el programa, se deben definir
las diferentes etapas del proceso productivo y su duracion. La Tabla 3.4 retne las principales

actividades del caso a estudiar:

Tabla 3.4: Etapas del proceso y su duracién.

Descripcién Inicio [h]  Término [h]
Preparaciéon del agua a la temperatura deseada 07:30 09:00
Trasvase agua de la red y de osmosis a BLT 09:00 09:15
Molienda 09:00 10:30
Calentamiento de BLT en caso de 'qu'e no se cumpla 09:15 10:30
con la temperatura objetivo
Trasvase de BLT a Macerador 10:30 10:45
Maceracion 10:45 11:30
Paso de Macerado a Lauter 12:15 13:15
Enjuague del Macerador 13:45 14:00
Trasvase BLT a Lauter 13:30 13:45
Lautering 13:45 15:15
Descarga de Lauter 16:00 17:00
Enjuague del Lauter 17:15 17:30
Llenado del Cocedor 14:00 15:30
Hervor 16:00 17:30
Enjuague del Cocedor 17:45 18:00
Llenado del Whirlpool 17:30 17:45
Whirlpool 17:45 18:00
Enfriado del mosto hacia tanques fermentadores 18:15 19:15
Enjuague del Whirlpool 19:15 19:30

Ademas de ingresar en el programa el tiempo que requiere cada equipo para completar
su funcién dentro del proceso productivo, se les debe asignar un periodo de preproceso,
postproceso y de limpieza. Los dos primeros se refieren generalmente al llenado y al vaciado,
respectivamente. Para mostrar el tiempo inicial y final de cada actividad con respecto a las
demas en un ciclo batch, se utiliza el Diagrama Gantt como se puede observar en la Figura

3.3. Cada equipo dentro del diagrama se le designa de la siguiente manera:
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* Al: Estanque de agua de osmosis
» A2: Estanque de agua potable

e M1: Macerador

* M2: Lauter

* M3: Cocedor

e M4: Whirlpool

Diagrama Gantt Operacién de Equipos

7:30:00 9:30:00 11:30:00 13:30:00 15:30:00 17:30:00 19:30:00

Al

A2

Preproceso
3 M1 Proceso
Q.
= Postproceso
g m2 _—
Limpieza
M3
M4

Figura 3.3: Diagrama Gantt [Elaboracién propia].

3.2.3. Planificacion del proceso productivo

En este apartado se establece como operara la planta durante un ano de operaciéon. La

informacion que se ingresa en el programa sobre la planificacién del caso de estudio se presenta
a continuacion:

* Operacion de lunes a viernes.

e Dos ciclos batch al dia.

* Los trabajos comienzan a las 7:30 A.M. con el pre-calentamiento del agua para comenzar
la produccion.

* Se consideran 50 semanas de operacion al ano, en donde las dos semanas restantes son
para labores de mantenimiento.

* Duracién del ciclo batch BCD (Batch Cycle Duration, por sus siglas en inglés) igual a 6

horas. Este valor representa el tiempo entre el comienzo del primer ciclo y el inicio del
segundo.
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A través del BCD es posible definir cuanto es lo que se superpone el siguiente ciclo al pri-
mero. Se debe mencionar que este parametro es posible de ajustar segin lo que establezca el
usuario. En particular para este caso de estudio, se considera el mayor grado de superposicion
posible que corresponde a 6 horas para observar si existe recuperacion de calor directa entre
los flujos del proceso. Menores valores para el BCD no son posibles dada la asignacién de
tiempos para cada equipo que se define en el apartado anterior, lo que limita la superposiciéon
del siguiente ciclo.

3.2.4. Valores econémicos

Dentro del programa es posible estimar el costo de inversion del sistema de almacenamiento
térmico en base al costo de sus equipos principales (estanque e intercambiadores). Este valor
se compara con los ahorros de los costos operacionales obtenidos por la menor utilizacion de
las fuentes de energia, con la finalidad de evaluar la rentabilidad de cada configuracion.

Costos operacionales

En primer lugar, se debe definir el costo especifico [USD/kWh]| de las fuentes de energia
que se muestran en la Tabla 3.3 para el calculo de los ahorros energéticos. Si bien, ac-
tualmente la cerveceria utiliza GLP para la generacion de vapor de agua, se considera gas
natural (GN) con el objetivo de estudiar la rentabilidad de la soluciéon de almacenamiento
para ambos combustibles foésiles. Por lo tanto, para el GLP y el gas natural, se utiliza un
costo especifico de 0.108 [24] y 0.049 USD /kWh para uso no residencial [25], respectivamente.

El programa establece que el costo especifico corresponde al costo de transferir un kWh
de energia a los flujos del proceso productivo, por lo que no solo se debe considerar el costo
asociado al tipo de combustible, sino que también se deben incluir las posibles pérdidas desde
la generacion del vapor de agua hasta la transferencia de calor por parte de este tltimo. Para
ello se considera la siguiente expresion [19]:

Cp = cne - % (3.4)
b

En donde Cg, expresado en USD, es el costo anual de la fuente de energia, c es el costo
especifico del combustible, Q4 es la demanda térmica anual en kWh y 7, es la eficiencia de
la caldera. Teniendo en consideracion lo que se menciona en el parrafo anterior, se modifica
la expresion 3.4 para obtener la ecuaciéon que se presenta a continuacion:

CNG

Cg= ———
I Mo - M - Mo

(3.5)

Siendo ¢,, expresado en USD/kWh, el costo especifico de la fuente térmica que se intro-
duce en el programa y 7, la eficiencia estimada para la transferencia de calor a través de
camisas de vapor, respectivamente.

Si se considera una eficiencia para la caldera de 0.85 [19] (valor estimado para calderas de
vapor con un sistema de recuperacién de calor a partir de los gases de combustion) y de 0.65
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para la transferencia de calor a través de estanques de doble camisa [7], se obtiene un valor
para ¢4 de 0.088 y 0.196 USD/kWh, en el caso del GN y el GLP, respectivamente.

En el caso del agua que se utiliza a una temperatura de 5 °C para enfriar los flujos del
proceso productivo y que retorna al sistema de refrigeracién a una temperatura de 15 °C, se
estima un costo especifico ¢, de 0.031 USD/kWh, segtin el costo de la energia eléctrica [26] y
considerando un COP igual a 4 para el chiller de refrigeracion [7].

Luego de que el programa calcule la demanda anual de energia para calentar D, y enfriar
Dy, en kWh/a, se obtiene el costo operacional anual asociado al consumo energético en la
planta, a través de la siguiente ecuacién:

OOp = Dc * Cyq + Dh c Cp (36)

Si se consideran las demandas establecidas en la Tabla 3.2, el costo operacional al afio de la
planta, asociado a su consumo de energia, corresponde a 48341 o 109934 USD, dependiendo
si se considera gas natural o GLP, respectivamente.

Costos de inversion

Los sistemas de almacenamiento térmico que se proponen en el programa estan compues-
tos por un estanque (estratificado o de volumen variable FTVM) y un arreglo en paralelo
de intercambiadores de calor. Para obtener el costo asociado a la inversién de este sistema
se debe calcular, en una primera instancia, un valor referencial (segin el tamano) para los
intercambiadores de calor y el estanque. La correlacién 3.7 permite estimar el valor mencio-
nado:

C.=a+b S (3.7)

En donde C., expresado en USD, corresponde al costo de compra del equipo en Estados
Unidos para el afio 2010, a y b son constantes de costo, S corresponde al tamaiio (en m? o m?)
y n es un valor que depende del tipo de equipo. La Tabla 3.5 muestra los valores utilizados
en la correlacion y el costo referencial C, obtenido para cada equipo:

Tabla 3.5: Parametros para estimar el costo referencial C. de cada equipo

[27].
Equipo a b S [m?/m3] n  C.[USD]
Int. de calor de placas 1600 210 100 0.95 18281
Estanque de techo conico 5800 1600 50 0.7 30540

En el caso del estanque, el valor obtenido es para acero al carbono, por lo que se considera
un factor de materialidad f,, para calcular su valor en acero inoxidable 304 y asi evitar posi-
bles problemas por corrosién debido a la interaccion de los equipos con los flujos del proceso
de elaboracién de cerveza. El factor de materialidad que se considera corresponde a 1.3 [27].
En el caso del intercambiador de placas, este factor no es necesario dado que el equipo se
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encuentra directamente en acero inoxidable 304.

Por otro lado, el programa indica que no solo se debe considerar el precio de compra del
equipo, sino que se debe incluir el costo asociado a su instalacién. Para estimar el costo del
estanque, se utiliza una versién mas detallada del método factorial propuesto por Lang [27]:

CL:CE'[(1+fp)fm+fer+fel+fi] (3‘8)

Dado que el intercambiador se encuentra en el material deseado, su costo se calcula a
través de la siguiente expresion:

Cr=Ce-[(1+ fp) + (fer + fa + fi)] fn] (3.9)

Siendo (', el valor de la inversién, incluyendo el valor de adquisicién y sus gastos conexos.
Estos ultimos se representan a través de una serie de factores que se describen a continuacién:

* f, = 0.8. Factor asociado al sistema de tuberias (piping), incluyendo la aislacién y
pintado de las mismas. Ademas, se consideran elementos adicionales como bombas,
valvulas, entre otros.

* f.r = 0.3. Factor designado para el traslado, levantamiento y posicionamiento del equipo.
Este coeficiente incluye trabajos estructurales menores y fundaciones.

* fo = 0.2. Factor asociado a trabajos eléctricos en los equipos.

e f; = 0.3. Factor asociado a instrumentacion y control de procesos.

Se debe mencionar que la utilizacién de estos coeficientes permite una aproximacion valida
en etapas tempranas de un proyecto en donde no se cuenta con informaciéon detallada sobre
el disefio los equipos. La Tabla 3.6 presenta el costo C', obtenido para cada equipo.

Como bien se menciona, los costos obtenidos corresponden al afio 2010 por lo que deben
ser actualizados. Tanto el precio de los materiales como el costo de mano de obra estan
sujetos a inflacién, por lo que se utiliza el Indice de Costos de Plantas de Ingenierfa Quimica
(CEPCI) en la siguiente expresion [28]:

En donde C corresponde al costo de compra del equipo e I el indice de costo. El subindice
1 representa el tiempo para el cual el costo es conocido y el subindice 2 se refiere al tiem-
po al cual se quiere conocer el costo. El valor actual de CEPCI que se utiliza corresponde
al promedio anual del ano 2019, el cual tiene un valor de 607.5 [29]. Se utiliza este ultimo
dado que es el valor mas actual que no esta sujeto a la inflacién provocada por el proceso
de inestabilidad econémica debido al contexto actual de pandemia (COVID-19). Para el afio
2010 este indice presenta un valor de 532.9 [27]. Esto entrega los siguientes valores para cada
equipo:
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Tabla 3.6: C'f, y valores actualizados al ano 2019.

Equipo Cp, [USD]  Valor actualizado [USD]
Int. de calor de placas 44156 50337
Estanque de techo conico 95896 109320

Una vez dimensionado por el programa el area de intercambio y el volumen de almacena-
miento, éste calcula el costo asociado a cada equipo a través de las siguientes expresiones:

Cupx = i (OT - (j>m> (3.11)

=1

En donde Cygx [USD] corresponde al costo total del arreglo de intercambiadores de calor,
N representa la cantidad de unidades de intercambio, C, [USD] el valor referencial para un
drea A, de 100 m? y A; [m?] corresponde al drea que calcula el programa para la unidad i. Por
ultimo, el exponente m es un factor de costo-capacidad que para este equipo en particular
tiene un valor de 0.68 [30].

V m
Chs = C, - (v) (3.12)

La ecuacién 3.12 permite calcular el costo de la unidad de almacenamiento Cyg [USD] que
incluye el costo del estanque y el medio de almacenamiento. El volumen [m?] que se necesita
de estanque viene representado por V, C, [USD] corresponde al costo referencial para un
volumen V, de 50 m? y el exponente de costo-capacidad m para este equipo corresponde a
0.63 [30].

Por lo tanto, el costo total de inversién correspondiente al sistema de almacenamiento
térmico viene dado por:

Crno = Cuex + Chs (3.13)
Costo total anual

Para obtener el costo total al afio, la inversion se anualiza segiin el factor de anualidad a
que se muestra a continuaciéon:
re(L4+r)"

a= Atr—1 (3.14)

En donde r corresponde a la tasa de descuento (%) y n es el periodo de Pay-off (tiempo
en el cual se paga la inversion). Para la cervecera en estudio se considera un valor de n = 6
aios y r = 7% [7].
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Por lo tanto, el costo total anual C}, se calcula a través de la siguiente expresion:

Ctot = CInv ca+ COp (315)

3.2.5. Variacién minima de temperatura AT,

Para obtener el potencial de recuperacion de calor indirecto del caso de estudio, es nece-
sario generar las curvas compuestas (CC) de los flujos calientes y frios que son considerados
del proceso productivo. La construccion de estas curvas dependera de la variacion minima
de temperatura AT, s de cada flujo involucrado, en donde este valor presenta una fuerte
dependencia con respecto a la duracion y al coeficiente de transferencia de calor a como se
puede notar a partir de la ecuacion 2.9.

En primer lugar, se debe calcular el coeficiente promedio de transferencia de calor kg
[W/m2K] a través de la expresion 2.11. Este valor corresponde a la interaccién entre los
flujos s del proceso de elaboracién de cerveza y los circuitos intermedios & que permiten el
movimiento del medio de almacenamiento de un nivel a otro en el estanque. Se debe men-
cionar que se utiliza un valor de 2000 W/m?K [20, 23] para estas conexiones y en el caso de
los flujos, sus coeficientes de transferencia de calor se encuentran en la Tabla 3.1.

Por otro lado, se debe determinar la duracion d en horas al afio para cada flujo. Este valor
se obtiene de multiplicar la cantidad de ciclos batch al afio, que para este caso en particular
corresponden a 500, con la duracion del flujo en un ciclo productivo.

Antes de poder calcular el valor de la constante de proporcionalidad f,, se debe establecer
el valor de AT,in 0y ¥ €l exponente y. Si bien, ambos parametros pueden ser escogidos a
libre eleccion por parte del usuario, para este caso se siguen las recomendaciones establecidas
por los autores del software [15], quienes luego de investigar sobre la sensibilidad de ambos
coeficientes al momento de disefiar un sistema de almacenamiento térmico, sugieren valores
para AT, 00 € y correspondientes a 1 K y 0.9, respectivamente.

Una vez que se determinan estos valores, es posible obtener f, a partir de la expresién 2.10.
Posteriormente, esta constante se utiliza en la relacién 2.9 para obtener el AT,,;, s asociado
a cada flujo, valores que se presentan en la Tabla 3.7.

Se debe mencionar que, dependiendo si el flujo es caliente o frio, los valores de AT},
se restaran o se anadirdn a las temperaturas de estos flujos, respectivamente. Esto tultimo se
puede observar de la tabla mencionada, en donde cada valor viene acompanado por un signo
positivo o negativo. Por ltimo, teniendo en cuenta las temperaturas modificadas por estas
variaciones, el programa es capaz de generar las curvas del modelo ISSP.

34



Tabla 3.7: AT, s de cada flujo.
Flujo kg [W/m?K]  d, [h/a] AT [K]

C1 1000 750 +1.4
C2 1000 750 +1.4
C3 1000 750 +1.4
C4 1429.6 750 +1.0
H1 1000 200 -2.0
H2 1429.6 750 -1.0
H3 1000 750 -1.4
Ch 1000 200 +6.9
C6 1000 125 +6.9
c7 1000 125 +6.9
C8 1000 125 +6.9

3.2.6. Elecciéon de la configuracion de almacenamiento

A través de la aplicacion del andlisis Pinch sobre la cerveceria en estudio, es posible elegir
una configuracion de almacenamiento térmico que sea viable en términos energéticos como
econémicos. En una primera instancia, se obtiene un caso base en donde se integran todos
los flujos del proceso productivo para determinar el maximo potencial de recuperacion de
calor que se puede alcanzar del proceso de elaboracién de cerveza. Posteriormente, en base
al andlisis de las curvas compuestas, se pueden excluir ciertos flujos de la recuperacion para
asi reducir tanto el costo como la complejidad de la alternativa de almacenamiento.

Caso Base

En la Figura 3.5 se presentan las curvas compuestas generadas por el modelo ISSP. En
el eje de las ordenadas se tienen las temperaturas modificadas T* °C por los AT, s que
se calculan en el apartado 4.1.5. En el eje de las abscisas se tiene el cambio de entalpia (o
energfa [kWh]) por SROP® que requieren los flujos del proceso.

El concepto de SROP corresponde a un diagrama Gantt que permite mostrar el tiempo
inicial y final de cada flujo con respecto a los demés que se encuentran involucrados en
la recuperacion de calor. Ademas, este diagrama presenta la division del proceso batch en
intervalos de tiempo (TS”) para observar si es posible la recuperacién de calor directa entre
los flujos que considera el modelo.

6 SROP: Stream-wise Repeated Operation.
7 TS: Time Slice.
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Como se puede observar de la Figura 3.4, los flujos que considera el modelo ISSP para
la recuperacién de calor indirecta corresponden a C y Cy, pertenecientes al segundo batch,
y los flujos de C5 a Cg y de H; a Hs, que pertenecen al primer batch. Esta es la forma que
propone el programa para integrar todos los flujos del proceso cervecero y asi, alcanzar el
potencial total de recuperacién de calor que establece el modelo.

TS1 TS2 TS3 Ts4 TS5 TS6 187 TS8 TS9

Il 1° Batch
C1 2° Batch

C

O » L P LD P S0 0.0
{5?‘\&- & K3 N ,(\\/\ baloy NEE

Hora

Figura 3.4: SROP caso base [Elaboracion propial.

Con respecto al grafico que se presenta la Figura 3.5, la superposicién de la proyeccién
horizontal de las curvas de los flujos calientes y frios sobre el eje de las abscisas, entrega el
potencial méaximo de recuperacion de calor indirecto que es posible alcanzar en el proceso.
Su valor se presenta en la Tabla 3.8, distinguiendo un valor “Sincronizado” cuando existe
una transferencia de energia entre flujos que ocurren al mismo tiempo, por lo que la carga y
la descarga del estanque ocurre de manera sincronizada. En cambio, para el valor “Almace-
nado” es necesario almacenar la energia para cubrir el desfase en el tiempo entre los flujos
involucrados.
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Figura 3.5: CC ISSP - Caso Base.

Tabla 3.8: Potencial maximo de recuperacién de calor.

Recuperacion de calor [kWh]

Total 378.67
Almacenado 360.77
Sincronizado 17.90

A continuacién se presenta la configuracion propuesta por el programa para este caso.
Como se puede observar de la Figura 3.6, el estanque presenta 4 niveles (86.6 - 21.5 - 20.2 -
19 °C) en donde el medio de almacenamiento circula desde un nivel a otro para permitir el
intercambio de calor entre los flujos del proceso productivo y el almacenamiento térmico.

Segiin el método ISSP, este movimiento de fluido desde una capa a otra dentro del estanque
se le denomina circuito o conexiéon intermedia. Por otra parte, se puede observar el flujo méa-
sico necesario que el programa establece para cumplir con la demanda energética del proceso.

En el lado izquierdo de la imagen se presentan los flujos calientes (Hy, Hs, H3) los cuales
suministran calor al sistema de almacenamiento. En cambio, en el lado derecho se tienen los
flujos frios (C1, Cy, Cs_g_7_g) los cuales extraen energia del estanque. La transferencia de
calor entre estos flujos y el medio de almacenamiento es realizada a través de un arreglo de
intercambiadores de calor en paralelo. Cada intercambiador es representado por dos circulos,
uno en el flujo y otro en el circuito intermedio, y una barra entre ambos. De la figura mencio-
nada es posible observar que a medida que los flujos van pasando por estos intercambiadores
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van alcanzando diferentes temperaturas o estados hasta llegar a la temperatura final que es-
tablece el programa. Por ltimo, los circulos de color celeste en el caso de los flujos calientes
o de color naranja para los flujos frios, representan el calor que no es posible almacenar o
entregar mediante la configuracién propuesta, por lo que debe ser suministrado a través de las
fuentes auxiliares de energia definidas en la seccion 4.1.1, para asi alcanzar las temperaturas
requeridas por el proceso.
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— 479°C  47.9°C 46.9
VIR . 1
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Figura 3.6: Estanque estratificado - Caso Base.

De la configuracion propuesta por el programa a partir de la inclusion de todos los flujos
en la recuperacion de calor, se puede notar que el nivel inferior con el segundo y este tltimo
con el tercero se diferencian por 1.2 y 1.3 °C, respectivamente. Debido al cardcter dinamico
de la estratificacion, en donde suele una existir una pérdida de esta ultima debido a la mezcla
entre capas durante la carga y descarga del estanque y, en menor medida, durante su periodo
de stand-by o almacenamiento, seria inviable en la practica mantener tales diferencias de
temperatura. Se debe recalcar que las alternativas propuestas por el programa consideran
estratificacion ideal y cero pérdidas de calor al ambiente, por lo que bajo estos supuestos
seria factible proponer tales temperaturas para la circulacién del medio de almacenamiento.
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Caso Modificado

Bajo los argumentos presentados en el parrafo anterior, se procede a excluir ciertos flujos
de la recuperaciéon de calor con la finalidad de reducir la complejidad en las conexiones del
estanque.

En primer lugar, se debe mencionar que tanto C's como Cj son excluidos automéaticamen-
te por el programa por estar fuera de la zona de recuperacion de calor, como se muestra en
la Figura 3.5. Por otro lado, se excluye H3 dado su bajo porcentaje de participacién en la
recuperacién de calor, que corresponde a un 3.7 %. Ademés, no se considera el flujo correspon-
diente al agua de alimentacion Cy dado que es el punto al cual se quiere integrar energia solar
térmica. El SROP resultante de tales exclusiones se presenta en el diagrama de la Figura 3.7.
Por ultimo, de manera adicional a las modificaciones mencionadas, la recuperacién de calor
se reduce en 3 kWh. Por lo tanto, la recuperacion de calor disminuye de 378.67 a 357 kWh.
Estas modificaciones se representan graficamente a través de las nuevas curvas compuestas
que genera el programa, observables a partir de la Figura 3.8.

TS1Ts2 1S3 1S4 TS5 TS6 TS7 TS8 TS9

Il 1° Batch
C1 A1 2° Batch

il
B

Hora

Figura 3.7: SROP caso modificado [Elaboracién propia].
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Figura 3.8: CC ISSP - Caso Modificado.

En la Figura 3.9 se puede observar el estanque resultante de las modificaciones mencio-
nadas. La primera diferencia que se puede notar con respecto a la configuraciéon anterior
corresponde a la cantidad de niveles necesarios para que ocurra el ingreso o salida del medio
de almacenamiento. Por otro lado, al disminuir la recuperacién de calor en un 5.72 %, el
volumen del estanque se reduce de 4.95 a 4.23 m3. A continuacién se presenta una tabla
comparativa de estas y otras caracteristicas entre ambos casos.

Caso Modificado

[ce]
= N 357.0 kWh g g
91.2 m? h
(@]
42 m?
- - 4 +
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42 m? |
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/‘\ o
0.54 m?
I
86 °C 50°C 72.4°C
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o 948 KkWh 63 kW 282.1 kWh 188 kW o
N
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O
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]
16°C 99.6°C 18°C 20°C
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Figura 3.9: Estanque estratificado - Caso Modificado.
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Tabla 3.9: Parametros de cada configuracién.

N° Conexiones Volumen Area Total
Cas N° Niveles HR MWh N° HEX
o Intermedias el /ol /2l [m?] HEX [m?]
Base 3 4 94.66 4.96 13 79.5
Modificado 1 2 89.25 4.23 4 91.1

A partir de la Tabla 3.10 se puede notar de que, a pesar de aumentar el area necesaria
para la transferencia de calor, el costo total del arreglo de intercambiadores disminuye. Esto
ultimo se explica a través de la representacion grafica en la Figura 3.10 de la ecuacién 3.11,
en donde se puede apreciar que la pendiente es mucho mas pronunciada al comienzo, por lo
tanto, el caso base al tener unidades de menor area pero en una mayor cantidad, presenta un
costo total del arreglo de intercambiadores mayor que para el caso modificado.

Tabla 3.10: Comparativa en términos econémicos de cada configuracién.

Caso AhOI‘I“O AhOI‘I‘O CHS CHEX Clnv C]m,
Eléctrico [USD/a] ~ Térmico [USD/a]  [USD] [USD] Total [USD]  Anualizado [USD/a]
Base 2246 18555 25489 77054 102549 26840
Modificado 2117 17493 23059 64135 88523 22727
6.0 le4
4.5 1
a
)
230+
o
@
o
O
1.5 1
0.0 4
0 20 40 60 80 100
Area [m?]

Figura 3.10: Costo de los intercambiadores de calor en funcién del area
[Elaboracién propial.

Ademaés de aminorar la complejidad con respecto a las conexiones que presenta la confi-
guraciéon anterior, se puede observar de la Tabla 3.10 que el costo asociado a la inversién del
sistema de almacenamiento se reduce. A pesar de que los ahorros tanto eléctricos como tér-
micos disminuyen debido a la reducciéon de la recuperacion de calor, al considerar los costos
totales (operacionales y de inversién), estos disminuyen dado que la reduccién del costo de
inversion es mayor a la disminucion de los ahorros. Es importante mencionar que los ahorros
energéticos son calculados en base al precio del GLP, ya que al comparar ambos casos para el
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gas natural, se tiene una menor disminucion de tales ahorros debido a que su costo especifico
es mas bajo. Finalmente, se selecciona el caso modificado para la posterior implementacion
del modelo de optimizacion.

3.3. Modelo de Optimizacién

Una vez que se determina una configuracién para el sistema de almacenamiento térmico
con el software PinCH 3.2, se replica lo realizado por J. A. Stampfli et al. [20, 21] en donde se
plantea un modelo de optimizacién con la finalidad de proveer soluciones de almacenamiento
que maximicen la recuperaciéon de calor para un volumen dado de estanque.

Dada la naturaleza intermitente de los procesos batch, existen breves periodos de tiempo en
donde se requiere una gran cantidad de energia térmica, necesitando un tamano considerable
de almacenamiento térmico que permita cubrir el desfase entre los requerimientos energéti-
cos del proceso. En el caso de las cerveceras de pequena y mediana escala, la gran mayoria
no cuentan o no estan dispuestas a sacrificar parte del espacio dedicado a otros procesos a
cambio de una disminucion de sus costos energéticos. Es debido a esto ultimo que se plantea
un modelo que permita evaluar como evoluciona la recuperacion de calor a medida que se re-
duce el volumen del estanque, generando un rango de alternativas para la eleccion del usuario.

El problema de optimizacion consiste en un modelo matematico de programacion lineal,
por lo que se utiliza el lenguaje algebraico de Pyomo (Python Optimization Modelling) [31].
Para su resolucién, se considera el solver GLPK (GNU Linear Programming Kit) [32]. Am-
bos de codigo abierto. Este método es aplicable a dos tipos de estanques: estratificado y de
volumen variable (FTVM). En el caso del estanque estratificado, la estructura que considera
el modelo de optimizacion se muestra en la Figura 3.11.

Dentro de los subindices que indexan las variables de la imagen, en primer lugar se tiene la
letra s la cual representa los flujos que participan de la recuperacién de calor. Ademas, a este
subindice se asigna la letra h si corresponden a flujos que suministran energia al estanque
o con una c en el caso de requerir energia por parte de este ultimo. Por otro lado, la letra
k corresponde a los niveles del estanque (en el caso de ser estratificado) o de los estanques
en si (si se consideran unidades separadas de estanques de volumen variable). Por tltimo, el
subindice [ representa el segmento de tiempo en el cual ocurre el intercambio de energia.

Cada nivel o unidad k& del estanque se designa como V.SUy (Volume Storage Unit, por

sus siglas en inglés), en donde T} corresponde a su temperatura y My representa la can-
tidad de masa del medio de almacenamiento que presenta tal nivel en un periodo de tiempo L
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Figura 3.11: Estructura para el modelo de optimizacién en el caso de un
estanque estratificado [20].

Como se puede observar, existen flujos que ingresan y salen de los diferentes niveles del
estanque, en donde esta circulacién del medio de almacenamiento se denomina conexioén o
circuito intermedio. Estas conexiones permiten el intercambio de calor (), ; entre los flu-
jos del proceso productivo y el medio de almacenamiento, siendo la masa de este tultimo
representada por ms ;. Por dltimo, las temperaturas de estos flujos antes y después de la
transferencia de energia con el estanque vienen representados por 7 .

Los flujos del proceso productivo que participan de la recuperacion de calor vienen repre-
sentados por Hy, v C,, uno a cada lado del estanque segtun la Figura 3.11. Los primeros, los
cuales se encuentran en el sector izquierdo de la imagen, son considerados como la carga del
estanque dado que transfieren energia al medio de almacenamiento que se dirige a un nivel
de mayor temperatura. En cambio, los flujos pertenecientes al lado derecho corresponden a
la descarga del estanque dado que reciben el calor a través del movimiento de fluido desde
un nivel de mayor temperatura a uno menor. Ambos procesos permiten que los flujos del
proceso productivo puedan alcanzar su temperatura o estado final.

Para el estanque de volumen variable, las definiciones utilizadas para el caso estratificado
son validas a excepcion de que los V .SU, ahora corresponden a unidades separadas que pre-
sentan una temperatura 7}, fija. La estructura que considera el modelo de optimizaciéon para
este tipo de estanque se presenta en la Figura 3.12.
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Figura 3.12: Estructura para el modelo de optimizacién en el caso de un
estanque de volumen variable [20].

3.3.1. Parametros

El método que se presenta en esta seccion requiere de ciertos parametros del estanque
de almacenamiento definidos previamente por el modelo ISSP en el andlisis andlisis Pinch.
Estos se detallan a continuacion:

» Temperaturas T} [K] de cada unidad o nivel del estanque.
 Temperaturas de los flujos Ty [K| antes y después de interactuar con el estanque.

* Propiedades termofisicas como el calor especifico ¢, [kJ/kg K], coeficiente de transferen-
cia de calor o de pelicula h [W/m? K] y la densidad p [kg/m?], tanto para los flujos del
proceso productivo como del medio de almacenamiento.

e Calor Qs [kJ] suministrado o requerido por los flujos del proceso.

* Volumen del estanque de almacenamiento V., [m3] segn el nivel de recuperacion de
calor definido por el método ISSP.

e Volumen maximo V;,q 1 [m?] que alcanza cada nivel del estanque durante su operacion.

A partir de estos parametros es posible obtener la masa del medio de almacenamiento
msk,; que circula por las conexiones intermedias.

44



Qs,k,l
Cpsm * (Tk—l-l - Tk)

(3.16)

Mgkl =

Con ¢y om €l calor especifico del medio de almacenamiento. Se debe mencionar que si el
flujo participa en la carga del estanque, el subindice k corresponde al nivel desde donde sale
esta cantidad. Por el contrario, si se requiere para la descarga, el subindice k representa el
nivel de llegada de este flujo.

3.3.2. Variables de decision

Las variables que se determinan una vez resuelto el modelo se especifican a continuacion:

e My, : Cantidad en kg. presente en un nivel o unidad & del estanque para un periodo de
tiempo [. Esta variable cambia a medida que el estanque se carga o descarga.

* mcyrS: Cantidad en kg. que es necesaria para realizar el balance mésico del estanque
cuando sea requerido. Este flujo de masa es dirigido desde un nivel £ a uno inferior
k-1, transfiriendo calor Q¢ a una fuente auxiliar que permita enfriar este flujo en un
segmento de tiempo [.

. mHU7k719: Cantidad en kg. que es necesaria para realizar el balance méasico del estan-
que cuando sea requerido. Para este caso, esta cantidad es dirigida desde un nivel £ a
uno superior k+1, recibiendo calor Q gy k,; desde un suministro de energia térmica que
permita calentar el flujo en un periodo de tiempo I.

Las variables mencionadas se pueden observar graficamente, bajo la misma notacién, en
las Figuras 3.11 y 3.12.

3.3.3. Funcioén objetivo

El objetivo del presente modelo corresponde a maximizar la recuperacién de calor (RC)
para un volumen dado de estanque. Esta funcién puede ser optimizada por cualquiera de las
dos expresiones que se muestran a continuacién (ambas entregan el mismo resultado):

maz. RC'=3 %% Quri— >, > Qcup (3.17)
hol ok kol

maz. RC=3"3"% Qeri — Y > Quuk (3.18)
c Uk P

La ecuacion 4.16 permite calcular el valor de Qpu i v Qcvk,- Ademas, permite reemplazar
ambas variables en la funcién objetivo para que esta ultima quede en términos de las variables
de decisién MyUkl Y McuU,k,l-

8 CU: Cooling Utility.
9 HU: Heating Utility.
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Quujcvky = Muu/cvl - Cpsm - (Terr — Th) (3.19)

Dado que las variables Qpx; ¥ Qe son definidas previamente por el modelo ISSP en

el programa PinCH, lo que se maximiza en el problema es el término a la derecha que esta
restando a las variables mencionadas. Segun la relacién max(-x) = min(x), lo que se busca
en realidad es minimizar la energia intercambiada por los flujos requeridos para el balance

masico en el sistema de almacenamiento térmico. Sin embargo, la variable de interés es la
recuperacion de calor por lo que se debe considerar el término a la izquierda de la expresion.

3.3.4. Restricciones

Para el caso de estanque estratificado, las variables de decision se encuentran limitadas
por 4 tipos de restricciones.

1. Balance masico
Se establece un balance de masa sobre cada nivel k del estanque entre un periodo [ y [+1.
Esta restriccion depende del nivel que se esté considerando.

e Para k = 1 (Nivel inferior):

M1 = Mg =Y Mppipr + > Mepirt — Myt + Mevgger VI=0,.,L—1 (3.20)
h c

* Para k = [2,..,N-1] (Niveles intermedios):
My 141 = My + zh: b k—1,141 — Zh: Mpki+1 — ZC: Mek—1,1+1 + zC: Me k41 (3.21)
+mhug_1 141 — mhug 1 — meug—141 +mcug 41 Vl=0,..,L -1
e Para k = N (Nivel superior):

Mk,l+1 = Mk,l + Z mp ki+1 — ch,k,l—i-l + mhukJH — MCUE 1+1 Vi = 0, ey L—-1 (3.22)
h [

2. Ciclica

Dada la naturaleza ciclica inherente de un proceso batch, la cantidad de masa presente en
un nivel k£ para un tiempo inicial [ = 0 debe ser la misma al finalizar el ciclo en | = L.

Myo= My, Yk=1,..N (3.23)
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3. Volumen maximo

La cantidad de volumen (o de masa) de un nivel k en un periodo de tiempo [, se limita
por el volumen maximo que alcanzan los niveles del estanque en la configuracién establecida
por el programa PinCH.

Mk,l < Mk,maz Vk = 1, ..,N; VI = 0, ..,L (324>

Se debe mencionar que al definir las variables de decisién en el modelo escrito en Pyomo,
se ha establecido que su dominio corresponde a los reales positivos (incluido el 0), por lo que
no es necesario considerar el limite inferior en esta restriccion.

4. Volumen inicial

Dado que el contenido del estanque se encuentra repartido entre sus diferentes niveles, la
siguiente restriccion establece que la suma del volumen de cada nivel k£ para el tiempo inicial
[ = 0 debe ser igual al volumen total (o cantidad de masa total M,,;) del estanque definido
previamente por el programa.

ZMk,O = Mo (3.25)
%

En el caso del estanque de volumen variable se mantienen las dos primeras restric-
ciones, pero se reemplazan (3) y (4) por una que indica que la suma del volumen presente
en cada unidad o estanque k£ en un segmento de tiempo [, debe ser igual al volumen total
del medio de almacenamiento que se transfiere desde un estanque a otro. Este tltimo corres-
ponde a un parametro que se extrae del modelo ISSP durante la aplicacion del analisis PinCH.

Z MkJ - Mtot \V/l — O, ey L (326)
k

3.3.5. Reduccion del volumen

Ademas de maximizar la recuperacién de calor para el volumen de estanque que propone
el programa PinCH 3.2, se pretende observar como evoluciona la recuperacién de calor a
medida que se reduce el volumen.

Para ello, se considera un factor z que limita el volumen total como los volimenes maximos
de cada nivel. Este factor multiplica a M, en la ecuaciéon 3.25 y 3.26, y a M} 4, €n la
ecuacion 3.24. El rango de este coeficiente es de 0 a 1, reduciéndose en funcién del ntimero
de iteraciones de la siguiente manera:

Z=1—i/N Vi=0,.N (3.27)
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Siendo N+1 igual a la cantidad de iteraciones que define el usuario e i la iteracion actual.
Para cada iteracion en donde se reduce el volumen, se obtiene un valor optimizado para la
recuperacion de calor.

3.3.6. Recuperacion de calor en funcién del volumen

A partir de la Figura 3.13 se puede observar el comportamiento de la recuperacién de
calor RC' a medida que disminuye el volumen. Para un valor de recuperacion de 357 kWh,
el volumen disminuye en un 0.24 %, por lo que segin este modelo, el volumen que entrega el
programa para este caso estd muy cercano a su optimo.
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w

o

o
I

300 1

250 4
250 1

200 A
200 A

150 4 150 A

100 ~ 100 A

Recuperacion de calor [kWh]
Recuperacion de calor [kWh]
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(a) Caso base - RC: 379 (b) Caso modificado - RC:
kWh. 357 kWh.

Figura 3.13: Comportamiento de la recuperacion de calor en funcién del
volumen de estanque [Elaboracién propia].

A modo de presentar un ejemplo para el cual existe una disminucién significativa del vo-
lumen, se considera el caso base utilizado en la seccién anterior. Como se puede notar de
la Figura 3.13.b, un nivel de recuperacion de calor de 379 kWh puede ser alcanzado por un
volumen 4.27 m? a comparacién del volumen propuesto por el programa, el cual corresponde
a 4.95 m?. Esto tltimo representa una disminucién del 13.74 %.

Un aspecto a considerar corresponde al cambio de pendiente que presentan ambos gréaficos
a medida que disminuye el volumen. Se puede observar de la Figura 3.13.b que el cambio
de pendiente se presenta en 112 y 51 kWh. Por su parte, el grafico de la Figura 3.13.a lo
presenta en 59 kWh. Estos cambios representan un aumento de la tasa de disminucion de la
recuperacion de calor a medida que se reduce el volumen. A partir de esto tltimo, se reco-
mienda elegir un nivel de recuperacién que esté por sobre los puntos mencionados, dado que
por debajo de los mismos existe un decrecimiento mas abrupto de la recuperacién de calor,
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lo que provoca una mayor reduccion de los ahorros de energia.

Se debe recordar que la curva de color naranja representa la cantidad de energia que pue-
de ser extraida y suministrada de manera sincronizada. Para el caso base y el modificado
corresponde a un valor de 17.9 y 15.8 kWh, respectivamente.

Si bien no existe una disminucién importante del volumen para el caso que se esta ana-
lizando, se destaca que el modelo provee de una herramienta capaz de calcular el volumen
necesario de estanque para una serie de niveles de recuperacion de calor. A partir de esto
ultimo, se genera una secuencia de configuraciones en funcién del porcentaje de recuperacién
de calor con respecto al caso modificado.

Como se puede observar de la Tabla 3.11, los niveles de recuperacion alcanzados por la
reduccién desde el caso de 357 kWh (1) no corresponden a las soluciones mas éptimas desde
el punto de vista econémico. Por lo tanto, primero se reduce el nivel de recuperacion en el
software PinCH generando las diferentes soluciones de almacenamiento (2), para luego ser
ingresadas en el modelo de optimizacion y obtener los volimenes minimos asociados a cada
nivel de recuperacion. Las soluciones generadas por el programa se pueden observar en el

Anexo A.

Tabla 3.11: Volumen e inversion para las soluciones de almacenamiento.

Volumen de Inversién total Volumen de Inversién total
RC [kKWh]
estanque [m?] (1) [USD] (1) estanque [m?] (2) [USD] (2)
357 4.22 88199 4.22 88199
339 3.99 82421 4.11 71468
321 3.75 77552 3.86 63387
304 3.53 73585 3.75 57038
286 3.29 67518 3.61 52086
268 3.05 62285 3.47 48052
250 2.81 57H88 3.26 44509
232 2.58 53189 2.96 41175
214 2.34 48946 2.68 38048

Se debe mencionar que la validaciéon del modelo de optimizacion y la aplicacién del soft-
ware PinCH 3.2 se encuentran en el Anexo B.

El dimensionamiento realizado en las dos primeras etapas de la metodologia permiten

simular la operacion de cada configuracion y evaluar su comportamiento bajo tres ejes: ener-
gético, econémico y medioambiental. Esto se describe en el siguiente apartado.
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3.4. Simulaciéon numeérica

La principal limitante que presenta el analisis Pinch es que considera estratificacion per-
fecta en el estanque, es decir, que no existe mezcla debido a conveccion natural o conduccion
entre las diferentes capas o niveles. Ademas, el método no considera pérdidas de energia al
ambiente. Ambas simplificaciones permiten que las temperaturas de ingreso o la salida del
medio de almacenamiento se mantengan invariantes durante su operaciéon. Esto representa
un caso ideal y en la practica las temperaturas establecidas por el modelo ISSP pueden llegar
a no ser alcanzadas por los flujos del proceso productivo.

Para tener en cuenta las limitaciones mencionadas, se genera un esquema en TRNSYS18
basado en la Figura 3.9. El modelo a utilizar contempla en su parte central un estanque
estratificado, teniendo en su lado izquierdo el circuito de carga y por el lado derecho el de
descarga, ambos conectados a la temperatura superior e inferior del estanque. El circuito de
carga es conformado por un intercambiador y un condensador, en donde el primero extrae el
calor residual proveniente del flujo que se dirige desde el Whirlpool a los tanques fermentado-
res, mientras que el segundo recibe la energia que desprende la condensacion del mosto. Por
otro lado, el circuito de descarga lo integran dos intercambiadores que suministran energia
para el precalentamiento del agua proveniente del proceso de osmosis y para calentar el agua
requerida para la limpieza de los equipos. Se debe mencionar que ambos circuitos cuentan
con bombas y sus respectivos sistemas de control, los cuales permiten extraer el agua del
estanque a los horarios definidos por las demandas del proceso segin SROP. La Figura 3.14
presenta el esquema a utilizar en el programa.

En las secciones siguientes se describen con mayor detalle los Types que permiten simular
la operacién anual del sistema de almacenamiento térmico. Ademas, se muestra cémo es que
se obtienen los principales parametros y variables de entrada de los componentes del esquema
de la Figura 3.11. Se debe mencionar que para no extender este apartado, los calculos son
realizados para el caso de 357 kWh. Sin embargo, los valores obtenidos para los demas niveles
de recuperacion de calor se presentan en el Anexo C.
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Figura 3.14: Esquema para el sistema de almacenamiento térmico en
TRNSYS.

Paso de tiempo (Timestep)

Antes de comenzar a simular con el programa, se realiza un analisis de sensibilidad con
la finalidad de identificar un timestep adecuado en términos del recurso computacional y la
precision de los resultados.

Para realizar este andlisis, se evalia la influencia del paso de tiempo en la energia entre-
gada desde y hacia el estanque. Para ello, se calcula la energfa anual [MWh/a| transferida
durante los procesos de carga y descarga para 5 timesteps diferentes (1, 5, 15, 30 y 60 min.).

Como se puede examinar a partir de la Figura 3.15, los resultados presentan diferencias
significativas en los primeros pasos de tiempo, comenzando a converger a partir de un ti-
mestep de 15 min. El paso de tiempo de 5 min. presenta una desviaciéon porcentual, con
respecto al timestep de mayor precisién (1 min.), de 1.83 y 1.88 % para los procesos de carga
y descarga, respectivamente. Tales diferencias se encuentran dentro de un rango aceptable
de precision (< 5 %), por lo que se opta por el timestep mencionado.
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Figura 3.15: Energia transferida durante el proceso de carga (a) y descarga
(b) del estanque en funcién del paso de tiempo [Elaboracién propial.

3.4.1. Demandas del proceso

En este apartado se presenta el flujo masico y la temperatura inicial de los flujos invo-
lucrados en la recuperacién de calor. Los flujos mésicos [kg/h] se encuentran definidos para
ciertas horas del dia segiin lo establecido por el SROP resultante del anélisis Pinch. La Figura
3.16 presenta de manera grafica el tiempo inicial y final de estas demandas.
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Figura 3.16: Flujos mésicos en funcién del horario de produccién [Elabora-
ci6én propial.

Para definir el horario de estos flujos en TRNSYS se utiliza el Type 9e, el cual permite
leer diferentes formatos de archivos y hace que la informaciéon esté disponible para todos los
componentes del esquema. En particular, esta informaciéon corresponde al flujo mésico de
una de las entradas de los intercambiadores presentes en el modelo, como se puede observar
de la Figura 3.14. Ademas de establecer el flujo masico, es posible definir la temperatura de
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entrada de estos flujos a los equipos mencionados. Las temperaturas iniciales de cada flujo
se presentan en la Tabla 3.12.

Tabla 3.12: Temperaturas iniciales de cada flujo.

Flujo Nombre Type 9¢  Temperatura inicial [°C]
Agua de osmosis (C) Osmosis 20

Agua para limpieza (C5_¢_7_3) Cleaning 18

Mosto hacia estanques fermentadores (H) Whirlpool 98

Mosto en forma de vapor (Hs) Steam Wort* 100 (x=1)

@ Wort: Mosto (en inglés)

3.4.2. Estanque estratificado

El estanque de almacenamiento térmico es el componente central del esquema presenta-
do en TRNSYS, el cual permite suministrar y extraer energia de los flujos en los diferentes
horarios en la que éstos participan en el proceso de elaboracion de la cerveza. En base a lo
expuesto en las primeras etapas del presente trabajo, se utiliza el Type 158 para modelar un
estanque estratificado de volumen constante, de geometria cilindrica y configuracién vertical.
Para observar la estratificacion, el contenido del estanque se divide en nodos isotérmicos y de
volumen constante, en donde cada uno de éstos interactia térmicamente con su nodo superior
e inferior a través de dos mecanismos: conduccion y movimiento del fluido. Este ultimo se
debe al movimiento forzado del contenido del estanque debido al flujo de entrada y, por otro
lado, a la mezcla entre niveles debido a la inversion de la temperatura durante su operacion.

Uno de los parametros a ingresar en el programa corresponde al nimero de nodos, en
donde si su cantidad aumenta, la precisién con respecto a la distribucion de temperaturas al
interior del estanque también aumentard. Sin embargo, una mayor precisiéon implica un ma-
yor consumo del recurso computacional al momento de procesar los resultados. Por lo tanto,
se realiza un analisis de sensibilidad con respecto al caso de mayor precision en el programa
que corresponde a un numero de 50 nodos, evaluando el intercambio de energia durante la
carga y la descarga como la temperatura superior e inferior en el estanque.

Como se puede observar de la Tabla 3.13, el andlisis comienza con un solo nodo (estanque
completamente mezclado) hasta alcanzar el caso de mayor precisién que corresponde a 50
nodos, siendo este tltimo el punto de comparaciéon para el calculo del error porcentual en
cada caso. Si bien, a partir de los 15 nodos ambos errores absolutos se encuentran por debajo
del 5%, que se considera un rango aceptable, para el sistema de almacenamiento en estudio
se exige un poco mas de precision, por lo que se elige una cantidad de nodos igual a 35,
presentando un error <0.5% para el proceso de carga y descarga del estanque.
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Esta eleccién se puede corroborar de manera cualitativa al observar los graficos que se
muestran en las Figuras 3.17, en donde se presenta la evolucion de las temperaturas superior
e inferior a lo largo de un dia de operacién para cada configuracion. A pesar de no mostrar la
curva correspondiente a los 35 nodos, un caso de mayor error porcentual como el de 30 nodos,
ya presenta una leve desviacion (casi imperceptible durante el periodo de carga/descarga
del estanque) con respecto al caso de 50 nodos. Finalmente, este andalisis de sensibilidad
permite obtener una solucién compromiso entre precision y gasto computacional al exportar

Tabla 3.13: Intercambio de energia durante el proceso de carga y descarga,
y su error con respecto a un n° de nodos = 50.

N° Nodos  Carga [kWh]  Error (%) Descarga [kWh]  Error (%)
1 -197.09 35.62 161.25 45.98
3 -250.62 18.14 230.75 22.70
5 -268.99 5.99 253.83 14.97
10 -287.81 3.39 276.82 7.27
15 -295.75 2.01 286.27 4.10
20 -299.99 1.19 291.30 2.42
25 -302.49 0.69 294.24 1.43
30 -304.04 0.37 296.06 0.82
35 -305.01 0.18 297.18 0.44
40 -305.61 0.11 297.89 0.21
45 -305.96 0.06 298.29 0.07
30 -306.15 0.00 298.51 0.00

los resultados a otros programas complementarios.
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Figura 3.17: Temperatura superior (a) e inferior (b) en funcién del tiempo

y del n° de nodos [Elaboracién propial.
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Los parametros utilizados para modelar este componente se presentan en la Tabla 3.14.
Como la temperatura del agua al interior del estanque oscila entre 20 y 90 °C aproxima-
damente, sus propiedades son evaluadas segin el promedio entre ambas temperaturas, que
corresponde a 55 °C. Para el calor especifico se considera un valor igual a 4.19 kJ/kgK [33],

una conductividad térmica de 2.29 kJ/hmK [34] y una densidad de 986 kg/m? [35].

Para determinar la altura del estanque se utiliza la relacién de aspecto (aspect ratio), que
corresponde a un parametro de diseno que se obtiene de la razén entre su altura (L) y su
didmetro (D). Estudios numéricos como experimentales [36, 37] muestran que para la misma
configuracion de carga y descarga, una mayor relaciéon de aspecto permite una mayor estrati-
ficacion en el estanque, sin embargo, los cambios en esta ultima llegan a ser minimos a partir
de una relacién L/D de 2. Ademas, si se incrementa la relacién de aspecto, el area de las
paredes del estanque también aumenta. Como las pérdidas de calor al ambiente aumentan
con la superficie de estanque, una mayor relacién de aspecto requiere de un mayor grado de
aislacion, lo que se traduce en un mayor costo del equipo. Por lo tanto, se utiliza una relacion
de aspecto L/D igual a 2 para obtener la altura de las soluciones de almacenamiento térmico
que se consideran en este estudio.

Tabla 3.14: Parametros Type 158 - estanque estratificado.

Parametro Valor Unidades
Volumen 4.22 m?
Altura 2.78 m
N° de nodos 35 -
Calor especifico 4.19 kJ/kg K
Conductividad térmica 229  kJ/hrm K
Densidad 986 kg/m?

Fraccion de la altura para la entrada 1

Fraccion de la altura para la salida 1 -
Fraccion de la altura para la entrada 2 -
Fracciéon de la altura para la salida 2

N° de termoestatos

O O = O O =

N° de entradas auxiliares de calor

Ademas de estos valores, es posible agregar coeficientes de pérdida de energia al ambiente
para la parte superior, inferior y lateral del estanque. Estos coeficientes no son agregados a la
tabla mencionada, dado que posteriormente se analizara como afectan estos valores a la es-
tratificacion del mismo y, en consecuencia, a la recuperacion de calor en los flujos involucrados.

En relacién a las pérdidas que se mencionan en el parrafo anterior, se debe ingresar la
temperatura ambiental a la que va a estar sometido el estanque durante un ano de operacion.
Para ello, se utiliza el Type 99 que permite leer datos meteorologicos a partir de un formato
predefinido por el usuario. Por lo tanto, se emplea el Typical Meteorological Year (TMY),
archivo que retune las condiciones climatoldgicas promedio para una ubicacién especifica, es-
tructuradas de manera horaria para un periodo de un ano. Para este caso, la localidad de la
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cerveceria en estudio corresponde a la comuna de Vicuna, IV regién, Chile. Se debe senalar
que el archivo mencionado es descargado del Explorador Solar, herramienta desarrollada por
el departamento de Geofisica de la Facultad de Ciencias Fisicas y Matematicas de la Univer-
sidad de Chile [38].

Por ultimo, en el apartado de Derivative del componente se debe indicar cual es la tem-
peratura del estanque al inicio del periodo de operacion. Considerando que para este lugar
en particular, la temperatura maxima y minima promedio para el mes de Enero corresponde
a 25y 16 °C, respectivamente, se considera una temperatura inicial igual a 21 °C.

3.4.3. Intercambiadores de calor

Equipos que permiten la transferencia de calor entre los flujos del proceso cervecero y el
medio de almacenamiento. Los intercambiadores a considerar son de tipo indirecto, ya que
los fluidos involucrados no se mezclan. Por lo tanto, la transferencia de energia es a través de
conveccién y conducciéon mediante una superficie que separa ambos flujos.

Para llevar a cabo la simulacion, se consideran dos tipos de intercambiadores: el primero
corresponde a un condensador presente en el circuito de carga y designado en el esquema
como “HX-1 Condenser”. Al conocer la presién a la cual ocurre la condensacion, este equipo
permite aprovechar el calor latente de vaporizacion que desprende el mosto en forma de vapor
con la finalidad de transferir esta energia al medio de almacenamiento. Para modelar este
equipo, se utiliza el Type 598 proveniente de la TESS Library. Los parametros asociados a
este componente se presentan en la Tabla 3.15.

Tabla 3.15: Parametros Type 598 - condensador.

Parametro Valor  Unidades
Diferencia de temperatura Pinch 2 °C
Calor especifico medio de almacenamiento  4.19 kJ/kg K
Calor especifico mosto condensado 4.19 kJ/kg K
Presiéon minima de condensacion 1 bar
Grados de sub-enfriamiento 0 °C
Configuracién® 1 -

@ 1: Contraflujo, 2: Flujo paralelo.

Uno de los parametros del Type 598 corresponde a la diferencia de temperatura Pinch
que, para este caso, se utiliza el valor calculado en la seccién 3.2.5. Por otro lado, para la
presiéon minima de condensacion, se considera la misma con la que esta presurizado el proceso
cervecero en estudio, que corresponde a 1 bar. Por tltimo, dado que sélo se quiere condensar
el flujo y no enfriarlo, se considera 0 °C de sub-enfriamiento.

El segundo tipo de intercambiador corresponde a uno de calor sensible, representado en
la simulacion a través del Type 5b. Estos equipos se encuentran tanto en el circuito de carga
como de descarga y se denominan “HX-2", “HX-3” y “HX-4”. A partir de la Tabla 3.16 se
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pueden observar los pardmetros que diferencian a cada intercambiador, en donde ¢, , corres-
ponde al calor especifico de los flujos del proceso cervecero. Por otro lado, el coeficiente de
transferencia de calor ponderado por el area UA, corresponde a un valor de entrada para este
componente y, resulta de la multiplicacién de las areas obtenidas a través del andlisis Pinch
y el coeficiente global de transferencia U, siendo este iltimo obtenido a través de la expresion
2.11, despreciando la resistencia interna de las paredes del intercambiador. Se debe recalcar
que para este Tiype, los parametros que se deben ingresar corresponden al calor especifico del
medio de almacenamiento y los flujos del proceso productivo, ademas de la configuracién del
intercambiador que presenta un valor de 2 para flujos a contracorriente.

Tabla 3.16: Parametros y valores de entrada de cada intercambiador.

Intercambiador ¢, [kJ/kg K]  Area [m?  UA [kJ/hr K]

HX-2 4.207 45.8 164880
HX-3 4.216 5.6 20160
HX-4 4.213 38.5 138600

Dado que lo que se busca es conocer las temperaturas de salida de los fluidos, el método
a utilizar por TRNSYS en el Type 5b corresponde al método de la efectividad-NTU.

En primer lugar, se debe obtener la razon de capacidad calorifica C), para los flujos del pro-
ceso cervecero y el medio de almacenamiento, segiin la expresion 3.1. Una vez que se obtienen
estos valores, se debe determinar el minimo C,,;,, v el maximo C,,,, para cada intercambiador.

El minimo y el maximo de la razén de capacidad calorifica se dividen para hallar la relacién
de capacidades ¢, de acuerdo a la ecuaciéon 2.7. Por otro lado, el coeficiente de transferencia
de calor ponderado por el area UA se divide por C,,;, para obtener el niimero de unidades
de transferencia NTU, segin la relacion 2.8. Ambas cantidades adimensionales permiten cal-
cular la efectividad de la transferencia de calor ¢, a través de la expresion 2.6 definida para
un equipo de doble tubo y a contraflujo. La Tabla 3.17 retine los valores obtenidos, siendo ¢
necesario para calcular las temperaturas de salida.

Tabla 3.17: NTU, c y efectividad de cada intercambiador.

Intercambiador C NTU 15

HX-2 0.87 13.08 0.97
HX-3 049 486  0.96
HX-4 0.81 13.30 0.98

Finalmente, la expresion que utiliza el programa para calcular las temperaturas de salida
para el flujo caliente/frio (T} /c,sa1) S€ presenta a continuacion:

Th/c,sal = Th/c,ent — € Cmin ' (Th,ent - Tc,ent) (328>
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3.4.4. Sistema de impulsion

Para los procesos de carga y descarga del almacenamiento es necesario definir un sistema
de bombeo que permita extraer el contenido de la zona inferior y superior del estanque, esto
con el objetivo de aprovechar su estratificacién e intercambiar la mayor cantidad de energia
con los flujos del proceso cervecero. Para representar estos equipos en el modelo se conside-
ra el Type 110, que corresponde a una bomba de velocidad variable. En el diagrama de la
Figura 3.14 estas bombas se denominan “Pump-C17, “Pump-C2”, “Pump-D3” y “Pump-D4".

El principal parametro a definir para este componente corresponde al flujo masico que se
quiere bombear desde el estanque. Para esto, se utilizan los valores previamente establecidos
por el analisis Pinch, los cuales se pueden observar a partir de la Figura 3.9 y se retinen en
la Tabla 3.18.

Tabla 3.18: Flujo masico desde el estanque.

Bomba  Flujo maésico [kg/h]

C1 835.2
C2 3470.4
D3 990

D4 2487.6

Otro parametro a obtener corresponde a la potencia tedrica requerida por la bomba. Este
valor en conjunto con la eficiencia global y del motor (que corresponden a valores de entrada
o Inputs del componente) permitirdn obtener el consumo de potencia, la energia transferida
al fluido y al ambiente. Para determinar la potencia tedrica P, [W] se utiliza la siguiente
expresion:

Po=~-Hy Q (3.29)

En donde ~ corresponde al peso especifico [kg/m? s?] y viene dado por la multiplicacién
entre la densidad = 986 kg/m? y la gravedad = 9.81 m/s?. Por otro lado, Q corresponde al
caudal [m3/s] y Hy a la altura dindmica [m]. El caudal se obtiene a partir de los valores que
se muestran en la Tabla 3.18 y para obtener Hy se utiliza la ecuacién 3.30:

P—P VE-V?
2 1“[‘ 2 1

Hd:hl+ 29

+ (Zy — 74) (3.30)

Siendo h; la pérdida de carga [m], P la presién del fluido [Pa], V' su velocidad [m/s] y
Z la altura [m]. Con respecto a la diferencia de presiones, este término es igual a 0 dado
que se esta trabajando a presion atmosférica en todo el sistema. Por otro lado, la diferencia
de alturas sera igual a la altura definida para el estanque, la cual se puede observar en la
Tabla 3.14. Por ultimo, para la diferencia de velocidades V; se considera igual a 0 dado que el
fluido se encuentra en reposo al interior del estanque y en el caso de V5 se utiliza la velocidad
méaxima recomendada para lineas de bombeo [39] que corresponde a 1.52 m/s. A partir de
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esta velocidad es posible determinar el diametro interno minimo de tuberia necesario para
alcanzar el caudal expuesto anteriormente. Estos valores se presentan en la Tabla 3.19. Por
lo tanto, sélo falta determinar h; para obtener la altura dinamica.

Tabla 3.19: Caudal y didmetro interno minimo.

Bomba  Caudal [m?®/s] Didmetro interno [mm)]

C1 0.00023 14
C2 0.00096 29
D3 0.00028 16
D4 0.00069 25

La expresion para determinar la pérdida de carga h; depende de dos factores: pérdidas
primarias y secundarias. Las pérdidas primarias se encuentran representadas por el primer
término de la ecuacién 3.31 que corresponde a la expresion de Darcy- Weisbach [39]. Esta
ultima depende del factor de friccion f, el largo L y didmetro interno D de la tuberia.

V2
h = —
Y (

fL

o T ke) (3.31)

Por su parte, el factor de friccion f depende de la rugosidad relativa R, de la tuberia y
del niimero de Reynolds Re. La rugosidad relativa y el nimero de Reynolds vienen dados por
la expresion 3.32 y 3.33, respectivamente.

R.=¢/D (3.32)
.D.
Re — VM/’ (3.33)

Siendo ¢ la rugosidad equivalente que, para este caso en particular, se utiliza el valor para
acero comercial igual 0.045 mm [40]. Por otro lado, p es la viscosidad dindmica del agua, que
corresponde a 0.001 Pa - s.

Como se puede observar de la Tabla 3.20, los valores del nimero de Reynolds para cada
caso son mayores a 4000, por lo que se puede concluir que el flujo que pasa por la tuberia es
turbulento. De acuerdo al régimen mencionado, se utiliza una version alternativa de la for-
mula de Colebrook (la cual no requiere iteracién) para obtener el coeficiente de friccion f [40]:

L ~1.8-log [(8/D> R (3.34)

VT 3.7 Re

Los valores obtenidos para cada coeficiente se pueden observar a partir de la Tabla 3.20.
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Tabla 3.20: Coeficiente de friccion f.

Bomba R, Re f
C1 0.63 20893 0.42
C2 1.28 42566 1.18
D3 0.68 22747  0.47
D4 1.08 36057 0.88

En el caso de las pérdidas secundarias representadas por k. en la ecuacion 3.31, éstas se
deben a componentes adicionales presentes a lo largo de la tuberia. Para este caso, se consi-
dera la presencia de una valvula de globo abierta, dos codos, dos uniones, la entrada y salida
al estanque, en donde cada uno presenta un coeficiente de pérdida k [40], [41]. Estos valores
y su suma la cual corresponde a k., se presentan a continuacion:

Tabla 3.21: Coeficiente de pérdida k.

Véalvula  Codos (2)  Uniones (2) Entrada  Salida ke
10 1.80 0.16 0.50 0.50 12.96

Finalmente, para obtener las pérdidas de carga se considera que el largo de la tuberia
corresponde a la altura del estanque méas un 50 % de ésta para considerar conexiones adicio-
nales. La pérdida de carga h;, la altura dinamica Hy y la potencia tedrica P; requerida por
cada bomba se presentan en la Tabla 3.22.

Tabla 3.22: Pérdida de carga h;, altura dinamica H; y potencia tedrica P;.

Bomba  h; [m] Hy[m] P [W]

C1 15.78 29.60 66
C2 21.07 34.88 325
D3 15.97 29.78 79

D4 18.76 32.58 218

Una vez calculada la potencia tedrica, se cuenta con los parametros necesarios para definir
las bombas de velocidad variable en TRNSYS. Estos se presenta en la Tabla 3.23.

Tabla 3.23: Parametros Type 110 - bomba de velocidad variable.

Parametro Valor Unidades
Flujo maésico Tabla 3.18 kg/h
Calor especifico 4.19 kJ/kg K
Potencia Tabla 3.22 A
Fraccion de pérdida de calor del motor f,, 0 -

N° de coeficientes de potencia 1 -
Coeficiente de potencia 1 -
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Dentro de los valores de entrada se encuentra la eficiencia del motor 7, y la eficiencia
global de la bomba 7,, que para este caso se considera un valor de 0.9 y 0.6, respectivamente
[42]. La primera es utilizada para calcular la potencia transferida al eje Pypqpe a través de la
expresion:

Pshaft - Pt *Nm (335)

Por otra parte, la energia transferida desde el motor de la bomba al fluido Q) y desde

el motor al ambiente (), es calculada por el programa, a través de la ecuaciéon 3.36 y 3.37,
respectivamente.

Qs = Paragt- (1= %) + (P = Papagt) - fin (3.36)

m

Qa = (P - Pshat) ' (1 - fm) (337)

Por lo tanto, la temperatura final del fluido al salir de la bomba T} ., viene dada por:

Qr

Tsa:Ten - 3.38
fosat = Tpent + (3.38)

En donde T es la temperatura de entrada del fluido y 2 su flujo mésico.

Sistema de control

La senal de control, que corresponde a uno de los Inputs del componente asociado a las
bombas, permite encender estos equipos de tal manera de que el intercambio de energia ocu-
rra de manera sincronizada, segin el cronograma de los flujos del proceso cervecero.

En primer lugar, se utiliza el Type 14h para definir una funcién dependiente del tiempo
que permita caracterizar un patrén diario que se repita durante el periodo en estudio. De
acuerdo al horario establecido para las demandas de la Figura 3.16, la funcién serd igual a
1 cuando el flujo se encuentre en operaciéon e igual a 0 en el caso contrario. Por lo tanto, se
genera un Type para definir una senal de control para la operaciéon de la cerveceria durante
los dias de semana, denominado en el modelo como “FF; - Weekday” (i varia de acuerdo al
flujo), y una senal de control que tiene un valor igual a 0 durante todo el dia, llamada “FFi
- Weekend”, en donde esta tltima es definida para los fines de semana y las dos semanas
establecidas para el mantenimiento de la planta, las cuales comienzan el dia 21 de junio y
concluyen el 5 de julio. De acuerdo a esto ultimo, es importante mencionar que este periodo
se escoge teniendo en consideracion que la demanda de las cervecerias disminuye en invierno,
por lo que se suele dejar esos dias para realizar las actividades de mantenimiento en la planta.

Las funciones generadas en ambos componentes son utilizadas como valores de entrada
por el Type 41b con el objetivo de conformar un perfil anual de operacion para la cerveceria.

Finalmente, la salida de este componente sirve como valor de entrada para la sefial de control
de las bombas del esquema en TRNSYS.
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3.4.5. Procesamiento de resultados

En esta seccion se presentan las expresiones y principales supuestos a utilizar para procesar
los resultados obtenidos a través del conjunto de simulaciones desarrolladas en TRNSYS. Me-
diante una serie de codigos implementados en Python, se obtienen indicadores que permiten
evaluar cada configuracién propuesta en términos energéticos, econémicos y medioambienta-
les.

Eficiencia de estratificacion

Con la finalidad de identificar como influyen ciertos parametros operacionales y de disefio
en la estratificacién del estanque y, por consiguiente, en la recuperacion de energia térmica,
se considera el indicador propuesto por Haller et al. [22], llamado eficiencia de estratificacion.
Este propone cuantificar la generacién de entropia interna del caso que se esta simulando,
contrastandola con la del caso completamente mezclado, ambos bajo las mismas condiciones
de operacion.

Los resultados obtenidos a partir de la simulacién numérica corresponden principalmente
a las temperaturas al interior del estanque y de sus conexiones de entrada como de salida,
por lo que se requiere de una expresion para calcular la entropia especifica en funcion de
esta variable. Para ello, se recurre a las librerias del programa EES (Engineering Equation
Solver) [43] con el objetivo de extraer la entropia especifica del agua a 1 bar a diferentes
temperaturas y, en base a estos valores, generar una regresion cuadrética de la forma s(T) =

—0,00002 - T% + 0,015 - T' 4 0,0025.

Para calcular esta eficiencia para un tiempo 71, se considera la versién discretizada de las
ecuaciones presentadas en el estudio mencionado, que para el caso simulado corresponden a:

n

A,S'jfomre(ﬁ) = Zml : [S(Tstor‘e<Tl> Z)) - S(TstOTE(Toa 2))} (3'39)

i=1

Siendo AS#™  [kJ/kg] el cambio total de entropia del almacenamiento, n la cantidad de

nodos, m; [kg] y Tyore [°C] es la masa y la temperatura del nodo i a evaluar, respectivamente.

ASHE(M) = 5 At S mir) - [5(Tin(7)) + 5(Ton(ri1)) = 5(Toue (1) — 5(Tone(ri1))] (3.40)

1=T0

Para la segunda expresion, AS;™ [kJ/kg| corresponde a la entrada o salida de entropia
dependiendo si es un proceso de carga o descarga, At [h] el paso de tiempo de la simulacién,
m [kg/h] el flujo méasico, Ty, y Tous [°C] las temperaturas de entrada y de salida al estanque,

respectivamente.

- B —UA(Z) . (Tstore(j7 Z) — Tamb(j)) (341)

Mestore * Tstore (]7 7’)
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En donde AS{™ [kJ/kg] representa el cambio de entropfa al interior del estanque debido
a pérdidas de calor al ambiente, UA [W /°C] representa el coeficiente global de pérdidas pon-
derado por el area de intercambio de cada nodo 7, mgre [kg] corresponde a la masa total del

contenido del estanque y T,,,,, [°C] la temperatura ambiental.

Para obtener el cambio de entropia del caso completamente mezclado, se considera que las
temperaturas y flujos masicos de entrada son idénticos al caso simulado. En el caso del flujo
de salida, se considera que su temperatura es la misma que la temperatura al interior del
estanque completamente mezclado. Para obtener la temperatura mencionada en un tiempo
Ty, se utilizan las siguientes relaciones:

Tout™ (1) = Titore(7s) = Tong (1) + [Titore(7a) — Ting (1)) - eaxp(—a - [1 — 7)) (3.42)

out store store

Siendo T™iz y Tmiz [°C] la temperatura de salida y al interior del caso completamente
mezclado, T;,; [°C] la temperatura alcanzada por el estanque luego de un tiempo infinito,
Tz (1,) [°C] la temperatura al comienzo del paso de tiempo 7, [s] y a [1/s] la constante de

tiempo. A continuacién se presenta la expresion para el célculo de T, ¢:

UA : Tamb(Tb) + Cf{”low(ﬂ;) : ,—Tinfout(TlJ
UA -+ Cflow(Tb)

Tin(1) = (3.43)

En donde Cyoy, [kJ/h°C] corresponde a la tasa de capacidad de flujo (capacity flow rate)
Y Tin—out [°C| corresponde a la temperatura de entrada o de salida dependiendo si el proceso
es de carga o descarga. La constante de tiempo a se calcula de la siguiente manera:

. UA + Cflow(Tb)
B Cstore

a (3.44)

Con Cypore [kJ/ OC] la capacitancia térmica del almacenamiento. La siguiente relacion per-
mite el calculo de Cfpr:

P(Tout(15)) — "(Tinier (73))
Tout(Tb) - T’inlet (Tb)

C fiow(T) = 111100 (T5) - (3.45)

Siendo h(T) [kJ/kg] la entalpia especifica, m 4, corresponde al flujo masico, Toue y Tin
[°C] corresponden a las temperaturas de entrada y de salida del estanque. El célculo de C Flow
y las variables involucradas en su obtencion, depende de si se trata de un proceso de carga o
de descarga.

Por lo tanto, la eficiencia de estratificacion 7, se calcula de la siguiente manera:
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| ASun — Ay - Asj,
ASis. — ASpiz — ASp,

loss

Nst = (346)

Indicadores econémicos

Para la evaluacion econémica de cada solucién de almacenamiento, se emplean diferentes
indicadores para analizar su factibilidad econémica y competitividad frente a otras fuentes
de energia.

En primer lugar, se tiene el valor actual neto (VAN), indicador que permite determinar la
viabilidad de un proyecto o inversion. Este criterio consiste en actualizar los ingresos y costos
de un proyecto a una tasa de descuento determinada para conocer cuanto se va a ganar o
perder con esa inversion. La expresion para su calculo se presenta a continuacion:

VAN = | —r 3.47
ot ; (1+7r) ( )

Siendo I la inversion inicial, r la tasa de descuento, n el horizonte de evaluacién en afnos
y F; el flujo de caja en el periodo i. Para que la solucion sea rentable bajo este indicador el
VAN tiene que ser mayor que 0.

El segundo indicador a utilizar corresponde a la tasa interna de retorno (TIR), la cual
representa el porcentaje de beneficio o de pérdidas que tiene una inversién en un proyecto.
Este indicador se puede obtener a partir de la ecuacion 3.48 utilizando los mismos parametros
que la expresion 3.47:

0=1,+ — 3.48
0 ; (1+7r) ( )

Como se puede notar, la expresion anterior nace de igualar el VAN a 0, calculando la tasa
r que en este caso corresponde a la TIR. El criterio que utiliza este indicador para que exista
factibilidad econémica es que la TIR debe ser mayor a la tasa de descuento considerada en
el proyecto.

Complementando a los indicadores mencionados, se emplea el Payback descontado, el cual
entrega el periodo esperado de retorno de la inversion. A diferencia del Payback simple, este
indicador tiene en cuenta la desvalorizacion del dinero en el tiempo, por lo que tiende a ser
mayor que el primero. La siguiente ecuacion permite obtener este indicador:

Iy—0
F

Payback = a + (3.49)

Siendo a el tltimo periodo en el cual se tienen flujos de caja negativos, b la suma de los
flujos de caja al finalizar el periodo a y F' corresponde al valor del flujo de caja en el cual se
recupera la inversion.
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El dltimo indicador a obtener corresponde al costo nivelado de calor (LCOH), el cual
representa un costo constante por unidad de energia generada, en este caso calor, que se
calcula para comparar el sistema en evaluacién con otras tecnologias de generacién. El LCOH
se calcula a partir de la siguiente expresion:

0 + Zl 1 (1+r

LOOH = = —==11

(3.50)

Siendo C} [USD] los costos asociados a la operacién y mantenimiento del sistema en eva-
luacion y E, [MWh] representa la energia térmica recuperada a través de la solucién de
almacenamiento.

Los principales supuestos econémicos a considerar para la evaluacion del sistema de alma-
cenamiento térmico y del SST se retinen en la siguiente tabla:

Tabla 3.24: Pardmetros para la evaluacién econémica [7, 24, 25, 26, 44].

Pardmetros econémicos

Gas natural [USD/kWh] 0.049
Gas licuado de pétroleo (GLP) [USD/kWh] 0.108
Energia eléctrica [USD/kWh] 0.123
Horizonte de evaluacién [anos] 20
Tasa de descuento (%) 7
Costos de operacién y mantenimiento [USD] 2% - I,
Valor residual de la inversion [USD] 10% - Io
Vida 1til [afos] 6
Impuesto de lera categoria (%) 27
Costo colector FPC [USD/m?| 650
Estanque de volumen variable [USD] 18.819

Siendo I el valor de la inversion inicial. Si bien los principales equipos tanto del sistema
solar como el del sistema de almacenamiento presentan una vida ttil esperada de 20 anos,
se considera una vida 1til igual a 1/3 de la vida 1til normal. Esto dltimo con la finalidad de
considerar una depreciacion lineal acelerada, la cual corresponde a un método aceptado por
el SII (Servicio de Impuestos Internos) para incentivar la inversién en activo fijo a través de
la postergacion del impuesto a la renta.

Es importante mencionar que el costo del colector de placa plana (FPC) por metro cuadra-
do considera el costo del sistema solar completo, incluyendo el costo del estanque del circuito
solar, intercambiadores de calor y el sistema de refrigeracion para evitar sobrecalentamientos
en los equipos. Este valor corresponde a una cotizacion realizada por parte de una empresa
que realiza proyectos llave en mano (Turnkey projects) [7]. El estanque de volumen variable
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no es incluido en el precio mencionado, por lo que su valor se obtiene de manera similar a la
estimacion del precio para el estanque del sistema de almacenamiento térmico realizada en
la seccion 3.2.4..

Reduccién de emisiones

De manera de cuantificar el impacto medioambiental de cada configuracion, se estima
cuanta es la reduccién de emisiones de COs dependiendo del tipo de energia involucrada en
la recuperacién, térmica o eléctrica. Para ello, se utiliza la siguiente relacién [45]:

G=E-EF (3.51)

Siendo G la cantidad en toneladas evitadas de CO,. Para la energia térmica, £ [MWHh]
corresponde a la energia producida por la combustion del combustible, gas natural y GLP, en
la caldera de eficiencia 0.85. Por otro lado, EF' corresponde al factor de emision y, presenta
un valor de 0.18 y 0.22 tCOy/MWh para el gas natural y el GLP, respectivamente [46, 47].

El ahorro de energia eléctrica por el menor uso del chiller de refrigeracién también conlleva,
de manera indirecta, a reducir las emisiones de CO,. Para obtener la reduccién de emisiones
de este gas se emplea la ecuacion 3.51, pero en este caso E corresponde a la energia eléctrica
ahorrada y E'F presenta un valor de 0.71 tCOy/MWh [47].
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Capitulo 4

Resultados y discusion

En este apartado se presentan y se discuten los principales resultados obtenidos a partir
de la simulacion en TRNSYS. Para ello, se dispone de 9 soluciones de almacenamiento tér-
mico, segun el porcentaje de recuperacion de calor alcanzado, comenzando por el caso de 357
kWh que representa el 100 %. Para definir cada configuracion, la recuperacion de calor se va
reduciendo en un 5 % hasta obtener el 60 % que corresponde a un nivel de 214 kWh.

De manera adicional, cada estanque es evaluado para tres coeficientes globales de trans-
ferencia de calor (U igual a 0, 2.5 y 5 kJ/hm?K) para tener en consideracién las pérdidas de
calor al ambiente y su efecto en los indicadores utilizados. Si bien un coeficiente U igual a 0
representa un caso ideal, éste permite diferenciar las pérdidas energéticas asociadas a irrever-
sibilidades al interior del estanque y las producidas por el flujo de calor hacia el ambiente. La
elecciéon de estos coeficientes se realiza en base a valores tipicos utilizados en al bibliografia
consultada [48, 49, 50].

Para la evaluacion econémica y medioambiental, se proponen dos tipos de configuraciones:
sistema de almacenamiento para recuperacion de calor con y sin integracién solar térmica.
En el caso de la primera, se utiliza el esquema presentado en el estudio de A. Crespo et al. [7],
el cual ha sido facilitado por el CSET de FCR para su evaluaciéon en conjunto con el sistema
de almacenamiento. Ademas, los ahorros energéticos son calculados en base al precio del gas
natural y GLP, incluyendo la eficiencia de la caldera y del intercambio de calor a través de
camisas de vapor.

4.1. Analisis energético

A continuacién, se presentan los principales resultados en términos energéticos de cada
solucién de almacenamiento, en funcion del coeficiente de pérdida impuesto en el estanque.

Dependiendo del nivel de recuperacion, el analisis Pinch determina cuales son las tem-
peraturas conseguidas por cada flujo para un estado estacionario del estanque, en donde la
temperatura superior e inferior de este tltimo se mantienen invariantes durante su operacion.
En otras palabras, no existen pérdidas internas y externas bajo este método, por lo que se
considera estratificacién perfecta y paredes adiabaticas en el estanque.
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Gracias a los componentes que ofrece el entorno de TRNSY'S, es posible modelar estratifi-
cacion no ideal e imponer coeficientes de pérdida de calor en las paredes del estanque con la
finalidad de identificar las pérdidas internas y externas asociadas a este equipo, contrastando
los valores obtenidos a través de simulaciones con los senalados por el andlisis Pinch. Para
observar tales diferencias, se presentan las temperaturas alcanzadas por los flujos del proceso
productivo y la energia recuperada por cada solucién de almacenamiento.

En las Figuras 4.1 y 4.2 se puede examinar la temperatura promedio mensual de tres de
los cuatro flujos que participan en la recuperacion de calor: el mosto que se dirige hacia los
tanques fermentadores desde el Whirlpool, el agua requerida para la limpieza de los equipos
y el agua de proceso que ha sido filtrada previamente por osmosis. El primero entrega calor
hacia el sistema de almacenamiento, mientras que las dos tltimas reciben la energia de este
ultimo. El cuarto flujo correspondiente al condensado del mosto, no es incluido en las figuras
mencionadas ya que el componente utilizado para modelar el condensador en TRNSYS per-
mite que todo el calor latente de vaporizacién sea transferido al medio de almacenamiento.
Es importante mencionar que, para no extender esta seccion, sélo se muestran los perfiles de
temperatura y energia recuperada de dos soluciones de almacenamiento: 357 y 214 kWh. De
igual forma, los resultados de las otras soluciones se encuentran en el Anexo D.

3251 .
Mosto proveniente del
Whirlpool
G 32.2 1 Temp. Objetivo = 16 °C
o Temp. A. Pinch = 23.2 °C
5 3191 _—
k5
g 63 1 / Agua proveniente del
a 61 - proceso de osmosis
© Temp. Objetivo = 80 °C
—
3 597 Temp. A. Pinch = 72.4 °C
© /——
@
g 539 _——+ —
g Agua requerida para
F 53.8 - limpieza de equipos
Temp. Objetivo = 50 °C
53.7 4 Temp. A. Pinch = 50 °C
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Figura 4.1: Temperaturas alcanzadas por los flujos del proceso productivo
- RC: 357 kWh.

Al lado derecho de las figuras mencionadas se muestra la temperatura que debe ser alcan-
zada por los flujos, segtin los requerimientos del proceso de fabricacion de cerveza, “Temp.
Objetivo”, y la temperatura conseguida por los flujos de acuerdo con el dimensionamiento
realizado por el andlisis Pinch, “Temp. A. Pinch”, siendo esta tltima la que debe ser compa-
rada con la temperatura resultante de las simulaciones.
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Las temperaturas mostradas en las Figuras 4.1 y 4.2 corresponden a un promedio, por lo
que la desviacion de sus temperaturas en otros instantes de tiempo con respecto a la media,
dependera del flujo masico y qué tan prolongado es el proceso de carga o descarga. Al exa-
minar en mayor detalle el comportamiento de las temperaturas se puede notar, de manera
general, que éstas presentan una mayor desviacion al comienzo durante la carga, mientras
que en la descarga esto ocurre al final. A medida que transcurre la carga se produce una
mayor estratificacién en el estanque, generando un mayor gradiente entre las temperatura
superior e inferior de este ultimo. En consecuencia, ocurre un mayor aprovechamiento de la
energia proveniente del flujo que se desea enfriar permitiéndole alcanzar temperaturas mas
bajas. Lo contrario ocurre a medida que se descarga el estanque, en donde este ultimo va
perdiendo estratificacién por lo que cada vez es menor la cantidad de calor entregada a los
flujos, disminuyendo la temperatura conseguida por éstos.
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©
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Temp. Objetivo = 50 °C
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49 .45 A
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Figura 4.2: Temperaturas alcanzadas por los flujos del proceso productivo
- RC: 214 kWh.

Si bien los perfiles de temperatura se mantiene relativamente uniformes a lo largo del ano,
se puede notar que existe una mayor variacion entre los meses de junio y julio, corroborando
el efecto del clima en la evaluacion de esta variable. Esta variacion se acenttia al aumentar
el coeficiente de pérdida en el estanque, mientras que para el caso ideal no existe un cambio
observable. Por tltimo, se puede observar que existe una variaciéon importante entre los meses
de enero y febrero, y esto se debe a la temperatura uniforme que se impone en el estanque
al iniciar la simulacion.

De las figuras mencionadas, se puede notar que las temperaturas obtenidas distan de las
establecidas por el analisis Pinch. Si se considera la curva asociada a un coeficiente U igual a
0 kJ/hm?K, es posible cuantificar a través de la temperatura los efectos atribuibles a pérdidas
internas en el estanque.
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—e— Mosto proveniente del Whirlpool
- Agua requerida para limpieza
—e— Agua proveniente de osmosis
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Figura 4.3: Desviacién maxima entre las temperaturas obtenidas de la si-
mulacién del caso U = 0 kJ/hm?K y las sefialadas por el A. Pinch.

En la Figura 4.3 se puede observar que, de manera general, a mayor nivel de recuperacion
de calor, mayor es la diferencia de temperaturas con respecto a la senalada por el analisis
Pinch. Esto se cumple a excepciéon del calentamiento del agua requerida para la limpieza de
equipos, en donde los niveles de recuperacion de calor de 321, 268 y 214 kWh no cumplen
con el comportamiento mencionado. La mayor desviacion de los tres flujos la presenta el
mosto proveniente del Whirlpool, que corresponde a 9.42 °C. En el caso del flujo proveniente
del proceso de osmosis, la desviacion méaxima corresponde a 8.39 °C, mientras que el agua
requerida para limpieza presenta una diferencia maxima de 3.91 °C.

—e— Térmica

—o— Eléctrica
12 A

114

10+

Desviacién [MWh/a]

214 232 250 268 286 304 321 339 357
Nivel de recuperacién de calor [kWh]

Figura 4.4: Diferencia entre la energia recuperada obtenida a través de si-
mulacién para el caso U = 0 kJ/hm?K y la sefialada por A. Pinch.

De la Figura 4.4, se puede corroborar que la energia recuperada se condice con la diferen-
cia maxima de temperaturas que muestra la Figura 4.3. Conforme aumenta esta tltima, a
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medida que se incrementa el nivel de recuperacion, se puede observar que la diferencia entre
la energia recuperada que se obtiene de las simulaciones y la que establece el andlisis Pinch
es cada vez mayor. El comportamiento descrito es observable tanto para la reduccion del
suministro de energia térmica como eléctrica, alcanzando una diferencia para el caso de 357

kWh de 12.55 y 12.3 MWh/a, respectivamente.

Al utilizar el indicador propuesto por Haller et al. [22], es posible generar curvas que per-
mitan describir la eficiencia de la estratificacion durante un ciclo diario de operaciéon para
el sistema de almacenamiento térmico. Como se puede observar de la Figura 4.5, el nivel de
recuperacion que presenta la mayor estratificacion corresponde a 214 kWh, lo que permite
corroborar lo sefialado en los graficos de las Figuras 4.3 y 4.4.
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Figura 4.5: Eficiencia de estratificacién para cada solucién de almacena-
miento.

Se puede comprobar que este indicador se encuentra en concordancia con los procesos
de carga y descarga ocasionados por los flujos del proceso productivo. En primer lugar, el
estanque se descarga con la finalidad de transferir energia al agua proveniente del proceso
de osmosis correspondiente al segundo batch. Durante la misma descarga, ocurre de manera
simultanea la transferencia de energia al flujo para la limpieza de equipos, por lo que la estra-
tificacion disminuye de forma mas abrupta. Luego, la descarga para el flujo de limpieza cesa,
por lo que solamente contintia para el agua de osmosis. Al finalizar la descarga, la tasa de
generacion de entropia tiende a disminuir, lo que se ve reflejado en la atenuacién de la curva
cerca de las 15 hrs. Posteriormente, existe un periodo de stand-by en donde la eficiencia no
se ve modificada, para luego seguir con la carga del estanque a través de la energia entregada
por el condensado del mosto. Después de las 17 hrs., existen dos periodos breves de descarga
asociados a los flujos de limpieza. Como acto seguido, ocurre una carga del almacenamiento
ocasionado por el flujo proveniente del Whirlpool, en donde hay un aumento pronunciado
de la estratificaciéon en un comienzo hasta que la curva se vuelve mas atenuada producto del
aumento de la tasa de generacion de entropia. Por tltimo, el ciclo operativo del almacena-
miento finaliza con una pequena descarga para el calentamiento del agua de limpieza.
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Es importante senalar que la eficiencia parte desde un valor mucho mas alto que con el
que finaliza y esto se debe a que la evaluacién de este indicador es realizada para el segundo
dia de operacion. Por lo tanto, al comenzar con una temperatura uniforme el primer dia, no
ocurre una transferencia de energia hacia el flujo proveniente de osmosis durante la descarga
del estanque, por lo que los procesos siguientes tenderan a aumentar aun mas la estratifica-
cién que para un ciclo normal de operacién.

En base a la formulacién de esta eficiencia, se puede concluir que el nivel de recuperacion
correspondiente a 357 kWh es el que presenta mayores pérdidas internas ocasionadas por
la generacion de entropia (o destrucciéon relativa de la exergia). De acuerdo al componente
utilizado para modelar el estanque estratificado en TRNSYS, se puede observar que el pa-
rametro de operacién que presenta una mayor variabilidad entre cada solucién corresponde
al flujo mésico. Un aumento de este tltimo, genera en las zonas de entrada y de salida del
estanque un movimiento forzado de fluido lo que induce a presentar mezcla entre los nodos
adyacentes. A pesar de que al aumentar el volumen del estanque el efecto generado por el
flujo masico se ve disminuido, sigue siendo apreciable en términos de la energia recuperada
y la temperatura alcanzada por los flujos. Ademas, se puede notar que la eficiencia converge
a medida que disminuye el nivel de recuperacion de calor, alcanzando un valor méximo de
83 % al comenzar el ciclo y un minimo de 29 %, siendo este ltimo el resultado de los dos
periodos de descarga del estanque cerca de las 18 hrs.

Como se ha mencionado anteriormente, otra de las principales limitantes del anélisis Pinch
es que no considera pérdidas de energia hacia el ambiente. Al calcular la diferencia maxima
de temperaturas entre los valores obtenidos a través de simulaciones y los senalados por el
analisis Pinch, se tiene que el flujo proveniente de osmosis presenta una desviaciéon de 11.3
y 13.9 °C, el flujo proveniente del Whirlpool presenta una desviacion de 9 y 8.6 °C y, por
ultimo, el agua requerida para limpieza exhibe una diferencia de 3.7 y 3.8 °C. Para cada
flujo, los valores mencionados corresponden a un coeficiente de pérdida U igual a 2.5 y 5
kJ/hm?K, respectivamente.

EEE Energia térmica
I Energia eléctrica

Energia recuperada [MWh/a]
N w H (6] ()] ~ [ee]
o o o o o o o

=
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A. Pinch Uu=20 Uu=25 Uu=>5

Figura 4.6: Energia recuperada para una soluciéon de 357 kWh, segtin ana-
lisis Pinch y las simulaciones para diferentes coeficientes de pérdida U
[kJ/hm?2K].
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De la Figura 4.6, se puede observar la energia recuperada para la solucion de 357 kWh de
acuerdo a los valores senalados por el andlisis Pinch y los obtenidos a través de simulaciones.
Para U igual a 2.5 kJ/hm?K, se tiene una diferencia maxima con respecto al andlisis Pinch
de 11.93 y 16.06 MWh/a. En el caso de U igual a 5 kJ/hm?K, se tiene una desviacién ma-
xima de 11.61 y 20.23 MWh/a. Los valores mencionados corresponden a la energfa eléctrica
y térmica, respectivamente.

En las Figuras 4.6, 4.7 y las que se presentan en el Anexo D, es posible notar que a medida
que aumenta el coeficiente de pérdida, mayor es la energia recuperada en el caso de la energia
eléctrica. Al disminuir la aislacién en el estanque, las temperaturas en su interior se vuelven
menores, en particular, la temperatura de salida durante el proceso de carga. Esto permite
que el medio de almacenamiento tenga una menor temperatura al intercambiar calor con
el flujo proveniente del Whirlpool, lo que se traduce en una mayor transferencia de energia
durante la carga del estanque.

B Energia térmica
I Energia eléctrica

N w S w
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=
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Figura 4.7: Energia recuperada para una soluciéon de 214 kWh, segtin ana-
lisis Pinch y las simulaciones para diferentes coeficientes de pérdida U
[kJ/hm?K].

4.2. Evaluacion econémica

A continuacion, se exhiben los resultados obtenidos a partir de la evaluaciéon econémica
de dos configuraciones: sistema de almacenamiento para recuperacién de calor con (Cy) y
sin (C) integracién solar térmica. Para identificar que soluciones son rentables bajo los su-
puestos considerados, y establecer una comparacion entre éstas y otras fuentes de energia, se
utilizan los siguientes indicadores: VAN, TIR, Payback descontado y LCOH. Las cantidades
econdmicas mostradas a partir de las Figuras 4.8, 4.9 y la Tabla 4.1, corresponden al caso en
el que se considera el costo base de inversién y una tasa de descuento del 7 %.
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En la Figura 4.8 se muestra el VAN obtenido de calcular los ahorros energéticos partir
del precio del GLP y GN. Para el caso a gas natural, se puede notar que este indicador
es menor a cero para C; y un coeficiente de pérdida de 2.5 a 5 kJ /hm?K, por lo que no
se tiene factibilidad econémica. Por otro lado, se puede observar que la configuraciéon men-
cionada presenta rentabilidad para las soluciones de 214 a 268 kWh para un alto grado de
aislacién térmica en el estanque. De las soluciones mencionadas, la que ofrece una mayor ren-
tabilidad corresponde a la de 250 kWh, presentando un VAN de aproximadamente 2400 USD.
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Figura 4.8: Valor actual neto (VAN), segtn el costo base de inversién y una
tasa de descuento del 7 %.

Al considerar la configuracién representada por C5 y un suministro de energia a gas na-
tural, se puede notar que a diferencia del caso sin integracion solar, se presenta rentabilidad
para gran parte de las soluciones, independiente del nivel de aislacion. Las soluciones que
ofrecen los mayores beneficios econdémicos corresponden a 250 y 232 kWh, mostrando un
VAN de 11511, 8896 y 6700 USD para los coeficientes 0, 2.5 y 5 kJ/hm?K, respectivamente.
Por otro lado, las tinicas soluciones que no presentan rentabilidad corresponden a 357, 339 y
232 kWh.

Un aspecto a observar del caso a gas natural para ambas configuraciones, corresponde al
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abrupto decaimiento que se presenta a partir de la soluciéon de 286 kWh, siendo cada vez
mayor la reduccién de los indicadores econémicos a medida que aumenta el nivel de recupe-
racion. Esto se explica debido al alto costo de inversién que presentan tales configuraciones,
en donde los intercambiadores de calor del sistema de almacenamiento cumplen un rol pre-
ponderante en este valor. Al considerar las curvas ISSP del caso de 100 % de recuperacién
de calor que se presentan en la Figura 3.8, se puede notar que no es posible variar la tem-
peratura del nivel inferior del estanque, por lo tanto, la diferencia de temperatura entre esta
ultima y la temperatura de salida del flujo proveniente del Whirlpool o la temperatura de
entrada del agua proveniente del proceso de osmosis, se encuentra en aproximadamente 1-2
°C. Al ser tan pequena esta diferencia y considerando que el programa dimensiona la su-
perficie de intercambio a través del método LMTD, se genera un mayor dimensionamiento
del area requerida para el intercambiador de calor, lo que a su vez se traduce en un mayor
costo de inversion. Al ir reduciendo el nivel de recuperacion, las curvas compuestas generadas
por el método ISSP muestran mayores zonas de asignacién para las temperaturas superior
e inferior del estanque, permitiendo flexibilizar cada vez mas su eleccion. Por lo tanto, esto
permite modificar las temperaturas al interior del estanque con la finalidad de aumentar en
menor proporcion su volumen a cambio de conseguir una importante reduccion del area de
intercambio, manteniendo el nivel objetivo de recuperacion de calor. Esto tltimo se puede
corroborar al observar las figuras que se encuentran en el Anexo A.

Del grafico inferior de la Figura 4.8, se puede observar el VAN resultante de considerar
GLP para suplir la demanda térmica de la cerveceria. A diferencia del caso a gas natural,
todas las soluciones presentan factibilidad econémica, independiente de la configuracion y el
nivel de aislacion. Esto se debe al alto costo especifico que presenta el GLP, que corresponde

a 0.196 USD/kWh, frente al costo utilizado para el caso a gas natural, que viene siendo igual
0.088 USD/kWh.

Al observar los resultados econémicos que entrega C; y el combustible mencionado en el
parrafo anterior, la solucion de 304 kWh es la que muestra los mayores beneficios econémicos,
presentando un VAN de 46610 a 56712 USD. Por su parte, la misma soluciéon pero para la
configuracion con integracion solar Cy muestra un VAN de 162690 a 172791 USD. Se debe
mencionar que el rango de valores que se presentan para este indicador se encuentran en
funcién del nivel de aislacion en el estanque.

La Tabla 4.1 retine las soluciones de almacenamiento que presentan la mayor rentabilidad
segiin el VAN. Ademas, se presentan otros indicadores como el Payback descontado, el cual
indica que es posible tener un periodo de retorno de la inversion de aproximadamente 5 anos
para la configuracién con integracién solar. Esto tltimo considerando que los ahorros energé-
ticos son calculados de acuerdo al precio del GLP. Si se considera un sistema de respaldo en
base al gas natural, el sistema de almacenamiento térmico representado por C; sélo presenta
rentabilidad para un alto grado de aislacién térmica. Por otro lado, al considerar el mismo
combustible pero en este caso para Cs, se puede notar que las soluciones de 214 a 304 kWh
presentan factibilidad econémica para el menor nivel de aislacién del estanque considerado
en este estudio. Sin embargo, la alternativa que ofrece los mayores beneficios econémicos, que
corresponde a 232 kWh, presenta un periodo de retorno de 17 a 19 anos, lo cual puede lle-
gar a ser un escenario bastante desfavorable para una cerveceria de pequena-mediana escala.
Se debe mencionar que si el Payback presenta un periodo de retorno mayor al horizonte de
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evaluacion, aparecera como

Tabla 4.1: Soluciones que presentan el mayor VAN para una tasa de 7% y
costo base de inversién.

Combustible  Configuracién Coeficiente de pérdida  Recuperacién VAN TIR  Payback LCOH

U [kJ/hm?K] de calor [kWh]  [USD] (%) [atios] [USD/kWh]

0 250 2417 7.71 19 0.090

C1 2.5 232 -200 6.94 - 0.096

GN 5 232 -2395 6.23 - 0.101
0 250 11511 8.27 17 0.071

C2 2.5 232 8896 8.01 18 0.072

5 232 6700 7.76 19 0.073

0 304 56712 18.91 6 0.095

C1 2.5 304 51372 17.89 7 0.100

GLP 5 304 46609 16.97 7 0.107
0 304 172791 22.33 5 0.074

C2 2.5 304 167452 21.90 ) 0.076

5 304 162689  21.52 5 0.077

Como se menciona anteriormente, el sistema solar térmico que se utiliza corresponde al
escenario 1 presentado en el estudio de A. Crespo et al. [7], el cual ha sido dimensionado
para suplir la demanda térmica de 9200 litros de agua al dia. Se debe senalar que existen
diferencias entre los supuestos tecno-econémicos considerados en este trabajo y el estudio
mencionado, por lo que los resultados obtenidos distardan de los mostrados por este tltimo.
A continuacién, se presentan sus principales diferencias:

* El estudio previo calcula, en base a la facturacion energética de la cerveceria, un cos-
to especifico del GLP de 0.123 USD/kWh, valor que es diferente a los precios que se
consideran para cada combustible en el presente trabajo, que corresponden a 0.088 y
0.196 USD/kWh, siendo importante aludir que estos ultimos incluyen las eficiencias de
los equipos involucrados.

e Al simular el sistema solar térmico en TRNSYS, la energia suministrada desde el circuito
solar hacia el estanque de volumen variable corresponde a 122.8 MWh/a, a diferencia
de los 128 MWh/a que se presentan en el estudio anterior. Esta reduccién se debe
principalmente a las dos semanas asignadas para las labores de mantenimiento en la
planta, por lo que durante ese periodo no hay generaciéon de energia, provocando una
disminucién de los ahorros energéticos.

Con respecto a los valores de LCOH que se presentan en este y los siguientes apartados, se
debe recalcar que es obtenido en base a la energia recuperada que es transferida en forma de
calor hacia los flujos del proceso productivo. Esto con la finalidad de establecer cierta analo-
gia con la generacién de calor a través de un sistema solar térmico, lo que permite contrastar
los valores obtenidos con el costo especifico de otras fuentes de energia.

Como se puede observar a partir de la Figura 4.9, el LCOH para C; alcanza su valor
minimo para la solucién de 232 kWh, fluctuando entre 0.089 y 0.1 USD/kWh, segtn el nivel
de aislacion térmica en el estanque. Si bien esta soluciéon presenta el costo nivelado de calor
mas bajo, las soluciones entre 214 y 268 kWh muestran una desviaciéon porcentual maxima
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de 1.16 %, por lo que para este rango de soluciones no existe una diferencia sustancial con
respecto al indicador analizado.
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Figura 4.9: Costo nivelado de calor (LCOH), segtin el costo base de inversién
y una tasa de descuento del 7 %.

En el caso de (5, el LCOH minimo se encuentra para una solucion de 214 kWh y su valor
fluctta entre 0.070 y 0.073 USD/kWh para un rango de 0 a 5 kJ/hm?K. Como se puede notar
de la Figura 4.9, las curvas correspondientes a C presentan una menor diferencia entre ellas
que para la configuracion sin integracion solar. Esto tltimo se debe a que la generacién de
energia a través del SST, que corresponde a 122.8 MWh/a, es mayor que la energia térmica
recuperada a través del sistema de almacenamiento, que resulta en 73.13 MWh/a, por lo
tanto, el primero tiene una mayor participacion en el calculo de este indicador y hace que
este ultimo sea menos sensible a la variacion del coeficiente de pérdida.

Al comparar el LCOH minimo de cada configuracién con el costo especifico de otras fuentes
de energia, el valor obtenido tanto para C; como C5 es menor que el costo nivelado que
presenta la cerveceria al utilizar GLP, que resulta en 0.196 USD/kWh, y al LCOH obtenido
para el escenario 1 de integracion solar que propone el estudio realizado por A. Crespo et
al [7], que corresponde a 0.104 USD/kWh. Sin embargo, si la cerveceria utiliza gas natural
para su consumo de energia térmica, la configuracion sin integracion solar € deja de ser
competitiva al presentar un LCOH mayor que el combustible mencionado.

4.2.1. Analisis de sensibilidad

En esta seccion se realiza un analisis de sensibilidad con respecto a las variables de mayor
incertidumbre que se presentan en este estudio y que podrian llegar a generar un mayor im-
pacto en la evaluacién correspondiente. Estas variables corresponden a la tasa de descuento
y al costo asociado a la inversién del sistema de almacenamiento. En el caso de este tulti-
mo, Hackl et al. [23] establece que el uso del método detallado de los factores de Lang para
estimar el costo de inversion de los equipos en sistemas de recuperaciéon de calor, presenta
un margen de precisién de +/- 30 %. En base a estos dos pardmetros, se generan diversos
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escenarios para analizar si es conveniente invertir en tales soluciones.

4.2.1.1.

Tasa de descuento

A continuacion, se presentan los resultados del andlisis financiero correspondiente a tres

tasas de descuento: 6, 8.5 y 10 %.
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Figura 4.10: Valor actual neto (VAN), segtin diferentes tasas de descuento.

De la Figura 4.10.a, se puede observar que ninguna solucién de almacenamiento térmico
para el caso a gas natural, considerando ambas configuraciones, presenta factibilidad eco-
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némica para las tasas de 8.5 y 10%. Al considerar una tasa del 6% para la configuracién
C1, se puede notar que las soluciones de 214 a 268 kWh presentan un VAN mayor a cero,
independiente del nivel de aislacién en el estanque, lo que les permite ser rentables de acuerdo
a este indicador. Por otro lado, la misma tasa aplicada para la configuracion con integracion
solar Cy, muestra que la solucion de 357 kWh es la tinica que no es factible econémicamente.

En la Figura 4.10.a es posible apreciar que, a medida que aumenta la tasa de descuento,
la curva asociada a C; va cambiando su posicion relativa con respecto a las curvas de la
configuraciéon C; llegando a estar por debajo de esta tltima para la tasa de 10%. A pesar
de que la configuraciéon con integracion solar Cy presenta mayores ahorros energéticos, al
aumentar la tasa de descuento se tiene una menor valorizacion en el tiempo de tales ahorros,
otorgando una mayor relevancia a la inversion. En este caso, la inversiéon de Cy es mayor que
la de C'; en aproximadamente 74000 USD.

Al examinar la Figura 4.10.b, se puede notar que todas las soluciones de almacenamiento

satisfacen el criterio de rentabilidad segin el VAN, independiente del coeficiente de pérdida
impuesto en las paredes del estanque, la configuracién o la tasa de descuento.

Tabla 4.2: Soluciones que presentan el mayor VAN para las tasas de 6, 8.5

y 10 %.

Tasa Combustible  Configuracion Coeficiente de pérdida  Recuperacion VAN Payback LCOH
(%) U [kJ/hm2K] de calor [kWh]  [USD] [afios] [USD/kWh]

0 268 6272 16 0.085

C1 2.5 250 3355 19 0.090

GN 5 250 858 20 0.096

0 268 22005 15 0.067

C2 2.5 250 19088 16 0.068

6 5 250 16591 16 0.069

0 321 66207 5 0.095

C1 2.5 321 60144 6 0.100

GLP 5 304 54800 6 0.101

0 321 197526 4 0.072

C2 2.5 321 191465 5 0.073

5 304 186120 5 0.073

0 304 45054 6 0.098

C1 2.5 304 40284 7 0.105

85 GLP 5 304 36030 8 0.112

0 304 141451 5 0.080

C2 2.5 304 136681 5 0.082

5 304 132248 6 0.084

0 304 35250 7 0.111

C1 2.5 304 30958 8 0.118

10 GLP 5 304 27131 8 0.125

0 304 115097 6 0.087

C2 2.5 304 110806 6 0.089

5 304 106979 6 0.091
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En la Tabla 4.2 se pueden observar las soluciones que presentan el mayor VAN, segun el
tipo de configuracién, combustible y tasa de descuento. En primer lugar, se puede notar que
las soluciones correspondientes al caso a gas natural para las tasas de 8.5 y 10 %, no son
incluidas en la tabla dado que no presentan factibilidad econémica. Sin embargo, al conside-
rar un suministro de energfa térmica a través de GLP, la tasa de 8.5 % alcanza periodos de
retorno entre 5 y 8 afios mientras que la tasa de 10 % tiene un Payback de 6 a 8 anos. Por
otro lado, el escenario méas favorable correspondiente a la tasa de 6 %, si presenta rentabilidad
para el caso a gas natural mostrando periodos de retorno de 15 a 20 afios. Para la misma
tasa pero en este caso considerando GLP, la configuracion con integracion solar C presen-
ta los mejores indicadores econémicos, alcanzando un periodo de retorno de la inversion de
aproximadamente 4 afios para altos niveles de aislacién térmica en el estanque. Por ultimo,
se debe mencionar que la TIR no se ve afectada por la variacion de la tasa de descuento por
lo que presenta los mismos valores que para la tasa de 7 %.

La Figura 4.11 muestra la influencia de la tasa de descuento en el valor del LCOH para
cada configuracion. De manera general, se puede observar que todos los escenarios exhiben
un LCOH menor al costo especifico del GLP, que corresponde a 0.196 USD /kWh. La solucién
que presenta el valor méas alto para este indicador corresponde a 357 kWh para la configura-
cién C, alcanzando un valor de 0.167 kWh/USD.

En el caso de C1, la tasa de 6 % muestra que el valor minimo del LCOH es menor que el
presentado en el estudio con el que se realiza la comparativa, siendo este ultimo igual a 0.104
USD/kWh [7]. Por otro lado, para la misma tasa y considerando un coeficiente de pérdida
mayor a 2.5 kJ/hm?K, esta configuracién deja de ser competitiva frente al costo especifico
del gas natural, que corresponde a 0.088 USD/kWh. Por otro lado, las tasas de 8.5 y 10%
presentan un minimo para este indicador que resulta ser mayor que el LCOH que muestra
la cerveceria al utilizar gas natural, por lo que la implementacion del sistema de almacena-
miento de manera independiente representa un escenario desfavorable frente al combustible
mencionado. Por ultimo, de acuerdo al valor presentado por A. Crespo et al., ambas tasas
ofrecen costos competitivos para un valor de U menor a 2.5 kJ/hm?K.

Por su parte, la configuracién con integracion solar Cy muestra que el LCOH tiende a
aumentar a medida que también lo hace el nivel de recuperacion de calor. Por lo tanto, este
indicador alcanzara su valor minimo en 214 kWh para las tres tasas consideradas en este
estudio. Al comparar este indicador con el costo especifico del GLP y gas natural, y con el
costo por unidad de energia que alcanza el escenario 1 del estudio [7], el LCOH minimo ofrece
un valor ques menor a los mencionados, por lo que segin este indicador, combinar ambos
sistemas representaria una oportunidad de mejora sin importar el escenario considerado en
este analisis.
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Figura 4.11: Costo nivelado de calor (LCOH), segtin diferentes tasas de
descuento.

81



4.2.1.2. Costo de inversion

De acuerdo al margen de precision antes mencionado para el costo de inversion Iy, se
establecen cuatro escenarios para evaluar la rentabilidad y competitividad de las diferentes
soluciones de almacenamiento.

De la Figura 4.12, se puede observar el VAN para una reduccion del costo de inversion
del sistema de almacenamiento térmico en un 15 y 30 %. De la Figura 4.12.a correspondiente
al caso a gas natural, se puede notar que para una reducciéon del 30% de la inversion y
al implementar el sistema de almacenamiento de forma independiente, la solucién de 357
kWh para un coeficiente de pérdida de 5 kJ/hm?K es el tinico escenario que no es rentable
bajo este indicador. Por otro lado, para el mismo porcentaje de reduccién en el caso de Cy,
todas las soluciones presentan factibilidad econémica. Para esta configuracion, la solucion
de almacenamiento que alcanza el valor mas alto para este indicador dependera del nivel de
aislacion en el estanque, siendo la solucién de 304 kWh para el caso de cero pérdidas y, la
solucién de 286 kWh para los coeficientes de 2.5 y 5 kJ/hm?K.
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Figura 4.12: Valor actual neto (VAN), segiin una reduccion del 15 y 30 %
del costo de inversion.

Como se puede observar del grafico inferior de la Figura 4.13.a correspondiente a una
reduccion del costo de inversién de 15 %, todas las soluciones de Cy presentan un VAN mayor
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a 0, siendo la solucién de 339 kWh la que presenta el valor mas alto para este indicador. En
el caso de (1, la solucion de 357 kWh no cumple con el criterio de rentabilidad, mientras
que la solucion de 339 kWh es factible econémicamente sélo para un alto grado de aislacion
térmica en el estanque. Para esta configuracion, la solucién de 268 kWh es la que presenta el
mayor VAN para los tres coeficientes de pérdida considerados en este estudio.

De la Figura 4.12, se puede notar que todas las soluciones son factibles econémicamente al
considerar el precio del GLP en el célculo de los ahorros energéticos. Para una reducciéon del
30 %, la solucién que alcanza el valor maximo para el VAN corresponde a 339 kWh, mientras
que para una reduccion del 15 %, la solucién de 321 kWh es la que muestra el valor més alto
para este indicador. Las soluciones mencionadas corresponden al escenario mas favorable de
acuerdo a este indicador, independiente de la configuracion o el nivel de aislacién térmica en
el estanque.

lo+lo*15%

1.24

0.9 lo + lo » 15%

—6 - ‘Q

a o
5 le5 * ﬁ
z lo + lo * 30% Z
g g
—0.2 A
=041 @ Qg g T, 0.9
e ~@— C1-U=0Kk/hmkK
RIS NN -0~ Cl-U=2.5k/hmK
Tl ~@- C1-U=5k/hmK "
L@ C2-U=0K/hmK lo+ 1o » 30%
—0.6 067.0 c2-U=25KkmhmK
<@ C2-U=5K/hmK
@~ C1-U = 0kj/hmxK 0.3
—0.8 1 @~ C1-U=25k/mhmkK
~@- C1-U=5kj/hmxK
<@ C2-U=0k/hmxK
<@ C2-U=2.5Kk/hmK
<@ C2-U=5k/hmxK 0.0
-1.0 +— T T T T T T T T T T r T T r T
214 232 250 268 286 304 321 214 232 250 268 286 304 321 339 357
Nivel de recuperacién de calor [kWh] Nivel de recuperacién de calor [kWh]
(a) Gas natural. (b) GLP.

Figura 4.13: Valor actual neto (VAN), segtin un aumento del 15 y 30 % del
costo de inversion.

La Figura 4.13 muestra lo que ocurre con la rentabilidad de las soluciones al aumentar el
costo de inversién en un 15 y 30 %. Como se puede notar a partir de la Figura 4.13.a, ninguna
configuracion ofrece beneficios econdémicos para el caso a gas natural.

En el caso del GLP, la Figura 4.13.b muestra que un aumento del costo de inversién en
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un 30 % permite que exista rentabilidad en gran mayoria de las soluciones que corresponden
a (1, a excepcion de la solucion de 357 kWh que no es factible econémicamente para un
coeficiente de pérdida de 5 kJ/hm?K. De acuerdo a la configuracién mencionada, la solucién
de 304 kWh alcanza el valor maximo del VAN para un coeficiente de pérdida de 0 y 2.5
kJ/hm?K, mientras que la solucién de 286 kWh ofrece los mayores beneficios econémicos
segtin este indicador para un valor de U igual a 5 kJ/hm?K. Por su parte, un aumento del
15% del costo de inversién muestra que es posible tener factibilidad econémica en todas
las soluciones de almacenamiento. En particular, la soluciéon de 304 kWh es la que presen-
ta una mayor rentabilidad en ambas configuraciones, independiente del coeficiente de pérdida.

Tabla 4.3: Soluciones que presentan el mayor VAN para una variacion del
15y 30 % en el costo de inversién Ij.

ficient érdida AN TI Payback LCOH
Inversion ~ Combustible  Configuracion Coeficiente de pérdida  Recuperaciéon V. R aybac CO

U [kJ/hm2K] de calor [kWh]  [USD] (%) [afios] [USD/kWh]
0 304 20372 13.48 7 0.066
C1 2.5 286 18084 13.31 7 0.069
GN 286 16103 12.67 8 0.073
304 55055 14.51 7 0.052
C2 2.5 286 52767 14.49 7 0.053
30% 1, 5 286 50786 14.23 7 0.053
339 75505  24.33 4 0.075
C1 2.5 339 69686  23.13 4 0.079
GLP 5 339 64472 22.04 4 0.084
339 212420  30.13 3 0.055
C2 2.5 339 206602  29.56 3 0.057
5 339 201388  29.05 3 0.058
268 12129 10.86 12 0.077
C1 2.5 268 9327 9.97 13 0.082
GN 268 6848 9.19 15 0.087
268 36514 11.56 11 0.061
C2 2.5 268 33712 11.21 11 0.062
15% I, 268 31233 10.90 12 0.063
321 65596  22.52 5 0.085
C1 2.5 321 59998  21.37 5 0.090
GLP 5 321 55024 20.33 6 0.096
321 192094  26.42 4 0.065
C2 2.5 321 186496  25.93 4 0.066
5 321 181521  25.49 4 0.067
304 48705 16.14 7 0.109
C1 2.5 304 43366 15.22 8 0.116
$15% Iy GLP 304 38603 14.39 9 0.123
304 154367  19.22 6 0.085
C2 2.5 304 149028  18.83 6 0.087
304 144265  18.49 6 0.089
304 40699 13.93 9 0.124
C1 2.5 304 35359 13.08 10 0.131
4£30% I, GLP 5 286 30749 12.81 10 0.135
304 135942  16.75 7 0.096
C2 2.5 304 130603  16.40 7 0.098
5 286 125993  16.32 7 0.099

La Tabla 4.3 retne las soluciones que presentan el mayor VAN para cada variacion del
costo de inversion . Se debe mencionar que los escenarios correspondientes a un aumento de
la inversién en un 15 y 30 % para el caso a gas natural, no presentan factibilidad econémica
por lo que no son incluidos en la tabla mencionada.
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Se puede observar a partir de la Tabla 4.3 que para la configuracién con integracion solar
Cy y un sistema auxiliar de energia en base al GLP, una reduccién del 30 % del costo de
inversion permite alcanzar un VAN de aproximadamente 212400 USD y periodos de retorno
cercanos a los 3 anos. Por su parte, para este mismo porcentaje de reduccién, el caso a gas
natural ofrece un Payback de 7 a 8 anios. Por otro lado, una disminucién del 15% de este
costo para el caso a GLP permite obtener periodos de retorno cerca de los 4 anos para C,
mientras que para ' se pueden obtener tiempos de retorno de 5 a 6 afios. Por ultimo, si
se considera el mismo porcentaje de reduccion y empleando gas natural como sistema de
respaldo, C; ofrece un periodo esperado de retorno de 12 a 15 anos, en cambio Cy presenta
un Payback de 11 a 12 anos.

Para un aumento de la inversién de 15 y 30%, Cs presenta un periodo de retorno de
6 y 7 anos, respectivamente. Por otra parte, C; ofrece un tiempo esperado de retorno de
la inversién de 7 a 9 anos para un aumento de la inversién en un 15 %. Por otro lado, un
aumento de la inversiéon en un 30 % implica que C; obtenga periodos de retorno de 7 a 10 anos.

Con respecto al costo nivelado de calor (LCOH), la Figura 4.14 muestra los valores obte-
nidos para este indicador, segiin los diferentes costos de inversién que se consideran en este
andlisis. De manera general, se puede observar que la solucién de 214 kWh presenta el valor
minimo de este indicador para C5. En el caso de 1, el minimo para el LCOH es alcanzado
para una soluciéon de 232 kWh. Se debe mencionar que la solucién que ofrece el minimo en
ambas configuraciones es independiente del escenario de inversién. Ademas, los valores que se
mostraran a continuacion son presentados en rangos debido a los tres coeficientes de pérdida
considerados en este trabajo.

Para una reduccién del 30 %, las soluciones mencionadas en el parrafo anterior ofrecen
un rango para el valor minimo del LCOH de 0.063 a 0.072 y de 0.049 a 0.051 USD/kWh
correspondientes a C y Cy, respectivamente. Por otra parte, una reduccion del 15 % permite
obtener un minimo para este indicador que varfa de 0.076 a 0.086 USD/kWh para C; y de
0.060 a 0.062 USD/kWh para Cs. Es importante destacar que bajo estos escenarios, ambas
configuraciones ofrecen precios por unidad de energia bastante competitivos frente al costo
especifico de los combustibles a emplear por la cerveceria, que corresponden a un valor de
0.088 y 0.196 USD /kWh para el gas natural y el GLP, respectivamente. Ademés, estos valores
son menores al LCOH presentado para el escenario de integracion solar térmica con el que
se realiza una comparativa en este estudio, que corresponde a 0.104 USD/kWh.

El escenario que representa un aumento del 15% de la inversién muestra un LCOH mi-
nimo de 0.103 a 0.117 y de 0.081 a 0.084 USD/kWh para C; y Cs, respectivamente. Si bien
el minimo para el LCOH que alcanza C'; es menor que el costo especifico de GLP, los valo-
res obtenidos para este indicador no son competitivos frente al costo nivelado de calor que
presenta la cerveceria al utilizar gas natural. Esto tltimo también se puede llegar a inferir al
comparar los valores obtenidos para este indicador con el LCOH presentado en el estudio de
A. Crespo et al. [7]. A pesar de que el LCOH de 0.103 USD/kWh obtenido para el caso de
cero pérdidas en el estanque es menor al propuesto por el estudio mencionado, es un valor
que en la practica no es alcanzable para la operacion real de estos sistemas. Por ultimo, se
puede observar a partir de la Figura 4.14.b que el valor minimo para este indicador en el caso
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de C5, es menor que los costos especificos de gas natural y GLP, y que el valor presentado
por el escenario de integracién solar térmica del estudio [7].
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Figura 4.14: Costo nivelado de calor (LCOH), segtn el costo de inversién.

El Ultimo escenario que corresponde a un incremento del 30 % de la inversién del sistema
de almacenamiento, presenta un margen de 0.117 a 0.132 y de 0.092 a 0.095 USD/kWh
para el valor minimo del LCOH obtenido por las configuraciones C y Cs, respectivamente.
Como se puede notar de la Figura 4.14.b, el indicador obtenido para ambas configuraciones
es menor que el costo especifico del GLP. Sin embargo, el minimo de este indicador no es
competitivo frente al precio por unidad de energia que tiene la cerveceria al emplear gas
natural. Por otro lado, el intervalo que presenta Cy para el LCOH minimo es menor que el
valor presentado por el sistema solar térmico del estudio [7], mientras que el rango de valores
obtenidos por C} son mayores a este ultimo. Esto indica que la configuraciéon asociada al
sistema de almacenamiento térmico implementado de manera independiente, no representa
una opcion favorable bajo este escenario.
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4.3. Reduccion de emisiones

En esta seccién se presentan los ahorros en toneladas equivalentes de COy obtenidos a
partir de la reducciéon de la energia térmica y eléctrica. En primer lugar, se muestra la re-
duccién de este gas de efecto invernadero para las diferentes soluciones de almacenamiento
térmico implementadas sin integracién solar.

De manera general, se puede observar a partir de la Figura 4.15 que el ahorro de emisiones
presenta una relaciéon aproximada de proporcionalidad directa con respecto al nivel de recu-
peraciéon de calor. Como se puede observar de la Figura 4.15.a, las emisiones evitadas para
el sistema de almacenamiento térmico tiene su valor minimo para la soluciéon de 214 kWh,
presentando un margen de 10.77 a 12.22 y de 13.16 a 14.94 tCO, para el gas natural y GLP,
respectivamente. En cambio, su valor maximo es alcanzado por una solucién de 357 kWh,
siendo de 18.12 a 20.25 y de 22.15 a 24.75 tCO4 para el gas natural y GLP, respectivamente.
Se debe mencionar que los resultados son presentados en intervalos dada la dependencia de
estos valores con respecto al nivel de aislacion en el estanque.

—o— GN - U = 0 kj/hm2K .9 134 —®— U=0K/hmK
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(a) tCO2 evitadas por (b) tCO2 evitadas por
energia térmica. energia eléctrica.

Figura 4.15: Reduccion de emisiones de CO4 para la configuracion de alma-
cenamiento sin integracién solar Cf.

Como se puede notar de la Figura 4.15.b, las curvas asignadas a la reduccién de emisiones
por ahorro de energia eléctrica se encuentran menos separadas que las curvas de la Figura
4.15.a. Este comportamiento se explica por la utilizaciéon del componente asociado al con-
densador en TRNSYS, el cual entrega una cantidad constante de energia al cambiar de fase
(calor latente), por lo que un porcentaje menor de la energia recuperada se encuentra sujeta
a variacién debido al coeficiente de pérdida del estanque. Con respecto al ahorro conseguido
por la reduccién de energia eléctrica, se tiene un rango minimo entre 7.85 y 8.01 tCO, ,
mientras que su valor maximo flucttia entre 13.00 y 13.12 tCOs.
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A continuacién, se presenta la reducciéon de emisiones del sistema de almacenamiento con
y sin integracién solar. Como se puede observar de la Figura 4.16, al considerar GLP es
posible obtener una reduccion de este contaminante entre 76.73 y 79.25 tCO, para (5, exce-
diendo en aproximadamente 40 tCO, al maximo de emisiones evitadas para la configuracién
sin integracién solar. Por otro lado, si se considera gas natural como la principal fuente de
energia térmica de la cerveceria, en el mejor de los casos la reduccion de emisiones varia de
65.17 a 67.21 tCO, para la configuracién con integracién Cs, a diferencia de C en donde las
emisiones evitadas fluctiian de 31.24 a 33.25 tCO,.
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Figura 4.16: Reduccién de emisiones de COo, segin el tipo de combustible.

Al comparar las emisiones evitadas por ambas configuraciones y el escenario 1 de inte-
gracién solar [7], se puede notar a partir de la Figura 4.16 que todas las soluciones de Cs,
independiente del combustible, exceden a las 41 tCOy del estudio mencionado. Sin embar-
go, si se implementa el sistema de almacenamiento térmico sin integracién solar, la opcién
que genera los mayores ahorros de este gas ofrece una menor reduccion de emisiones que la
presentada por A. Crespo et al. en su investigacion, mostrando una diferencia de 7.76 a 9.75
tCO4 para el caso a gas natural y de 3.25 a 5.73 tCO, al considerar GLP.
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Capitulo 5

Conclusiones

En el marco del presente trabajo, se evaltio la integracion transiente de una serie de solu-
ciones de almacenamiento térmico para la recuperacién de calor de los flujos que participan
del proceso de elaboracion de cerveza. Esto con el objetivo de abordar la demanda energé-
tica intermitente que presentan los procesos batch, los cuales limitan la implementacion de
tecnologias de generacion ERNC y medidas de eficiencia energética en este rubro.

El estudio detallado del proceso productivo en una cerveceria artesanal permitié caracte-
rizar su consumo energético e identificar sus principales parametros de operacién. De acuer-
do a las diferentes etapas del proceso cervecero que se consideran en esta investigacion, se
determin6 una demanda de energia térmica y eléctrica de 477 y 206 MWh al ano, respectiva-
mente. La informacién necesaria fue provista por el CSET de FCR, quienes habian realizado
anteriormente un estudio de pre-factibilidad de integracién solar en una cerveceria nacional.
Posteriormente, estos datos fueron complementados con cervecerias de similar capacidad pro-
ductiva presentes en la bibliografia consultada, logrando precisar atin mas el caso de estudio
utilizado durante el desarrollo de este trabajo.

Para identificar el maximo potencial de recuperaciéon de calor a partir de dos ciclos dia-
rios de produccién, se utilizé el modelo Indirect Sink Source Profile del andlisis Pinch. Este
método senala que es posible recuperar de manera indirecta un total de 379 kWh, mientras
que 18 kWh pueden ser recuperados de forma directa. Esto ultimo permite corroborar la
limitacion que presentan las medidas de recuperacion directa en procesos discontinuos en
donde generalmente los flujos no coinciden durante el proceso productivo, restringiendo la
recuperacion de energia.

En base al nivel de recuperaciéon de calor establecido, se definié una solucién de almace-
namiento que involucraba a todos los flujos del proceso productivo. Este sistema presenté el
inconveniente de que la diferencia de temperaturas entre los puntos de extraccién del medio
de almacenamiento llegaba a ser tan pequefia que podria resultar inviable en la préctica.
Esto se debe al caracter dinamico que muestra la estratificacion en el estanque durante los
procesos de carga y descarga, generando una amplia variabilidad en las temperaturas en
su interior. Por lo tanto, a partir de la exclusién de ciertos flujos que tenian una menor
participacién en la recuperacion de calor, se determind un sistema de almacenamiento que
redujo la complejidad en las conexiones de la configuracion anterior. De manera adicional,
estas modificaciones conllevan a beneficios econémicos, en donde la reduccién de la inversion
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anualizada es notablemente mayor a la disminucion de las ganancias conseguidas a través del
ahorro energético.

Una vez seleccionada la configuracion de almacenamiento, se implementé un modelo de
optimizacién con el objetivo de maximizar la recuperaciéon de calor para un volumen dado de
estanque. Se puede observar a partir de su aplicaciéon que, para el nivel de recuperacién dado,
no se obtiene una disminucién significativa del volumen del estanque. A pesar de esto tltimo,
se destaca que el modelo provea de una herramienta capaz de calcular el volumen optimizado
de estanque para una serie de niveles de recuperacion de calor, ofreciendo al usuario un ran-
go de alternativas segtin sus requerimientos de espacio y el ahorro de energia que pretende
conseguir. A partir de esto tultimo, se generaron 9 soluciones de almacenamiento térmico a
partir de la reduccién del nivel de recuperacion desde 357 a 214 kWh.

El método utilizado para dimensionar el sistema de almacenamiento térmico presenta dos
limitaciones importantes. En primer lugar, se considera estratificaciéon perfecta en el estan-
que, por lo que se omiten las posibles pérdidas internas que podria presentar durante su
operaciéon. Por otro lado, se define al estanque como adiabatico, por lo que no existe un inter-
cambio de energia con el ambiente. Bajo este argumento, fue necesario realizar simulaciones
en TRNSYS que permitan evaluar la influencia de ambas restricciones en el desempenio ener-
gético de cada solucion.

Al analizar cada solucién a través de las temperaturas alcanzadas por cada flujo y la ener-
gla recuperada, se puede concluir que al aumentar el nivel de recuperacion de calor, mayores
son las pérdidas internas ocasionadas por la generacion de entropia, provocando una mayor
desviacion de las variables mencionadas con respecto a los valores senalados por el andlisis
Pinch. Al comparar estos ultimos con los valores obtenidos al simular un estanque adiabatico,
se observa que las temperaturas finales presentan una diferencia de hasta 10 °C, mientras que
para la energia recuperada se tiene una desviacion maxima de aproximadamente 13 MWh al
afno.

La evaluacion econémica y ambiental fue realizada para dos tipos de configuraciones: al-
macenamiento térmico con y sin integracién solar térmica. Ademas, se considerd el precio del
gas natural y del GLP para el calculo de los ahorros energéticos. A partir de los resultados
obtenidos, se puede inferir que la factibilidad econémica y competitividad de ambas configu-
raciones es muy sensible a variaciones en el nivel de recuperacion de calor, el coeficiente de
pérdida del estanque y el escenario econémico considerado.

Desde el punto de vista econémico, si se considera el precio del GLP, una tasa del 7%
y el costo base de inversion, la configuraciéon con integracién solar puede llegar a presentar
periodos de retorno de 5 anos, mientras que la alternativa sin integraciéon muestra un tiempo
de retorno de 6 a 7 anos, dependiendo del grado de aislacion en las paredes del estanque.
Por otro lado, si se utiliza gas natural en vez de GLP para suplir la demanda térmica de
la cerveceria, los indicadores econémicos muestran escenarios adversos para invertir en tales
tecnologias, en donde la configuracion con integracién solar muestra periodos de retorno de
17 a 19 anos. Por otro lado, si el sistema de almacenamiento es implementado de manera
independiente puede llegar a tener periodos de retorno mayores a 19 anos.
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Con respecto al LCOH calculado segin el escenario econémico que se menciona en el
parrafo anterior, las soluciones que presentan el minimo para este indicador ofrecen costos
competitivos frente al costo especifico de los combustibles fésiles considerados en este estudio.
De acuerdo a esto ultimo, la configuraciéon con integracion solar presenta un LCOH minimo
de aproximadamente 0.07 USD/kWh para la solucién de 214 kWh, valor que se encuentra
por debajo del costo especifico del GN y GLP, que corresponden a 0.088 y 0.196 USD/kWh,
respectivamente. Por su parte, la configuracion sin integracion solar muestra que el minimo
de este indicador fluctua de 0.089 a 0.1 USD/kWh para la solucién de 232 kWh, valores que
son superiores al costo especifico del gas natural, pero inferiores al costo del GLP. Por ulti-
mo, el LCOH minimo obtenido para ambas configuraciones es menor que el presentado por
A. Crespo et al. [7], que corresponde a 0.104 USD/kWh, lo que permite concluir acerca de
la oportunidad de mejora que representa la implementacién del sistema de almacenamiento
térmico en conjunto con tecnologias de energia solar.

A partir de los escenarios generados por la variacion de la tasa de descuento, se puede notar
que para el caso a gas natural ambas configuraciones no logran rentabilidad para una tasa de
8.5y 10 %. En cambio, si se considera GLP como fuente de energia térmica de la cerveceria,
las soluciones que presentan los mayores beneficios econémicos pueden alcanzar periodos de
retorno de 5 y 6 anos para las tasas de 8.5 y 10 %, respectivamente. Por su parte, la tasa
de 6 % presenta factibilidad econémica independiente del combustible, la configuracién y el
nivel de aislaciéon en el estanque, alcanzando un tiempo esperado de retorno de 4 a 5 afios
para la configuraciéon con integracion solar y un sistema de respaldo de energia en base al GLP.

De manera adicional al analisis de sensibilidad realizado para la tasa de descuento, se
estudié como influye la variacién del costo de inversion del sistema de almacenamiento en los
indicadores econémicos. En primer lugar, una reduccién del 30 % permite alcanzar periodos
de retorno de 3 y 8 anos para la configuraciéon con o sin integracién, respectivamente. Por otro
lado, una disminucién del 15 % presenta una menor rentabilidad que el escenario anterior,
llegando a tener periodos de retorno entre 4 y 15 afios, considerando ambas configuraciones.
Por su parte, un aumento del 15 % repercute en que las alternativas para el caso a gas natural
no consigan factibilidad econémica. Sin embargo, si la cerveceria emplea GLP las soluciones
presentan un tiempo esperado de retorno de 6 a 9 anos. Por ultimo, el escenario mas desfa-
vorable correspondiente a un aumento del 30 % de la inversién presenta periodos de retorno
de 7 a 10 afios.

Finalmente, se presenta un rango para las emisiones evitadas de COq seguin el nivel de
aislaciéon en el estanque y el tipo de combustible que utiliza la cerveceria. Si se considera gas
natural, la reduccion de emisiones varia de 65 a 67 tCO, para la configuracién con integracion
solar. Por otro lado, bajo la misma configuracién y considerando GLP, las emisiones evitadas
flucttian de 77 a 79 tCOs, superando en aproximadamente 40 tCO, al estudio de integracion
solar que ha sido utilizado como punto de comparacion en este trabajo.
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Trabajo futuro

Como continuaciéon al trabajo desarrollado en el presente informe, se puede conformar
un prototipo del sistema de almacenamiento térmico a escala de laboratorio. Esto permitiria
validar experimentalmente los resultados de las simulaciones, observando si existen diferencias
significativas entre el método presentado y la operacion real de tales sistemas. Ademas, se
recomienda realizar pruebas de enfriamiento (Cool down test) para determinar el coeficiente
global de transferencia de calor de las paredes del estanque, lo que permitiria reducir la
variabilidad de los resultados a obtener.
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Anexos

Anexo A.

Soluciones de almacenamiento
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Anexo B. Validacion PinCH y modelo de optimiza-
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Figura B.1: Validaciéon de las curvas compuestas obtenidas por el método
ISSP.
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Figura B.2: Validacién de la recuperacion de calor en funcién del volumen.
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Figura B.3: Validacion del perfil de carga/descarga del estanque.
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Anexo C. Calculos para intercambiadores de calor y
bombas

C.1. Intercambiadores de calor - Type 5b

Tabla C.1: Parametros de los intercambiadores de calor en TRNSYS, segiin
el nivel de recuperacion.

RC [kWh]  Intercambiador ~ UA [kJ/hr K]  Chuin [KW/K]  Chae [KW/K] c NTU €

HX-2 106920 3.50 3.88 0.90 849 0.93
339 HX-3 17280 1.19 2.34 051 4.03 0.93
HX-4 78840 2.79 3.59 078 784 0.95
HX-2 72720 3.50 3.59 098 577 0.86
321 HX-3 17280 1.19 2.34 0.51 4.03 0.93
HX-4 65160 2.60 3.59 0.73 695 0.95
HX-2 59400 3.43 3.50 098 481 0.83
304 HX-3 15120 1.22 2.34 0.52 342  0.90
HX-4 46080 2.51 3.59 0.70  5.10 0.92
HX-2 48960 3.24 3.50 093 419 0.83
286 HX-3 13680 1.27 2.34 054 299 087
HX-4 34200 2.39 3.59 0.67 398 0.89
HX-2 40320 3.04 3.50 087 3.68 0.83
268 HX-3 12960 1.32 2.34 0.56 274 084
HX-4 26640 2.26 3.59 0.63 328 087
HX-2 32400 2,77 3.50 079 325 0.82
250 HX-3 12240 1.34 2.34 057 254 0.82
HX-4 21600 2.09 3.59 0.58 2.88 0.85
HX-2 26640 241 3.50 068 3.07 0.84
232 HX-3 11520 1.26 2.34 054 254 083
HX-4 18360 1.87 3.59 052 272 085
HX-2 21960 2.06 3.50 059 297 0.8
214 HX-3 10080 1.15 2.34 049 244 083
HX-4 16200 1.70 3.59 047 265 0.85
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C.2. Bombas - Type 110

Tabla C.2: Parametros de las bombas en TRNSYS, segtin el nivel de recu-

peracion.
RC [kWh] Bomba  Caudal [m3] Didimetro . Re f hy [m]  Hy [m] P [W]
interno [mm]|
C1 0.00024 15 0.64 21250 043 15.69 29.48 68
339 C2 0.00092 28 1.25 41741  1.13  20.57 34.36 308
D3 0.00028 16 0.69 23116 048 15.88 29.68 82
D4 0.00067 24 1.06 35426  0.85 18.42 32.22 208
C1 0.00024 15 0.64 21250 0.43 15.39 29.13 68
391 C2 0.00086 27 1.21 40155 1.06  19.58 33.32 276
D3 0.00028 16 0.69 23116 0.48  15.58 29.32 81
D4 0.00062 23 1.03 34210 0.81 17.73 31.47 189
C1 0.00025 15 0.60 21558 0.44  15.28 28.99 69
304 C2 0.00082 27 1.18 39255 1.02 19.10 32.80 260
D3 0.00029 16 0.70 23479 048 15.49 29.20 83
D4 0.00060 23 1.01 33543 0.79  17.40 31.11 180
C1 0.00026 15 0.66 21947 045 15.14 28.82 71
986 C2 0.00077 26 1.15 38161 0.97 18.51 32.19 241
D3 0.00030 16 0.72 23877 0.50 15.36 29.03 85
D4 0.00057 22 098 32748 0.76  17.00 30.68 169
C1 0.00027 15 0.67 22329 0.46 15.00 28.64 73
9268 C2 0.00073 25 1.11 36959 0.92 17.92 31.56 222
D3 0.00031 17 0.73 24306 0.51 15.23 28.87 88
D4 0.00054 22 0.96 31846 0.73  16.58 30.22 158
C1 0.00027 16 0.68 22497 046  14.73 28.32 74
950 C2 0.00066 24 1.06 35293 0.85 17.11 30.70 197
D3 0.00032 17 0.74 24499 0.51 14.97  28.55 88
D4 0.00050 21 0.92 30610 0.69 16.00 29.59 143
C1 0.00027 15 0.67 22329 046 14.29 27.80 71
939 C2 0.00058 22 099 32892 0.76 16.03 29.53 164
D3 0.00030 16 0.71 23798 049 1445 27.95 81
D4 0.00048 20 0.87 29001 0.64 15.23 28.73 124
C1 0.00027 15 0.66 22118 045 13.85 27.27 69
914 C2 0.00073 21 091 30394 0.68 15.03 28.46 135
D3 0.00031 16 0.68 22705 047 13.90 27.33 72
D4 0.00054 19 0.83 27605 0.59 14.54 27.96 110
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Anexo D. Resultados: Analisis energético

D.1.

Energia recuperada [MWh/a]
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Figura D.1: Energia recuperada, segiin andlisis Pinch y las simulaciones
para diferentes coeficientes de pérdida - RC: 339 kWh.
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Figura D.2: Energia recuperada, segiin andlisis Pinch y las simulaciones
para diferentes coeficientes de pérdida - RC: 321 kWh.
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Energia recuperada [MWh/al
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Figura D.3: Energia recuperada, segiin andlisis Pinch y las simulaciones
para diferentes coeficientes de pérdida - RC: 304 kWh.
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Figura D.4: Energia recuperada, segun andlisis Pinch y las simulaciones
para diferentes coeficientes de pérdida - RC: 286 kWh.
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Energia recuperada [MWh/a]
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Figura D.5: Energia recuperada, segin andlisis Pinch y las simulaciones
para diferentes coeficientes de pérdida - RC: 268 kWh.
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Figura D.6: Energia recuperada, segin andlisis Pinch y las simulaciones
para diferentes coeficientes de pérdida - RC: 250 kWh.
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Anexo E.

Temperatura promedio [°C]
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Figura D.7: Energia recuperada, segin andlisis Pinch y las simulaciones

para diferentes coeficientes de pérdida - RC: 232 kWh.
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Figura E.1: Temperaturas alcanzadas por los flujos del proceso productivo
- RC: 339 kWh.
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Figura E.3: Temperaturas alcanzadas por los flujos del proceso productivo
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Figura E.4: Temperaturas alcanzadas por los flujos del proceso productivo
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Figura E.5: Temperaturas alcanzadas por los flujos del proceso productivo
- RC: 268 kWh.
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Figura E.6: Temperaturas alcanzadas por los flujos del proceso productivo
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Figura E.7: Temperaturas alcanzadas por los flujos del proceso productivo
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