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RESUMEN

El presente trabajo de grado se realiza con el fin de analizar y optimizar los
consumos de vapor del area de elaboraciéon del ingenio SANCARLOS S.A, para
estos analisis de consumo de vapor real se tuvieron en cuenta diferentes variables
criticas y disponibles del proceso de fabricacion de azucar y para los consumes
de vapor real se tuvieron en cuenta variables de diseiio de los equipos, como
areas, longitudes, capacidades.

Teniendo en cuenta los resultados segun los célculos realizados, se compararon
estos consumos de vapor con el fin de determinar los equipos criticos con una
baja eficiencia, y conocer la cantidad de vapor que de alguna razon se esta
desperdiciando. Al tener esta posible cantidad se proponen dos opciones ahorro,
una de ellas es ahorro en bagazo y la otra es la posible generacién de energia
eléctrica para la venta. Para evitar el desperdicio del vapor mencionado
anteriormente se proponen varias opciones como instalacion de aislamientos
térmicos en las tuberias, instalacion de manometros, termémetros, flujometros a la
entrada y salida de cada equipo, para tener un mejor control de temperaturas,
presiones, y flujos de vapor.

Este proyecto queda abierto para personas interesadas en ahorros sobre el
consumo de vapor en fabricas productoras de azucar.
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ABSTRACT

This degree work is performed in order to analyze and optimize the consumption of
steam processing area of SANCARLOS SA refinery, for these analyzes actual
steam consumption were taken into account critical variables available in the
manufacturing process of sugar and to consume actual vapor variables were taken
into account equipment design , as areas , lengths, capacities.

Given the results according to calculations, these steam consumption were
compared in order to determine the critical equipment with low efficiency, and know
the amount of steam that is being wasted for some reason. Having this savings
possible two option, one of which is saving in bagasse, and the other is the
possible generation of electricity for sale are proposed. To avoid wasting steam
above various options like installing thermal insulation on pipes, installation of
pressure gauges, thermometers, flow meters at the entrance and exit of each team
to have a better control of temperatures, pressures and flows are proposed steam.

This project is open to people interested in savings over steam consumption in
factories producing sugar.
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INTRODUCCION

Teniendo en cuenta las condiciones actuales del consumo de vapor
especificamente en el area de elaboracion del INGENIO SANCARLOS S.Ay de
acuerdo con los resultados de los analisis realizados en la préactica profesional
sobre el control estadistico de pérdidas indeterminadas de azlcar, se toma la
decisién de proponer una optimizacién para un mejor aprovechamiento del uso y
generacion del vapor, por medio de célculos matematicos a cada uno de los
equipos del area de elaboracion que permitan identificar consumos de vapor
aproximados y ayuden a determinar los equipos criticos con menor eficiencia.

Segun los resultados se propusieron algunas oportunidades de mejora para lograr
un mayor aprovechamiento del vapor de la fabrica.

14



1. ASPECTOS BASICOS DEL PROYECTO

1.1 TITULO

Propuesta de mejoramiento del proceso de consumo de vapor en el area de
elaboracion del INGENIO SANCARLOS S.A.

1.2 DEFINICION DEL PROBLEMA
1.2.1 ANTECEDENTES

El analisis de las condiciones técnicas, operativas y econdmicas se plante6 en el
INGENIO SANCARLOS S.A., como una necesidad de mejora continua de la
eficiencia del uso de vapor, en la mayoria de sus procesos como son el
calentamiento y cocimiento de sus materiales para realizar su producto; es por
esto que una fabrica eficiente genera su propia energia con vapor de mediana
(300 psi) o alta presion (600 psi) en turbogeneradoradores a contrapresion, donde
se obtiene vapor de baja presion (20 psi), para elaborar asi su producto.

Se presenta un analisis general del estado del arte sobre los estudios realizados,
en el contexto internacional y nacional, acerca de propuestas de mejoramiento de
procesos en consumo de vapor en Ingenios Azucareros, los documentos hallados
(Optimizacién del uso de vapor en la produccion de azucar y en la cogeneracion
eléctrico del Ingenio Santa Ana de Guatemala) y (Simulacion de sistemas de
cogeneracion en la industria azucarera de Tucuman) tienen como objetivos
evaluar el consumo de vapor en la fabrica y evaluar el costo/beneficio del ahorro
de vapor, lo cual se identifica con este tipo de proyectos que los ingenios a nivel
mundial estan buscando disminuir el consumo de vapor.

1.2.2 DESCRIPCION

En las condiciones actuales de funcionamiento del INGENIO SANCARLOS S.A. la
cantidad de vapor de alta presidn necesario para cubrir la demanda de energia
eléctrica externa, es el justo para obtener el vapor de baja presion requerido en
los procesos de obtencion de azucar, dado que se pretende obtener un ahorro
monetario en el consumo de bagazo y vapor, teniendo en cuenta lo anterior
también se analizara el panorama ideal para lograr una alta eficiencia en el uso de
vapor del area de elaboracion.

15



1.2.3 FORMULACION

¢, Qué aspectos operativos 0 técnicos deben analizarse para obtener un
mejoramiento en el consumo de vapor en el area de elaboracién del INGENIO
SANCARLOS S.A.?

¢, Son adecuadas las condiciones técnicas, operativas y econémicas en el uso de
vapor en el area de elaboracion del INGENIO SANCARLOS S.A.?

1.2.4 SISTEMATIZACION

e (Cuales son los puntos y equipos criticos que se deben revisar y analizar en
cuanto a eficiencia energética?

e (¢ Qué variables o equipos se analizaran y se podran balancear para alcanzar el
punto eficiente en el consumo de vapor en el area de elaboracion?

e ¢ Cuales seran los costos y los beneficios para poner en marcha el proyecto?

16



1.3 JUSTIFICACION

La competitividad en el gremio azucarero tanto nacional como internacionalmente
obliga a los Ingenios a tener méas eficiencia cada dia en sus procesos buscando
obtener mas de lo mismo sin incrementar costos de produccién y el ingenio que se
esta estudiando no es ajeno a esta situacion.

En cuanto a los estudios realizados de ingenieria industrial es de primordial
importancia lograr eficientemente un aumento en la productividad, mejorando los
puntos criticos y disminuyendo continuamente los costos de produccion tanto de
consumo de vapor, como combustible y otros implicados en el proceso, para con
esto garantizar la satisfaccion de las necesidades del consumidor; sin dejar a un
lado la responsabilidad social que se tiene con la sociedad que los rodea y
generando una estabilidad laboral para el personal que trabajan en la empresa ya
gue los niveles de productividad seran los mismos pero con menores costos.

Cabe anotar que evidentemente el aumentar la rentabilidad y competitividad son
los principales objetivos del ingenio, por esta razon se ve como una oportunidad
de ahorro de combustible y por ende ahorro de vapor para el proceso,
especificamente para el area de elaboracion ya que en los ultimos afos se
presentan mayores consumos, mas vapor de lo habitual.

La realizacion de este tipo de estudio es muy importante para constituir un punto

de partida para nuevos y mas profundos analisis, por parte de los profesionales
vinculados

17



1.4 OBJETIVOS

1.4.1 OBJETIVO GENERAL

Presentar una propuesta de mejoramiento para el proceso de consumo de vapor
en el area de elaboraciéon del INGENIO SANCARLOS S.A con base en el andlisis
de las condiciones del sistema actual.

1.4.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

Calcular los consumos actuales de vapor requerido en el proceso.
e Comparar el consumo de vapor real vs Consumo de vapor tedrico.

e |dentificar puntos criticos (alto consumo respecto de la eficiencia esperada del
equipo).

e Elaborar una propuesta estratégica para optimizar el consumo de vapor en los
puntos criticos.

e Plantear el analisis costo/beneficio para lograr la optimizacion en el uso de
vapor.

18



2. MARCO REFERENCIAL

2.1 MARCO TEORICO

2.1.1 Sistema. “es un conjunto de funciones que operan en armonia o con un
mismo propésito, y que puede ser ideal o real. Por su propia naturaleza, un
sistema posee reglas o normas que regulan su funcionamiento y, como tal, puede
ser entendido, aprendido y ensefiado. Por consiguiente, si hablamos de sistemas,
podemos referirnos a cuestiones tan distintas como el funcionamiento de una nave
espacial o la logica de una lengua™.

Cualquier sistema es mas 0 menos complejo, pero debe poseer una coherencia
discreta acerca de sus propiedades y operacion. En general, los elementos o
modulos de un sistema interactian y se interrelacionan entre si. En ocasiones,
existen subsistemas dentro de un sistema. Este fendmeno es caracteristico de los
sistemas bioldgicos, en el cual variados niveles de subsistemas (células) dan lugar
a un sistema de mayor envergadura (un organismo vivo). La misma consideracion
cabe para la ecologia, en la cual distintos sistemas de menor magnitud (un charco,
el subsuelo) confluyen en sistemas organizados a gran escala, como un
ecosistema completo.

Figura 1 Esquema de un sistema visto como un todo: su frontera, entradas,
salidas, componentes y subsistemas

————

,-7 SISTEMA ~

- .

' .
, \
! \
I ! ™\ \
1 J— — 1
- — componente
1 - -~ 1
. I N [}
Entrada | ¥ | suhsislcmuJ /| Salida
T!'ll'nrn-'r:lc;h':n x\\ p— ff [:rlt't:rn:uu:it':n
Energia LN I o . - Energia
Recursos ~ - Recursos

s -
S
o ‘-'.'f
T o — —

ambiente externo

{aupcr.-_-.i:s[cmu} alegsa.com.ar

Fuente Esquema grafico general de un sistema alegsa.com.ar/Dic/sistema.php

L www.definicionabc.com/general/sistema.php



Asi, en una clasificacion de sistemas se distinguirian aquellos conceptuales o
ideales, que pueden ser por ejemplo la matemética, la Iégica formal o la notacion
musical y los reales, como un ser vivo, la Tierra, o una lengua. Estos ultimos, los
sistemas reales, pueden ser abiertos, cerrados o aislados. En los sistemas
abiertos se verifica gran interaccién con el entorno, como se describe para los
seres vivientes. En cambio, los sistemas cerrados s6lo tienen movimientos e
interacciones en su interior, sin posibilidad de intercambio con factores exteriores.

2.1.2 Proceso Adiabatico. “Un proceso termodinamico es adiabatico si el sistema
no cede ni recibe calor, por lo que se realiza a un calor constante. Para ello se
utilizan fronteras hechas con paredes adiabaticas”.?

2.1.3 Capacidad calorifica. “La capacidad calorifica de un cuerpo es el cociente
entre la cantidad de energia calorifica transferida a un cuerpo o sistema en un
proceso cualquiera y el cambio de temperatura que experimenta”.

Se definen las capacidades calorificas a volumen constante (Cv) y a presion

dU  dH
constante (Cp) d—T y d—T respectivamente. También se utiliza el término

2.1.4 Calor especifico. “De una sustancia es la capacidad térmica por unidad de
masa. Por lo tanto, si a una muestra de una sustancia con masa m se le transfiere
energia Q y la temperatura de la muestra cambia en AT".2

2.1.5 Balance de energia. “El balance energético es una cuenta en la que se
muestra el conjunto de relaciones de equilibrio que contabiliza los flujos fisicos por

los cuales la energia se produce, se intercambia con el exterior, se transforma, se

consume”.*

Es importante tener presente tanto las ventajas como las limitaciones del balance.
El balance es una herramienta que facilita la planificacién global energética, pero
considerado junto con otros elementos del sistema econdémico. Es decir, tomado
aisladamente el balance da una imagen de las relaciones fisicas del sistema
energético en un determinado periodo histérico. Visualiza como se produce la
energia, se exporta o importa, se transforma y se consume por sectores.

2 CASTILLA, Romero and OSTOS, Mariana Cetis No. 109 Fisica |
3 SERWAY, Raymond and JEWETT, John Fisica Para Ciencias e Ingenieria Vol. 1 p. 556
* FERNANDEZ, Jaqueline; scrib April 30 2013.
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Ecuacion general del balance de energia
La ecuacién general del balance de energia se expresa de la siguiente forma:

Acumulacién de energia = transferencia de energia _ transferencia de energia
Dentro del sistema a través de la frontera fuera de la frontera
del sistema del sistema

+ energia generada dentro - energia consumida dentro
del sistema del sistema

Esta ecuacion puede ser aplicada a un equipo individual o a toda una planta

En la ecuacion se pueden introducir algunas simplificaciones:

1. No hay acumulacion de energia dentro del sistema
2. No hay generacion de energia dentro del sistema
3. No se consume energia dentro del sistema

Si se introducen esas simplificaciones, la ecuacion se reduce a:

Transferencia de energia a través = Transferencia de energia fuera
de la frontera del sistema de la frontera del sistema

21



2.2 MARCO CONCEPTUAL

Se puede determinar que una de las principales caracteristicas de las empresas
del entorno se empefia en alcanzar la excelencia dia a dia, es por esto que
recurren frecuentemente a desarrollar estrategias para alcanzar eficientemente
sus metas y objetivos. Se debe ser eficiente (la utilizacion correcta de los recursos
y presupuesto disponibles) se mide en términos de productividad y esta se define
como el grado de rendimiento con que se emplean los recursos disponibles para
alcanzar los objetivos predeterminados.

En este caso se esta estudiando un ingenio azucarero donde se encarga de
procesar cafia de azucar con el fin de obtener mieles, azucar o alcohol, donde una
de las principales ciencias involucradas en este proceso es la termodinamica,
gue se encarga de estudiar las relaciones existentes entre el calor y el trabajo.

Los ingenios azucareros funcionan basicamente con el vapor obtenido de una
caldera, esta funciona por medio de la combustion del bagazo resultado de la
molienda de cafia que debe tener un poder calorifico especifico(“el valor varia
muy poco para las diversas variedades de cafia” °), este es “el calor producido por
la combustion completa de un kilogramo de combustible a cero grados centigrados
y a 760 mm de Hg de presion”®, Este vaporse genera a través de una
transferencia de calor a presion constante, en la cual el fluido, originalmente en
estado liquido, se calienta y cambia de estado. La caldera es todo aparato a
presion en donde el calor procedente de cualquier fuente de energia se transforma
en energia utilizable, a través de un medio de transporte en fase liquida o vapor.
Las calderas son un caso particular en el que se eleva a altas temperaturas de
intercambiadores de calor, en las cuales se produce un cambio de fase. Ademas
son recipientes a presion, por lo cual son construidas en parte con acero laminado
a semejanza de muchos contenedores de gas.

Las calderas producen un vapor de alta presion o vapor vivo el cual es utilizado
en el turbogenerador para generar energia eléctrica, valvulas reductoras y
turbinas de las desfibradoras y molinos. El vapor resultante de estos consumos
denomina vapor de baja presidon o vapor de escape utilizado en los proceso de
calentamiento, evaporacion y coccion.

El vapor de baja presion o vapor de escape va directamente al area de
elaboracion, pasando por diferentes procesos como clarificacion de jugo,
evaporacion, clarificacion de meladura, cristalizacion, centrifugas, secado y
empaque.

® Hugot E. Manual para ingenieros azucareros.
® AGUERO, Armando C, PISA, Jorge R, AGUERO Carlos J, TORRES BUGEAU Adolfo, Poder
calorifico del bagazo de la cafia de azlcar.
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El vapor de escape entra con una presion de (18 psi). “Los vapores y los gases,
tienden a ocupar el mayor volumen posible y ejercen asi sobre las paredes de los
recintos que los contienen, una presion también llamada, fuerza elastica o
tension”’.

El jugo y el vapor deben tener una temperatura ideal que “determina si un objeto
esta en equilibrio con otros objetos”® estos entran al 4rea de elaboracién con una
entalpia, que supone la cantidad de energia que se pone en movimiento o en
accion cuando se genera presion constante sobre un determinado elemento u
objeto material, de esta manera es posible determinar la cantidad de energia que
es transferida al jugo en cada proceso de evaporacion, calentamiento y coccion.

" REID, Robert C y SHERWOOD, Thomas K. propiedades de los gases y liquidos.
® SERWAY Raymond A, JEWETT John W, Fisica para ciencias e ingenierias Vol. 1 p.545
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2.3 MARCO HISTORICO

2.3.1 Proceso de generacion de vapor Del INGENIO SANCARLOS S.A; La
materia prima para generar el vapor utilizado en una planta azucarera es la cafa
de azucar, esta llega a la fabrica para ser procesada donde debe pasar por una
picadora, una desfibradora y seis molinos respectivamente; después de cumplir
este proceso debe salir un 70% de jugo diluido para el proceso y un 30% bagazo
para alimentar la caldera, teniendo en cuenta que se muelen 100 toneladas de
cafia por hora. La caldera produce vapor vivo y vapor de escape y una parte de
este vapor va al turbogenerador para producir energia eléctrica.

El vapor de escape es utilizado principalmente en el area de elaboracién pero
también se consumen los otros vapores, la cantidad de energia eléctrica que se
genera depende de la demanda de vapor requerida en cada uno de los procesos
en el area de elaboracion no dejando atras que hay otros procesos del area de
produccion que consumen los tres vapores el proceso de generar azdcar es muy
variable y dinamico depende de mudltiples parametros (temperatura, presion,
caudales, clima, tipo de materia prima, mano de obra), por todo lo que se acaba
de mencionar se hace mas importante estandarizar los procesos para que los
consumos energeéticos estén cerca de su punto 6ptimo.

2.3.2 Reseia historica del INGENIO SANCARLOS S.A. “fue fundado en 1945
por don Carlos Sarmiento Lora y dofia Maria Cristina Palau, en tierras rurales del
municipio de Tulua, departamento del Valle, en la Republica de Colombia, afio en
gue resolvié convertir el viejo trapiche o molienda panelera en un Ingenio
azucarero. Para ese propoésito, contratd con la firma "Honolulu Iron Works
Company" los planos, la asesoria y la construccion de lo que es hoy el INGENIO
SANCARLOS S.A.

Tres afios después, el 25 de Octubre de 1948, el INGENIO SANCARLOS S.A.
producia el primer bulto o quintal (unidad de medida equivalente a 50 kilogramos)
de azucar, obteniéndose para lo que restaba del afio una produccion de 26.128
guintales. La extension de cultivos de cafia se inicié6 con 1.200 hectéareas, en las
cuales laboraban 130 hombres, en tanto que los trabajos de fabrica demandaban

el esfuerzo de 90 personas”.®

® INGENIO SANCARLOS S.A. Historia INGENIO SANCARLOS S.A. [En linea]. Disponible en:
http://www.ingeniosancarlos.co/resena-historica
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2.3.3 ASPECTOS GENERALES DEL INGENIO SANCARLOS S.A

e CARACTERISTICAS PRINCIPALES
-Razén Social. INGENIO SANCARLOS S.A.
-Logo

Figura 2 Logo INGENIO SANCARLOS S.A.

INGENIO

SANCARLOS
I

Fuente INGENIO SANCARLOS S.A

e Sector al que pertenece: Agroindustrial.

e Localizacion: Kilémetro 7, via Palo mestizo, Tulua Departamento del valle del
Cauca.

e Empresa de caracter: Nacional

e Actividad Principal: Produccion y comercializacion de azlcar y mieles.

e MISION

“Proveer bienes y servicios agroindustriales que satisfagan las necesidades y
superen las expectativas de los clientes nacionales e internacionales, mediante
tecnologia de punta y procesos sostenibles que contribuyan al desarrollo integral
de la organizacion, al mejoramiento de la Calidad de vida y a la conservacion del

medio ambiente”. °

1% INGENIO SANCARLOS S.A. Misién INGENIO SANCARLOS S.A. [En linea]. Disponible en:
http://mww.ingeniosancarlos.co/mision-vision
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e VISION

“Ser una empresa Agroindustrial reconocida a nivel mundial por la excelencia en
sus actividades y por su orientaciéon permanente hacia el desarrollo integral del ser
humano”

VALORES INSTITUCIONALES

e Honestidad: Comprometerse a actuar con rectitud, integridad vy
transparencia.

e Respeto: Promover un trato digo y tolerante entre sus colaboradores.
Guardar en todo momento la consideracion a la dignidad humana y su
entorno.

e Responsabilidad: Obrar con seriedad en consecuencia con nuestros
deberes y acorde con nuestros compromisos.

e Confianza: Actuar con integridad, ética y responsabilidad para garantizar la
transparencia de nuestros actos.

e Lealtad: Confidencialidad y respeto hacia los clientes, proveedores,
empleados y accionistas.

POLITICA DE GESTION INTEGRAL

‘INGENIO SANCARLOS S.A.. enmarcado dentro de los principios basicos de
Responsabilidad Social Empresarial se compromete a satisfacer las necesidades
de sus clientes, a proteger el medio ambiente, mantener y mejorar las condiciones
de trabajo para conservar la salud de sus colaboradores, y proteger la cadena
logistica de comercio exterior, mediante:

El cumplimiento de las especificaciones del azlcar incluidas en las Fichas
Técnicas de los clientes y NTC vigentes, la aplicacion de los Requisitos del
Sistema de Calidad, por medio de la planificacion, seguridad y el control de
nuestros procesos.

Igualmente, se compromete a cumplir los requisitos legales aplicables y otros
requisitos, enmarcando sus Sistemas de Gestion en la filosofia de prevencion,
mejoramiento continuo y en los lineamientos de las NTC ISO 9001:2008, NTC ISO

11 INGENIO SANCARLOS S.A. Visién INGENIO SANCARLOS S.A. [En linea]. Disponible en:
http://www.ingeniosancarlos.co/mision-vision
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14001:2004, Sistema de Seguridad de la Cadena de Abastecimiento y el Sistema
de Inocuidad Alimentaria, asignando los recursos necesarios para materializar
esta Politica por medio de objetivos, metas y programas”.12

2.4 MARCO TECNOLOGICO

La importancia de conocer la tecnologia con la que cuenta la empresa ayuda a
tener mejor produccién y en algunos casos puede abaratar los costos. Es por esto
gue se debe conocer bien el tipo de producto que se va a obtener, el proceso, los
insumos, entre otros; para determinar que tecnologia se va a utilizar.

2.4.1 Molinos; Para esta etapa se hace necesaria una picadora encargada de
picar la cafia sin generar ninguna extraccion y que tiene como fin mejorar al
maximo el trabajo de los molinos. Una quebradora con la funcion de romper las
celdas de la cafia. Seis molinos de cuatro mazas encargadas de extraer el jugo de
la cafla con una alimentacion continua. Tres bandas transportadoras encargadas
de conducir la cafia hacia la picadora, quebradora y molinos.

Figura 3 Molinos fletcher

MOLINOS FLETCHER DE 267"x 48"

Fuente: Diagrama de produccion de azucar del INGENIO SANCARLOS S.A.

12 INGENIO SANCARLOS S.A. Politica de Gestién Integral INGENIO SANCARLOS S.A. [En linea].
Disponible en: http://www.ingeniosancarlos.co/politica-de-gestion-integralsellos-de-calidad.
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2.4.2 Caldera Acuotubular; Las calderas acuotubulares (el agua esta dentro de
los tubos) son aquellas en las que el fluido de trabajo se desplaza a través de
tubos durante su calentamiento son usadas en centrales eléctricas y otras
instalaciones industriales, logrando con un menor didmetro y dimensiones totales
una presion de trabajo mayor.

En estas calderas, los tubos longitudinales interiores se emplean para aumentar la
superficie de calefaccion, y estan inclinados para que el vapor a mayor
temperatura al salir por la parte mas alta, provoque un ingreso natural del agua
mas fria por la parte mas baja. Originalmente estaban disefiadas para quemar
combustible sélido.

“La produccién del vapor de agua depende de la correspondencia que exista entre
dos de las caracteristicas fundamentales del estado gaseoso, que son la presion y
la temperatura”*?.

A cualquier temperatura, por baja que esta sea, se puede vaporizar agua, con tal
gue se disminuya convenientemente la presion a que se encuentre sometido dicho
liquido, y también a cualquier presion puede ser vaporizada el agua, con tal que se
aumente convenientemente su temperatura.

Figura 4 Caldera Acuotubular
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Fuente: Revista Industrial y Agricola de Tucuman
2.4.3 Turbinas; Unaturbina de vapores unaturbo maquina motora, que

transforma la energia de un flujo de vapor en energia mecénica a través de un
intercambio de cantidad de movimiento entre el fluido de trabajo (entiéndase el
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vapor) y elrodete, o6rgano principal de la turbina, que cuenta con palas
o0 alabes los cuales tienen una forma particular para poder realizar el intercambio
energético.

Las turbinas de vapor estan presentes en diversos ciclos de potencia que utilizan
un fluido que pueda cambiar de fase, entre éstos el mas importante es el Ciclo
Rankine, el cual genera el vapor en una caldera, de la cual sale en unas
condiciones de elevada temperatura y presion. En la turbina se transforma la
energia interna del vapor en energia mecanica que, tipicamente, es aprovechada
por un generador para producir electricidad. En una turbina se pueden distinguir
dos partes, el rotor y el estator. El rotor est4 formado por ruedas de alabes unidas
al eje y que constituyen la parte movil de la turbina. El estator también esta
formado por alabes, no unidos al eje sino a la carcasa de la turbina.

El término turbina de vapor es muy utilizado para referirse a una maquina motora
la cual cuenta con un conjunto de turbinas para transformar la energia del vapor,
también al conjunto del rodete y los alabes directores.

Figura 5 Turbina de vapor

acoplamiento con
el alternador

salida de vapor

Fuente: Turbinasdevapor.com/index.php/component/content/category/11-tipos-
y-elementos-turbinas

13 RAMIREZ Henry, JIMENEZ Carlos, HERNANDEZ Yoel, ASUAJE Luis, Trabajo de maquinas
generadoras de vapor, Calderas de Vapor, Universidad Nacional Experimental Politécnica de la
republica bolivariana de Venezuela.
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2.4.4 Calentadores; “Consisten en intercambiadores de calor horizontales de dos
pasos. El intercambio de calor de se da a partir de vapor de escape proveniente
de las turbinas con una presion de aproximadamente 20 psi”.

Figura 6 Calentadores

Fuente INGENIO SANCARLOS S.A

2.4.5 Clarificador; Se utiliza para separar los sélidos en suspensién en el jugo de
la cafia. Estos sélidos son arena, tierra y material diverso adheridos a los tallos de
la cafia. La separacién se produce al permitir que las particulas sélidas se
asienten sobre una bandeja. Los sélidos son arrastrados desde la bandeja a un
compartimento de lodos, desde donde se envian a los filtros en los cuales se
procede a extraerles la poca sacarosa que contienen quedando un remanente de
hasta 2% (idealmente).

Los beneficios de los clarificadores, son los siguientes:

e Corto tiempo de retencion implica menor destruccion de sacarosa y
formacion de color

e Mayor rendimiento de la capacidad

e Capital de menor costo

e Menor coste de mantenimiento

e Facil limpieza y por lo tanto posibilidad de hacerlo en forma regular

El uso de floculantes y su operatividad no parecen ser diferentes al de los
clarificadores multibandejas.
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Figura 7 Clarificador
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Fuente INGENIO SANCARLOS S.A

2.4.6 Evaporadores; “El evaporador de una fabrica de azucar esta constituido
esencialmente por una calandria tubular que tiene la funcién de intercambiar
temperatura: El vapor de calentamiento bafa los tubos por el exterior y el jugo por

evaporar se encuentra en el interior de esos tubos”**.

Figura 8 Evaporadores

Fuente INGENIO SANCARLOS S.A

" Hugot, E Manual para ingenieros azucareros p.339
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2.4.7 Coccion; Se desarrollan los cristales de azucar, utilizando la meladura
obtenida en la evaporacion y el magma B proveniente de la coccion.

Figura 9 Tachos

Fuente INGENIO SANCARLOS S.A
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2.5 MARCO LEGAL

NORMA

DESCRIPCION

RELACION

ISO
14001:
2004

Sistema de Gestion Ambiental, Esta Norma
Internacional especifica los requisitos para un
sistema de gestion ambiental, destinados a
permitir que una organizacion desarrolle e
implemente una politica y unos objetivos que
tengan en cuenta los requisitos legales y otros
requisitos que la organizacién suscriba. Se
aplica a aquellos aspectos ambientales que la
organizacion identifica que puede controlar y
aquel sobre los que la organizaciéon puede
tener influencia.

Controla y minimiza los efectos
dafiinos que son causados en el
medio ambiente de acuerdo a las
diferentes actividades que se
realizan en la empresa.

ISO
18001:
2007

Sistemas de Gestion en Seguridad y Salud
Ocupacional, esta norma OHSAS (Occupational
Health and Safety Assessment Series)
especifica los requisitos para un sistema de
gestion en seguridad y salud ocupacional (S y
SO), para hacer posible que una organizacion
controle sus riesgos de S y SO determinados,
ni incluye especificaciones detalladas para el
disefio de un sistema de gestion.

Esta Norma Técnica promueve
trabajos de forma segura al
ofrecer una guia que permite a
las empresas identificar vy
controlar los riesgos de salud y
seguridad, minimizar el potencial
de accidentes, cumpliendo con lo
establecido en las leyes.

ISO
22000:
2005

Sistema de Gestion de Inocuidad de los
Alimentos, Esta norma especifica requisitos
para un sistema de gestion de Inocuidad de los
alimentos en la cadena alimentaria cuando una
organizacion necesita demostrar su capacidad
para controlar los peligros relacionados con la
Inocuidad de los alimentos con el objeto de
asegurar que el alimento es inocuo en el
momento del consumo humano.

Es aplicable a todas las organizaciones,

independientemente de su tamafio y que estén

Promueve los requerimientos que
se deben tener en cuenta en una
organizacion con el fin de tener
alimentos seguros.
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implicadas en cualquier parte de la cadena
alimentaria y quieran implementar sistemas que
consistentemente suministren productos
inocuos. Esto significa que el cumplimiento de
cualquier requisito de esta norma se puede
lograr mediante el uso de recursos internos y/o
externos.

ISO Es un procedimiento de andlisis cualitativo y | “Mejorar el rendimiento
50001 cuantitativo que permite evaluar la eficiencia | energético puede proporcionar
con que la empresa administra y usa todos los | beneficios  rapidos a una
tipos de energia requeridos en su proceso | organizacién, maximizando el uso
productivo. de sus fuentes de energia y los
activos relacionados con la
energia, lo que reduce tanto el
costo de la energia como el
consumo. La organizacion
también contribuye positivamente
en la reduccion del agotamiento
de los recursos ener- géticos y la
mitigacion de los efectos del uso
de energia en todo el mundo, tal
como el calentamiento global.”
Buenas | “Las buenas practicas de manufactura
practic | comprenden todos aquellos procedimientos que
as de deben ser efectuados en la produccion de un
manufa alimento seguro durante cada una Qe !:313
S etapas del proceso, donde su aplicacion

garantiza que estas actividades se desarrollan
en condiciones sanitarias adecuadas
disminuyendo los riesgos de contaminacion”.

Fuente: Los autores con base el ICONTEC y normatividad interna del INGENIO

SANCARLOS S.A.
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3. DESCRIPCION DEL PROCESO
3.1 Proceso De Elaboracion De AzUcar

Figura 10 Proceso De Elaboracion De Azucar
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OPERACIONES

Para la obtencion del azlUcar se requiere un proceso extenso, desde la
germinacion de la cafia hasta la comercializacion del azucar. A continuacion se
describe el proceso de fabricacion:

3.1.1 “Molienda De La Cana; Con el fin de extraer el jugo contenido en la cafa
ésta se pasa por los molinos.

3.1.2 Generacién De Vapor; El bagazo que sale del tltimo molino se conduce a
la caldera para generar vapor, el cual es utilizado para generar energia eléctrica
para la fAbrica y su excedente se comercializa en la red nacional.

3.1.3 Clarificacion De Jugo; El jugo obtenido en la molienda se pasa a través de
un clarificado para eliminar sus impurezas.

3.1.4 Evaporacion; El jugo clarificado caliente entra a un sistema de
evaporadores donde se concentra hasta el nivel de meladura.

3.1.5 Clarificacién De La Meladura; Antes de pasar al sistema de cristalizacion,
la meladura se limpia en un clarificador en el cual las impurezas salen.

3.1.6 Cocimiento De Crudo; En los tachos se forman los cristales de azucar por
sobresaturacion los cuales quedan inmersos en la miel.

3.1.7 Centrifugacion; En las centrifugas se recibe la masa cocida proveniente del
tacho y por fuerza centrifuga se separa el cristal de la miel y se realiza el lavado
del azdcar.

3.1.8 Secado Del Azucar; El azucar obtenido en las centrifugas se pasa por una
secadora en contracorriente con aire caliente para reducir su humedad.

3.1.9 Empacado Del Azucar; El azicar seco se almacena en una tolva que

alimenta una bascula electrénica automatica empacadora de sacos de 50kg y
también a una bascula llenadora de bolsas de hasta 1 tonelada (big-bags).
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3.1.10 Almacenamiento Y Despacho; Los sacos de 50kg se almacenan en la
bodega de producto terminado, en zonas demarcadas segun la calidad y destino
del azucar, listos para el despacho y los azucares crudo y blanco para entrega a
granel se almacenan en cuatro tolvas de despacho que descargan directo a los
vehiculos™.

> INGENIO SANCARLOS S.A. Proceso Productivo INGENIO SANCARLOS S.A. [En lineal].
Disponible en: http://www.ingeniosancarlos.co/procesos-fabrica
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4. DISENO METODOLOGICO

La metodologia del presente estudio se basé en distintos tipos de investigacion y
de la siguiente manera:

Una etapa de investigacion exploratoria que se utilizd para conocer y plantear
problemas de eficiencia existentes por las cuales se recolectdé informacion a
través de entrevistas con los Ingenieros de proceso y laboratorio que conocen del
tema, definiendo asi aspectos relevantes del mismo a través de un diagndstico
real.

Una etapa de investigacion descriptiva que ayudd a revelar los componentes
principales de la eficiencia de vapor en el estudio. Se realiz6 dentro de un analisis
sisteméatico del problema en la realidad con el propdsito de describirlo,
interpretarlo, entender su naturaleza y explicar sus causas y efectos para formular
soluciones. Ademas un diagndéstico y balanceo del area de operaciones mediante
un trabajo de campo, observando el proceso de consumo de vapor y por medio de
entrevistas al jefe de Elaboracion, Jefe de mantenimiento y el Superintendente de
Fabrica, teniendo en cuenta diferentes factores como entradas, salidas, tiempos,
consumos, capacidades y componentes de maquinas en cada etapa del proceso
asi como calidad de materias primas y variables a controlar. Para esto se necesito
formular y levantar un banco de datos en tiempo real para conocer, la eficiencia
energética de cada equipo para con esto poder predecir el rendimiento
operacional.

Una etapa de investigacion analitica que estableci6 una comparacion entre las
variables de estudio y que una vez realizado el diagnostico del area de
operaciones ayudd a realizar un andlisis racional de los datos obtenidos en el
trabajo de campo; definiendo pautas de relacion interna y potencial de
automatizacion que permitié tener un conocimiento mas profundo del area.
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Tabla 1. Metodologia de Desarrollo del Proyecto

PEJETIVOE

GENERAL

Fresentar una propussta de mejoramiento para el proceso de consumo de vapor 2n 2l area de elaboracion del ingenio San Carkos 5.4 con base 2n 2l analisis de las condiciones del sistema actusl

OBJETIVOS ESPECIFICOS

ACTIVIDADES

TAREAS

INFORMACION ENTREGADA

EVIDENCIA

Calcular, losconsumos actuales de
vapor requerido en el proceso.

Disgnostico del estado actusl de
cOnsuUmMo Y uso de vapor en el
area de elsboracian.

Calculo del balance de energia pars el
sistema.

Datos de los resultados del balance de energiz del
consumo de vapor actual.

Formatos con los datos y disgramas parcisles ilustrativos.

Evaluacion de ks flujos de vapor
de zlhta v baja presicn.

Revision del flujo grama (Entradas y
s3lidas) del sistems de wapor en

Resultades de los analisis del flujo grama de
consumo de vapor de alta y bajs presion en

Diagrama del flujo del sistema de vapor de altay bajs
presion en elsboracion real.

Comparar consumo de vapor real Vs
consumo de vapor tedrico.

Reslizar el balance de vapor con
el consumo tedrico

Calculos de los consumos teanicos

Comparacitn del consumao real y tedrnico.

Datos de bos resultados del balance de vapor real y

teanico.

Formatos con los datos y diagramas parciales ilustrativos.

Diagrama del flujo del sistema de vapor de altay bajs
presion en elsboracion tedrico y real

Identificar puntos criticos (alto
consumo respecto dela eficiencia
esperada del equipo).

Evaluacion del disefio actual de
lz= tuberizs v trampeos de vapor

Revision de la eficiencis  energstica de
ks equipes de elsboracion donde s2 han
identificado puntos criticos.

Disefo actusl de |3 tubseria con respecto 3 los shos
CONSUMe de vapor.

Diagrama del disefo del sistema de tubsrias de consumo de
VEpOr.

Elaborar una propuesta estratégica
para optimizar el consumo de vapor
en los puntos criticos.

Organizacion de la informacion
obtenida desde el diagnostico
hasta Iz revisiones de
diagramas, cakulos vy datos
obtenidos en campo.

i
i B

Revisar cakulos vy  disgramas
etapas previzs en el desarollo

Propuesta escrita con disgramas y cuadros pars
actualizar y mejorar el sistema de vapor de shs y
baja.

Capitule del informe final del proyecto con la informacion
técnica que sustents la propuesta de mejoramisnto.

Plantear el analisis costo/beneficio
paralograr la optimizacion en el uso
del vapor.

Calcular  costo/bensficioc de
optimizacién de vapor.

Reslizar los analisis de la informacion del
sistema actuesl y el sistema propussto
para 2l consumo de vapor.

Resultados de los calcules financieros con soportes
tECnicos.

Contenido del informe final con los resultados del anslisis
costo/bensficio.

Fuente: Los Autores
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4.1 CALCULOS DE LOS CONSUMOS ACTUALES DE VAPOR REQUERIDO EN
EL PROCESO (AREA DE ELABORACION).

En el este capitulo se mostraran los célculos realizados de los consumos actuales
de vapor de los equipos del area de elaboracién, incluyendo una tabla donde se
especifica el tipo de vapor que consume cada equipo. (Vapor de alta presion,
vapor de baja presién, o gases vegetales), incluyendo sus respectivas cantidades.

Tabla 2. Clasificacion del tipo de consumo de vapor en los equipos del area de
elaboracion.

Tipo de consumo
vapor de
Equipo escape Gases
Calentador primario
de jugo X
Calentador
secundario de jugo X
Calentador de placas
de jugo X
Kestner X
Evaporador 2 Gases 1
Evaporador 3 Gases 2
Evaporador 4 Gases 3
Evaporador 5 A Gases 4
Evaporador 5B Gases 4
Tacho 1 Gases 1
Tacho 2 Gases 1
Tacho 3 Gases 1
Tacho 4 Gases 1
Tacho 5 Gases 2
Secadora de azucar X

Fuente INGENIO SANCARLOS S.A.
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4.2 CALENTADORES DE TUBOS DIAGRAMA DE LOS CALENTADORES
TUBOS Y DE PLACAS.

Los calentadores son equipos destinados a calentar continuamente el jugo
alcalizado que viene del tanque alcalizador, utilizando como medio de
calentamiento vapor de escape.

En el interior de cada cuerpo existe un nimero determinado de tubos por pase, los
cuales se fijan mandrilados a dos placas de acero perforadas. Con esto se logra
independizar el flujo del vapor y el del jugo. EI nUmero de pases en cada cuerpo
se obtiene por medio de los cabezales, que guian al jugo en direcciones opuestas
a través del haz de tubos. El jugo entra por el cabezal del cuerpo inferior y
asciende, mientras que el vapor entra por el cuerpo superior y desciende, saliendo
del inferior como agua condensada.

4.2.1 Célculo Consumo De Vapor Real Del Calentador De Jugo Primario;

En la siguiente figura se muestra el funcionamiento del calentador primario, donde
el jugo diluido pasa a través de los tubos y es calentado por un vapor de escape
gue pasa alrededor de los tubos, este calentamiento arroja una cantidad de agua
condensada

Figura 11 Calentador Primario

Vapor de Escape

m - T
2

| LAY

" e
AR

Flujo de Jugo de r ’_“_"_'_'_'_:“_‘—.H Flujo de Jugo de
Entrada (Jlugo — :—“————-1-—‘5 Salida (Jugo
Diluido) it -k Diluido)

il g

Agua Condensada
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Ecuaciones requeridas para este célculo

La energia que entra al calentador es igual a la que sale

F]e- h]e + Fvap.esc- hvap.esc = F]s- h]s + FHZOcond.hHZOamd.

Flujo de jugo entrada = Fj,
Flujo de jugo de salida = Fj
Flujo de vapor de escape = Fyqp esc

Flujo de agua condensada = Fg2¢cona.

Entalpia de jugo de entrada = hj,

Entalpia de jugo de salida = hy,

Entalpia de vapor de escape = Ryqp esc

Entalpia de agua condensada = Fy29cond.

El flujo de agua condensada es igual al flujo del vapor de escape

( FHZOcond.:Fvap.esc)

El flujo de jugo de entrada es igual al flujo de jugo salida
( F]e: F]s)
Ecuacién para el consumo de vapor real

Despejando Fgp esc

F

Fre (nys —hye )
vap.esc =

(Fhvap.esc— hy20cond )
Ecuacién para calcular la entalpia del jugo = h = Cp. AT
Calor especifico del jugo = Cp

Brix de Jugo Diluido: WDs
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F Fre cpar (1)

vap.esc =
Cp = 4.187 * (1 — 0.006 * WDs)
Cp = 4.187 x (1 — 0.006 * 14.98)
Cp = 3.8106 Kj/Kg
hental = Cp.AT (2)

hental = (3.8106 I’:—;) (85°C — 30°C)

hental = (3.8106 I’:—;) (55°C)

hental = 209.5870 XL
Kg

Av = AHlv = (Hv — HI)
AHlv = 2492.9 — 2.0526 * t — 0.0030752 * t2 (3)

3816.44
18.3036—Ln(7.5p)

Donde t = —227.03 +

Donde p = Presion absoluta
Presion absoluta = Presion atmosferica + Presion manometrica
Presion absoluta = 14.4 psi + 18 psi

Presion absoluta = 32.4 psi

6.894 Kpa

32.4psi * =223.36 Kpa

Reemplazando

3816.44
18.3036 — Ln(7.5 * 223.36)

t= —227.03+

t = 123.74KJ/Kg
Reemplazando t en 3
AHlv = 24929 — 2.0526 * t — 0.0030752 = t?
AHlv = 2191.863 KJ/Kg
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Reemplazando en 1

F;. = 109.559 ton/h

AT Jugo de entrada y jugo de salida= 55 °C

F Fje Cp.AT
vap.esc = T
F
10955950 3.8106354+55°C
vap.esc= 2191.863 KJ/Kg

Fvap.esc = 10.5 ton/h

Consumo de Vapor Real Del Calentador Primario= 10.5 ton/h. (Ver Anexo B)

4.2.2 Calculo Consumo de Vapor Real Del Calentador Secundario; En la
siguiente figura se muestra el funcionamiento del calentador secundario, donde el
jugo diluido pasa a través de los tubos y es calentado por un vapor de escape que
pasa alrededor de los tubos, este calentamiento arroja una cantidad de agua

condensada.
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Figura 12 Calentador Secundario

Vapor de Escape

Olaalt
Flujo de Jugo de - .Flujo de Jugo de
Entrada (Jugo —— Salida (Jugo
Diluido) Diluido)

3

Agua Condensada

Ecuaciones requeridas para este calculo

La energia que entra al calentador es igual a la que sale

Fre.hye + Fygpesc- Pvapesc = Fis- Nys + Frzocona. Ru20c0ona.
Flujo de jugo entrada = Fj,
Flujo de jugo de salida = Fj
Flujo de vapor de escape = Fyqp esc

Flujo de agua condensada = F y2¢cond.

Entalpia de jugo de entrada = hj,
Entalpia de jugo de salida = hy,
Entalpia de vapor de escape = hygp esc

Entalpia de agua condensada = Fy20cond.

El flujo de agua condensada es igual al flujo del vapor de escape

( FHZOcond.:Fvap.esc)

El flujo de jugo de entrada es igual al flujo de jugo salida

(F]e: F]s)
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Ecuacion para calcular el consumo de vapor real

Despejando Fvap.esc

F F]e (h]S—h]e ) (1)
vap.esc =

(Fhvap.esc— hyzocond )
Ecuacion para calcular la entalpia del jugo = h = Cp. AT
Calor especifico del jugo = Cp

Brix de Jugo Diluido: WDs

F Fje CpaT (1)
vap.esc= ————

Cp = 4.187 * (1 — 0.006 * WDs)
Cp = 4.187 x (1 — 0.006 * 15.32)
Cp = 3.8021Kj/Kg
hental = Cp.AT (2)

— Kj or __ o
hental = (3.8021 Kg) (75°C — 104°C)
_ LAY
hental = (3.8021 Kg) (29°C)

hental = 110.2609 %L
Kg

Av = AHlv = (Hv — HI)
AHlv = 2492.9 — 2.0526 * t — 0.0030752 * t2 (3)

3816.44

Dondet = —227.03 +
18.3036—Ln(7.5p)

Donde p = Presion absoluta
Presion absoluta = Presion atmosferica + Presion manometrica
Presion absoluta = 14.4 psi + 18 psi

Presion absoluta = 32.4 psi

32.4psi » 222XP2 _ 99336 Kpa
1psi
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Reemplazando

3816.44

= —227.
t 03+ 183036 = Ln(7.5 » 223.36)

t = 123.74KJ/Kg
Reemplazando ten 3
AHlv = 2492.9 — 2.0526 x t — 0.0030752 * t2
AHlv = 2191.863 KJ/Kg
Reemplazando en 1

F;, = 109.559 ton/h

AT Jugo de entrada y jugo de salida= 29 °C

F Fje Cp.AT
vap.esc = T
F
109.559’:07"* 3.8021%*29"6
vap.esc =

2191.863 KJ/Kg

Fvap.esc = 5.51ton/h
Consumo de Vapor Real Del Calentador Secundario= 5.51 ton/h. (Ver Anexo C)

4.2.3 Calculo De Consumo Real Del Calentador De Placas;

En la siguiente figura se muestra el funcionamiento del calentador de placas,
donde el jugo diluido (clarificado) pasa a través de las placas y es calentado por
un vapor de escape que pasa alrededor de las placas, este calentamiento arroja
una cantidad de agua condensada.
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Figura 13 Calentador de Placas

Vapor de Escape

Flujode jugode
——> salida ton/h
jugo clarificado

Flujode jugode
entradaton/h
jugoclarificado

Agua Condensada

Ecuaciones requeridas para este céalculo

Fje.hye + Fogpesc- Rvapesc = Fys- lys + Frzocond. Ruzocona.
La energia que entra es igual a la que sale
Flujo de jugo entrada = Fj,
Flujo de jugo de salida = Fj
Flujo de vapor de escape = Fyqp esc

Flujo de agua condensada = F y2¢cond.

Entalpia de jugo de entrada = hj,
Entalpia de jugo de salida = hy,
Entalpia de vapor de escape = hygp esc

Entalpia de agua condensada = Fy20cond.

El flujo de agua condensada es igual al flujo del vapor de escape

( FHZOcond.:Fvap.esc)

El flujo de jugo de entrada es igual al flujo de jugo salida

(F]e: F]s)
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Ecuacion para hallar el consumo de vapor real

Despejando Fvap.esc

F F]e (h]s _h]e ) (1)
vap.esc =

Fhvap.esc— hyz0cond )
Ecuacion para calcular la entalpia del jugo = h = Cp. AT
Calor especifico del jugo = Cp

Brix de Jugo Diluido: WDs

F Fje CpaT (1)
vap.esc= -——

Cp = 4.187 * (1 — 0.006 * WDs)
Cp = 4.187 + (1 — 0.006 * 20.30)
Cp =3.6770K]/Kg
hental = Cp.AT (2)

— Kj o _ o
hental = (3.6770 Kg) (80°C — 109°C)
_ AP
hental = (3.6770 Kg) (29°C)
hental = 106.6337 =~
Kg

Av = AHlv = (Hv — HI)
AHlv = 2492.9 — 2.0526 x t — 0.0030752 * t2 (3)

3816.44
18.3036—Ln(7.5p)

Dondet = —227.03 +

Donde p = Presion absoluta
Presion absoluta = Presion atmdsferica + Presion manométrica
Presion absoluta = 14.4 psi + 18 psi

Presion absoluta = 32.4 psi

6.894 Kpa

— = 223.36 Kpa

32.4 psi
pstx 1 psi
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Reemplazando

3816.44
18.3036 — Ln(7.5 * 223.36)

t= —227.03+

t = 123.74KJ/Kg
Reemplazando ten 3
AHlv = 24929 — 2.0526 xt — 0.0030752 * t2
AHlv = 2191.863 KJ/Kg
Reemplazando en 1
F;. = 98.026 ton/h

AT Jugo de entrada y jugo de salida= 29 °C

F Fje Cp.AT
vap.esc = T
F
98.026an* 3.6770%*29%
vap.esc =

2191.863 KJ/Kyg

Fvap.esc = 4.76 ton/h

Consumo de Vapor Real Del Calentador de Placas= 3.7853 ton/h. (Ver Anexo D)

Evaporadores

Los evaporadores de una fabrica de azucar estan constituidos esencialmente por
una calandria tubular que tiene la funcion de intercambiar temperatura: El vapor
del calentamiento bafia los tubos por el exterior y el jugo clarificado por evaporar
se encuentra en el interior de esos tubos, estos calentamientos producen una
cantidad de condensados.

4.2.4 Célculo De Consumo De Vapor Real Kestner,;

Entra vapor de escape al kestner y jugo clarificado, cuando el jugo se calienta y se
evapora un porcentaje de agua, se desprenden gases | y agua condensada.
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Figura 14 Evaporador
Vapor de escape Gases 1

-

Jugo clarificado ————» I

Agua condensada

Ecuaciones requeridas para este calculo

La energia que entra es igual a la que sale.

Ecuacion para calcular el flujo masico del jugo de salida
mje * BrixJe = mJs * BrixJs (1)

Brix de jugo de entrada: Brixje

Flujo masico de jugo de entrada: mje

Flujo masico de jugo de salida: m/Js

Brix de jugo de salida: BrixJs

El flujo méasico de jugo de entrada es igual al flujo masico de jugo de salida mas el
flujo masico de agua condensada

mje = m/s + mH20 (2)
BrixJe = 20.30
mje = 98.026

Brix]s = 29.57
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mje *x BrixJe = mJs x BrixJs

) mje * BrixJe
mjs =—————
/ BrixJs

98.026 ton/h x 20.30
29.57

mjs =

m/s = 67.295 ton/h
/e = mJs + mH20
mH20 = /e — /s
mH20 = 98.026 ton/h — 67.295 ton/h
mH20 = 30.731 ton/h

Consumo de vapor real de Kestner= 30.731 ton/h.

(Ver Anexo E)

4.2.5 Célculo De Consumo De Vapor Real Del Evaporador 2;
Entra gases | y jugo clarificado al evaporador 2, cuando el jugo se calienta y se
evapora un porcentaje de agua, se desprenden gases Il y agua condensada.

Figura 15 Evaporador 2
Gases 1 Gases 2

AR

—

Jugo clarificado

)

Agua condensada
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Ecuaciones requeridas para este calculo

La energia que entra es igual a la que sale.

Ecuacion para calcular el flujo masico del jugo de salida
mje * BrixJe = mJs * BrixJs (1)

Brix de jugo de entrada: BrixJe

Flujo mésico de jugo de entrada: mje

Flujo mésico de jugo de salida: mJs

Brix de jugo de salida: BrixJs

El flujo méasico de jugo de entrada es igual al flujo masico de jugo de salida mas el
flujo masico de agua condensada.

mje = mJs + mH20 (2)
BrixJe = 29.57
mje = 67.295 ton/h
Brix]s = 34.06
mje * BrixJe = mJs x BrixJs

mje * BrixJe

m/s = BrixJs

ton

67'295T * 29.57

34.06

mjs =

m/s = 58.424 ton/h
mje = mJs + mH20
mH20 = mje — mJs
mH20 = 67.295 ton/h — 58.424 ton/h
mH20 = 8.871 ton/h

Consumo de vapor real del evaporador 2= 8.871 ton/h. (Ver Anexo E)
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4.2.6 Célculo De Consumo De Vapor Real Del Evaporador 3: Entra gases Il y
jugo clarificado al evaporador 3, cuando el jugo se calienta y se evapora un
porcentaje de agua, se desprenden gases Il y agua condensada.

Figura 16 Evaporador 3
Gases 2 Gases 3

Jugo clarificado

Agua condensada

Ecuaciones requeridas para este calculo

La energia que entra es igual a la que sale.

Ecuacion para calcular el flujo masico del jugo de salida
mje * BrixJe = mJs = BrixJs (1)

Brix de jugo de entrada: Brixje

Flujo masico de jugo de entrada: mje

Flujo masico de jugo de salida: mJs

Brix de jugo de salida: BrixJs

El flujo méasico de jugo de entrada es igual al flujo masico de jugo de salida mas el
flujo masico de agua condensada

mje = mJs + mH20 (2)
BrixJe = 34.06

mje = 58.424 ton/h
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Brix]s = 37.32
mje *x BrixJe = mJs x BrixJs

mje * BrixJe

mfs = BrixJs
5842454 34.06
s = 37.32

m/s = 53.321 ton/h
/e = mJs + mH20
MH20 = hje — /s

ton

mH20 = 58.423 A

53.321 ton/h

mH20 = 5.104 ton/h

Consumo de vapor real del evaporador 3= 5.104 ton/h. (Ver Anexo E)

4.2.7 Calculo De Consumo De Vapor Real Del Evaporador 4: Entra gases Il y
jugo clarificado al evaporador 4, cuando el jugo se calienta y se evapora un
porcentaje de agua, se desprenden gases IV y agua condensada.

Figura 17 Evaporador 4
Gases 3 Gases 4

AR

o &

Jugo clarificado
v

Agua condensada
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Ecuaciones requeridas para este célculo

La energia que entra es igual a la que sale.

Ecuacion para calcular el flujo masico del jugo de salida
mje * BrixJe = mJs * BrixJs (1)

Brix de jugo de entrada: BrixJe

Flujo mésico de jugo de entrada: mje

Flujo mésico de jugo de salida: mJs

Brix de jugo de salida: BrixJs

El flujo méasico de jugo de entrada es igual al flujo masico de jugo de salida mas el
flujo masico de agua condensada.

mje = mJs + mH20 (2)
BrixJe = 37.32
mje = 53.321 ton/h
Brix]s = 43.7
mje * BrixJe = mJs x BrixJs

mje * BrixJe

m/s = BrixJs

ton

53'321T * 37.32

43.7

mjs =

m/s = 45.536 ton/h
mje = mJs + mH20
mH20 = mje — mJs
mH20 = 53.321 ton/h — 45.536 ton/h
mH20 = 7.785 ton/h

Consumo de vapor real del evaporador 4= 7.785 ton/h. (Ver Anexo F)
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4.2.8 Calculo De Consumo De Vapor Real Del Evaporador 52 Entra gases IV y
jugo clarificado al evaporador 5A, cuando el jugo se calienta y se evapora un
porcentaje de agua, se desprenden gases V y agua condensada.

Figura 18 Evaporador 5A

Gases 4 Gases 5
A
e
Jugo clarificado _L
A

Agua condensada

Ecuaciones requeridas para este calculo

La energia que entra es igual a la que sale.

Ecuacion para calcular el flujo masico del jugo de salida
mje * BrixJe = mJs = BrixJs (1)

Brix de jugo de entrada: Brixje

Flujo masico de jugo de entrada: mje

Flujo masico de jugo de salida: m/Js

Brix de jugo de salida: BrixJs

El flujo méasico de jugo de entrada es igual al flujo masico de jugo de salida mas el
flujo masico de agua condensada.
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mje = mJs + mH20 (2)
BrixJe = 43.7
mje = 45.536 ton/h
Brix]Js = 52.53
mje * BrixJe = mJs x BrixJs

__ mje * Brix]e

mfs = BrixJs
| 45.536“;1”*43.7
mJs = 52.53

m/s = 37.882 ton/h
/e = mJs + mH20
MH20 = je — /s

ton

mH20 = 45.536 A

37.882 ton/h

H20 = 7.654 ton/h
Consumo de vapor real del evaporador 5A= 7.654 ton/h.

(Ver Anexo F)
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4.2.9 Célculo De Consumo De Vapor Real Del Evaporador 5B:
Entra gases IV y jugo clarificado al evaporador 5B, cuando el jugo se calienta 'y se
evapora un porcentaje de agua, se desprenden gases V y agua condensada.

Figura 19 Evaporador 5B
Gases 4 Gases 5

Jugo clarificado
Agua condensada

Ecuaciones requeridas para este calculo

La energia que entra es igual a la que sale.

Ecuacion para calcular el flujo masico del jugo de salida
mje * BrixJe = mJs = BrixJs (1)

Brix de jugo de entrada: Brixje

Flujo masico de jugo de entrada: mje

Flujo masico de jugo de salida: m/Js

Brix de jugo de salida: BrixJs

El flujo méasico de jugo de entrada es igual al flujo méasico de jugo de salida mas el
flujo masico de agua condensada.

mje = mJs + mH20 (2)
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BrixJe = 52.53
mje = 37.882 ton/h
Brix]s = 63.8
mje * BrixJe = mJs x BrixJs

mje * BrixJe

mfs = BrixJs
37882545253
mJs = 6338

m/s = 31.190 ton/h
/e = mJs + mH20

MH20 = je — /s
ton
1H20 = 37.882—— — 31.190 ton/h

mH20 = 6.692 ton/h

Consumo de vapor real del evaporador 5B= 6.692 ton/h. (Ver Anexo F)

4.2.10 Cocimientos; Cuando el jugo se concentra, su viscosidad aumenta
rapidamente con el brix y comienzan a aparecer cristales, modificandose la
naturaleza del material al pasar progresivamente del estado liquido a una
condicion en parte soélida y en parte liquida. EI material pierde su fluidez
progresivamente, de manera que es necesario emplear métodos diferentes para
manejarlo. En estas condiciones, el material recibe el nombre de “masa cocida”.
Su consistencia no permite hervirlo en tubos angostos, ni circularlo con facilidad
de un cuerpo a otro.

Por esta razén es necesario hacer los siguientes cambios:

e Llevar a cabo la evaporacién, en un solo efecto.

e Emplear un tipo de equipo similar, en principio, el evaporador, pero mejor
adaptado para manejar el producto viscoso que debe concentrar.
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Figura 20 Cocimiento
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4.2.10.1 Célculo Consumo De Vapor Real De Los Tachos De Masa A; Entra
gases | a los tachos de masa A por la parte superior, en la parte inferior del tacho
entra meladura (proveniente de los evaporadores) y polvillo (Solucién de azucar
refinada mas alcohol anhidrido), utilizado para formar el cristal. De alli sale una
masa Ay una miel A.

Figura 21 Tachos Masa A
Gases |

Meladura y polvillo

Tacho
de
Masa

£

Tacho
de
Masa

l

Masa A
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Para el célculo de los tachos de masa A se necesita la capacidad de cada tacho
en ft3/Tc, se debe realizar una conversion para pasar las unidades a tonelada de
cafa por hora.

Capacidad del tacho= 7.57 ft3

7.57f8 28.21Lt 1.48669Kg 1tone

= 0 i
* e * 1Lt *1000@* 100 = 31.73 % cana

Ecuaciones requeridas para este célculo
Cantidad de solidos en la masa A
Cap.del tacho A * Brix de masa A
Brix de masa A= 90.52
Solidos en masa A= 31.74 % * 0.9052

Solidos en masa A= 28.73 % cafa

Solidos en masa A provenientes de la meladura:

Sélidos en masa A provenientes de la meladura
= Cantidad de solidos en masa A = Pureza de la meladura

Sélidos en masa A provenientes de la meladura = 28.73 % cafia * 0.70

Sélidos en masa A provenientes de la meladura = 20.11 %cafa

Meladura % cana
Brix de la Meladura= 58.68

Solidos en masa A provenientes de la meladura

0, =
Meladura % cana Brix de la meladura

20.11 %cania
0.5868

Meladura % cana = 34.27 %caiia

Meladura % cana =

Agua a evaporar en tachos de masa A
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Agua a evaporar en tachos de masa A
Brix de la meladura

eladura % cana * ( Brix de masa A

58.68

Agua a evaporar en tachos de masa A = 34.27 %caina * (1 — 5052

Agua a evaporar en tachos de masa A = 12.05 %cafa

Vapor requerido
Vapor requerido = 1.05 * Agua a evaporar en tachos de masa A
Vapor requerido = 1.05 * 12.05 %cana

Vapor requerido = 12.65 %caina (Ver Anexo G)

4.2.10.2 Célculo Consumo De Vapor Real De Los Tachos De Masa B: Entra
gases | a los tachos de masa B por la parte superior, en la parte inferior del tacho
entra Miel A (proveniente de los tachos de masa A) y polvillo (Solucion de azucar
refinada mas alcohol anhidrido), utilizado para formar el cristal. De alli sale una
miel B y una semilla B.

Figura 22 Tachos Masa B
Gases |

R

£ £

Tacho Tacho
de de
Masa Masa
B B
e
Miel A 'y polvillo _I_ |
Miel B l l Semilla B
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Para el célculo de los tachos de masa B se necesita la capacidad de cada tacho
en ft3/Tc, se debe realizar una conversién para pasar las unidades a tonelada de
cafa por hora.

Capacidad del tacho= 4.02 ft3

4.02 £ 28.2-Lt 148546 Kg 1tene

= 0 i
* e * 1Lt * 1000@* 100 = 16.84 % cana

Ecuaciones requeridas para este célculo
Cantidad de solidos en la masa B
Cap.del tacho B * Brix de masa B
Brix de masa B=91.44
Solidos en masa B= 16.84 % * 0.9144

Solidos en masa B= 15.40 % cafa

Solidos en masa B provenientes de la miel A:

Sélidos en masa B provenientes de la miel A
= Cantidad de solidos en masa B * Pureza de la miel A

Sélidos en masa B provenientes de la miel A = 15.40 % cafia * 0.70

Sélidos en masa B provenientes de la miel A = 10.78 %cafa

Miel A % cana

Brix de la Miel A= 78.29

Solidos en masa B provenientes de la miel A

i 0, =
Miel A % cana Brix de la Miel A

10.78 %cana
0.7829

Miel A % cana = 13.77 %cana

Miel A % cana =

Agua a evaporar en tachos de masa B
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Brix de la miel A

A B = Miel A9 i 1-
gua a evaporar en tachos de masa iel A% cafia * ( Brix de masa B

78.29

Agua a evaporar en tachos de masa B = 13.77 %cafia * (1 — 9144

Agua a evaporar en tachos de masa B = 1.98 %cafia

Vapor requerido
Vapor requerido = 1.2 * Agua a evaporar en tachos de masa A
Vapor requerido = 1.2 * 1.988 %cafa

Vapor requerido = 2.38 %caina (Ver Anexo H)

4.2.10.3 Calculo Consumo De Vapor Real De Los Tachos De Masa C: Entra
gases | a los tachos de masa C por la parte superior, en la parte inferior del tacho
entra Miel B y semilla B (proveniente de los tachos de masa A) y polvillo (Solucién
de azucar refinada mas alcohol anhidrido), utilizado para formar el cristal. De alli
sale una miel final y semilla C.

Figura 23 Tacho Masa C

Gases |l
Tacho
de
Masa
(o
_

Miel By semilla B

Miel final y semilla C
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Para el célculo de los tachos de masa C se necesita la capacidad de cada tacho
en ft3/Tc, se debe realizar una conversion para pasar las unidades a tonelada de
cafa por hora.

Capacidad del tacho= 0.86 ft3

0.86 ££2 28.2Lt 1.5201Kg 1teone

= 0 i
* e * T *1000@* 100 = 3.69 % cana

Ecuaciones requeridas para este célculo
Cantidad de solidos en la masa C
Cap.del tacho C * Brix de masa C
Brix de masa C= 95.80
Solidos en masa C= 3.69 % * 0.9580

Solidos en masa C= 3.53% cafa

Solidos en masa C provenientes de la miel B:

Sélidos en masa C provenientes de la miel B
= Cantidad de solidos en masa C * Pureza de la miel B

Sélidos en masa C provenientes de la miel B = 3.53 % cafia * 0.80

Sélidos en masa C provenientes de la miel B = 2.83%cafia

Miel B % cafia
Brix de la Miel B= 79.41

Solidos en masa C provenientes de la miel B
Brix de la Miel B

Miel B % cafia =

2.83 %caiia
0.7941

Miel B % cana = 3.56 %cana

Miel B % cana =

Agua a evaporar en tachos de masa C
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) . Brix de la miel B
Agua a evaporar en tachos de masa C = Miel B % cafia * (1 —

Brix de masa C

79.41

Agua a evaporar en tachos de masa C = 3.56 %cafia * (1 — 9580

Agua a evaporar en tachos de masa C = 0.61 %cafia

Vapor requerido

Vapor requerido = 1.2 * Agua a evaporar en tachos de masa C
Vapor requerido = 1.2 * 0.61 %cafia

Vapor requerido = 0.73%cana (Ver Anexo I)

4.3 CALCULOS DE LOS CONSUMOS TEORICOS DE VAPOR REQUERIDO EN
EL PROCESO (AREA DE ELABORACION).

El este capitulo se mostraran los calculos realizados de los consumos tedéricos de
vapor de los equipos del area de elaboracion.

4.3.1 Célculo Consumo De Vapor Teorico Del Calentador Primario;

Vapor de Escape

olgald .
Flujo de Jugo de 1 _“_______“_‘ n .Flujo de Jugo de
Entrada (Jugo — ———— -!X-ﬁ:m Salida (Jugo
Diluido) : L ;::m Diluido)

8 J.

W0 0K
Agua Condensada
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Ecuaciones requeridas para este célculo
Calor perdido por el vapor durante el calentamiento del jugo
Q1 =Wj*Cpj* (Tsv—Tev) (1)
Calor perdido durante la condensacion
Q2 = Wv2 x Avap (2)
Igualando las ecuaciones 1y 2
Q1+ Q2= Wj=Cpj=(Tsj—Tej)+ Wv2 x Avap (3)
La ecuaciéon queda de la siguiente manera:

Q = Wvl = Cpl * (Tsv — Tev) + Wv2 x Avap — Wj = Cpj = (Tsj — Tej) (4)

Flujo masico de vapor de entrada (Kg/h) = Wv1
Calor especifico del vapor (Kj/Kg K) = Cp1
Temperatura de salida del jugo = Tsj
Temperatura de jugo de entrada = Tej

Flujo masico del vapor de salida = Wv2

Calor latente de condensacion de vapor (Kj/kg) = Avap
Flujo masico del jugo = Wj

Calor especifico del jugo = Cpj

Temperatura de salida del vapor = Tsv
Temperatura de entrada del vapor = Tev

Calor especifico del vapor (Kj/Kg K)

Cpl = ((32.4 + ((0.1923 * 10" — 2) * (393.15°K)) + ((1.055 x 10" — 5) x
(393.15°K)"2) — ((3.595 * 10" — 9) * (393.15°K))))/18000 * 1000
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Cpl =19 KJ/Kg°K (5)
Calor latente de condensacion de vapor (Kj/kg)
Avap = 2260(Kj/kg) (6)
Calor especifico del jugo (Kj/Kg K)
Cpj =1—0.006 x Brix
Cpj =1 —0.006 * 18.5
Cpj = 0.889 Kcal /K g°C

0.889 Kcal 41860 K] o
e ixem = 37214 K]/Kg°C (7)

Sereemplaza 5,6y 7en4

Q = Wvl * (1.9 KJ/Kg°K) * (Tsv — Tev) + Wv2 * (2260(Kj/kg)) — Wj
% (3.768 K] /Kg°C) * (T'sj — Tej)

Tsj = 88°C
Tej = 32°C

Wj = 107.468 ton/h
Tsv = 393.15°K
Tev = 373.15°K

Wv1 * (1.9 KJ/Kg°K) * (393.15°K — 373.15°K) + Wv2 = (2260(K]/kg))
— (107.468 ton/h = (3.7214 K] /K g°C)  (88°C — 32°C)

Wvl = 9743.1Kg/h

94731Kg 1ton
*
h 1000 Kg

= 9.74ton/h

Consumo de vapor teérico para el calentador primario= 9.74 ton/h. (Ver Anexo J)
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4.3.2 Calculo Consumo De Vapor Tedrico Del Calentador Secundario;

Vapor de Escape

,
£+
5

.Flujo de Jugo de
Salida (Jugo
Diluido)

Flujo de Jugo de \ ===
Entrada (Jugo — = === |-

Diluido) 1

g

Agua Condensada

Ecuaciones requeridas para este calculo
Calor perdido por el vapor durante el calentamiento del jugo
Q1 =Wj*Cpj+ (Tsv—Tev) (1)
Calor perdido durante la condensacion
Q2 = Wv2 * Avap (2)
Igualando las ecuaciones 1y 2
Q1+ Q2= Wj=xCpjx(Tsj—Tej) + Wv2 * Avap (3)
La ecuacidon queda de la siguiente manera:
Q = Wvl«Cpl = (Tsv—Tev) + Wv2 x lvap — Wj = Cpj = (Tsj — Tej)) (4)
Flujo masico de vapor de entrada (Kg/h) = Wv1
Calor especifico del vapor (Kj/Kg K) = Cp1
Temperatura de salida del jugo = Tsj
Temperatura de jugo de entrada = Tej

Flujo masico del vapor de salida = Wv2
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Calor latente de condensacion de vapor (Kj/kg) = Avap
Flujo mésico del jugo = Wj

Calor especifico del jugo = Cpj

Temperatura de salida del vapor = Tsv

Temperatura de entrada del vapor = Tev

Calor especifico del vapor (Kj/Kg K)

Cpl = ((32.4 + ((0.1923 * 10" — 2)  (393.15°K)) + ((1.055 = 10" — 5) *
(393.15°K)72) — ((3.595 * 107 — 9) = (393.15°K))))/18000 * 1000

Cpl =19KJ/Kg°K (5)
Calor latente de condensacion de vapor (Kj/kg)
Avap = 2260(Kj/kg) (6)
Calor especifico del jugo (Kj/Kg K)
Cpj =1—0.006 = Brix
Cpj = 1—0.006 17

Cpj = 0.89 Kcal/Kg°C

0.89 Kcal 41860 K] __ °
e ixear = 37590 K]/Kg°C (7)
Se reemplaza 5,6y 7en4

Q =Wvl+* (19 KJ/Kg°K) * (Tsv—Tev) + Wv2 * (2260(Kj/kg)) — Wj
% (3.7590 KJ/Kg°C) * (Tsj — Tej)

Tsj = 105°C
Tej = 79°C
Wj = 107.468 ton/h

Tsv = 393.15°K
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Tev = 373.15°K

Wvl = (1.9 KJ/Kg°K) * (393.15°K — 373.15°K) + Wv2 x (2260(K]/kg))
— (107.468 ton/h * (3.7590 KJ/Kg°C) = (105°C — 79°C)

Wvl = 4650Kg/h

4650 Kg 1ton
*
h 1000 Kg

= 4.65 ton/h

Consumo de vapor teérico para el calentador secundario= 4.65 ton/h.
(Ver Anexo K)

4.3.3 Calculo De Consumo Teodrico Del Calentador De Placas: En la siguiente
figura se muestra el funcionamiento del calentador de placas, donde el jugo
clarificado pasa a través de las placas y es calentado por un vapor de escape que
pasa alrededor de las placas, este calentamiento arroja una cantidad de agua
condensada.

Vapor de Escape

Flujode jugode
———> salida ton/h
jugo clarificado

Flujodejugode
entradaton/h
jugoclarificado

Agua Condensada

Ecuaciones requeridas para este calculo
Calor perdido por el vapor durante el calentamiento del jugo
Q1 =Wj = Cpj * (Tsv —Tev) (1)

Calor perdido durante la condensacion
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Q2 = Wv2 * Avap (2)
Igualando las ecuaciones 1y 2
Ql+ Q2= Wj=*Cpj=(Tsj—Tej)+ Wv2 = Avap (3)
La ecuaciéon queda de la siguiente manera:

Q = Wvl «Cpl * (Tsv — Tev) + Wv2 * Avap — Wj = Cpj = (Tsj — Tej) (4)

Flujo mésico de vapor de entrada (Kg/h) = Wv1
Calor especifico del vapor (Kj/Kg K) = Cp1
Temperatura de salida del jugo = Tsj
Temperatura de jugo de entrada = Tej

Flujo masico del vapor de salida = Wv2

Calor latente de condensacion de vapor (Kj/kg) = Avap
Flujo masico del jugo = Wj

Calor especifico del jugo = Cpj

Temperatura de salida del vapor = Tsv
Temperatura de entrada del vapor = Tev

Calor especifico del vapor (Kj/Kg K)

Cpl = ((32.4 + ((0.1923 * 10" — 2) * (393.15°K)) + ((1.055 x 10" — 5)
(393.15°K)"2) — ((3.595 * 10* — 9) * (393.15°K))))/18000 * 1000

Cpl =1.9KJ/Kg°K (5)
Calor latente de condensacion de vapor (Kj/kg)
Avap = 2260(Kj/kg) (6)

Calor especifico del jugo (Kj/Kg K)
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Cpj = 1—0.006 * Brix
Cpj =1-0.006%*20
Cpj = 0.88 Kcal/Kg°C

0.88 Kcal 4.1860 KJ
*
Kg°C 1 Kcal

= 3.6837 KJ/KG°C(7)

Sereemplaza 5,6y 7en4

Wvl * (1.9 KJ/Kg°K) * (Tsv — Tev) + Wv2 * (2260(Kj/kg)) — Wj
« (3.6837K] /K g°C) * (Tsj — Tej)

Tsj = 110°C
Tej = 82°C

Wj = 107.468 ton/h
Tsv = 393.15°K
Tev = 373.15°K

Wvl * (1.9 KJ/Kg°K) = (393.15°K — 373.15°K) + W2 * (2260(K]/kg))
—(99.93 ton/h * (3.6837K]/Kg°C) = (110°C — 82°C)

Wvl = 3683.3 Kg/h

3683.3Kg 1ton
*
h 1000 Kg

= 3.68ton/h

Consumo de vapor teérico para el calentador de placas= 3.68 ton/h. (Ver Anexo L)

El calculo real de la secadora es necesario tener en cuenta el caudal que es
igual al volumen sobre el tiempo.
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4.3.4 Evaporadores

4.3.4.1 Célculo De Consumo De Vapor Teérico Para El Kestner:

Vapor de escape Gases 1

Jugo clarificado L |

Agua condensada
Flujo masico de vapor

Mugo * mjugo * AtJugo

mvapor = AVapor * AtVapor

Entalpia del jugo = Jugo

Flujo masico del jugo = mjugo

Diferencia de temperatura entre el jugo de salida y jugo de entrada al kestner =
AtJugo

Entalpia del vapor = AVapor

Diferencia de temperatura entre el vapor de salida y vapor de entrada al kestner
=Atvapor
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Para hallar él AJJugo se deben realizar los siguientes céalculos:
presién absoluta = Pjugo + Patm
presiéon absoluta = 10 psi + 14.4 psi
presién absoluta = 24.4 psi
Kg
1 cm? 2
244 psix ———=1.7K
St Tanpsi . o Kg/em
El resultado debe ser en kg/cm2 para buscarlo en las tablas de vapor de agua
saturado, sino se encuentra el resultado se debe interpolar.
Mugo = 529.7 Kcal/Kg

Diferencia de temperatura entre el jugo de salida y jugo de entrada al kestner
=AtJugo

tej = 100°C
tsj = 102°C
Atj = 2°C

Para hallar él AVapor se deben realizar los siguientes calculos:
presién absoluta = Pvapor + Patm
presién absoluta = 18 psi + 14.4 psi
presion absoluta = 32.4 psi
Kg
1 cm? 2
324pst x —————=23K
PSE 1422 psi g/em
El resultado debe ser en kg/cm2 para buscarlo en las tablas de vapor de agua
saturado, sino se encuentra el resultado se debe interpolar.
AVapor = 523.46Kcal/Kg

(Ver Anexo A)
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Para obtener el resultado de la Temperatura del vapor de escape, se utiliza la
presion absoluta del vapor de escape, es necesario buscar en las tablas de vapor
de agua saturado, teniendo el siguiente resultado:

tvaporescape = 123.9 °C
Para hallar la diferencia de temperatura del vapor se debe realizar lo siguiente:
Temperatura del condensado

tcond = tvapor de escape — 0.4(tvapor de escape — tentrada de jugo)
tcond = 123.9°C — 0.4(123.9°C — 100°C)
tcond = 114.4°C

El resultado de tvaporescape encontrada en la tabla de vapor de agua saturado
debe restarse con la tcond.

Atvapor = tvaporescape — tcond
Atvapor = 123.9°C — 114.4°C
Atvapor = 9.6°C

Los resultados se reemplazan en la ecuacion de flujo masico de vapor dando
como resultado el consumo de vapor en Ton/h.

Mugo * mjugo * AtJugo
AVapor = AtVapor

(529.7%) « (999351« (226)

(523.46 Kela/Kg) * (9.6°C)

mvapor =

mvapor =

ton
mvapor = 21.1377

(Ver Anexo M)
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4.3.4.2 Calculo De Consumo De Vapor Teoérico Para El Evaporador 2:

Gases 1 Gases 2

-]
£

<

Jugo clarificado

!

Agua condensada
Flujo masico de vapor

Mugo » mjugo * Atjugo
AVapor * AtVapor

mvapor =

Entalpia del jugo = Jugo
Flujo mésico del jugo = mjugo

Diferencia de temperatura entre el jugo de salida y jugo de entrada para el
evaporador 2 =AtJugo

Entalpia del vapor = AVapor

Diferencia de temperatura entre el vapor de salida y vapor de entrada al
evaporador 2 =Atvapor

78



Para hallar él AJJugo se deben realizar los siguientes céalculos:
presion absoluta = Pjugo + Patm
presién absoluta = 6 psi + 14.4 psi
presion absoluta = 20.4 psi
Kg
1 cm? 2
204psix —————=14K
04 Pst* 1000 psi g/em
El resultado debe ser en kg/cm2 para buscarlo en las tablas de vapor de agua
saturado, sino se encuentra el resultado se debe interpolar.
Mugo = 533.6 Kcal/Kg

Diferencia de temperatura entre el jugo de salida y jugo de entrada al evaporador
2=AtJugo

tej = 93°C
tsj = 92°C
Atj = 1°C

Para hallar él AVapor se deben realizar los siguientes calculos:
presién absoluta = Pvapor + Patm
presién absoluta = 8 psi + 14.4 psi
presion absoluta = 22.4 psi
Kg

- om? 58 K g/cm?

224 psi s ————— = 1.
PSE 1422 psi g/em
El resultado debe ser en kg/cm2 para buscarlo en las tablas de vapor de agua
saturado, sino se encuentra el resultado se debe interpolar.
AVapor = 531.18 Kcal/K g

(Ver Anexo A)
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Para obtener el resultado de la Temperatura del vapor de escape, se utiliza la
presion absoluta del vapor de escape, es necesario buscar en las tablas de vapor
de agua saturado:

tvaporescape = 112.20 °C
Para hallar la diferencia de temperatura del vapor se debe realizar lo siguiente:
Temperatura del condensado

tcond = tvapor de escape — 0.4(tvapor de escape — tentrada de jugo)
tcond = 112.20°C — 0.4(112.20°C —93°C)
tcond = 104.52°C

El resultado de tvaporescape encontrada en la tabla de vapor de agua saturado
debe restarse con la tcond.

Atvapor = tvaporescape — tcond
Atvapor = 112.20°C — 104.52°C
Atvapor = 7.68°C

Los resultados se reemplazan en la ecuacion de flujo masico de vapor dando
como resultado el consumo de vapor en Ton/h.

Mugo * mjugo * AtJugo
AVapor * AtVapor

(533.6%) « (55.959%) « (126)

(531.18 Kela/Kg) * (7.68°C)

mvapor =

mvapor =

ton
mvapor = 7.316 W

(Ver Anexo N)
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4.3.4.3 Célculo De Consumo De Vapor Tedrico Para El Evaporador 3

Gases 2 Gases 3

Jugo clarificado |

Agua condensada

Flujo masico de vapor

Mugo » mjugo * Atjugo
AVapor * AtVapor

mvapor =

Entalpia del jugo = Jugo
Flujo masico del jugo = mjugo

Diferencia de temperatura entre el jugo de salida y jugo de entrada para el
evaporador 3=AtJugo

Entalpia del vapor = AVapor

Diferencia de temperatura entre el vapor de salida y vapor de entrada al
evaporador 3=Atvapor
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Para hallar él AJJugo se deben realizar los siguientes céalculos:
presion absoluta = Pjugo + Patm
presién absoluta = 6 psi + 14.4 psi
presion absoluta = 20.4 psi
Kg
1 cm? 2
204psix —————=14K
04 Pst* 1000 psi g/em
El resultado debe ser en kg/cm2 para buscarlo en las tablas de vapor de agua
saturado, sino se encuentra el resultado se debe interpolar.
Mugo = 533.15 Kcal/Kg

Diferencia de temperatura entre el jugo de salida y jugo de entrada al evaporador
3 =AtJjugo

tej = 83°C
tsj = 82°C
Atj = 1°C

Para hallar él AVapor se deben realizar los siguientes calculos:

presion absoluta = Pvapor + Patm
presion absoluta = 5.8 psi + 14.4 psi
presion absoluta = 20.2 psi

Kg
1 cm? 2
202psix————=142K
PSE 1422 psi g/em

El resultado debe ser en kg/cm2 para buscarlo en las tablas de vapor de agua
saturado, sino se encuentra el resultado se debe interpolar.

AVapor = 533.30 Kcal/Kg

(Ver Anexo A)
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Para obtener el resultado de la Temperatura del vapor de escape, se utiliza la
presion absoluta del vapor de escape, es necesario buscar en las tablas de vapor
de agua saturado:

tvaporescape = 108.92 °C
Para hallar la diferencia de temperatura del vapor se debe realizar lo siguiente:
Temperatura del condensado

tcond = tvapor de escape — 0.4(tvapor de escape — tentrada de jugo)
tcond = 108.92°C — 0.4(108.92°C — 83°C)
tcond = 98.55 °C

El resultado de tvaporescape encontrada en la tabla de vapor de agua saturado
debe restarse con la tcond.

Atvapor = tvaporescape — tcond
Atvapor = 108.92°C — 98.55°C
Atvapor = 10.37°C

Los resultados se reemplazan en la ecuacion de flujo masico de vapor dando
como resultado el consumo de vapor en Ton/h.

Mugo * mjugo * AtJugo

mvapor = AVapor * AtVapor
(533.15%*‘) « (41251) « (120)
MVAPOT = "= "533 30 Kela/Kg) * (10.37°€)
ton
mvapor = 3.969 W

(Ver Anexo O)
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4.3.4.4 Calculo De Consumo De Vapor Teoérico Para El Evaporador 4:

Gases 3 Gases 4

Jugo clarificado |
Agua condensada

Flujo masico de vapor

Mugo » mjugo * Atjugo

mvapor = AVapor * AtVapor

Entalpia del jugo = Jugo
Flujo masico del jugo = mjugo

Diferencia de temperatura entre el jugo de salida y jugo de entrada para el
evaporador 4=AtJugo

Entalpia del vapor = AVapor

Diferencia de temperatura entre el vapor de salida y vapor de entrada al
evaporador 4=Atvapor
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Para hallar él AJJugo se deben realizar los siguientes céalculos:

presion absoluta = Pjugo + Patm

presion absoluta = (—16inHg * 2.032525;%) + 14.4 psi
presion absoluta = 6.5 psi

Kg
6.5 psi * % = 0.45 Kg/cm?

El resultado debe ser en kg/cm2 para buscarlo en las tablas de vapor de agua
saturado, sino se encuentra el resultado se debe interpolar.

Mugo = 552.27 Kcal/Kg

Diferencia de temperatura entre el jugo de salida y jugo de entrada al evaporador
4 =AtJugo

tej = 78°C
tsj = 77°C
Atj = 1°C

Para hallar él AVapor se deben realizar los siguientes calculos:

presién absoluta = Pvapor + Patm

1 psi
2.03602 inHg

presién absoluta = (=5 inHg * ) + 14.4 psi

presion absoluta = 11.94 psi
Kg
1 cm? 2
1194 psi+ ———=0.84K
PS 1422 psi g/em
El resultado debe ser en kg/cm2 para buscarlo en las tablas de vapor de agua
saturado, sino se encuentra el resultado se debe interpolar.

AVapor = 542.56 Kcal/Kg

(Ver Anexo A)
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Para obtener el resultado de la Temperatura del vapor de escape, se utiliza la
presion absoluta del vapor de escape, es necesario buscar en las tablas de vapor
de agua saturado:

tvaporescape = 94.22 °C
Para hallar la diferencia de temperatura del vapor se debe realizar lo siguiente:
Temperatura del condensado

tcond = tvapor de escape — 0.4(tvapor de escape — tentrada de jugo)
tcond = 94.22°C — 0.4(94.22°C — 78°C)
tcond = 87.73 °C

El resultado de tvaporescape encontrada en la tabla de vapor de agua saturado
debe restarse con la tcond.

Atvapor = tvaporescape — tcond
Atvapor = 94.22°C — 87.73 °C
Atvapor = 6.49 °C

Los resultados se reemplazan en la ecuacion de flujo masico de vapor dando
como resultado el consumo de vapor en Ton/h.

Mugo * mjugo * AtJugo
AVapor * AtVapor

(552.27%) «(35159%) « (120)

(542.56 Kela/Kg) * (6.49°C)

mvapor =

mvapor =

ton
mvapor = 5.509 W

(Ver Anexo P)
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4.3.4.5 Calculo De Consumo De Vapor Teoérico Para El Evaporador 5A:

Gases 4 Gases 5

Jugo clarificado L |

l

Agua condensada
Flujo masico de vapor

Mugo » mjugo * AtJugo

mvapor = AVapor * AtVapor

Entalpia del jugo = Jugo
Flujo masico del jugo = mjugo

Diferencia de temperatura entre el jugo de salida y jugo de entrada para el
evaporador 5A=AtJugo

Entalpia del vapor = AVapor

Diferencia de temperatura entre el vapor de salida y vapor de entrada al
evaporador 5A=Atvapor
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Para hallar él AJJugo se deben realizar los siguientes céalculos:
presion absoluta = Pjugo + Patm

1 psi

presiéon absoluta = (—7.5inHg * 503602 inka

)+ 14.4 psi

presion absoluta = 10.7 psi
Kg
10.7 psi * ﬁ = 0.75 Kg/cm?
El resultado debe ser en kg/cm2 para buscarlo en las tablas de vapor de agua
saturado, sino se encuentra el resultado se debe interpolar.
Mugo = 544.47 Kcal/Kg

Diferencia de temperatura entre el jugo de salida y jugo de entrada al evaporador
S5A=Atjugo

tej = 63°C
tsj = 62°C
Atj = 1°C

Para hallar él AVapor se deben realizar los siguientes calculos:

presién absoluta = Pvapor + Patm

presiéon absoluta = (—16 inHg * 2.032525;#9) + 14.4 psi
presion absoluta = 6.54 psi

124,
6.54 psi * #;”pg = 0.46 Kg/cm?

El resultado debe ser en kg/cm2 para buscarlo en las tablas de vapor de agua
saturado, sino se encuentra el resultado se debe interpolar.

AVapor = 552.27 Kcal/K g

(Ver Anexo A)
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Para obtener el resultado de la Temperatura del vapor de escape, se utiliza la
presion absoluta del vapor de escape, es necesario buscar en las tablas de vapor
de agua saturado:

tvaporescape = 78.40 °C
Para hallar la diferencia de temperatura del vapor se debe realizar lo siguiente:
Temperatura del condensado

tcond = tvapor de escape — 0.4(tvapor de escape — tentrada de jugo)
tcond = 78.40°C — 0.4(78.402°C — 63°C)
tcond = 72.24°C

El resultado de tvaporescape encontrada en la tabla de vapor de agua saturado
debe restarse con la tcond.

Atvapor = tvaporescape — tcond
Atvapor = 78.40 °C — 72.24 °C
Atvapor = 6.16 °C

Los resultados se reemplazan en la ecuacion de flujo masico de vapor dando
como resultado el consumo de vapor en Ton/h.

Mugo * mjugo * AtJugo
AVapor * AtVapor

(544.47%) «(2895%) « (120)

(552.27 Kela/Kg) = (6.16 °€)

mvapor =

mvapor =

ton
mvapor = 4.624 W

(Ver Anexo Q)
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4.3.4.6 Calculo De Consumo De Vapor Teorico Para El Evaporador 5B

Gases 4 Gases 5

Jugo clarificado |

l

Agua condensada
Flujo masico de vapor

Mugo » mjugo * Atjugo

mvapor = AVapor * AtVapor

Entalpia del jugo = Jugo
Flujo masico del jugo = mjugo

Diferencia de temperatura entre el jugo de salida y jugo de entrada para el
evaporador 5B=Atjugo

Entalpia del vapor = AVapor

Diferencia de temperatura entre el vapor de salida y vapor de entrada al
evaporador 5B=Atvapor
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Para hallar él AJJugo se deben realizar los siguientes céalculos:
presion absoluta = Pjugo + Patm

1 psi

presiéon absoluta = (—7.5inHg * 503602 inka

)+ 14.4 psi

presion absoluta = 10.7 psi
Kg
10.7 psi * ﬁ = 0.75 Kg/cm?
El resultado debe ser en kg/cm2 para buscarlo en las tablas de vapor de agua
saturado, sino se encuentra el resultado se debe interpolar.
Mugo = 544.47 Kcal/Kg

Diferencia de temperatura entre el jugo de salida y jugo de entrada al evaporador
5B=Atjugo

tej = 63°C
tsj = 62°C
Atj = 1°C

Para hallar él AVapor se deben realizar los siguientes calculos:

presién absoluta = Pvapor + Patm

presiéon absoluta = (—16 inHg * 2.032525;#9) + 14.4 psi
presion absoluta = 6.54 psi

124,
6.54 psi * #;”pg = 0.46 Kg/cm?

El resultado debe ser en kg/cm2 para buscarlo en las tablas de vapor de agua
saturado, sino se encuentra el resultado se debe interpolar.

AVapor = 552.27 Kcal/K g

(Ver Anexo A)
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Para obtener el resultado de la Temperatura del vapor de escape, se utiliza la
presion absoluta del vapor de escape, es necesario buscar en las tablas de vapor
de agua saturado:

tvaporescape = 78.40 °C
Para hallar la diferencia de temperatura del vapor se debe realizar lo siguiente:
Temperatura del condensado

tcond = tvapor de escape — 0.4(tvapor de escape — tentrada de jugo)
tcond = 78.40°C — 0.4(78.402°C — 63°C)
tcond = 72.24°C

El resultado de tvaporescape encontrada en la tabla de vapor de agua saturado
debe restarse con la tcond.

Atvapor = tvaporescape — tcond
Atvapor = 78.40 °C — 72.24 °C
Atvapor = 6.16 °C

Los resultados se reemplazan en la ecuacion de flujo masico de vapor dando
como resultado el consumo de vapor en Ton/h.

Mugo * mjugo * AtJugo
AVapor * AtVapor

(544.47%) «(26859%) « (126)

(552.27 Kela/Kg) = (6.16 °€)

mvapor =

mvapor =

ton
mvapor = 4.285 W

(Ver Anexo R)
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4.3.5 Cristalizacién

4.3.5.1 Calculo Consumo De Vapor Teérico Del Tacho 1:

Gases 1

Meladura I

Agua condensada

Ecuacion requerida para el calculo de consumo de vapor teorico
Q = UAAT (1)

Area de transferencia del tacho = A

Coeficiente global de transferencia de calor = U

Diferencia de temperatura entre el vapor y la masa = AT

Variables requeridas para este célculo

Area = 226.06 m?

Presion de vacio = —10.81 psi

Densidad de la masa A = 1558 Kg/ m?
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Gravedad = 9.8 m/s*
Altura = 3.86 m
Brix masa A = 73.24°Brix
Temperatura gases 1 = 110°C + 273.15°K = 383.15 °K
Presién atmésferica = 14.4 psi
Coeficiente global de transferencia de calor (U)
U = 0.00089(100 — Brix. (prom de la masa)(temp.del vapor — 54) (2)
U = 0.00089(100 — 73.24°Brix * (110°C — 54)
U =133 Kg/hm*K
Presion hidrostatica

Phidrost = Dhg

. Kg m
Phidrost = 1558—3 * 9.8—2 *3.6mMm
m S
. 58936%
Phidrost = oo - 58.9 Kpa

Presion hidrostatica reducida

58.9 Kpa
101.325

* 14.7 * 0.5 = 4.28 psi
Presion total
Presion total = presién total reducida + presion de vacio + presiéon atmosferica

Presion total = 4.28 psi + (—10.8 psi) + 14.4 psi

7.87 psi
14.22

Presi6én total = = 0.55 Kg/cm?

Se debe buscar el valor de Presién total en las Tablas de vapor de agua saturado para
obtener la Temperatura de saturacion de tablas de vapor de agua saturada.

(Ver Anexo A)
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Tem. saturacion tablas de vapor de agua saturada = 82.9°C

Para calcular la elevacion del punto de ebulliciébn, se toma el resultado de la
Tem. saturaciéon tablas de vapor de agua saturada (82.9°C), y se ubica en el grafica
de elevacién del punto de ebullicién, para determinar a cuantos grados se eleva el
punto de ebulliciéon de la masa A.

Punto de ebullicion masa A = 82.9°C + 9
Punto de ebullicibn masa A = 91.9°C + 273.15°K = 365.05°K

Se reemplazaenl

Q = UAAT
Kg
Q= ((1.33 th) * (226.06 m?) = (383.15°K — 365.05°K))/1000
Q =5.5ton/h

Consumo de vapor teorico en el tacho 1=5.5. Ton/h.

(Ver Anexo S)
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4.3.5.2 Célculo Consumo De Vapor Teérico Del Tacho 2:

Gases 1

Meladura I

Agua condensada

Ecuacion requerida para el calculo de consumo de vapor tedrico
Q = UAAT (1)

Area de transferencia del tacho = A

Coeficiente global de transferencia de calor = U

Diferencia de temperatura entre el vapor y la masa = AT

Variables requeridas para este calculo

Area = 114.98 m®

Presién de vacio = —10.81 psi

Densidad de la masa A = 1558 Kg/ m?

Gravedad = 9.8 m/s?

Altura =3.5m

Brix masa A = 73.24°Brix
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Temperatura gases 1 = 110°C + 273.15°K = 383.15 °K
Presiéon atmésferica = 14.4 psi
Coeficiente global de transferencia de calor (U)
U = 0.00089(100 — Brix. (prom de la masa)(temp.del vapor — 54) (2)
U = 0.00089(100 — 73.24°Brix * (110°C — 54)
U = 1.33 Kg/hm?*K
Presion hidrostatica

Phidrost = Dhg

. Kg m
Phidrost = 1558—3 * 9.8 — * 3.5m
m S

53439

, _ ms _
Phidrost = o000 53.4 Kpa

Presion hidrostatica reducida

53.4 Kpa
101.325

* 14.7 * 0.5 = 3.88 psi
Presion total
Presion total = presién total reducida + presion de vacio + presiéon atmosferica

Presion total = 3.88 psi + (—10.81 psi) + 14.4 psi

7.47 psi
14.22

Presibén total = = 0.53 Kg/cm?

Se debe buscar el valor de Presién total en las Tablas de vapor de agua saturado para
obtener la Temperatura de saturacién de tablas de vapor de agua saturada.

(Ver Anexo A)

Tem. saturacion tablas de vapor de agua saturada = 81.9°C

Para calcular la elevacion del punto de ebullicién, se toma el resultado de la
Tem. saturacion tablas de vapor de agua saturada (81.9°C), y se ubica en el grafica
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de elevacién del punto de ebullicion, para determinar a cuantos grados se eleva el
punto de ebullicion de la masa A.

Punto de ebullicibon masa A = 81.9°C + 9
Punto de ebullicion masa A = 90.9°C + 273.15°K = 364.05°K
Se reemplazaenl

Q = UAAT

K
Q= ((1.33 mf}() % (114.98 m?) = (383.15°K — 364.05°K))/1000

Q =29ton/h

Consumo de vapor teorico en el tacho 2= 2.9. Ton/h. (Ver Anexo T)

4.3.5.3 Calculo Consumo De Vapor Teorico Del Tacho 3:

Gases 1

Meladura I

Agua condensada

Ecuacion requerida para el calculo de consumo de vapor tedrico

Q = UAAT (1)
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Area de transferencia del tacho = A
Coeficiente global de transferencia de calor = U
Diferencia de temperatura entre el vapor y la masa = AT
Variables requeridas para este célculo
Area = 148.44 m?
Presién de vacio = —10.81 psi
Densidad de la masa B = 1565 Kg/ m?
Gravedad = 9.8 m/s*
Altura = 3.96 m
Brix masa B = 91.44°Brix
Temperatura gases 1 = 110°C + 273.15°K = 383.15 °K
Presién atmésferica = 14.4 psi
Coeficiente global de transferencia de calor (U)
U = 0.00089(100 — Brix. (prom de la masa)(temp. del vapor — 54)) (2)
U = 0.00089(100 — 91.44°Brix * (110°C — 54))
U = 0.43 Kg/hm?K
Presion hidrostatica

Phidrost = Dgh

. Kg m
Phidrost = 1565—3 * 9.8—2 * 3.96m
m S
60735%
Phidrost = ~Tooo - 61 Kpa

Presion hidrostatica reducida

61 Kpa
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Presion total
Presion total = presién total reducida + presion de vacio + presion atmosferica
Presion total = 4.41 psi + (—10.81 psi) + 14.4 psi

Presi6 ttl—8p5i—0561< 2
resion tota =Ta57 -0 g/cm

Se debe buscar el valor de Presion total en las Tablas de vapor de agua saturado para
obtener la Temperatura de saturacion de tablas de vapor de agua saturada.

(Ver Anexo A)
Tem. saturacién tablas de vapor de agua saturada = 83.4°C

Para calcular la elevacion del punto de ebullicion, se toma el resultado de la
Tem. saturacion tablas de vapor de agua saturada (83.4°C), y se ubica en el grafica
de elevacién del punto de ebullicion, para determinar a cuantos grados se eleva el
punto de ebullicion de la masa A.

Punto de ebullicion masa A = 83.4°C + 10.5
Punto de ebullicion masa A = 93.9°C + 273.15°K = 367.05°K

Se reemplazaen 1

Q = UAAT
Kg
Q= ((0.43 th) * (148.44 m?) = (383.15°K — 367.05°K)) /1000
Q =1.02ton/h

Consumo de vapor teorico en el tacho 3= 1.02 Ton/h.

(Ver Anexo U)

100



4.3.5.4 Célculo Consumo De Vapor Teérico Del Tacho 4:

Gases 1

{
Meladura L

l

Agua condensada

Ecuacion requerida para el calculo de consumo de vapor teorico
Q = UAAT (1)

Area de transferencia del tacho = A

Coeficiente global de transferencia de calor = U

Diferencia de temperatura entre el vapor y la masa = AT

Variables requeridas para este célculo

Area = 147.70 m*

Presién de vacio = —10.81 psi

Densidad de la masa B = 1565 Kg/ m?

Gravedad = 9.8 m/s?

Altura =4.72m

Brix masa B = 91.44°Brix
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Temperatura gases 1 = 110°C + 273.15°K = 383.15 °K
Presiéon atmésferica = 14.4 psi
Coeficiente global de transferencia de calor (U)
U = 0.00089(100 — Brix.(prom de la masa)(temp. del vapor — 54)) (2)
U = 0.00089(100 — 91.44°Brix * (110°C — 54))
U = 0.43 Kg/hm?*K
Presion hidrostatica

Phidrost = Dgh
) Kg m
Phidrost = 1565—3 *9.8—=*4.72m
m S

72391

Phi =——TM" = 72K
hidrost 1000 72 Kpa

Presion hidrostatica reducida

T2 KPe 47405 =525 psi
—— % .7*x05 =5,
101325 pst
Presion total
Presion total = presién total reducida + presion de vacio + presion atmosferica

Presion total = 5.25 psi + (—10.81 psi) + 14.4 psi

8.8 psi
14.22

Presioén total = = 0.62 Kg/cm?

Se debe buscar el valor de Presion total en las Tablas de vapor de agua saturado
para obtener la Temperatura de saturacion de tablas de vapor de agua saturada.

(Ver Anexo A)

Tem. saturacion tablas de vapor de agua saturada = 86.16°C

Para calcular la elevacion del punto de ebullicion, se toma el resultado de la
Tem. saturacion tablas de vapor de agua saturada (86.16°C), y se ubica en el grafica

102



de elevacién del punto de ebullicion, para determinar a cuantos grados se eleva el
punto de ebullicion de la masa A.

Punto de ebullicion masa A = 86.16°C + 10.8
Punto de ebullicion masa A = 96.96°C + 273.15°K = 370.11°K
Se reemplazaenl

Q = UAAT

K
Q= ((0.43 hrer) * (147.70 m?) = (383.15°K — 370.11°K)) /1000

Q = 0.8 ton/h

Consumo de vapor teorico en el tacho 4= 0.8 Ton/h. (Ver Anexo V)

4.3.5.5 De Vapor Teorico Del Tacho 5:

Gases 2

—

Meladura kI

Agua condensada

Ecuacion requerida para el calculo de consumo de vapor tedrico

Q = UAAT (1)
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Area de transferencia del tacho = A
Coeficiente global de transferencia de calor = U
Diferencia de temperatura entre el vapor y la masa = AT
Variables requeridas para este célculo
Area = 148 m?
Presién de vacio = —10.81 psi
Densidad de la masa C = 1597 Kg/ m?
Gravedad = 9.8 m/s*
Altura = 4.74m
Brix masa C = 79.4°Brix
Temperatura gases 2 = 104°C + 273.15°K = 377.15 °K
Presién atmésferica = 14.4 psi
Coeficiente global de transferencia de calor (U)
U = 0.00089(100 — Brix.(prom de la masa) (temp. del vapor — 54)) (2)
U = 0.00089(100 — 79.4°Brix = (104°C — 54))
U = 0.92 Kg/hm*K
Presion hidrostatica

Phidrost = Dgh

) Kg m
Phidrost = 1597 — % 9.8 5 * 4.74m
m s
74184%
Phidrost = ~Tooo - 74 Kpa

Presion hidrostatica reducida

74 Kpa
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Presion total
Presion total = presién total reducida + presion de vacio + presion atmosferica

Presion total = 5.38 psi + (—10.81 psi) + 14.4 psi

8.98 psi
14.22

Presion total = = 0.63 Kg/cm?

Se debe buscar el valor de Presion total en las Tablas de vapor de agua saturado
para obtener la Temperatura de saturacién de tablas de vapor de agua saturada.

(Ver Anexo A)
Tem. saturacién tablas de vapor de agua saturada = 86.63°C

Para calcular la elevacion del punto de ebullicion, se toma el resultado de la
Tem. saturacion tablas de vapor de agua saturada (86.63°C), y se ubica en el grafica
de elevacion del punto de ebullicion, para determinar a cuantos grados se eleva el
punto de ebullicion de la masa A.

Punto de ebullicion masa A = 86.63°C + 12.8
Punto de ebullicion masa A = 99.43°C + 273.15°K = 372.58°K

Se reemplazaen 1

Q = UAAT
Kg
Q= ((0.92 th) * (148 m?) = (377.15°K — 372.58°K)) /1000
Q =0.6ton/h

Consumo de vapor teorico en el tacho 5= 0.6 Ton/h.

(Ver Anexo W)
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4.3.5.6 Calculo Consumo de vapor teérico de la secadora:

Azlicar Himeda
Vapor de escape
Salidade Aire «<—— |} secacora or azocas | | |“]«<—— Aire del atmosfera
f g|
I [ L . L %g ’
&% — Azucarseca
. N
Condensados

Ecuacion para calcular el flujo masico del aire

(W eazu?2 —Wazul)
Weal—Wea?2)

ma = maz

Flujo masico del aire = ma

Flujo masico de azlcar = maz

Humedad de entrada del azucar en las condiciones 1 = Wazul
Humedad de salida del azucar en las condiciones 2 = W e azu 2
Humedad de entrada del aire = W e al

Humedad de salida del aire =W ea 2

Datos:

maz = 11.86 ton/h

Weazu2=0.2gH20/kg

Wazul = 10 gH20/kg

Weal =4080g/kg

Wea2=4090g/kg

Reemplazando en la ecuacién (1)
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(0.2gH20/kg —10gH20/kg)

9 _ 9
(40. 8042 — 48.90 g)

ma = 11.86ton/h

ma = 14.34 ton/h

Se debe tener en cuenta las tablas de contenido de humedad para obtener los
valores de la humedad del aire.

Ecuaciones para obtener la entalpia de entrada del aire
hae = CpT + hv. Wea (2)

Entalpia de entrada del aire = hae

Calor especifico del aire= Cp

Temperatura de entrada del aire=T

Entalpia del vapor = hv

Humedad especifica de entrada del aire = Wea

Entalpia de entrada del aire

Datos:

Cp =1.005k]/kg

T = 25°C

hv = 25472 k] /kg

Wea = 0.0129 g/kg

Reemplazando en la ecuacién (2)

hae = 1.005k]/Kg * 25°C + 2547.2 kJ/kg * 0.0129 g/kg

hae = 57.975 k] /kg
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Entalpia de salida del aire

Datos:

Cp =1.005kJ/kg

T =70°C

hv = 26268 k] /kg

Wea = 40.80 g/kg

Reemplazando en la ecuacion (2)

has = 1.005kJ/Kg * 70°C + 2626.8 kJ/kg * 40.80 g/kg
has = 17752 k] /kg

Se debe tener en cuenta las tablas de vapor de agua saturado para obtener los
valores de la entalpia de los condensados y del vapor de acuerdo a la presion.

Ecuacion para obtener el consumo de vapor de la secadora

_ Ta (hae — has)
~ (hcond.—hvapor

mv ) 3)
Flujo masico de vapor = mv

Flujo masico del aire = ma

Entalpia del aire de entrada= hae
Entalpia del aire de salida= has
Entalpia de los condensados= hcond
Entalpia del vapor= hvapor

Datos:

ma = 14.34 ton/h

hae = 57.975k] /kg

has = 17752 k] /kg

hcond = 248.31 Kcal/kg
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hvapor = 669.51 Kcal/kg
Reemplazando en la ecuacion (3)

_ 1434ton/h (57.975 kj /kg — 177.52k]/kg)
MY = T (248 31Kcal/kg - 669.51Kcal/kg)

mv = 0.97ton/h

Consumo de vapor teérico de la secadora = 0.97 ton/h

(Ver Anexo X)
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Tabla 3 Eficiencia en los consumos de vapor esperada de los equipos

Consumos de vapor

Equipo Consumo | Consumo | Eficiencia | Perdida de Perdida de Perdida de
de vapor | devapor vapor vapor segun | vapor segun la
real tedrico de_l (ton/h) la eficiencia | eficiencia del
(ton/h) (ton/h) equipo del equipo(ton/dia)
equipo(ton/h)
Calentador 10.5 9.74 92.76 0.76 0.69 16.7
primario
Calentador 551 4.65 84.39 0.86 0.72 17.3
secundario
Calentador de 4.76 3.68 77.31 1.08 0.83 19.9
placas
Kestner 30.73 21.13 68.7 9.6 6.5 156
Evaporador 2 8.87 7.31 92.8 1.56 1.43 34.3
Evaporador 3 5.10 3.96 77.64 1.14 0.87 20.8
Evaporador 4 7.78 5.50 70.69 2.28 1.54 36.9
Evaporador 52 7.65 4.62 60.52 3.03 181 43.4
Evaporador 5B 6.69 4.28 63.97 241 151 36.2
Tachos de 12.66 8.44 66.66 4.22 2.7 64.8
masa A
Tachos de 2.38 1.82 76.47 0.56 0.42 10.8
masa B
Tacho de 0.73 0.6 82.19 0.13 0.10 24
masa C
Secadora 1.03 0.97 94.17 0.33 0.31 7.4

Fuente Los Autores
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Figura 24 Eficiencia tipica de un intercambiador de calor
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Eficiencia tipica = Eficiencia minima — eficiencia maxima

Eficiencia tipica = 65% — 85%

Los valores por debajo del 65% seran puntos criticos de baja eficiencia del equipo
con respecto a los consumos de vapor y los valores mayores o iguales a 85%
tienen una buena eficiencia con respecto a los consumos tedricos.
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5. PROPUESTA DE MEJORAMIENTO

Utilizar gases | en lugar de vapor de escape, en el segundo calentador de
tubos, ya que la temperatura de los gases | solo disminuye 10°C
comparada con la temperatura de vapor de escape, siendo irrelevante para
usarla en el calentamiento.

Implementar un control adecuado para realizar un seguimiento riguroso de
las variables criticas en el proceso de evaporacién como el brix del jugo y
las temperaturas de los gases. (Graficas de tendencias donde se relacionen
estas dos variables para observar su comportamiento con respecto a los
consumos de vapor).

Disminuir pérdidas en las lineas de conduccion de vapor con la instalacion
de aislamientos térmicos.

Instalar instrumentacion como mandmetros y termémetros a la entrada y
salida de los equipos criticos que permitan verificar las variables del
proceso realizar los calculos pertinentes sobre consumo de vapor de
manera oportuna, o en su defecto medidores de flujo de vapor.

Cambio de tuberia de las calandrias de tachos, ya que se presentan fugas
de gases, disminuyendo el area de transferencia y aumentando el consumo
de vapor.

Realizar una limpieza mas frecuente por medio de ondas sonoras en los
evaporadores ya que con los dias de evaporacion se presentan una serie
de incrustaciones en las calandrias del equipo, esto ayuda a que el
diametro de la calandria no disminuya y la pared del tubo no se haga mas
gruesa evitando asi, mayores consumos de vapor para el cocimiento del
jugo.
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6. PLANTEAMIENTO DE UNA PROPUESTA PARA LOGRAR UNA
OPTIMIZACION EN EL USO DEL VAPOR.

Para esta propuesta costo/beneficio se debe tener en cuenta que se presentaron
cuatro equipos con un desfase con respecto a los consumos tedricos y reales
(Evaporador 5A, evaporador 5B y tachos de masa A). En la siguiente tabla se
muestran los resultados de cada uno de los equipos criticos que tuvieron una baja

eficiencia con respecto a los consumos de vapor.

Tabla 4 Resultados de los consumos de vapor

Resultados de los consumos de vapor

Perdida de

Consumo d fici . |Perdida .| Perdida
_ de vapor Consumo de |Eficiencia de vapor segun de
Equipo vapor del la eficiencia

real tedrico(ton/h) |equipo % vapor del vapor

(ton/h) (ton/h) equipo(ton/h) (ton/dia)
E;’aporador 7.65 4.62 60.52 | 3.03 1.2 28.8
Eéaporador 6.69 4.28 63.97 | 2.41 1.7 40.8
TOTAL 14.34 8.9 124.49 5.44 2.9 69.6

Fuente Los Autores

Teniendo en cuenta los resultados de los analisis realizados con respecto a los
consumos de vapor en el area elaboracion del INGENIO SANCARLOS S.A se
llegaron a dos conclusiones:
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Ahorro de combustible (bagazo).

Tabla 5 Posible ahorro de bagazo
Posible ahorro de bagazo

Tonelada de cafia molida 2193 Ton/dia
Cantidad de bagazo 657.9 Ton/dia
Posible flujo de vapor de 69.6 Ton/dia
perdida en equipos criticos
Toneladas de bagazo (No 34.8 Ton de bagazo/dia
aprovechables)
Perdida en pesos por toneladas $ 2.262.000 dia
de bagazo

Posible generacion de energia eléctrica

En la siguiente tabla se muestra la posible cantidad de energia eléctrica que
podria generar para la venta.

Tabla 6 Posible generacidn de energia eléctrica

Generacién de energia eléctrica

Tonelada de cafia molida 2193 Ton/dia
Cantidad de bagazo 657.9 Ton/dia
Posible flujo de vapor de 69.6 Ton/dia
perdida en equipos
criticos
Energia eléctrica que se 4800 kW-dia
podria producir
Posible valor en pesos de $528.000 dia
la energia que se deja de
producir
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CONCLUSIONES

Se calcularon los consumos de vapor actuales y teoricos en el area de
elaboracién con el fin de analizar el desfase de vapor entre cada uno de los
equipos, y segun los resultados se realizO una serie de propuestas de
mejoramiento con el fin de obtener un mejor aprovechamiento den vapor.

Dentro del area evaluada se identificaron seis equipos criticos con respecto
a la eficiencia esperada, para observar la cantidad aproximada de vapor
gue se esta desaprovechando.

Se utiliz6 la herramienta de Excel para realizar los seguimientos
respectivos de los equipos y de esta manera ejecutar una trazabilidad para
llegar a las causas de la perdida de vapor.

Se elabor6 una propuesta estratégica para la optimizacion del consumo de
vapor, donde se plantean una serie de cambios con respecto a la utilizacion
de los gases, instalacion de medidores e instrumentacion en los equipos,
seguimiento de las variables criticas del proceso y una mayor frecuencia en
el aseo principalmente en las calandrias de los evaporadores.

Dentro de la propuesta costo beneficio se plantearon dos posibilidades de
ahorro de vapor reflejados en la cantidad de bagazo utilizado en el proceso,
y la cantidad de energia eléctrica generada para la venta comercial.

Dentro de los ahorros monetarios de las propuestas planteadas seria
importante ver la posibilidad de invertir en nuevos equipos como
instrumentacién que ayuden a un mejor seguimiento en los consumos de
vapor.

Mediante la realizacion del proyecto, se aplicaron conceptos de
termodindmica, matematica y procesos industriales, conocimientos
adquiridos a lo largo de la carrera de Ingenieria Industrial, en este caso
para llevar a cabo los calculos generados en el proyecto.
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Anexo A
TABLA DE VAPOR DE AGUA SATURADO

ANEXOS

TABLA DE VAPOR DE AGUA SATURADO

Volumen especifico Densidad . Entalpia del Calor latente
Presion :::2:3::2‘;;?1 vapor saturado Enltia'l':i's :EI wvapor saturado de
Liquido Vapor saturado y seco a y seco vaporizacién
Kglem? °C Litro/kg mlkg kg/m® kcallkg kcallkg kcallkg
0,010 6,7 1,000 131,86 0,007599 6,73 600,2 593.5
0,020 17.2 1,001 68,25 0,01465 17,25 604.9 587.6
0,030 23,7 1,003 46,52 0,02150 23,81 607.,8 584.0
0,035 26,4 1,003 40,22 0,02486 26,39 608,9 582.5
0,040 28,6 1,004 35,46 0,02820 28,67 609.,8 581.1
0,050 32,6 1,005 28,72 0,03482 32,57 611,5 578.9
0,075 40,0 1,008 19,69 0,05105 39,96 6147 574.7
0,10 45,5 1,010 14,95 0,06689 45,45 617,0 571.6
0,15 53,6 1,014 10,20 0,09804 53,59 620,5 566.9
0.20 59,7 1,017 7,789 0,1284 59,65 623,1 563.4
0,25 64,6 1,020 6,318 0,1583 64,54 625,0 560.5
0,30 68,7 1.022 5,324 0.1878 68,66 626.8 558.1
0,40 75,4 1,026 4,068 0,2459 75,41 629,5 554,1
0,60 85,4 1,033 2,782 0,3595 85,47 633,5 548.0
0 80 93,0 1,038 2,125 0,4706 93,05 636.4 543.3
1.00 99,1 1.043 1,725 0,5797 99,19 638.8 539.6
o Temperatura Volumen especifico Densidad Entalpia del Entalpia del Calor latente
Presién de saturacién wvapor saturado liquido vapor saturado de
Liquido Vapor saturado V seco a y seco wvaporizacion
Kglem? °C Litro/kg milkg kg/m?® kcal/kg kcallkg kcallkg
1,50 110,8 1,052 1,181 0,8467 110,99 643,1 532,1
2,00 119.6 1,060 0,9018 1,109 119,94 646,3 526.4
2,50 126,8 1,067 0,7318 1,367 127.2 648,7 521.5
3,00 1329 1.073 00,6169 1,621 133.4 650,7 517.3
3,50 138,2 1,078 0,5338 1,873 138.9 652,4 513.5
4,00 1429 1,083 0,4709 2,124 1437 653,9 510.2
4,60 147.2 1,087 0,4215 2,373 1481 655,2 507,1
500 151.1 1.092 0,3817 2,620 1521 656,3 504,2
6,00 158,1 1,100 0,3213 3,111 159,3 658,3 498,9
7.00 164,2 1,107 0,2778 3,600 165,7 659,9 4942
8,00 169,6 1,114 0,2448 4,085 171.4 661,2 489.,8
9,00 174.5 1.120 0,2189 4 568 176.5 662,3 485,8
10,0 179.0 1,126 0,1980 5,051 181.3 663,3 4821
11,0 183,2 1,132 0,1808 5,531 1857 664,1 478.4
12,0 187 .1 1.137 0,1663 6,013 189.8 664,9 475,1
13,0 190,7 1.143 0,1540 6,494 193.6 665,6 4720
14,0 194,1 1,148 0,1434 6,974 197.3 666,2 468,9
15,0 197.4 1,153 0,1342 7,452 200,7 666,7 465,9
16,0 200.4 1,157 0,1261 7,930 2040 667,1 463,1
17.0 203.3 1,162 0,1189 8,410 207.2 667.,5 460,3
18,0 2061 1.166 0,1125 8,889 210,2 667.8 457 .6
19,0 208.8 1,171 0,1067 9,372 2131 668,2 455,1
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P o Temperatura Volumen especifico Densidad Entalpia del Entalpia del Calor latente
resion de saturacién vapor saturado liquido vapor saturado de
Liquido Vapor saturado ¥ seco ¥ seco wvaporizacién
Kglem? °C Litro/kg mi/kg kg/m? kcal/kg kcal/kg kcal/kg
20,0 211.4 1,175 0,1015 9,852 215,9 668,5 452,6
25,0 2229 1,195 0,08150 12,27 228.6 669,3 440,7
30,0 232.8 1,214 0,06797 14,71 239.6 669,6 430,0
35,0 241,4 1,232 0,05819 17,18 249,5 669,5 420,0
40,0 249,2 1,249 0,05077 19,70 258,4 669,0 410,6
45,0 256,2 1,266 0,04495 22,25 266,6 668,4 401,8
50,0 262,7 1,282 0,04026 24,84 274,3 667.5 3932
55,0 268,7 1,299 0,03639 27,48 281.,5 666,6 385,1
60,0 274,3 1,315 0,03313 30,18 288,3 665,4 377.1
66,0 279.,5 1,331 0,03036 32,94 294.8 664,0 369,2
70,0 284,5 1,347 0,02798 35,74 301.0 662,6 361.6
75,0 289.2 1,363 0.02589 38,63 307.0 661,0 364.0
80.0 293,6 1,379 0,02405 41,58 312.8 659,3 346.5
85,0 297,9 1,395 0,02243 44,58 318.4 657.6 3,792
20,0 301.9 1,412 0,02096 47,71 323.8 655,7 331.9
95,0 806.8 1,428 0,01965 50,89 329,1 653,8 3247
100,0 309.5 1,445 0,01846 54,17 334,2 651,7 317.5
110,0 316.6 1,480 0,01638 61,05 344,2 647,2 303.0
120,0 323,2 1,517 0,01463 68,35 353,9 642,5 288.6
130,0 3203 1,557 0,01318 76,16 363,4 637,2 273.8
140,0 335,1 1,600 0,01182 84,60 3727 631,7 269,0
150,0 340.6 1,644 0,01066 93,81 381,9 625,6 243,7
i Densidad . Entalpia del Calor latente
. Temperatura Volumen especifico Entalpia del P
Presidn x vapor saturado P vapor saturado de
de saturacion - liquido L
Liquido Vapor saturado y seco y seco vaporizacion
Kglem? oC Litrolkg mkg kg/m® kcallkg kcallkg keallkg
160,0 345,7 1,693 0,009625 1039 3911 6189 2278
170,0 3607 1,748 0,008681 115,2 400.4 6115 2111
180,0 365,3 1,812 0,007803 128,2 410,1 602,8 1927
190,0 359.8 1,890 0,00897 143,5 420,4 593,0 1726
200,0 3641 1,987 0,00618 1619 4313 5814 150,1
212,0 369,0 217 0,00517 193,2 447 6 562,2 1146
2240 3736 2,67 0,00373 268 479 520,7 45,7
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CALCULOS REALES DE CONSUMO DE VAPOR

Anexo B

CALENTADOR PRIMARIO

Calentador Primario

Variables

Datos

Flujo de jugo de entrada

109,5595|ton/h Vap pe Flujo de jugo de salida

Jugo mezclado que retorna al proceso

13,7085(ton/h _wljugo diluido)

Brix del Jugo diluido

14,93|°Brix

Calor especifico del jugo ( Cp )

3,8107|K1/kg

Entalpia del jugo (h)

209,5870(KI/kg

Temperatura de entrada del jugo (Je) 30{°C

Temperatura de salida del jugo { s) 85/°C

Diferencia de temperaturas [ AT) 550°C

Temperatura de saturacion (tvs) 123,7494|K/kg

Presion absoluta 223,3656|Kpa Flujo de jugo de entrats

Calor especifico de evaporacion (Av) 2191,8358|KJ/kg (jugo diluido) Agua condensada
Cosumo de vapor real del calentador primario 10,5ton/h

Ecuaciones

Calor especifico del jugo

Entalpia del jugo

Calor especifico de evaporacion (Av = &Hlv)

Anexo C

Cp=4.187%(1-0.006*WDS) Brix del jugo = WDS
hental= Cp*AT AT = Diferencia de temperatura del jugo
AHlv =2492.9 - 2.0526t - 0.0030752t2

CALENTADOR SECUNDARIO

Calentador Secundario

Variables Datos
Flujo de jugo de entrada 109,5595|ton/h Vapor de escape Flujo de jugo de salida
Jugo mezclado que retorna al proceso 13,7085 |ton/h /ﬂugu diluido)
Brix de jugo diluido 15,328
Calor especifico del jugo ( Cp) 3,8021|KJ/kg
Entalpia del juga (hl) 110,2618|K)/kg
Temperatura de entrada del jugo (Je) 75°C
Temperatura de salida del jugo (Js) 104/°C
Diferencia de temperaturas { AT) 9|°C
Temperatura de saturacion (tvs) 123,74%4(K) kg
Presion absoluta 223,3656Kpa
Calor especifico de evaporacion (Av) 2191,8358|K)/kg Fluje de jugo de entrada
Cosumo de vapor real del calentador primario 5,51jton/h (jugo diluido) Agua condensada
Ecuaciones
Calor especifico del jugo Cp =4.187%(1-0.006*WDS) Brix del jugo = WDS
Entalpia del jugo hental=Cp*AT AT =Diferencia de temperatura del jugo

Calor especifico de evaporacion (v=AHIv)  AHlv =2492.9- 2.0526t - 0.0030752t2
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Anexo D

CALENTADOR DE PLACAS

Calentador de Placas

Variables

Datos

Flujo de jugo de entrada

98,026|ton/h

Jugo mezclado que retorna al proceso

13,7085|ton/h

Brix de jugo diluido

20,3)°8

Calor especifico del jugo (Cp )

3,6770(Kl/kg

Entalpia del jugo (hJ)

106,6337|KJ/kg

Temperatura de entrada del jugo (Je) 80|°C
Temperatura de salida del jugo { Js) 109|°C
Diferencia de temperaturas [ AT ) 29|°C

Temperatura de saturacion (tvs)

123,7494|K1/kg

Presion absoluta

223,3656(Kpa

Calor especifico de evaporacion (Av)

2191,8358|KJ/kg

Cosumo de vapor real del calentador primario

4,769|ton/h

Ecuaciones

Calor especifico del jugo

Entalpia del jugo

Calor especifico de evaporacion (Av = AHlv)

Anexo E

Cp =4.187%(1-0.006*WDS) Brix del jugo = WDS
hental= Cp*AT
AHlv =2492.9 - 2.0526t - 0.0030752t2

KESTNER, EVAPORADOR 2 Y 3

Gases1 Gases2

AT =Diferencia de temp

Gases3

Gases 1 asesl

Kestner

Variables Datos
Flujo de jugo de entrada 98,026/ton/h
Brix de jugo de entrada 2038
Flujo de jugo de salida 67,295tan/h
Brix de jugo de salida 19578
Consumo de vapor real del kestner 30,731|ton/h

Evaporador 2

Variahles Datos
Flujo de jugo de entrada £7,295|tan/h
Brix de jugo de entrada 1957’8
Flujo de jugo de salida 58424|ton/n
Brix de jugo de salida 34,068
Consumo de vapor real del evaporadg 8871[ton/h

Evaporador 3

Variables Datos
Flujo de jugo de entrada 58,424|ton/n
Brix de jugo de entrada 34,068
Flujo de jugo de salida 53,321 |tonfh
Brix de jugo de salida 3732’8
Consumo de vapor real del evaporady 5,104[ton/h
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Anexo F

EVAPORADOR 4, 5A, 5B

Evaporador 4

Wariables Datos
Flujo de jugo de entrada 53,321 |ton/h
Brix de jugo de entrada 37.32|*B
Flujo de jugo de salida 45,536 |ton/h
Brix de jugo de salida 43,778
Consumo de vapor real del evaporado 7. 785 |ton/h

Evaporador 54

Wariables Datos
Flujo de jugo de entrada 45 536 |ton/h
Brix de jugo de entrada 43,778
Flujo de jugo de salida 37,882 |ton/h
Brix de jugo de salida 52,53 |°B
Consumo de vapor real del evaporado 7,654 |ton/h

Evaporador 5B

Variables Datos
Flujo de jugo de entrada 37,882 |ton/h
Brix de jugo de entrada 52,53|*B
Flujo de jugo de salida 31,190|ton/h
Brix de jugo de salida 63,.8|°B
Consumo de vapor real del evaporadd 6,692 |ton/h

Anexo G

TACHOS DE MASA A

Tachos de masa A

Variables Datos
Pie cubico/Ton de cana 7,57
Brix de Masa A 90,52|°B
Capacidad 31,74|% cana
Solidos en masa A 28,73|% cana
Agotamiento del cristal 41,13|% cana
Agotamiento de Masa A 51,32|% cana
Sac-Pureza de Miel A 61,78|% cana
Agotamiento 10,19|% cana
Solidos provenientes de la masa A 20,11|% cana
Brix de la meladura 58,68|°B
Meladura % cana 34,27|% cana
Agua a evaporar en tachos de masa A 12,05|% cana
Consumo de vapor real en tachos de masa A 12,66|%cana
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Anexo H

TACHOS DE MASA B

Tachos de masa B

Variables Datos
Pie cubico/Ton de cana 4,02
Brix de Masa B 91,44|°B
Capacidad 16,84|% cana
Solidos en masa B 15,40|% cana
Agotamiento del cristal 46,48|% cana
Agotamiento de Masa B 62,35|% cana
Sac-Pureza de Miel B 45,02|% cana
Agotamiento 15,87|% cana
Solidos en masa B provenientes de miel A 10,78|% cana
Brix Miel A 78,29(°B
Miel A % cana 13,77|% cana
Agua a evaporar en tachos de masa A 1,98|% cana
Consumo de vapor real en tachos de masa A 2,38|%cana

Anexo |

TACHOS DE MASA C

Tachos de masa C

Variables Datos
Pie cubico/Ton de cana 0,36
Brix de Masa C 95,8(°B
Capacidad 3,69|% cana
Solidos en masa C 3,53|% cana
Agotamiento del cristal 49,43|% cana
Agotamiento de Masa B 71,37 |% cana
Sac-Pureza de Miel B 45,02|% cana
Agotamiento 21,94|% cana
Solidos en masa C provenientes de miel B 2,83(% cana
Brix Miel B 79,41|°B
Miel A % cana 3,56(% cana
Agua a evaporar en tachos de masa A 0,61(% cana
Consumo de vapor real en tachos de masa A 0,73 |%cana
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CALCULOS TEORICOS DE CONSUMOS REALES

Anexo J

CALENTADOR PRIMARIO

Calentador Primario

Variables Datos
Flujo de jugo de entrada 107,468|ton/h
Brix del Jugo diluido 18,5("Brix
Calor especifico del jugo ( Cp) 3,724{K! kg
Temperatura de entrada del jugo (Je) 32|°C
Temperatura de salida del jugo ( Js) 88|°C
Diferencia de temperaturas ( AT) 56|°C
Peso molecular del vapor de agua 18|g/mol
Temperatura de entrada de vapor de escape 120°C
Temperatura de entrada de vapor de escape 393,15/K
Temperatura de salida gases (1) 100/°C
Temperatura de salida gases (1) 373,15|°K
Diferencia de temperaturas ( AT) 20|°K
Calor especifco del vapor (Cpl) 1,9|K)/kg’K
Calor latente de condensacion(A2) 2260(K![kg
Cosumo de vapor real del calentador primario 9,75/ton/h

Anexo K

CALENTADOR SECUNDARIO

LaIentaqor secunaario

Variables Datos
Flujo de juzo de entrada 107,468 ton/h
Brix del Jugo diluido 17|%Brix
Calor especifico del jugo ( Cp) 3,750/ ke
Temperstura te entrada del jugo (le] 7'
Temperatura te salida del jugo | Js) 105/°C
Diferencia de temperaturas | AT) B['C
Peso molecular del vapar de agua 18)g/mal
Temperatura de entrada de vapor de escape 1)
Temperatura de entrada de vapor de escape 15
Temperatura de salida gases (1) 1o
Temperatura de salida gases (1) EIENGIR
Diferencia de temperaturas | AT | 0K
Calor especifeo del vapor (Cpl) 19Kk’
Calor latente de condensacion(A2) 260/K)/kg
Cosumo de vapor rel del calentador secundario 457\tonfh

Vapor de escape Flujo de jugo de salida
/ (jugo diluido)

Flujo de jugo de entrada
(jugo diluido) Agua condensada

Vapor de escape Flujo de jugo de salida
(jugo diluido)

10

Flujo de jugo de entrada
(jugo diluio) Agua condensadz
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Anexo L

CALENTADOR DE PLACAS

Calentador Placas
Variables Datos
Flujo de jugo de entrada 99,93 |ton/h
Brix del Jugo diluido 20|"Brix
Calor especifico del jugo (Cp ) 3,6837|Kl/kg
Temperatura de entrada del jugo (Je) 85|°C
Temperatura de salida del jugo ( Js) 108|°C
Diferencia de temperaturas [ AT) 23|°C
Peso molecular del vapor de agua 18|g/mol
Temperatura de entrada de vapor de escape 120|°C
Temperatura de entrada de vapor de escape 393,15|°K
Temperatura de salida gases (1) 100|°C
Temperatura de salida gases (1) 373,15|°K
Diferencia de temperaturas [ AT) 20|°K
Calor especifco del vapor (Cpl) 1,9|KJ/kg"K
Calor latente de condensacion(A2) 2260|Kl/kg
Cosumo de vapor real del calentador placas 3,68(ton/h
Anexo M
KESTNER
Kestner
Variables Datos
Flujo de jugo de entrada 99,93[ton/h
Presion del vapor de escape 18|psi
Presion atmosferica 14,4|psi
Presion absoluta 324|psi
Presion absoluta 2,3 kg/em2
Valor en tablas de vapor de agua saturado (Avp) 523,46 kcal/kg
Presion del vapor del jugo 10|psi
Presion absoluta del jugo 244|psi
Presion absoluta del jugo 1,7|kgfem2
Valor en tablas de vapor de agua saturado (Muga) 529,7|keal/kg
Valor en tablas de vapor de agua saturado.(temperatura de vapor de escape) 123,9|°C
Diferencia de temperatura del vapor (Atvapor) 9,6/°C
Temperatura de los condensados 1144|°C
Temperatura de entrada del jugo 100{°C
Temperatura de salida del jugo 102|°C
Diferencia de temperatura del vapor [Atlugo) 2|°C
Consumo de vapor teorico del kestner 21,137|ton/h
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Anexo N

EVAPORADOR 2

Evaporador 2

Variables Datos
Flujo de entrada al kestner 99,93|ton/h
Brix de jugo de entrada 15|°B
Brix de jugo de salida 26,3|°B
Flujo de salida de jugo del kestner 55,9[ton/h
Presion del vapor (gases 1) 8,0|psi
Presion atmoferica 14, 4|psi
Presion absoluta 22,40|psi
Presion absoluta 1,58|kg/cm2
Valor en tablas de vapor de agua saturado (Avp) 531,18 |keal/kg
Presion del vapor del jugo 6,0|psi
Presion absoluta del jugo 20,4|keal/kg
Presion absoluta del jugo 1,4|kg/cm2
Valor en tablas de vapor de agua saturado (Mugo) 533,6|keal/kg
Valor en tablas de vapor de agua saturado.(temperatura de los gases) 112,20(°C
Diferencia de temperatura del vapor (Atvapor) 7,68|°C
Temperatura de los condensados 104,52|°C
Temperatura de entrada del jugo 93|°C
Temperatura de salida del jugo 92|°C
Diferencia de temperatura del vapor (Atlugo) 1|°C
Consumo de vapor teorico del evaporador 2 7,316(|ton/h
Anexo O
EVAPORADOR 3
Evaporador 3

Variables Datos
Flujo de entrada de jugo al evaporador 2 55,9|ton/h
Brix de jugo de entrada 26,3|°B
Brix de jugo de salida 364|°B
Flujo de salida de jugo del evaporador 2 41,2|ton/h
Presion del vapor (gases 2) 5,8|psi
Presion atmoferica 14,4 |psi
Presion absoluta 20,20 |psi
Presion absoluta 1,42 |kg/cm2
Valor en tablas de vapor de agua saturado {Avp) 533,30 |keal/kg
Presion del vapor del jugo 6,0|psi
Presion absoluta del jugo 20,4|psi
Presion absoluta del jugo 1,43 |kg/cm2

Valor en tablas de vapor de agua saturado (Mugo)

533,15 |kcal kg

Valor en tablas de vapor de agua saturado.(temperatura de los gases) 108,92|°C
Diferencia de temperatura del vapor (Atvapor) 10,37|°C
Temperatura de los condensados 98,55|°C
Temperatura de entrada del jugo 83|°C
Temperatura de salida del jugo 82|°C
Diferencia de temperatura del vapor (AtJugo) 1|°C
Consumo de vapor teorico del evaporador 3 3,969 |ton/h
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Anexo P

EVAPORADOR 4

Evaporador 4
Variables Datos
Flujo de entrada de jugo al evaporador 3 41,2 |ton/h
Brix de jugo de entrada 36,4|°B
Brix de jugo de salida 42,7|°B
Flujo de salida de jugo del evaporador 3 35,1{ton/h
Presion del vapor (gases 3) -5,0[inHg
Presion atmoferica 14,4|psi
Presion absoluta 11,94 |psi
Presion absoluta 0,84|kg/cm2
Valor en tablas de vapor de agua saturado (Avp) 542,56|kcal/kg
Presion del vapor del jugo -16,0|inHg
Presion absoluta del jugo 6,5|psi
Presion absoluta del jugo 0,46|kg/cm2
Valor en tablas de vapor de agua saturado (Mugo) 552,27 |kcal/kg
Valor en tablas de vapor de agua saturado.(temperatura de los gases) 94,22|°C
Diferencia de temperatura del vapor (Atvapor) 6,49|°C
Temperatura de los condensados 87,73|°C
Temperatura de entrada del jugo 78[°C
Temperatura de salida del jugo 77|°C
Diferencia de temperatura del vapor (Atlugo) 1|°C
Consumo de vapor teorico del evaporador 4 5,509 |ton/h
Anexo Q
EVAPORADOR 5A
Evaporador 5A
Variables Datos
Flujo de entrada de jugo al evaporador 4 35,1|ton/h
Brix de jugo de entrada 42,70|°B
Brix de jugo de salida 51,83|°B
Flujo de salida de jugo del evaporador 4 28,9|ton/h
Presion del vapor (gases 4) -16,0|inHg
Presion atmoferica 14,4|psi
Presion absoluta 6,54|psi
Presion absoluta 0,46|kg/cm2
Valor en tablas de vapor de agua saturado (Avp) 552,27 | keal/kg
Presion del vapor del jugo -1,5]inHg
Presion absoluta del jugo 10,7|psi
Presion absoluta del jugo 0,75|kg/cm2
Valor en tablas de vapor de agua saturado (Mugo) 544,47 | keal/kg
Valor en tablas de vapor de agua saturado.(temperatura de los gases) 78,40|°C
Diferencia de temperatura del vapor [Atvapor) 6,16|°C
Temperatura de los condensados 72,24(°C
Temperatura de entrada del jugo 63|°C
Temperatura de salida del jugo 62|°C
Diferencia de temperatura del vapor (AtJugo) 1{°C
Consumo de vapor teorico del evaporador 5A 4,624|ton/h
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Anexo R

EVAPORADOR 5B

Evaporador 5B

Variables Datos
Flujo de entrada de jugo al evaporador 5A 28,9|ton/h
Brix de jugo de entrada 51,88|"B
Brix de jugo de salida 56|°B
Flujo de salida de jugo del evaporador 5A 26,8|ton/h
Presion del vapor (gases 3) -16,0|inHg
Presion atmoferica 14,4|psi
Presion absoluta 6,54 |psi
Presion absoluta 0,46 |kg/cm2
Valor en tablas de vapor de agua saturado (Avp) 552,27 |keal/kg
Presion del vapor del jugo -7,5|inHg
Presion absoluta del jugo 10,7|psi
Presion absoluta del jugo 0,75|kg/cm2
Valor en tablas de vapor de agua saturado (Mugo) 544,47 |keal/kg
Valor en tablas de vapor de agua saturado.(temperatura de los gases) 78,40|°C
Diferencia de temperatura del vapor (Atvapor) 6,16(°C
Temperatura de los condensados 72,24|°C
Temperatura de entrada del jugo 63|°C
Temperatura de salida del jugo 62|"C
Diferencia de temperatura del vapor (AtJugo) 1°C
Consumo de vapor teorico del evaporador 3 4,285|ton/h

Anexo S

TACHO 1 (MASA A)

Tacho 1 (Masa A)
Variables Datos
Area 2432|pie 2
Area 226,06|m2
Presion de vacio 22|inHg
Presion de vacio -10,81|psi
Densidad de la masa 1558|kg/m3
Gravedad 9,8|m/sg2
Altura (h) 3,86|m
Brix de la masa A 73,24|°Brix
Temperatura de los gases 1 110|°C
Temperatura de los gases 1 383,15|°K
Coeficiente global de transferencia de calor (U) 1,33|kg/hm2°K
Presion atmosferica 14,40|psi
Presion hidrostatica 58936(M/m2
Presion hidrostatica 58,9|Kpa
Presion hidrostatica reducida 4,28|psi
Presion total 7,87 |psia
Presion total 0,55[kg/cm2
Temperatura de saturacion en tablas de vapor de agua saturado 82,9(°C
Temperatura de la masa 91,9|°C
Temperatura de la masa 365,05|°K
Consumo de vapor teorico del tacho 1 5,5|ton/h
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Anexo T

TACHO 2 (MASA A)

Tacho 2 (Masa A)

Variables Datos
Area 1237 |pie 2
Area 11498 |m2
Presion de vacio 22|inHg
Presion de vacio -10,81 | psi
Densidad de la masa 1558 |kg/m3
Gravedad 9,8|m/sg2
Altura (h) 3,5|m
Brix de la masa A 73,24 |%Brix
Temperatura de los gases 1 110|*C
Temperatura de los gases 1 383,15|K
Coeficiente global de transferencia de calor (U} 1,33 | kg/hm2*K
Presion atmosferica 14 40| psi
Presion hidrostatica 53439 |N/m2
Presion hidrostatica 53,4 |Kpa
Presion hidrostatica reducida 3,88|psi
Presion total 7,47 | psi
Presion total 0,53 | kg/cm2
Temperatura de saturacion en tablas de vapor de agua saturado 81,9|°C
Temperatura de la masa 90,9|°C
Temperatura de la masa 36564,05|%K
Consumo de vapor teorico del tacho 1 2.9|ton/h
Consumo de vapor teorico de masa A 8,4 |ton/h
Anexo U
TACHO 3 (MASA B)
Tacho 3 (Masa B)
Variables Datos
Area 1597 (pie 2
Area 148,44\m2
Presion de vacio 22|inHg
Presion de vacio -10,81 | psi
Densidad de masa 1565(kg/m3
Gravedad 9.8|(m/sg2
Altura (h) 3,96|m
Brix de la masa B 91,44 |"Brix
Temperatura de los gases 1 110)*C
Temperatura de los gases 1 383,15|%K
Coeficiente global de transferencia de calor (U) 0,43 | kg/hm2*K
Presion atmosferica 14 40(psi
Presion hidrostatica 60735|N/m2
Presion hidrostatica 61|Kpa
Presion hidrostatica reducida 4 41 |psi
Presion total 8,00|psi
Presion total 0,56 |kgfcmz
Temperatura de saturacion en tablas de vapor de agua saturado 83,4|*C
Temperatura de la masa 93,9|°C
Temperatura de la masa 367,05|%K
Consumo de vapor teorico del tacho 3 1,02 |ton/h
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Anexo V

TACHO 4 (MASA B)

Tacho 4 (Masa B)

Variables Datos
Area 1589 (pie 2
Area 147, 70(m2
Presion de vacio 22|inHg
Presion de vacio -10,81 | psi
Presion atmosferica 14 40(psi
Densidad de masa 1565 |kg/m3
Grawvedad 9.8\ m/sg2
Altura (h) 4,72|m
Brix de la masa B 91,44|"Brix
Temperatura de los gases 1 110|%C
Temperatura de los gases 1 383,15|K
Coeficiente global de transferencia de calor (U) 0,43 | kg/hm2*K
Presion hidrostatica 72391 (MN/m2
Presion hidrostatica 72| Kpa
Presion hidrostatica reducida 5,25 |psi
Presion total 8,85|psi
Presion total 0,62 |kg/cm2
Temperatura de saturacion en tablas de vapor de agua saturado 86,16|°C
Temperatura de la masa 96,96|°C
Temperatura de la masa 370,11 (%K
Consumao de vapor teorico del tacho 1 0,8 ton/h
Consumo de vapor teorico de masa B 1,34|tun_.|"h

Anexo W

TACHO 5 (MASA C)

Tacho 5 (Masa C)

Variables Datos
Area 1589|ft2
Area 148|m2
Presion de vacio 22|inHg
Presion de vacio -10,81|psi
Densidad de masa C 1597 [kg/m3
Gravedad 9,8[m/s2
Altura (h) 4.74|m
Brix de la masa C 79,4|"Brix
Temperatura de los gases 2 104(*C
Temperatura de los gases 2 377,15(K

Coeficiente global de transferencia de calor (U)

0,92 |keg/h-m2-K

Presion hidrostatica 74184 (M/m2
Presion hidrostatica 74|kPa
Presion hidrostatica 5,38|psi
Presion total 8,98 |psi
Presion total 0,63 |kg/cm2
Temperatura de saturacion en tablas de vapor de agua saturado 86,63 |°C
Temperatura de la masa 99,43 |°C
Temperatura de la masa 372,58(K
Consumo de vapor teorico del tacho 1 0,6|ton/h
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Anexo X

SECADORA
Secadora

Variables Datos
Flujo masico de azucar 11,86|ton/h
Humedad de entrada del azucar en las condiciones 1 0,2|gH20/kgaz
Humedad de salida del azucar en las condiciones 2 10|gH2o/kgaz
Humedad de entrada del aire 40,8|g/kg
Humedad de salida del aire 48,9|g/kg
Flujo masico de aire 14,35 |ton/h
Calor especifico del aire 1,005|kifkg
Temperatura de entrada del aire (entrada) 25|C
Entalpia del vapor (entrada) 25472 |kifkg
Humedad del aire (entrada) 0,0129|g/kg
Entalpia de entrada del aire 57,984 |kl/kg
Temperatura de entrada del aire (salida) 70|C
Entalpia del vapor (salida) 2626,8 k) kg
Humedad del aire (salida) 0,0408 |g/kg
Entalpia de salida del aire 177,52 |KJkg
Entalpia de los condensados 248,31 |Kcal/kg
Entalpia del aire 669,51 |Kcal/kg
Consumo de vapor teorico de la secadora 0,97|ton/h
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Anexo Y

TABLAS DE HUMEDAD
L“"""':“' Tablas de contenido de humedad
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CURVA DE DESEMPENO DE LA TURBINA

Anexo Z

g g g g g E
g g

i) oy s (o) ey

i pxhee) oressurs = 20N bar aks.

Net Power fklde)

133

B o pibes.

Inkes Bermorsaturs = 408 8T 0L

Inkeft pressum = 45



