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I. PROLOGO. 

Pretender realizar la evaluación energ~tica de un nuevo proceso 

iudustrical implica el conocimiento irrestricto de las diferentes operacio

nes unitarias que lo originan. Dado que la Industria Azucarera Nacional ha 

mantenido durante siglos los mismos esquemas de trabajo, apenas modificados 

con la introd.ucci6n de maquinaria y equipos diversos que le dieron la casi 

continuidad al procesamiento de la caña, tue menester comprender primera

mente los fen6menos fisico-quimicos que se dan para la transformación de la 

sacarosa en az~cares invertidos: glucosa, fructuosa, etc.; tomando como re

ferencia en primera instancia la blbliografia existente sobre el particular 

y comprobAndoJ.a en la prActica con la experiencia desarrollada por primera 

vez en qran escala en nuestro pais en las instalaciones dtil Ingenio oacalco 

S.A., localizado en el estado de Morelos. 

Si bien es cierto que las caracterlsticas y la capacidad instalada 

de esta unidad agroindustrial pudieran no ser todo lo representativas que 

se quisiera para hacer una riqurosa evaluación, los resultados alli obteni

dos serAn a.justados tomando en cuenta las condiciones en que pudiera repe

tirse esta iniciativa, racionalizando los ins11mos para su optimización. 

En estos momentos en que se requiere modernizar el aparato produc

tivo con la limitaci6n de r.ecursos que los tiempos i::iponen, es un reto a la 

investigación encontrar soluciones t6cnico-econ6micas que viabilicen otras 

alternativas diferentes a le&s tradicionales, en nuestro caso, azócares gra

nulados, mieles final~s y alcohol; aportando otros productos que, con valor 

agregado interno, puedan competir en los tlercados internacionales, sorte

ando las fluctuaciones de precio que han golpeado tan severamente los e

dulcorantes de sacarosa en las d.ltimas d~cadas. 



Esta modesta contribución, sentimos, despertarA el interl!!:s por la 

investiqaci6n aplicada, cristalizando parad6jicamente el viejo anhelo de a

cercar la escuela a la vida profesional. 

ING, MANUEL ENRIQUEZ POY 

DIRECTOR DE SEMINARIO. 
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II. I N T R o D u e e I o N • 



II. I 11 T Ro D 'J e e I o N. 

Pocos son los vegetales, a lo largo de la historia, que se han ca

racterizado por su capacidad de trascender por siglos, tal es el caso de 

la cal'la de azl\car; generadora, por mucho, de lo que se ha dado en llamar 

•una cultura azucarera", Ligada a situaciones estacionales de prosperidad y 

miseria a la vez, pero con una riqueza implicita tal, que le permite visua

lizar todavia vastas opciones para su desarrollo a futuro en campos dife

rentes a los tradicionales. 

Siendo M~xico hasta ha.ce algunos años toda\.·ia un pais tradicional

mente exportador de azúcar de caf121 y a\\n hoy, uno de los princip&les pro

ductores de este edulcorante en el mundo, se hace urgente y necesarifl la 

modernizaci6n de los Ingenios, a la par del establecimiento de otras facto

rlas que aprovechen integra y racionalmente esta gramlnea. 

Los bajos precios del dulce aunados a los de otros productos y t:ta

terias pritllas en los mercados internacionales, han contribuido en afias re

cientes al deterioro aU.n mayor de las econom!as de los paises que, como el 

nuestro, aó.n con las fluctuaciones por todos conocidas, se ven obligados a 

concurrir PVentualmente con este producto al exterior con el fin de captar 

divisas las cuales absurdamente vuelven a salir en f1:1rma del pago de una 

deuda asfixiante e injusta tan solo aprovechada por unos cuantos en benefi

cio propio. 

En ocasiones, ha sido la misr.ia Industria Azucarera la que ha nega

do la posibilidad de optimizar procesos ya existentes, aal co¡:¡o la imple

mentaci6n de otros nuevos, impidiendo con ello, el poder aumentar exporta

ciones, puesto que, en ·las condiciones actuales el producto no satisface, 

por mucho, los rigurosos controles establecidos por los consumidores ex-

a 



tranjeros. Es por ~sto, que la iniciativa llevada adelante en el Ingenio 

oacalco, S.A. mereci6 un profundo estudio con miras a evaluar la alterna

tiva de producir meladura invertida como otra materia prima de excelente 

calidad y como tan solo una de las m1Htiples variantes que, del proceso 

tradicional, se pueden realizar. 

Independientemente de que la orientaci6n de este trabajo es emi

nentemente de corte·.-energ~tico, darA la pauta para justificr.1ciones a futuro 

en pro de la diversificaci6n de la iñdustria de la caña. 

El impacto qu~ sobre la productividad del Ingenio tienen el uso e

ficiente y la conservaci6n de la energia, por tratarse ~ste de un proceso 

con caracter isticas singulares con autogeneraci6n de electricidad en un 

ciclo cogenera'•.ivo ) , obliga a trabajar con elevados indices de eficiencia, 

aprovechando la coyuntura de utilizar bagazo de cafia, combustible propio, 

sin consumo adicional de petroleo. No se pretende desde luego abundar en 

los detalles relacionados con la cornbustHm de este subproducto, pero si 

sobre la necesidad de que los esquell!as ternoenerg6ticos ecpleados sean di

senados para una minima demanda de energ!ñ proveniente de fuera del inge

nio. 

A lo largo de esta evaluaci6n podr4n compararse diversos par4me

tros entre el nuevo proceso y el tradicional, con miras a mostrar su impac

to sobre el costo de producci6n. 

Elevada sin duda es la proporci6n del costo de operación que tiene 

la materia prima en la obtenci6n de cada kilogramo de azócar producido, si

tuación que definitivamente impacta en forna doblemente grave cuando se 

trata de otro producto intermedio, obligando desde luego, a la reducc!On de 

qastos, ya sean Astas por Llano de obra, productos quicicos o bien combusti-



bles. se estima que del 55 al 65 l del costo de producci6n corresponde pre

cisamente al pago de la caña, mismo que esta garantizado mediante la legis

laci6n que existe desde hace muchos años sobre el particular· y sobre la que 

se profudizarA en el capitulo correspondiente. 

Por otra parte, el grave derroche que habitualm12nte en materia e

nergl!tica presentan las fAbricas, terna mAs remota la posibilidad de un in:

cremento de productividad capaz de estar er. condiciones de' competencia den

tro de lus mercados t.:anto nacional como internacional. Dificil:nehte se en-

cuentra una verdadera va loraci6n acerca del consumo real de enerqia en un 

ingenio, present!ndose, si acaso, parAr,etros incompletos que menosprecian 

la adquisici6n de la energia ell!ctrica de la red pó.blica, o ·bien del propio 

bagazo mal quemado en las calderas. 

Este panorama, de suyo dificil, tiene en m!.s de una ocasi6n su o

rigen en la falta de un adecuado balance departamental, riotivado por la 

continua sus ti tuci6n de equipos, adaptar.do un~dades disponibles, SI') pretex

to de un ahorro mal interpretado, basado en el costo de oportunidad;el cual 

repercutirA, a la larga, en erogaciones mayores por desbalance:s de capaci

dad y/o p~rdidas por mat'?riales en tránsito (inversión de sacarosa). 

Ui·ge entonces reestructurar las politicas tendientes al aprovecha

miento de los derivados de la caña, ya sea con enfoque energ~tico, pecuario 

o industrial, cubriendo desde luego una perspectiva eminentemente :cacroeco

n6mica para alcanzar los objetivos que el pais persigue, que no son otros 

que una sana industrialización para un creciT.liento sostenido. 

Del primer contacto tenido con la inaustria, salta a la luz la ne

cesidad de establecer una metodolog1a capaz Je interpretar las condiciones 

cAs emplricas en que se de5arroll6 el proceso que nos ocupa, debido princi

palmente a la casi absoluta carencia de. elemi!ntos confiables de :nedici6n, 

con el consiguiente riesqo de hacer conjeturas ajenas a la realidad. 
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El estudio fue orientado en tres vertientes: T6rmica, El6ctrica y 

de Servicios ( aire comprimido ) , toda vez que a nuestro juicio su conjun

ci6n denota la forma en que se aprovecha el calor y la energia para la 

trans!ormaci6n de la gramlnea en el producto ya terminado. 

Con el fin de obtener confiabilidad, se identificaron varias sema• 

nas en las cuales la molienda y la producci6n de HelacOn (meladura inverti

da) fueron representativas, no obstante las salvedades ya expuestas lineas 

arriba. 

Fue menester tambUn realizar levantaaientos de campo en tuberias 

de vapor, agua, aire comprimido y desde luego materiales en proceso para 

poder calcular el tiempo mAximo de retención de la meladura para su inver

si6n a los niveles recomendables, que evitan la cristalización. 

11 
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III, TABLA DE ABREVIATURAS Y CONVERSIONES UTILIZADAS 

A LO LARGO DEL PRESENTE TRABAJO, 

ABREVIATURA. 

TC 

TCK 

TCD 

TC/HR 

•ax 
BXM 

"Be 

A.P.E. 

T 

.U 

•Te 

T ["CJ 

1 KJ 

1 KJ/KG •c 
1 KJ/ KG 

l Bar 

mmHq 

SIGNIFICADO, 

TONELADAS DE CANA 

TONELADAS DE CANA MOLIDA 

TONELADAS DE CAllA POR DIA 

TONELADAS DE CANA POR HORA 

GRADOS BRIX 

BRIX MEDIO 

GRADOS BAUHE 

AUHEllTO DEL PUNTO DE EBULLICION 

ENTALPIA 

PRES ION 

TEMPERATURA 

COEFICIEllTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR 

DIFEREllCIA EFECTIVA DE TEHPEP.ATURA 

AREA 

CONVERSIONES. 

•( T [ "FJ - 32 ) • 5/9 

• 0.2389 KCAL 

• 0.2389 KCAL/KGºC ""' 0.2389 BTU/Lb .sF 

• 0.2389 KCAL/KG • 0.43 BTU/Lb 

., 1. 02 KG/c:iª 

- o. 03937 inHq 

• 14, 51 PSI 
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IV. CARACTERIZACIOll DEL "KELACOll". 

rv.1. IHVERSIO!I DE AZUCARES. 

El az6car •• tan •olo una de la1 tantas •Uatancia• ccnoc:ida• qui

•icamente cc•o CARBOKIDRATOS. Para la industria de la obtencibn y el reti· 

namiento, .son tan solo dos los tipos de az'd.car qt.1e noa interesan: la 

SACAROSA, que no es otra que el a:Acar de mesa que todos conocemos y 

usamos para nuestros alimentos, y el az1'car INVERTIDA, que es la que 

encont.ramos en las frutas y en las mieles. 

tl az6car invertida tlltA siempre presente en el az\\car cruda y se 

presentar.&. irre11ediablemente en ciert11s partes efe los procesos de obtenciOn 

y refinamiento a pesar de 1:odaa las precauciones que se tomen para evitar

la [ 3 J. Se le ver& sie111pre, por lo anterior, como un enemigo clel proceso 

del az~car convencional. La sacarosa podrA siempre convertirse en azdcar 

invertida de manera sumamente sencilla, sin embargo es itn.posible para 

nosotros realiZar el proceso inverso que es el que realizan algunas 

plantas Arboles que consiste en transformar el az:dcar invertida en 

sacarosa. 

Ha sido sabido desde hace mucho tiempo que la sacarosa bajo la ac

ci6n de algunos .!cides cambia sus cat"acteriaticas quimicas y Opticas. Este 

cambio se expresa por la reacción: 

o + H o .. __ .., __ e H o + e H o 
12 22 l1 2 12 6 6 12 

Si analizamos esta reacc16n a nivel de las estructuras de estos 

componentes tenemos [ 4} : 

15 



.H20---. """),~-'' 
~\. l~ --· o. :. 

Gl1JCOsa Fwc.tosa 

A nivel 6ptico, el resultado se hace presente por un cambio de ro

taci6n derecha a rotaci6n izquierda de la luz polarizada y es precisamen

te por este ca;:.bio en las propiedades 6pticas que el proceso recibe el now.

bre de inversi6n y el producto, que es una mezcla de partes iquales de DEX

TROSA y LE:VULOSA, es llamado az'&car invertida. Algunos fermentos ( de los 

cuales el mAs com~n es la invertasa, presente en la saliV;\ y en la levadu

ra } poseen la Iilisc:a propiedad de los Acidos de hid.rolizar o invertir la 

sacarosa. La sacarosa, al ser un disac.!.rido, no es directamente fermentable 

pe:o una vez invertida, est! lista para ser fermentada. 

}., ~ltimas fechas, el cedio o!.s com~n para !'"ealizar la inversiOn de 

la sacarosa ha sido el uso de la arriba mencionada enzima del tipo de las 

hidro lasas conocida co'!lo invertasa, contenida en la levadura; esto debido 

a las ventajas que presen-:a sobre el use de Acidcs -;ales coma el sult:~r1-

co que anterior:ente era el de uso mas generalizado. Entre dichas ventajas 

podriamos r\estacar tres funda1t1entales que son, primero, el hecho de que se 

elimina una p~rdida de azó.i:ar comOn en la inversiOn Acida ( del orden de) 

H), segundo no incrementa la cantidad de cenizas en el producto cot:10 suce

de al neutralizar el !.c.i.do sulfó.rico con litil.On o algü.n otro producto y por 

~ltitio al trabajar con levadura el procl;!so se lleva a cabo a temperaturas 

sensiblemente nenores que en el otro caso en el cual se tiene como conse

cuencia la destrucciOn de parte de la levulosa. 
16 



Como se mencion6 anteriormente, del proceso de inversi6n o 

hidr6lisis de la sacarosa se obtienen partes exactamente iguales de otras 

dos sustancias que son, la dextrosa (glucosa) y la levulosa ( fructosa). Los 

termines azó.car invertida, az6.cares reductoras y simplemente glucosa 

(este Urmino 

antiguas de 

usado principalmente por 

t6cnicos azucareros 

miembros de las generaciones cAs 

son todos sinónimos usados 

indistintamente en la industria azucarera para designar al producto de la 

inversil>n. 

La dextrosa, comunmente conocida como glucosa, se encuentra am-

pliamente distribuida en el reino vegetal mezclada con otros azó.cares. Qui

micamente es un monosacArido, su dulzura es aproximadamente del 10 \ de la 

de la sacarosa i su poder energetico ap1oximadamente 5 \ superior al de ~S" 

ta. 

El azdcar que se encuentra en el cuerpo humano circulando en la 

sangre lo hace bAsicamente en forma de dextrosa en una proporción del o. l\ 

siendo de gran import:.ancia que esta proporci6n no varle considerablemente 

ya que si llega a niveles superiores ( o.1r. t} la persona padecer!. diabetes 

y si desciende a niveles inferiores O, 06% ) el individuo padecer A 

hipoglicemia siendo ambos padecimientos de igual manera peligrosos. La 

levulosa, comunmente designada como fructosa, es igualmente un monosacArido 

que puede o no estar presente en la caf'1a de azdcar madura antes del proceso 

de inversi6n. su dulzura es a 13 t 1:1a.yor que la de la sacarosa y su 

poder encrg6tico es semejante al de Asta. su presencia en el torrente 

sangulneo es mlnimo. 



La ventaja principal que ofrecen los az~cares invertidos sobre el 

azdcar comdn consiste en que, a temperatura ambiente, no se cristalizan¡ 

con lo que su distribución se hace posible mediante cdrros tanque 

evitando el molesto manejo en sacos que nos lleva a la consiguiente p~rdida 

de producto. se presenta tambien la ventaja de que los az~cares invertidos 

son directamente fen:ientables en tanto que la sacarosa no lo es. su uso 

estA ampliamente difundido en nuestros dias en la industria alimenticia 

Wsicamente y tiende a aumentar en ~ste y otros ca~pos. 

Para tener una idea mAs completa de las caract.erlsticas de la 

meladura invertida o simplemente "MELACON" se presentan a continuación tres 

estudios. En priDier t•rmino una tabla con el anAlisis qulmico del producto 

en comparación con el de la miel final obtenida en el m!.sco ingenio Oacalco 

en zafras anteriores; posteriormente los estudios realizados al producto 

para detet11.inar la variación de su viscosidad en función de su temperatura 

y concentración as 1 como la fornia en que vari6 el tiempo de retención del 

producto en la tanquerla de inversHm, debido principalmente a la variación 

de las condiciones en cada caso (concentraci6n de la meladura, cantidad de 

levadura, cantidad del producto, tempP.ratura, etc.). 
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ANALISIS TIPICO DE MUESTRAS REPRESENTATIVAS DE HIEL FINAL Y HELACON 

OBTENIDAS DEL INGENIO OACALCO, S.A. [8] 

HIEL FINAL KELACON 

Azdcares Totales \: 54. 71 75. 05 

AzC.cares Reductores 19. 79 39. 89 

cenizas 7.67 2. 76 

N Total l. 2 0.81 

N Amoniacal 0.25 0.094 

K % o. 614 0.69 

lla 0.025 o. 0875 

Ca o. 723 0.304 

Hg % 0.427 0.143 

Al ppm 125 176 

Fe ppm 203 145 

Mn ppm 11.2 6. 78 

Zn ppm 5.92 2.11 

cu ppm 6.16 8. 61 

p total ppm 487 186 

p orgAnico ppm -o- -o-
Sólidos totales 76.55 82.41 

Bol tina ppm 241 138 

N orgAnico 0.95 o. 716 
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V. PROCESO DE OBTENCION DEL "l!ELACON" EH COMPARACION 

CON EL PROCESO TRADICIONAL DEL AZUCAR. 



V. 2 DESCRIPCION, 

Dado que el MELAl."ON se obtiene de un producto intermedio del 

proceso de obtenci6n del azt1car, los pasos, en ambos casos, se desarrollan 

de manera similar hasta llegar a la etapa en que la meladura ya 

concentrada, en lugar de enviarse a cristalizaciOn, es pasada a la 

inversi6n propiamente dicha y posteriormente a una segunda etapa de 

evaporac!On para lograr una mayor concentracHm que es con la que el 

producto es finalmente distribuido. 

Ar.alizando con un poco mas de detalle el procese, tenemos que la 

caf'ia se recibe: l!O t!l BATEY del Ingenio :!onde las grl1as se encargaran r:l.e 

colocarla en las MESAS LAVADORAS para recibir el tratamiento que les da 

nombre. De est\s mesas, la caña es llevada al interior de la f.!brica 

mediante los COJiDUCTORES DE CARA sufriendo en el transcurso una prioera 

reducción de tamaño por la acción de los juegas de CUCHILLAS ROTATORIAS. 

Una vez dentro de la fAbrica, el prit1er proceso al que es sometida la caña 

es el de HOLIEHDA que consiste en hacerla pasar por cuatro series sucesivas 

de tres RODILLOS DENTADOS cada una que, p..1r efecto de la presión existente 

entre ellos, exprimen el jugo contenido en las cavidades de la cafia. A lo 

largo de esta o¡:ieraci6n se etectua tambien la adii::i6n de agua del 2xt:?rior 

cor,ocida como IMBIBICION o maceración, cuya finalidad es la de diluir los 

residuos remanentes de sacarosa en la fibra para 3Xtraerlos en los ó.ltimos 

cuerpos del molino. A eate jugo obtenido de la molienda, al que se. conoce 

como JUGO MEZCLADO, le es entonces adicionada cal diluida {I~ECHADA), la 

cual cumple con dos funciones; primera la de alcalinizar el jugo y segunda 

la de actuar como agente floculante o coagulante que nos facilitara m!s 

adelante el proceso de decantación o defecaci6n en una primera 

clarificaci6n del jugo. Simult!neamente a esta alcalinizaci6n se lleva a 

cabo la adición de otro jugo conocido como JUGO FILTRADO, el cual procede 

de Uni'\ etapa mas adelantada del proi::eso que se verA en breve. 



El jugo recibe entonces el nombre de JUGO ALCALINIZADO y est4 

listo par'l ser pasado al proceso de calentar.dento, mlsco que se lleva a 

cabo en intercam.biadores del tipo horizontal de haz de tubos, usando como 

agente calefactor vapor, ya sea de escape de turbinas o bian vegetal 

producto de alquna(s) extraccion(cs) en el evaporador de z:nHtiple efecto. 

El jugo que se obtiene de dicho calentaoiento es llamado entonces JUGO 

ALCALlNIZADO CALIElfIE y su tet:iperatura zerá del orden de los 102 ºC en 

tanto hasta antes de dicho proceso se habla conservado en 20 a 24 ºC, es 

decir, temperatura ambiente. El jugo caliente entra en ese momento al 

TAHQUE FL.ASH en donde, por efecto de la st:bita expansi6n, se presentan una 

evaporac:i6n y estabilizaci~n del fluido. El jugo que sale del tanque fltlsh 

es entonces pasado al proceso en donde le serAn retj radas la mayor cantidad 

de solidos que es la CLARIFICACION, la cual es l levaria a cabo en un tanque 

que se conoce como CURIFICADOR cuyo funcionamiento es basicamente por 

decantación. Los solidos asi retirados constituir.in los llaIDados LODOS a 

los cuales se les añade BAGACILLO (producto del cribado del bagazo saliente 

de los colinos) 'I una nueva dotaci6n de agua del exterior que al igual que 

la primera ~s conocida corno !MBIBIClON. Esta mezcla es pasada a un deposito 

dentro del cual se encuentra en continua rotaci6n un FILTRO de forma 

cilindrica cuya superfici.e presenta perforacione~. El interior de cticho 

cilindro se encuentra sometido a un vacio por '1Cci6n del cu<\l el jugo 

contenido en la ttezcla i:lrriba descritc 1 pasa al interior del cilindro 

n.rrastrando consigo una parte de sacarosa. Este jugo es el que ya se 

menciono anteriornentre al hablar de la alcalinizaci6n y al que nos 

referimos como jugo filt.rado. La parte s6lida de la mezcla que permanece en 

la parte externa del cilindro formando un 11 entortado 11 es denominada CACHAZll. 

y puede ser ya sea mandada al drenaje, uellizada como abono dadas sus 

excelentes propiedades para este fin o bien nuevamente diluida y pasada 

una vez rnAs a filtraci6n buscando de esta forma eKtraer el m.!ximo de 

saca.rosa posible. 
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El ju90 libre de lodos que es obtenido en el clarificador es 

llamado JUGO CLARIFICADO y es entonces pasado a un proceso de evaporación 

en m~ltiple efecto, en el cual, mediante la eliminaci6n de parte del aqua 

que contiene, se le llevará a una mucho mayor concentraci6n (70°6x) por lo 

que serA identificado como MELADURA. A dicha meladura se le af'ladirA la 

LEVADURA que es el agente hídrclizante (inversor). Este proceso se llevara 

a cabo en la tanquerla especial para dicho fir. en la cual tambill!n le serAn 

adicionados calor (lti.ediante vapor vivo que circula por serpentines 

dispuestos en el fondo de los tanql!es) y aire comprimido que harA las veces 

de agitador. 

Una vez que la meladura ha alcanzado el nivel deseado de 

inversitin, es pasada los tachos pero no con el t in de iniciar la 

cristalización como en el caso del azl\car sino para llevar a cabo una 

sequnda concentracion resultado de una nueva evaporací6n. El producto 

obtenida de los tachos es ya el "MELACON 11 listo para pasarlo a la tanqueria 

de enfriarn.iento y de ahi a la de dep6sito para posterior distribuci6n. 

Como se ver.! in.is adelante al estudiar las perpectivas de 

comercializaci6n del MELACON, al proceso le pueden ser implementadas etapas 

de filtración y clarifícaciOn final que permitan darle una presentación 

adecuada al producto asl como la etapa de envdsado para hacerlo llegar al 

consumidor. Sin embargo, estas etapas no se presentan en el diagrama de 

proceso por no haber estado presentes en el Ingenio oacalco. 

Del análisis del proceso reci~n descrito, se desprenden las pocas 

modificaciones que hubo que hacer a las instalaciones con que se contaba 

originalmente. Sin embargo, y como se rnencion6 en la introducc.i6n del 

presente trabajo, todos los "aprovechamientos" mal interpretados de equipo 

existente se manifestaron en la cantidad de horas de molienda perdidas y, 

consecuenteuiente, en la calidad del producto as! como en el resultado final 

obtenido durante la zafra. 29 



VI. ANALISIS DE LAS CONDICIONES Rl:.~LES DE OPERACION DEL INGENIO 

OACALCO S. A. DURANTE LA ZAFRA DE 1969. 



VI. l BALA/ICE DE MATERIALES. 

VI.1.1 BALANCE DE MATERIALES EN MOLINOS Y CLARIFICACION. 

a) MOLINOS. 

(DATOS A LA FECllA DE LA ULTIMA CORRIDA) 

- CARA MOLIDA A LA FECHA: 148 853. 765 TC 

- TIEMPO EFECTIVO DE MOLIENDA: 1905 HRS 

- TONELADAS DE CA!lA MOLIDA POR DIA : 

148 853.765 / l 905 = 78.138 TC/hr = 1875.312 TCD 

(1) CA!lA 

(kg/hrJ 

(*)POL 9,830 
BRIX 12' 322 
FIBRA 9, 822 
AGUA 56, ººº 

78t138 

(2) AGUA DE IHBIBICION 

[kg/hr] 

8, 986 

( 3) JUGO MEZCLADO 

EXTRACCION DE JUGO MEZCLADO % CARA 80. 29 t 

78 138 X (0.8029) = ~2 737 KG/HR 

POL 
BRIX 
AGUA 

(~g/hr] 

8,375 
10' 446 
43 '915 

62 '737 

'12.58 
15.77 
12.57 
71.65 

100. 00 

11.50 

13.35 
16.65 
70.00 

100. 00 
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(4) BAGAZO 

BAGAZO \ CA!lA : Jl,20 = 78 138 >< (C.3120)= ~24 379 KG/llR 

[kg/hr] 

(*)POL l,448 
5RIX 1,882 
FIBRA 9, 820 
AGUA 12,677 ---------

24' 379 

COMPROBACIOll: 

Calla Agua de Iml:libicibn 

':18, 138 a, 986 

B 7, 11!4 

5,94 
7,72 

40.28 
52.00 

100.00 

Jugo Mezclado + 

62' 737 

87. 116 

Bagazo 

24' 379 

( LA OIFERE!ICIA DE 8 KG/k.R SE ATRIBUYE AL REDONDEO DE CIFRAS ) • 

{*) Tanto en el punto (l) coz:io en el (4) la cantidad de POL no se suma con 
las restantes dado que se encuentra contenido en el BRIX. En los puntos (2) 
y (3) el BRIX no incluye ol POL y es por ello que este ültimo se suma como 
una cantidad aparte. 
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b) CLARIFICACIO)I, 

(5) LECKAOA DE CAL 

CONSUMO DE CAL • 0.919 kg/TC 

DENSIDAD LECHADA = 5°Be - 9 Bx = 9\ 

78,138 X 0.919 
0.09 

( 6) JUGO FILTRADO 

798 kq/hr = 72 kg cal/hr 
o.69 

SE CONSIDERA Ull 15\ DEL JUGO MEZCLADO(J) + LECHADA DE CAL (5) 

(62, 737 + 798) 0.15 = 9,530 kg/hr 

(7) JUGO ALCALINIZADO (A CALENTADORES) 

62,n1 + 798 + 9,530 = 73,065 kg/hr 

( B) JUGO CALIENTE ( A CLARIFICADOR) 

~7-3~·-º-6=5-12~6~7-5~."'~""~-~.,~·~: 2,_t~"'q..._,,kJ...,,.;,.,.~-g~· =l=l~kJ=/~k~q-~ • 72, 382 Kg /l!R 

(9) VAPOR QUE SALE Ell EL TANQUE FLASH 

73' 065 - 72' 382 - 683 kg/hr 

(10) LODOS Ell EL CLARIFICADOR 

SE COJISIDERAll EL 15% DEL JUGO MEZCLADO (3) + LECHADA DE CAL (5) 

63,535 (0.15) ~ 9,530 kg/hr 

( 11) JUGO CLARO ( A EVAPORADOR ) 

72,382 - 9,530 = 62,852 kg/hr 

(12) TORTA DE ChCHAZA (SE CONSIDERA EL 5.5\ EN CilllA) 

78,138 (0.055) = 4,298 kg/hr 

( 13) BAGACILLO AL FILTRO 

SE CONSIDERA EL 3 3. 3 \ DE LA CACHAZA OBTENIDA, 

298 ( o. 333 ) = l 431 kg/hr 

(14) AGUA DE LAVADO 

+ (14) 

(~) 

9,530 

+ 

+ 

+ 

(13) 

(14) 

(14) 

(14) = 2 867 kg/hr. 

(10) 

(12) 

4' 298 

(6) + 

(10) 

9, 530 -

(12) 

(13) 

431 
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VI. 1 • 2 BAl>JICE DE SOLIDOS. 

(1) SOLIDOS EN JUGO MEZCLADO: Brix del Juqo Mezclado • 16.65 • 

62 737 ( 0.1665 = 10 446 KG/HR 

(2) SOLIDOS EN LECHADA: Brix de la Lechada = 9 • 

798 ( 0.09 ) = 72 KG/HR 

(3) SOLIDOS EN BAGACILLO: 

l 4 31 ( l - o. 52 

(4) SOLIDOS E11 CACHAZA: 

Humedad del Baqacillo • 52 % 

687 KG/HR 

llUllEDAD EN CACHAZA = 76. 04 

4 298 (1 - o. 7604 )= l OJO KG/HR 

(5) SOLIDOS EN JUGO CLARO: 

(1) + (2) + (3) - (4) + (5) 

(5) = 10 446 + 72 + 687 - l 030 

(5) 10 175 KG/HR 

BX = 10 175 / 62 852 = 16.20 

(6) SOLIDOS Ell MELADURA: 

10 175 KG/HR 

BX l!ELADURA = 60, 99 

(•) 

MELADUR.>. = 62 852 ( 16.20/60.99 ) = 16 695 KG/HR 

(7) SOLIDOS EN PRODUCTO FINAL: 

10 175 KG/HR 

BX PROD. FINAL = 85. 34 

PRODUCTO FINAL= 16 695 ( 60.99/ 85.34 ) = 11 931 KG/l!R, 

( *) LA HUMEDAD CONSIDERADA AQUI PARA LA CACHAZA CO!ITEMPLA YA LA DEL BAGA

CILLO QUE CONTIENE. 
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VI. l. 3 CAL-.'"ULOS DE COP.RIENTES 

( l) JUGO l!EZCLADO 

FLUJO 62, 737 kq/hr 

BX = 16.65 

DENSIDAD= 1,068 kq/m3 

FLUJO •...§l.J12._= 58. 74 m3/hr 
1, 068 

(2) JUGO FILTRADO 

FLUJO • 9, 530 kq/hr 

BX = 16.36 

DENSIDAD•l, 067 kg/m3 

SOLIDOS~ 9, 530(0.1€35)• l ,559 kg/hr 

rLUJO =~= 8.93 m3/hr 
1,061 

(3) JUGO ALCALINIZADO 

FLUJO = 73, 065 kg/hr 

SOLIDOS= 10,446 + 72+ 1,559 = 12,077 kq/hr 

BX = 12.~rmº'ª 16.53 

DENSIDAD= 1,068 kq/m3 

FLUJO = ~ = 68.41 m3/hr 
1, 068 

( 4) JUGO CLhRO 

FLUJO = 62,852 kg/hr 

SOLIDOS= 10, 175 kg/hr 

BX • 10~~:~5~100) = 16.20 

DENSIDAD= 1, 066 kq/m3 

FLUJO =~ = 58.96 mJ/hr 
1,066 
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(5) LODOS DEL CLARIFICADOR 

FLUJO = 9, 530 kq/hr 

SOLIDOS= 12,077 - 10,175 = l,902 kq/hr 

BX l,~~h~lOO) = 19.96 

DENSIDADª l, 082 kg/m3 

FLUJO =...L2.1Q_= 8.81 c3/hr 
l, 082 

(6) TORTA DE FILTRO 

FLUJO 4, 298 kg/hr 

SOLIDOS= 03 O kg / hr 

BX = 1 030 (100) = 23.96 
4, 298 

DENSIDAD= 1, 101 kg/c3 

FLUJO = ..id1..L"'" J. 9 tiJ / hr 
1, 101 

( 7 ) LECHADA DE CAL 

SOLIDOS= 72 kq/hr 

FLUJO = 798 kq /h:-

BX = llJlQQ)_ =9 
798 

DENSIDAD= l, 130 kq/m3 

FLUJO = 798 = o. 7 m3/hr 
1, 130 
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VI. 2 BALANCE TERMICO. 

VI.2.1 GENERACION DE VAPOR VIVO. 

PARA LA GENERACION DE VAPOR VIVO SE UTILIZARON LA CALDERA 1 CON 

FUNCIONAMIENTO MIXTO EN BASE A BAGAZO O COMBUSTOLEO, LA CALDERA 2 CUYO 

FUNCIONAMIENTO ES A BASE DE BAGAZO OBTENIDO IJE LOS MISMOS MOLlNOS DEL 

INGENIO, Y LA CALDERA 5 QUE ES DEL TIPO PAQUETE Y CUYO FUNCIONAMIENTO ES A 

BASE DE COMBUSTOLEO. LAS GENERACIONES PROMEDIO DE DICHAS CALDERAS EN EL 

PERIODO QUE SE A!IALIZA FUERON: 

CALDERA No. GENERACION SUPERFICIE DE RATING DE GENE-
[KG/llRJ CALEFACCION [m' J RACION [Kg/Hr/m' j -----------------------------------------------------------------------------

l 
2 
5 

TOTAL 

10 102 
5 311 

39 069 

54 482 

976 
515 

10.35 
10.31 

RATING DE GENERACION TEORICO PARA LAS CALDERAS 1 Y 2 

= 3 .4 Lb/Hr/ft• 

16.85 Kg/Hr/m' 

F.FICIENCIA • ( RATING REAL/RJ\TING TEORICO 100\ ) * 100 = 61 % 

GENEnACION TEORICA DE LA CALDERA 5 = r;, 640 KG/HR 

EFICIENCIA DE CALDERA 5 • (39 069/ 72 640) * 100 = 53, 78 % 

SE OBSERVA QUE LAS GENERACIONES EN LOS TRES CASOS SON EXTREMADAMENTE 

DEFICIENTES. 

VI.2.2 CONSUMO DE VAPOR DEL TURBOGENERADOR. 

LA CARGA REAL PROMW!O OE LA FABRICA FUE DE 1200 KW (VER SECCION 

VI. 4 .1. 3 J POR LO CUAL SE TUVO QUE RECURRIR AL USO DEL TURBOGE!IERADOR DE 2MW, 

POTENCIA REQUERIDA: 

CONSUMO ESPECIFICO: 

COllSUMO DE VAPOR: 

l 200 ¡.,-¡¡ 

37 lb/Kil/Hr • 16.8 Kg/Kil/Hr 

1 200 * 16.8 • 20 158 Kg/Hr 
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VI. 2 , J MOLINOS. 

TURBINA l 
TURBINA 2 

TOTAL 

650 HP 
1000 HP 

l 650 HP 

CAPACIDAD EFECTIVA: 1650 • O. 7 = 1155 HP 

COHSU!IO ESPECIFICO: 45 Lb/HP/Hr = 20.4 Kq/HP/Hr 

CONSUMO DE VAPOR: l 155 • 20.4 = 23 562 Kq/Hr. 

VI. 2. 4 MISCELA!IEOS. 

DENTRO DE ESTE RUBRO SE ENCUENTRAH CONTEMPLAl>OS: 

• TlJRBOBOHBAS DE ALIMENTACION A CALDERAS 

• VAPOR A TAllQUERIA DE INVERSION 

• CALENTAMIENTO DE COMBUSTIBLE 

• SERVICIOS GENERALES 

EL MONTO DISPONIBLE PP-'lA LOS Pl!NTOS ;~ITER!ORES SERA DETERMINADO EN 

l!'UNCION DEL EXCEDENTE DE LO EllVIADO A LOS DEMAS PUNTOS PARA LO CUAL SE 

REQUIERE TENER PRIMERO EJ, CALCULO DEL VAPOR NECESARIO EN LOS EYECTORES TANTO 

DEL TACHO COMO DEL EVAPORADOR MTILTIPLE ASI COMO EL CONSUMO EN CALEllTADORES. 

VI. 2. 5 CALENTADORES. 

EL PROCESO DE CALENTAllI El:'l'O, COMO SE OBSERVA EN EL DIAGRAMA GENERAL DEL 

PROCESO, SE LLEVA A CABO DESPUES DE L.~ ALCALINIZACIOll Y AllTES DEL FLASHEO Y 

LA CLARIFICACIOll PROPIAllE!ITE DICHA. DURANTE ESTE PROCESO, EL JUGO 

ALCALINIZADO SUFRE UN INCREMENTO DE TEMPERAT\JR~ DE LA TEMPERATURA AMBIENTE A 

LA QUE SE ENCUENTRA (24 'C) HASTA 102 'C. ESTE CALE!ITAMIEllTO TIENE DOS 

!!'UNCIONES l!'UNDAllE!ITALES; LA PRIMERA PEP.MITIR EL FLASHEO QUE SE LLEVA A CABO 

INKEDIATAME!lTE DESFIJES 1 SEGUNDA TENER EL JliGV A UNA TEMPERATURA CERCAllA A 

L.~ DE EBtTLLICIO~ ~.L ENTRAR !J. PRIMER CUERPO DEL EVAPORADOR M\JLTIPLE co:1 LO 

CUAL SE OBTIENE L11A MAYO a EFICIENCIA EN EL MISMO. 
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EN CUANTO A U FORMA El! QUE SE LLEVA A CABO EL CALENTAMIENTO, EL EQUIPO 

CON QUE SE CU!:l>'TA El! EL INGENIO OACALCO PRES!:llTA LA VERSATILIDAD DE PODERSE 

LLEVAR A CABO El/ UNA O EN DOS ETAPAS Y YA SEh CO!I VAPOR DE ESCAPE O CON 

VAPOR DE EXTRACCION DEL PRIMER CUERPO DEL EVAPORADOR DE KULTIPLE EFECTO. 

EN LA REALIDAD LA FORMA EN QUE SE OPERO FUE EN DOS ETAPAS¡ EN LA 

PRIMERA SE INCREH;;JITABA LA TEMPERATURA DEL JUGO DE 24 A 85 •c PARA LO CUAL 

SE UTILIZO VAPOR DE EXTRACCION DEL !!ULTIPLE (9 PSIG) Y EN LA SEGUNDA SE 

INCREMENTABA LA TEMPERATURA DE 85 A 102 •c UTILIZhl!OO COMO FLUIDO CALIENTE 

EL VAPOR DE ESCAPE DE LAS TIJRBINAS ( 15 PSIG) • A CONTINUACION SE PRESEliTAJI 

LOS CALCULOS PARA LA DETERl!INACION DE VAPOR REQUERIDO Ell AMBAS ETAPAS: 

PRIMERA ETAPA 

VAPOR VEGETAL DE EXTRACCIOll (9 PSIG). 

Q = ti •T Cp 

m = 73 065 Kg/Hr 

•T ~ T2-Tl ~ 85 - 24 = 61 'C 

EL CALOR ESPECIFICO PAR~ SOLUCIONES AZOCF.RADAS SE ENCUE!ITRA MEDIANTE LA 

FORMULA Cp = l - 0.006 Bx (1). LAS IDIIDADES OBTE:iIDAS 5011 YA SEA KCAL/Kg •c 

O BI!:ll BTU/Lb'F. PARA SU COh"VERSION A KJ/Kg'C SIMPLEME!ITA HAY QUE 

MULTIPLICAR POR 4 .186. 

Bx DEL JUGO ALCALINIZADO = 16. 53 e Bx 

Cp = {l - 0.006 (16.53))• 4.186 = J.77 KJ/Kg•c 

Q""' 7J 065 * 6l ,. J, 77 = 16 802 758 KJ/Hr 

El!TALPIA g PSIG (l.CJ bar) = 2219.5 KJ/Kg 

VAPOR llECESARIO = 16 802 758/ 2219.5 = 7 569 l(g/Hr 

SEGUNDA ETAPA 

VAPOR DE ESCAPE ( 15 PSIG ) • 

m = 73 065 Kg/Hr 

•T ... 102 - as = 17 °c 

Cp = ( - O.ll06(16.5J)) •4.186 = J,77 KJ/Kg•c 

Q = 73 065 • 17 • J.77 = 4 683 770 KJ/Hr 
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ENTl.LPIA @ 15 PSIG ( 2.os bar ) = 2199.a KJ'/Kg 

VAPOR NECESARIO = 4 683 770/ 2199.8 = 2 129 Kg/Hr. 

VI.2.6 TACHOS, 

EN LOS TACHOS TIENE LUGAR LA CONCENTRACION FINAL DE LA MELADURA ( DE 

60. 99 A 85. J 4 ºBX) UHA VEZ QUE FUE CONCENTRADA EN UHA PRIMERA INSTANCIA EN EL.:· 

EVAPORADOR DE MULTIPLE EFECTO (16.20 A 60.99 'BX) Y QUE SE PASO A LOS 

TANQUES DE IllVERSION. ( *) 

EN CUANTO A LOS TACHOS, SE CONTABA CON '!'RES DE ELLOS DE LOS CUALES SE 

USABAN SOLAME!ITE DOS A LA VEZ ; UHO DE ELLOS CON LA FL'llCION DE EVAPORAR, EN 

TAllTO QUE EL OTRO TENIA LA FU!lCION DE COl!SERVAR UN CIERTO NIVEL Ell EL 

PRIMERO ASI COl!O EL ALMACENAJE DE LA HELADURA f JllAL ANTES DE PAS.>Ul.SE A LA 

TANQUERI.\ CO.RRESPOllDIEllTE. 

EN CUHITO AL VAPOR L'TILIZ:,00 P~.RA LOGRAR LA EVAFORACioll NECESARIA EN 

ESTE PROCESO, ESTE ERA DE ESCAPE EN LA DISPCS!CION PRACTICA PERO SE TENIA LA 

POSIBILIDAD DE UTILIZAR, AL IGl"A.L QUE EH LOS CALENTADORES, VAPOR DE 

EXTRACCIO!I DE:. PRIMER CUERFO DEL MULTIPLE EFECTO. 

MELAD!JRA EllTR.l\NDO 60. 99' BX = 15 695 KG/llR 

HELADU?.A Sñ.LIE.NOO 85.3-1° ax= 16. 695(60.93/85.34)=: !.! 931 KG/HR 

EVAPORACIO?t ,.. 16 695 - 1¡ 931 = 4 7154 KG/HR 

EllTALPIA A 26"Hg DE VACIO ( 0,135 bar ) 2 376. 6 KJ/KG 

ENERGIA NECESARIA Pl\RA LA EVAPORAC!ON = 764 * 2 376.6 

E!ITALPIA DEL '/APOR A 15 FS!G ( 2. 05 bar) = 2 199. 8 KJ /KG 

11 322 122 KJ 

VAPOP DE ESCAPE !IECESARIO = ll 322 122 / 2 199. 8 = 5 14.7 KG/!IR 

(-t) Se considera que la adicion de la nczcla de levadura con ag<.la n'::l afecta 

ni la cantidad de flujo ni la concer.traci6n pues se co~pensa con las 

pérdidas. 

40 



APLICANDO UN FACTOR DE CORRECION DEL 15 \ PARA COMPENSAR LAS PERDIDAS 

POR RADIACION AS! COMO LA ELEVAC!ON DE TEMPERATURA NECESARIA PARA LLEVAR LA 

HELADURA AL PUNTO DE EBULL!CION, TEllEHOS = 5 147 * l.15 = 5 919 KG/HR. 

VAPOR NECESARIO Ell EL EYECTOR DEL TACHO: 

764 Kg/nr * 0.05. 8.5 = 2 025 KG/HR 

VI • 2 • 7 EV AFORADOR. 

EL PRillCIPIO DE FUNCION~JHE!ITO DE LOS EVAPORADORES DE MULTIPLE EFECTO 

SE BASA El/ EL APROVECHl.H!EllTO DEL VAPOR VEGETAL RETIRADO EN UJI PRIMER CUERPO 

EL CUAL, A LA ENTRADA, RECIBE VAPOR DE ESCAPE, ES DECIR A UNA TEMPERATURA DE 

SA1URAC!ON PARA UNA PRESION MA'IOR A LA ATMOSFER!CA QUE ES COMO SE EXTRAE DE 

LAS TURBINAS, Y CO!I ESTE VAPOR VEGETAL LOGRAR UNA NUEVA EVAPORACIO!I DEL .JUGO 

QUE TAMBIEN Fllf. RETIRADO DEL PRIMER CUERPO EN UN CUERPO SUBSECUENTE, PARA LO 

CUAL ES NECESARIO QUE DICHO .JUGO SE EllCUEllTRE EN UNA S!TUAC!ON DE PRES!ON 

HAS BAJA CON LO CUAL SE ABATE POR CONS!GU!El/TE SU PUNTO DE EBULLICION, ESTO 

SE LOGRA SOMETIENDOLO EN DICHO SIGUIE!ITE CUERPO A UN VACIO QUE ES PRODUCTO, 

A SU VEZ, DE UN TERCER CUERPO Y ASI SUCESIVAMEllTE. ASI, EL VAC!O CREADO 

PROVIE!IE DEL ULTIMO CUERPO DEL MULTIPLE f.FECTO Y PUI:DE SER PRODUCTO DE UNA 

BOMBA DE VACIO O BIEll DEL USO DE liN CCND~ll5ADOR BAROMETRICO COMO EJI EL CASO 

DE OACALCO. LA DETEP.HINACION DEL Nlll'.ERO DE CUERPOS OPTIMO AS! COMO LAS 

SUPERFICIES DE CALEr'ACCIOJI DESEABLES 110 SO!I MATERIA DE ESTA PRIMERA PARTE DE 

LOS ChLCtruOS DADO QUE EN ELLA LO QUE SE P1'RSIGUE ES EL ANALISIS DEL 

FUllCTO!IAMIE!ITO REAL DEL EQUIPO EXISTENTE. 

ES DE FUNDAMENTAL IMPORTANCIA PARA INICIAR EL CALCULO DE Ull MULTIPLE 

EFECTO EL CONOCIMIENTO DE LOS PRINCIPIOS DE RILLIF.UX LOS CUALES SE EJIUHERAN 

EN SINTESIS A COllTINUACIOll: [l],[9] 

PRIMERO: "EN UN MULTIPLE EFECTO POR CADA KILOGRAMO DE VAPOR QUE SE INTRODUZCA 

SE OBTE!IDRA tnlA EVAPORACION DE TANTOS KILOGRl\MOS DE AGUA COMO EFECTOS TE!IGA 

EL EVAPORADOR." 
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SEGt111DO: "SI SE EXTR.\E VAPOR DE Ull CUERPO DEL l!ULTIPLE EFEC'l:O PARA trrILIZARLO 

EN Ull PROCESO SUBSEctrl:!ITE, !>. ECO!IOMIA DE VAPOR ASI CONSEGUIDA SERA 

EQUIVALENTE A t>. CANTIDAD DE VAPOR EXTRA!D., OIVIPIDA FOR EL HUMERO DE 

CUERPOS EN EL l!ULTIPLE EFECTO Y !iULTIPLICADA POR EL PU"..sTO QUE OCUPA EN EL 

ARREGLO EL CUERPO MENCIONADO.• 

TERCERO: "EN TODO APARATO EN ZL CUAL SE: COND,tllSE. VAPOR O EVA.?OF..>.CIO!i, ES 

NECESARIO RETIRAR DE FORJO. ccirrnmA LA ACLTMULACION DE GASES INCOHDE'lf.S~t.t.s 

QUE IP.REKEDIABLEME'l:lTE QUEDA?..AN EN EL COKPARl'IHIElflO QUE COHTIEiiE L.~ 

SUPERFICIE DE IJITERCAMBIO." 

LOS PROCEDIMIENTOS PAAA LOS CALCUI.OS DE LOS EVAPORADORES DE KULTIPLE 

EFECTO SE BASAJI El! PRUEBAS DE ENSAYO Y ERROR Y SI BIEll CAD.\ AUTCR PROPONE 

VARIANTES DE LOS ~ISMOS EL F1.iliCIVN:..XlENT'O FV1fDA.V..E!f!AL, 

PRESEHTAOO, CONSTA DE LOS SIGUIEHTES PASOS: 

h) SE DETEP.MIHAN LAS COHDICIONES DE 90NCE.."iTRACIOU DE ENTRADA Y SALIDA 

OE LA MELADURA '{ EN BASE A SU DIFERE:?lClA DE BRlX 'i SABIEHOO Ql!E LOS SOLIDOS 

QUE ENTRAN SON LOS MISMOS QUE DEBE.U SALIR /\.L fIUhL PUESTO QUE LO maco QUE 

SE RETIRA ES EL AGUA EH FOru'.A DE VAPOR, SE C~CtJLA EL TOTAL O! L!Q1JIDO A 

RETIRAR. 

D) EN CASO DE CO?lTARSE COH EXTRACCIONES EN ALGt.mO O ALGUNOS DE LOS 

CUERPOS, ESTOS SON RESTADOS DE LJ. CAN"I'IDAD ORIGINAL DE AGUA A EVkPOP.ARSE 1 

LA CANTIDAD RESTANTE SE DIVIDE EJ;TRE EL NUMc:RO DE EFECTOS. ESTO COMO uu;,. 
PRIHERA APROXIMACION El~ BASE AL PRIXeR POSTULA.DO DE RILLIEUX. 

C) EN BASE A LAS EVAPORACIONES OBTENIDAS COMO RESULTADO DEL INCISO 

ANTERIOR SE CALCULAN, PARA CADA EFECTO, LOS BRIX TEORICOS DE ENTRADA, DE 

SALIDA 'i EL PROMEDIO DE LOS DOS A?ITERIORES Q:U:E: ES =:.L QUE SE USARA EH 

CALCULOS POSTERIORES YA QUE NOS PRESENTA UN VALOR KAS APROXIMADO A LA 

SITUACION REAL DEL JtiGO C'EUTRO DEL CUERPO DE EVAPOP.ACION. SE CALCULA?l ASI' 

MISMO ~S • CALORES ESPECIFICOS PAAA CADA UNA DE ESTAS COHCEllTRACIO!IES Y SE 
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PROCEDP. El!TONCES A CALCL"LAR LOS ACJl!IJITOS DE EL PUN'l"O DE EBULLICION Qt:E SE 

PRESENTAN COl40 CONSECUENCIA DEL USO DE SOLUCIONES AZUCARADAS EH Lt:GAR DE 

AGUA EH LA EVAPORACION ASI COMO DE LA VARIACION DE LA PF.ESION HIDROSTATICJ. A 

D: Fl!RENTES ALTURAS DEL JUGO . ::N EL CL'ERPO • 

D) CONOCIENDO LA PRES!ON A LA QUE ENTRA EL VAPOR DE ESCAPE A ~ 

CALAJIDRIA DEL PRIMER C'JERPO ASI COMO EL VACIO EXISTENTE EH EL CUERPO DE!. 

ULTIMO EFECTO COMO CONSECUENCIA DE LA ACCION DEL COSDEHSA!Y.lR BAROMITRICO, SE 

PROCEDE A CkLCL'UR LAS DIFERDICIAS DE P"ESION Ex:sTEllTES n;nu: LOS CUERPOS. 

EN ESTE S!J<noo HA"{ QUE HACt:R LA OBSERVACION QUE MIENTRAS Q'JE ?Al'..A CUERPOS 

CON IGUAL SL7ERFIC!E DE CJo.LEFACCION SE RECOMIENDA PARTIR DE l> 

ESCALONAMIENTO IGOAL DE PRESIOl<ES, PARA !!ULTIFLES COMO EL QUE SE NOS 

PRESENTA SE RECOMI!:!lDA UN ESCALoNAIHE:NTO DEL SIGUIENTE TIPO: [l) 

11/50 10. 5/50 10/50 9. 5/50 9 / 50 Qt:E CORRl:S?ONDE!; 

RESPEC'I'rn·.ME?ITE >. CADA UNO DE r..os CINCO CUERPOS Qt"E CONSTin."YEN E:. KULT!P!..E 

EF'ECTO. EN BASE A ESTOS GRADHliTES DE PRESIO:' SE CALCULAH PARA CADA EF!:C'!O 

LAS RESPECTrYAS TEMPERATIJRAS DE SATURACION Y CALCRES UTENTES. 

E) SE OBTIEl:E LA DIFERENCIA TOTAL üE T!Y.?ERATURAS EN1'RE EL VAPOR DE 

U.TR;.D,; Y. n. VAPOR SALIENDO DEL ULTIMO C" ... !~O Y A ESTA SE LE RESTA LA St.1'..!. 

CE LOS AU!üliTOS 

DE ESTA Ml-JltRA, 

DE PLlUOS DE EBULLICION DE LOS CINCO CL'EP.l'OS OBTENIEHDOSE, 

L~ DIFERDICIA EFECTIVA TOTAL DE TE:!!F.EJ!ATURA LA CUAL, A Sli 

\"EZ, ES LA SL"MA DE US D!FERENCIJ..S EFECTIVAS DE Tf.J-!PE.~TIIRAS DE CADA t.WO DE 

LOS CUERPOS : 

CADA UNA DE ESns CAIDAS SE RELACIONA CON LA PRIMERA DE LA FOR.M.A: 

&Te2= (Ul Al/U2 A2 •Tel 

&>:eJ= (Ul Al/UJ AJ &Tel 

&Te~= (Ul Al/U~ A4 •Tel 

&Te5= (Ul Al/U5 AS &!el 



DONDE: 

a Ten 

Un 

SON US DIF!J<!:l/CIAS EFECTIVAS DE TEXPERATURA PARA CADA 

CUERPO 

SON LOS COEFlCIENTES DE n<A.•SFER!:NCIA DE CALOR !:ll CADA 

UNO DE LOS CUERPOS 

SON t.AS AREAS DE T!WISFER!'.NCIA DE CALOR EN CADA CUERPO 

Y QUE PARA EL CASO DEL QUINTIJPLE EFECTO DE OACALCO SON 

SEGU!I DATOS DEL FABRICAN'IE: 

Al• 654 m1 • 10.76 • 7 037 fti 

A.2• 654 

AJ• 576 

A4• 576 

AS• 576 

7 037 

198 

6 198 

6 198 

F) 1:11 BASE A LAS DIF!:!!l:/ICIAS EFECTIVAS OBTEllIDAS DI EL INCISO ANTERIOR, 

SE REALIZA UNA HUEVA TABLA DE ESTADOS TERMODI!IAMICOS REALES DE CADA CUERPO 

PARTif:HOO DE LA TEMPERATURA DE ENTRADA DEL VAPOR DE ESC.~PE 'i EH BASE A ESTA 

TASI.A SE IHIClA EL CALCULO DEL VAPOR DE ESCAPE HECESARIO EN !'.L PRIMER CUERPO 

PARA LLEGAR A LA CONCEllTRACION FINAL DE JUGO REQUERIDA. LA PRIMERA ITERACION 

SE INICIA CON UN VALOR ESTIMADO CON EL CUAL SE TENDRAN PARA CADA CUERPO LA 

CANTIDAD DE EN!:!!GIA ENTRANDO Y SALIEJIOO EN FORMA DE VAPOR Y JUGO, ES 

NECESARIO EN EL CASO DEL PRIMER CUERPO RESTAR LA ENERGIA NtCESARIA Pl\RA 

ELEVAR LA TDIPERATURA DEL JUGO QUE ENTRA POR DEBAJO DE LA TDIPERATURA DE 

EBULLICION CORRESPONDIEJITE ( 96 °C ) Y EN LOS CASOS DEL SEGU!IOO • .L QUINTO 

CUERPO SV!!Al! LA ENERGIA QUE SE OBTIENE AL PRESENTARSE EL FLASHEO EN LA 



EHTRADA DE JUGO DE CADA UNO DE ELLOS PRODUCTO DEL DIFERENCIAL DE PRESION 

EJCISTE!ITE ENTRE LOS CUERPOS, EL NL'll.El<O DE ITERACIONES QUE ES NECESARIO 

REALIZAR SERA AQUEL PARA EL CUAL LA CONCOITRACION DEL .JUGO ABANDONANDO EL 

ULTIMO CUERPO SEA DE TAL l!AliEAA APROXIl'.A!lA A LA ESPERADA QUE NO PUEDA 

ALTERAR CALCULOS PQSTERIORES CONSIDEIW/00 QUE SE REDONDEAN LAS CIFAAS EN 

TODO MOMENTO. 

G) CON LOS VALORES OBTENIDOS EN LA ULTIMA ITERACION DEL PASO ANTERIOR 

SE PROCEDE ENTONCES A OBTENER LAS NUEVAS CONCENTRACIONES OBTENIDAS EN CACA 

CUERPO Y SE PROCEDEN A REPETIR LOS PROCEDIMil:l!TOS C) AL F), 

H) UNA VEZ QUE AL REALIZAR EL PASO G) EN DOS OCASIONES CONSECUTIVAS SE 

!IOTA QUE LAS CONCENTRACIONES NO VARIAN EN FORMA REPRESENTATIVA, SE PUEDE 

CONSIDERAR QUE EL ULTIMO VALOR lll'ILIZADO DE VAPOR DE ESCAPE ES EL CORRECTO. 

VI.2.8 CALCULO NU!IERICO. 

JUGO CLARO ENTRANDO 16.2 •ex • 62 852 KG/HR 

SOLIDOS ENTRANDO • 62 852 ( 0.1620 ) • 10 182 KG{HR 

KELADtlRA SALIENDO @ 60.99 •ex • (16.2/60.99) •62 852 

• 16 695 KG/HR 

EVAPQRACION REQUERIDA • 62 852 - 16 695 • 46 157 KG/HR 

EXTRACCION REQUERIDA PARA CALENTADORES (VI.2.5.) • 7 569 KG/HR 

CANTIDAD A EVAPORARSE POR RILLIEUX EN CADA CUERPO • 46 157 - 7 569 

• J8 588 KG/HR 

38 588 I 5 • 7 718 KG/HR 
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CALC:l1Ul PIU:LDllHAR DE LOS BRIX. 

exnE- ex A LA EllTRADA DEL CUERPO n 

eXnS• ex A LA SALIDA DEL CUERPO n 

eXnl!- ax PROllEOIO E!I EL CUERPO n 

CUERPO 

PRIMERO 

BXlE• 16. 2 
BXlS• 10 182 * 100/(62 852 - (7569+7718)) • 21,41 

Cp [!IJ/KG 'C] 

eXlll• (16.2+21.41)/2 • 18.81 3.71 

SEGUHOO 

BX2E• 21.41 
BX2S• 10 182*100/(47 565 - 7718 )• 25.55 
BX211• (21.42 + 25.55)/2 • 23.49 

TERCERO 

BX3E~ 25,55 
BX3S• 10 182*100/(47 565 - (2)7718)• 31.69 
eX311• (25.55 + 31.69)/2• 28,62 

CUARTO 

BX4E• 31. 69 
BX4S• 10 182•100/(47 565 - (3)7718)• 41,71 
BX4M• (Jl.69-+ 41.71)/2• 36.7 

QUINTO 

BX5E• 41. 71 
ex5s• 10 182•100/(47 565 - (4)7718)• 60.99 
eX511• (41.71 + 60.99)/2• 51.35 

CALCULO DE LA DISTRleUCION DE PRESIONES. 

PRESION ATMOSFE!\ICA• 760 mml!g• 1,0108 bar- 14. 7 PSI 

3.65 

3.54 

3.39 

3.14 

PRESION ABSOLUTA DEL VAPOR DE ESCAPE • 15 + 14. 7• 29, 7 PSIA 

• 2.os bar 

PRESION ABSOLUTA DE LA SALIDA DEL QUINTO CUERPO DEL EVAPORADOR 

• 26"Hq VAC- 0.135 bar 

46 



CAIDA TOTAL DE PRESIO!l • •Ptot= 2.05-0.135= 1.915 bar 

ESCALONAMIE!lTO DE PRESIONES: 

•Ptot= ( ( 11/50) + ( 10. 5/50) + ( 10/50) + (9. 5/50) +(9/ 50)) * •Ptot 

'Ftot • ... Pl+ .lP2+ &PJ+ •P4+ •PS 

1t.?tot/~O = 1.915/50= 0.0383 

•Pl= 0.4213 bar Pl= l. 63 bar 

•P2= o. 4022 bar P2= l.23 bar 

1t.P3= 0.3630 bar P3= o. e~ bar 

A.P4= o. 3639 bar P4= 0.48 bar 

.iPS= 0.3447 bar PS= 0.135 bar 

TABLA DE ESTADOS TERHODINAMICOS PARA CADA UNO DE LOS CUERPOS. 

Pabs[bar] h [KJ/KGJ 

CALANDRIA ·i. es 121. 02 2199.8 
CT.IERPO l l. 63 113. 88 2219. 5 
CT.IERPO 2 l. 23 105. 51 2242. 3 
CUER..PQ 3 o. 84 94. ~ .. 1 2270. 7 
CUERPO 4 0.48 50.32 2308. o 
CUERPO 5 0.135 52.55 2376.6 

- DIFEREJICIA TOTAL DE TEMPERATURAS= 121.02 - 52.55 = 68.47 ºC 

- AUMEllTO DEL PUNTO DE EEULLICIO!I: 

CUERPO 

- DIFERENCIA EFECTIVA DE TEMPERATURA: 

BXM[ 'BXJ 

18.81 
23. 49 
2El. ó2 
36. 70 
51.35 

A.P.E. [ºCJ 

o.si 
o. 72 
0.97 
l. 33 
2.42 

l:= 5.95 

•Te= •T - ¡;A.P.E.= 68.47-5.95= 62.52°C 
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SEGUN EL PROCEDIMIENTO USkOO, DEBEMOS AHORA CALCULAR LAS CAIDAS 

PARCIALES EFECTIVAS DE TEMPERATUR.A A.Tel, A.Te2, .••• , ... Tes PARA LO CUAL SE 

TEllDRA!I QUI: DETERMINAR LOS COEFICIENTES PARTICULARES DE TRANSFERENCIA DE 

CALOR Ul, U2, ••• , U5 Y USAR LAS AREAS CONOCIDAS DE TRhNSFERENCIA DE CADA 

CUE!lPO Al,A2, ••• ,A5. 

•Tetots: ... Tel ... ~:re2+ •'l.'eJ+ ... Te4• •Te5 

•Te2= UlAl Tel/U2A2 

•Te3= UlAl Tel/U3A3 

... Te4= Ul.Al Tel/U41'.4 

•TeS• UlAl Tel/U5A5 

SUSTITUYE!IDO Y FACTORIZANDO • Tel TEJIEMOS: 

•Tetot=( (l+(U1Al/U2A2) + (Ul.U/UJAJ) +(U1Al/U4M )+(01Al/U5A5)) * •Tel 

CONOCEMOS LAS AREAS: Al= 654 ~1 

A2= 654 e~ 

~~~ ;~~ :: ~ 
A5= 576 n2 

T O T A L .•••••••• 3 036 ::1' 

- CALCULO DE LOS COEFICIENTES D< TRA!•srERF.ttCIA DE CALOR Ul. U2' •••• us: 
USA!IDO LA FOP.HULA DE DES SIN: 

Un= (100 - Bn) (Tn - 54) h/ 1 278.32 
DO!IDE: 

Un= COEl"ICIEllTE DE TRANSFERDICIA DE ~ALCR CUERPO n [KJ/I:12 HR ºCJ 

ón• BRIX KEO:o DEL JUGO DEJITRO DEL CUERPO n [ 0 BXJ 

Tn= TEMPERATURA ABSOLUTA DEL v~.?OR CALENT.\t!TE DEMTRO DE LA 
CALANDRIA n [ 'c J 

h= CALOR LATENTE DEL JUGO DENTRO DEL CUERPO n (KJ /KG) 
l 278. 32 ES Ullh CONSTAllTE tiUKERICA DE DISE!lO PARA SISTEK~ 
INTERNACIONAL. [9] 

Ul= (100-la.Rl)(l21.02-54)(2219.5)/l 276.32 = 448 KJ/n2 HR 'C 

U2= (100-23.49)(U3.SS->4)(2242.3¡/l 278.32 036 KJ/"12 HR °C 

U3= (100-28.62)(105.51-54)(2270.7)/l 278.32 53: KJ/~2 HR ºC 

U4= (100-315.70) ( 94:.81-tiq (2JOS.O)/l ~.'JS.31 = t, 66_. h.:;)t.:2 HR ºC 

US= (100-51.35) ( 60.32-5~) (2376.6)/1 278. 32 381 KJ /r:.2 HP. ºC 



•Tetot= ( (l+ (9448 •654 l f (8036*654) + (9448*654 l f (6531 *576) +(944 8•654) f < 4664 •576) + 

+(9448•654)/ (2381•576)) •Tel 

DE DONDE: 

•Tetot=(l+ l.17 + l.64 + 2.3 + 4.5) •Tel 

•Tetot= 10.67 .t.Tel 

•Tel= 62.52/10.67 = s.a6 ~e 

•Te2= 6.89 °C 

.t.!'e3= 9.63 ºC 

.tTe4= 13.49 °C 

TABLA CORREGIDA DE ESTADOS TERHODillAMICOS. 

CALANDRIA Tsa·:¡ •e¡ 

121. 02 

114. 65 

107. 04 

96.44 

5 81.62 

SALIDA 52.56 

•Te[ºC] 

5.86 

6.89 

9.63 

13. 49 

26.64 

Tebull [ºCJ 

115.16 

_ lQ7. 76 

97;41. 

A.P.E. [ºC] 

0.51. 

. ~~72. 

•. '(¡;97' .. · 

· 52;95 I.·. ;;;33· 

::5~;:~0 _j ; • ; ~;~2 
---~··'"--,"---·.--~~·;~.',~o'•·;--, '; '-: 

- --":. - , ' -..., 7' • .,-, '.-~: ~~· • 

h [l<J/KG] 

2216 

2236 

2263.5 

2)01.5 

2370.8 



ITERACIOll INICIAL. 

CANTIDAD DE VAPOR DE ESCAPE ESTil'.>.IJA = 16 240 KG/HR 

EFECTO VAPOR(KG/HRJ 

PRIMERO. 
16 240(2199) 
(·)62 852(115.16-96)3.71 

Jl 244 OH/2216• 14 099 
-7 569 {EXTRACCIO!I) 

6 530 

SEGUNDO. 
6 530 (2215) 
(+) 46 753(115.16-107.77)3.65 

15 785 519/ 2236= 7 ·. 060 

IO/HR 

35 711 760 
4 467 746 

3l 244 014 

. 14 470 480 
1 315 039 

15 785 519 

JUGO 

62 652 

48 753 

41 693 _________________________________ ;...::,_~ __ ..;; ____ ~-------------------------------

17 316 061/2263.5= 

CUARTO. 
7 650(2263.5) .. 
(+)34 043(97.4-82.89)3.39· 

18 990 599/230l.5s 

QUINTO. 
8 251(2301.5) 
(+)25 792(82.89-54.94)3.14 

21 254 182/2370.8= 

.15 785 519 
·o 1 530 542 

11 316 a·61 
l 674 538 

18 990 599 

18 990 599 
2 263 583 

21 254 182 

16 627 - 16 .695 = 132. KG/HR FALTARON DE EVAPORARSE 

34 043 

25 792 

16 627 
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ITERACIOH FINAL. 

CAllTID.l.D DE VAPOR DE ESCAPE ESTil!ADA • 16 270. 2 KG/HR. 

VAPOR (KG/HRJ 

PRillERO. 
16 270.2 (2199) 
(-) 62 852(115.16-96)3.71 

31 310 423/ 2216 • 14 129 
-7 569 (EXTRACCION) 

6 560 

SEGUNDO. 
6 560 (2216) 

(+) 48 723(115.16-107.77)3.65, 

15 851 190/2236• 7 089 

KJ/HR 

35 778 170, 
4467746' 

Jl 310 423 

JUGO, 

------------------------------------------.;.; .......... ~--~~----~-------·------------

19 049 824/2301.5• 8 277 .................................................................................... ~ .. ---~-------..:-------~-------·----------
QUINTO, 
8 277(2301.5) 
(+)25 679(82.89-54.94)3.14 

21 303 490/2370. 8• 8 986 

19, 049 824 
2 253 666 

21 303 490 
16 693 

16 695 - 16 693 • 2 KG/HR LO CUAL SE CONSIDERA SUFICIENTEMENTE APROXIMADO. 
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SIGU!DIOO CON l:L PROCEDIIUENTO DESCRITO, CON LOS VALORES DE 

EVAPORACION OBTENIDOS DE U ULTIMA ITERACION PARA C>.OA CUERPO, OBTENEMOS 

AHORA LAS NUEVAS CONCENTRACIONES EN C>.OA CUERPO Y CON ESTO LOS CALORES 

ESPECIFICOS ASI COMO LOS AUMENTOS DEL PUllTO DE EBULLICION PARA FINAL.~ENTE 

CALCULAA LAS NUEVAS DIFERENCIAS EFECTIVAS DE TEMPERATURAS Y !.LEGAR ASI A UNA 

NUEVA TABLA DE ESTADOS TEIU!ODIHAKICOS CORREGIDOS CON LA CUAL VOLVEREMOS A 

ITERAR A Fill DE OBTENER IJNA NUEVA CANTIDAD DE VAPOR DE ESCAPE NECESARIA EN 

EL EVAPORADOR. 

CUERPO. 

PRIMERO. 

BXlE• 16. 2 
BXlS• 10 182 • 100/(62 852 - 14 129)• 20.9 
BXlK• (16,2+20.9)/2• 18.55 

SEGUNDO. 

m~: ~g·~82 • 100/(48 723 - 7 OB9)'."' 24.46 
BX2K• (20.9+24.46)/2• 22.68 

TERCERO. 

BX3E• 24 .46 
BXJS"" 10 182 * 100/ (41 634 - 7 678)• 29-.-99 
BX3K• (24.64+29.99)/2• 27.23 

CUARTO. 

BX4E• 29. 99 
BX4S• 10 182 • 100/(33 956 - 8 277)• 39.65 
BX4K• (29.99+39.65)/2• 34.82 

QUINTO. 

BXSE"" 39. 65 
BX5S• 10 182 • 100/(25 679 - 8 986)• 60.99 
BX5K• (39.65+60,99)/2• 50.32 

Cp [KJ/KG•CJ. 

3. 72 

3. 66 

3.57 

3 .43 

3 .19 
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- DIFERENCIA TOTAL DE TEMPERATURAS= 121.02 - 52.55 = 68.47 •c 
- AtJKENTO DEL PUJITO DE EBULLICIOll: 

CUERPO 

l 
2 
3 
4 
5 

BXI![ 'BXJ 

18 .ss 
22.68 

A.P.E.['CJ 

o.s 

27. 23 
34.82 
so. 32 

- DIFERENCIA EFECTIVA DE TEMPERATURA: 

ATe= aT- t A.P.E.• 68 • .;7 - 5.78 .. 62.69 •e 

o. 72 
o. 89 
l. 28 
2. J9 

r- s. 78 

CALCULAMOS AHORA LOS COEFICIENTES DE TRANSFERECIA DE CALOR PARA, 

A PARTIR DE ELLOS, CALCULAR LAS CAIDAS EFECTIVAS DE TEMPERATlJRA PARA CADA 

CUERPO. 

Ul• (l00-18.55) (121.02-54) (2219.5)/l 278.32 = 9 478 KJ/m' !IR •c 

U2= (l00-22.68) (113.88-54) (2242.3)/l 278.32 = 8 121 '!.J/m' !IR •c 

U3= (100-27.23) (105.51-54)(2270,7)/l 278.32 658 '!.J/m• HR •c 

04= (l00-34.82) ( 94 .61-54) (2308.0J/l 278.32 • 4 803 KJ/m' HR •c 

U5• (l00-50.32) e 80.32-54) (2376.6)/l 278.32 = 2 431 '!.J/m• HR •c 

•Tetot= (1+(94 78*654) / ( 8121•654) + (9478•654) ¡ ( 6658•576) + [94 78 •654) / ( 4803•576) + 

+(9478•654)/(2431•576)) •Tel 

•Tetot• (l+ 1.167+ 1.62+ 2.2s~ 4.48) •Tel 

•Tetot= 10.53 •Tel 

.&.Tel= 62,69/10.53= 5.95 ªC 
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DE DONDE: 

•Te2:i= 6.96 ºC 

•Te3= 9. 57 ºC 

•Te4=13. 41 ªC 

TABLA CORREGIDA DE ESTADOS TERl!ODINAMICOS. 
. ···- . ________________________________________ .;.. ___________ :--~-~:::.~~~----------------

:~~=~-----=~~:!::l ____ ~::!::l ___ ::~~::_!::!L~~:E::.::.!::!_~2!~~~~! ___ _ 

SALIDA 

121.02 

114. 56 

106, BB 

96.32 

Bl. 63 

52.53 

5.96 

6.96 

9, 67 

13.41 

26.71 

•.... -.. · c:·c'' 

. 11~ ~º6 ; ,:;;,~ J't~:.,:Bt~. , · 
107 .60 .;::fr§t; 0:;2. 

• 97: 21\\"~t '~'!"; º' 89 ~;., .. 
·. ·'' :::·•·: ., .•. '.: r ;. ·.1" •.• ,.,2. a·< • 
•':;Bl ;91;,~ ...•. ··;;; ··· 

54.92·····:.".> Ú9:L 

'~_:·._ ·'·' -. -~_:·:~:~~ 

2216 

22:;6 

2264 

2301 

2370 

------------------------~------.;-~-~~:..-~:;._;.. __ .:.~-~----.:_ ______________________ _ 



tTERACION UIICIAL. 

CANTIDAD DE VAPOR DE ECAPE ESTIMADA = 16 635 KG/KR. 

EFECTO VAPOR[KG/KRJ 

PRIMERO. 
16 635 (2199) 
(-)62 852(115.06-96)3.72 

31 530 227/2216• 14 228 
-7 569 (EXTRACCION) 

6 659 

SEGUNDO. 
6 659 (2216) 
(+) 48 624 (115.06-107.6)3.66 

16 083 954/2236= 7 193 

KJ/KG 

35 986 635 
4 456 408 

31 530 227 

14" 756 344 
1 327 610 

16 083 954 

JUGO. 

62 852 

48 624 

41 431 ----------------------------------·-------------------------------------------
TERCERO. 
7 193 (22J6) 
(+) 41 431(107.f.-97.21)3.57" 

17 620 718/2264• 7 783 

CUARTO. 
7 783(2264) 
(+) 33 648(97.21-82.91)3.43 

19 271 119/2301• 8 375 

16 083 954 
l 536 764 

17 620 718 

17 620 718 
1 650 401 

19 271 119 

33 648 

25 273 
--------------------------------·-~-------------------------------------------
QUINTO. 
8 375(2301) 
(+) 25 273(82.91-54.92)3.19 

21 527 688/2370• 

16 695 

19 271 119 
2 256 569 

21 527 688 
16 190 

505 KG/KR EVAPORADOS DE MAS. 
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ITERACION FINAL. 

CANTIDAD DE VAPOR DE ESCAPE ESTIMADA = 16 250.S KG/HR. 

EFECTO. VAPOR[KG/HRJ KJ/HR JUGO. -----------------------------------------------------------------------------
PRIMERO. 
16 250. 8 (2199) 
(-)62 852(115.06-96)3.72 

31 279 101/2216= 14 115 
-7 569 (EXTRACCION) 

6 546 

SEGUNDO. 
6 546(2216) 
(+) 48 737(115.06-107.6)3.66 

15 ~36 632/2236= 

35 735 509 
4 456 408 

31 279 101 

14 505 936. 
l 330 696 

15 836 632 

62 852 

48 737 

41 654 
----------------------------------.--~---:---~---------------------------------
TERCERO. 

i+~8~1 2~m101.6-97.21)3;57. },~=;.t '" 
·- -r:·- _,-~ 

7 61/:;·~·:·.. ~.·.'~··;., i 

CUARTO. 
7 677(2254) 
(T) 33 977(97.21-82.91)3.43 

19 048 213/2301= 

15 636 6J2 
1 545 043 

17 381 675 

17 381 675 
1 666 538 

19 048 213 

33 977 

25 699 
---------------------------~--·..::.::..-·--·-----------------------------------------

21 342 828/2370m 

- -- > :· ;_ •• :,-~ 

19 048 213 
2 294 615 

21 342 828 
16 694 

16 695 - 16 694 =.l. KG/liR:LO· COAl.i SE COllS!DERA SUFICIEllTEHENTE APROXIMADO. 
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UNA VEZ MAS, SIGUIENDO CON EL PROCEDI!IIENTO, SE VUELVEN A 

CALCULAR LOS BRIX PARA CADA ETAPA EN BASE A LAS NUEVAS EVAPORACIONES 

OBTEllIDAS. Ell CASO DE HABER VARIACIONES lfJY PEQUE!lAS O SIMPLEMENTE NO 

HABERLAS, SE CONSIDERARA QUE LA CAJITIDAD DE VAPOR ULTI!IA UTILIZADA ES LA 

CORRECTA DADO QUE ES EN BASE A LOS VALORES DE DICHAS CONCENTRACIONES QUE 

VARIA!! EL CALOR ESPECIFICO Y EL PUNTO DE EllULLICION. 

CUERPO. Cp (l<J/KG'CJ 

PRIMERO. 

BXlE= 16.20 
BXlS• 10 182 • 100/ (62 852-14 115)=20.89 
BXlM= (16.2 + 20.89)/2= 18.55 3. 72 

SEGUNDO. 

l!X2E= 20. 89 3. 66 
BX2S• 10 182 100/ (48 737 - 7 
BX2t'.= (20.89 24.44)/2• 22.67 

TERCERO. _¡ 
BX3E• 24.44 3. 57 
BX3S= 10 182 . 100/ ( 41 654 ~ ~7 
BX3M= (24.44 + 29.97)/2• 27.21 

CUARTO. 

BX4E= 29. 97 3. 44 
BX4S= 10 182 • 100/ (33 977 - 8 2i0¡=39.s2 
BX4M= (29.97 + 39.62)/2= 34.6 

QUINTO. 

BX5E= 39.62 3.19 
BXSS= 10 182 • 100/(25 699 - 9 005) =60. 99 
BX5M= (39. 62 + 60.99)/2= 50.31 

SE OBSERVA QUE ENTRE ESTOS VALORES DE CONCEllTRACION Y LOS 

ANTERIORES OBTENIDOS, LAS VARIACIO!IES SO!I E11 EL OP.DEll DE LAS CENTESIMAS LO 

CUAL SE PUEDE ATRIBUIR AL REDO!IDEO UTILIZADO. SE CONSIDERA, POR LO 

TAllTO, COP.RECTA LA CANTIDAD DE VAPOR ESTIMADA EN LA ULTIMA ITERACION , ES 

DECIR: 

VE = 16 250. 8 = 16 251 KG/HR 
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- CALCULO DE LOS COEFICIEllTES DE GENERACION DE VAPOR DE CADA UNO DE LOS 

CUEllPOS DEL EVAPORADOR. 

CUERPO 14 115/654 21. 59 KG/rn'HR 

CUERPO 7 093/654 io.aJ KG/m'HR 

CUERPO 3 677/576 = 13. 33 KG/m'HR 

CUERPO 279/576 14. 37 KG/m'HR 

CUERPO 5 005/576 16. 53 KG/r.i'HR 

COEFICIEllTE PROMEDIO 15.15 KG/rn'HR 

COMPARANDO ESTE VALOR CON EL VALOR PROMEDIO SUGERIDO POR ALGUNOS 

AUTORES [l] (20 a 22 KG/m'HR) VEMOS QUE ES SENSIBLEMENTB HAS BAJO LO QUE NOS 

DEJA ENTREVER QUE EL EVHORADOR ESTADA FUNCIONANDO EN CONDICIONES SUMAMENTE 

DESFAVORABLES. 

CALCULANDO POR ULTIMO ¡;L VAPOR VIVO NECESARIO EN EL EYECTOR DEL 

ULTIMO CUERPO DEL EVAPORADOR 'rE!IEMOS: [ 1] 

EVAPORACIOll DEL ULTIMO EFECTO = 9 005 KG/l!R 

VAPOR ?lECESARIO = 9 005 • 0.05 * 9.5 = J 927 KG/HR. 

AL VAPOR DE ESCAPE NECESARIO EN EL EVAPORADOR, ES NECESARIO 

AllADIRLE UNh CANTIDhD hCICIONAL QUE COHPWSE LAS PERDIDAS QUE 

IRREMEDIABLEMENTE SE PRESENTARAN DEBIDAS A LA RADIACIO!I. LA CANTIDAD QUE !IA'l 

QUE ANADIR FLUCTUA SEGUN LOS AUTORcS [l], [2] Y SEGUN EL ESTADO DEL 

AISLAMIENTO DEL EQUIPO ENTRE ull 10 UN 15\ DE LA CA!ITIDAD DE VAPOR 

NECESARIA. Ell !IUESTRO C~.50 CONSIDERAMOS QUE DADO EL !'.AL EST,\DO DEL EQUIPO, 

UN 15 ES hllECUADO, POR LO TAi/TO LA DEMAllDA REAL DE VAPOR DE ESCAPE Ell EL 

EVAPORADOR SERIA: 

16 251 * 1.15 = 19 699 KG/l!R. 
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VI.2.9 BALANCE, 

TENIAMOS PENDIENTE DETERMINAR LA CANTIDAD DE VAPOR VIVO CON QUE 

CONTARIAMOS PARA EL RENGLON DE MISCELANEOS LO CUAL SE OBTIENE A 

CONTINUACION: 

VAPOR VIVO DISPONIBLE 

VAPOR REQUERIDO EN EL TURBOGENERADOR 

VAPOR REQUERIDO EN MOLillOS 

VAPOR AL EYECTOR DEL TACHO 

VAPOR AL EYECTOR DEL EVAPORADOR 

DISPONIBLE PARA MISCELANEOS ( *) 

+ 54 482 KG/HR 

- 20 158 KG/HR 

- 23 562 KG/HR 

025 KG/HR 

3 827 KG/HR ---------------
4 910 KG/HR 

POR 'lLTIMO DETERl!IHAMOS EL EXCEDENTE DE VAPOR DE ESCAPE: 

VAPOR DE ESCAPE DISPONIBLE + 43 720 KG/HR 

VAPOR REQUERIDO El/ CALENTADORES 129 KG/HR 

VAPOR REQUERIDO EN EL EVAPORADOR - 16 251 l<G/HR 

VAPOR REQUERIDO E!I T.\CHOS 919 KG/HR ---------------
EXCEDENTE DE VAPOR DE ESCAPE 19 421 KG/HR 

(*) EL DESGLOSE DE MISCELAllEOS SE ESTIMA COMO SIGUE: 

- RECUP EAADLES 

- NO RECUPERABLES 

- TOTAL 

~ UD KG/Hn 

500 KG/HR 

4 910 KG/HR 
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VI, 3 .1 B/\LAllCE GENERAL. 

a) AGUA A EVAPORACIOll. 

VI. 3 BALANCE HIDROTERMICO, 

JUGO MEZCLADO \ CARA ................................ 80.29 

\ FIBRA EN CARA.,, •• , •• , •• , ••••••••••••••••••• ; ••••• 12. 57 

BAGAZO \ CA!lA.,, •• , •• , .. , ................ > .• 
ºBRIX JUGO ABSOLUTO ••••• ,., •• , •••••••• •, 

HUMEDAD \ BAGAZO ...... ., .......... ,.".:. 

IMBIBICION % CAllA ................. . 

IMBIBICION POR CACl'.AZA \ CAllA ••••• 

PUREZA JUGO CLARIFICADO.,,.,., ••••• 

PUREZA MELADURA .................. . 

31.20 

·is.os 

S2.ll0 

11.SO 

3.67 

S0,60. 

80.19 

'BRIX MELADURA ....................... ,.; ............ 60. 99 

HUMEDAD CACHAZA •••••• ,., ... ,.,, •• ·:::: •• ~.::;,:.;,. 76.04 

CACHAZA CARA ••••••• , , , , • , , , •• , , • , , , , : • , , .. , ..... , • S, 5G 

BJl.GAC!Lll) ~ CACHAZA • , •• , , , , , •• , , , , , , , •• , , , • , , , ••• , • 33. 30 

LECHADA DE CAL % CARA ............ , ..... ,............ 1.02 

AGUA QUE ENTRA POR JUGO EN CAllA: 

100 - 12.S7 

100 - 18.0S 

87.43. 0.8195 

78 .138 • o. 7165 

AGUA QUE ENTRA Ell LECHADA DE CAL: 

78.138 • 0.0102 

o.sos • (1-0.09) 

= S7, 43 JUGO ABSOLUTO % CAllA 

= 81.95 AGUA JUGO ABSOLUTO 

= 71.65 AGUA CAAA 

S6 TOll AGUA/Hr EllTRANDO POR CAJlA 

= O, S05 TON/Hr DE LECHADA 

= o. 726 TO~/Hr = 726 Kg/Hr DE AGUA 
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AGUA QUE CIRCULA POR IMBIBICION Etl MOLINOS : 

78 138. 0.115 • 8 986 Kg/Hr 

AGUA QUE CIRCULA POR IMBIBICION Etl CACHAZA: 

78 138 • 0.0367 = 2 867 KG/Hr 

AGUA QUE SALE POR BAGAZO: 

[ (78 138 • 0.312) - 1 431] • 0.52 11 933 Kg(Hr 

AGUA QUE SALE POR CACHAZA: 

CACHAZA= 78 138 * 0.055 4 298 KG/HR 

HUHEDAD EN CACHAZA = 4 298 (O. 7604) = 3 268 KG/HR 

AGUA QUE SALE POR FLASH: 

683 Kg/Hr 

BALANCE DE AGUA QUE EllTRA A LA FABRICA: 

CARA 
IMBIBICIO!I CAllA 
BAGAZO 
LECHADA DE CAL 
IMBIBICIO!I DE CACHAZA 
CACHAZA 
FLASH 

[Kg/Hr] 

+ 56 ººº + 8 986 
- 11 933 
+ 726 
.¡. 2 867 
- 3 268 

683 

T O T A L • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • 52 695 

AGUA QUE ENTRA SEGUN EL BALAllCE DE MATERIALES A EVAPORACION: 

62 852 ( 1 - 0.1620) 52 670 Kg/Hr 

(La diferencia del O. 05 

pérdidas) . 

25 KG/HR ] , se debe al redondeo y a 
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b) AGUA !JE Il!YECCION NECESARIA. [lJ 

W = 572 / (T2 - Tl) 
DONDE: 

W = KG DE AGUA FRIA / KG DE VAPOR AL CONDENSADOR 

T2 = TEMPERATURA DEL AGUA CALIENTE A LA PIERNA BAROMETRICA = 45 'C 

Tl ~ TEJ'.PEAATURA DEL AGUA FRIA DISPONIBLE = 24 'C 

POR LO TAJITO: W = 572 / (45 - 24 ¡ = 27. 24 KG AGUA/KG VAPOR 

• TACHOS. 

E:VAPORACION = 1 764 KG/HR 

AGUA NECESARIA = 4 764 ( 27. 24 ) = 129 771 KG/HR 

• E:VAPORADOR. 

E:VAPORACION DEL QUINTO EFECTO 0 9 005 KG/lffi 

AGUA NECESARIA = g 005 ( 27, 24 ) = 245 296 KG/HR 

• TOTAL DE AGUA DE INYECCION. 

129 77 l + 245 296 = 375 067 KG/HR 

e) AGUA PARA EllFRIAMIE!ITO DE Lh MELADURA. 

CON EL FW DE F.VlTAR QUE LA INVERSION CONTINUE OUP.A!ITE EL 

ALMACENAJE FWAL, ES UECESARIO B/\JAR LA TE.'il'ERATURA DEL PRODUCTO DE LOS 

52. 5 'C A LOS QUE ABA!IDONh EL TACHO A UNOS 40'C, 

MELADURA G B5.J4'BX = 11 931 KG/HR 

•T MELADURA = 52.5 - 40 = 12.5 'C 

Cp MELADURA= [l - 0,006 (S5.34)J • 4.186 = 2.04 KJ/kG•C 

Cp AGUA= 4.136 KJ/KG'C 

,¡T AGUA ~ 36 - 2<. = l2 ºC 

Q aqua = Q meladura 

magua (:oCp •TI meladura/ (Cp •T)aqua = 304 240.5/50.232 ~ 

6057 KG/HR 
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d) NECESIDADES DE AGUA. 

* AGUA NECESARIA PARA EL PROCESO. 

CONCEPTO, [KG/MR] 

III.1.1. IMBIBICIOll CARA 986 

III.1.2. LECHADA DE CAL 726 

III.1.3. IMBIBICION DE CACHAZA 867 

III.1.4, GENERACIOll DE VAPOR 54 482 

III.1.5. INYECCIOll 375 067 

III.1.6. ENFRIAMIENTO MELADURA 6 057 

III.1. 7. PERDIDllS NO CUANTIFICADAS Pl 

III.1.8. TOTAL 448 185 + Pl 

* AGUA PERDIDA (NO RECUPERABLE) • 

CONCEPTO [KG/MR) 

III.2.1. MELADtraA @ 85. 34 ºBX 1 749 

III.2.2. MISCELAllEOS no RECUPERABLES 500 

III.2. 3. BAGAZO ll 933 

III.2.4. CACHAZA 268 

III.2.5, TANQUE FL.~SH 683 

III.2.6. TOTAL 18 133 
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• AGUA POTENCIALMEllTE RECUPERJ..BLE. 

CONCEPTO 

III. 3. l. CONDENSADOS PUROS 

- CO!IOEllSAOO TACHO 
- 2a ETAPA CALEl!TADOR 
- CO:lDEllSADQ ler CUERPO 
- VAPOR DE ESCAPE NO USADO 
- HISCELAJIEOS RECUPERABLES 

III. 3. 2. CONDE!ISAOOS VEGETALES UTILES 

- la ETAPA C1\LEHTADOR 
- CONDENSADO 2o CUERPO 

III. 3. 3. CONDEllSAOOS VEGETALES NO UTILES 

- CONDENSADO 3 er CUERPO 
- CONDEllSADO 4o CUERPO 
- CONDENSADO So CUERPO 

III. 3. 4. RF.CHAZO 

- EYECTOR TACHO 
- EYECTOR EVAPORADOR 
- ENFRIAMIEl!TO HELhDURA 
- VAPOR DEL QUI!ITO CUERPO 
- VAPOR DEL TACHO 

TO T A L 

III. 3. 5. I!IYECCIOll 

To TAL 

III. 3. 6. PERDIDAS HO CUAJITIFICADAS 

III.J.7. TOTAL 

[KG/HR) 

5 919 
2 129 

16 251 
19 421 

4 410 

48 130 

7 569 
6 546 

14 115 

7 083 
7 677 
8 278 

23 038 

2 02~ 
J 827 
6 057 
9 005 
4 764 

25 678 

110 961 

375 067 

486 028 

P2 

486 028 + P2 
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e) BALANCE. 

AGUA RECUPERABLE - AGUA NECESARIA= 486 028 - 448 185= 37 843 KG/HR 

EN TEORIA SE CUENTA CON tm EXCESO DE AGUA RECUPERABLE POR LO CUAL 

LA SUMA DE LAS PERDID;\S NO CUANTIFICADAS Pl + P2 NO DEBE EXCEDER LOS 37 843 

KG/HR PARA NO DEPENDER DE SUMINISTRO EXTERIOR. LA REALIDAD FUE QUE SE 

TU'IIERON GRANDES EMISIONES DE VAPOR HACIA EL EXTERIOR LO CUAL TRAJO COMO 

CONSECUENCIA EL USO CONTINUO DE SUMINISTRO DE LA RED. 
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VI. 4. l. 2 SISTEMA DE GENERACION. CARACTERISTICAS. 

La generaciOn de corriente eléctrica se llevo a cabo mediante el uso 

de dos turboqeneradores; el primero de ellos de marca General Electric con 

capacidad de lKW, en tanto que el segundo era de marca Shinko con capacidad 

de KW. Las turbinas en ambos casos son de contrapresi6n Con relaci6n 14 

bar/ bar. El voltaje generado era de .;so volts en tres fases a una 

frecuencia de 60 Hz. LaS velocidades de los rotores eran respectivamente 

1200 y 1 800 rpr.i. 

VI. 4. l. 3 A!IALISIS DE?ARTAMEJITAL DE CARGAS. 

EL FACTOR DE POTENCIA FUE PARA TODOS LOS CASOS = O. 85 (LEIDO). 

EL VALOR DEL VOLTAJE EN TODOS LOS CASOS FUE DE 480 Vol ~s 

LA POTENCIA SE CALCULO: P~ ''3 * V * A * f.p. [kW] 

LOS VALORES DE CORRIE!ITE SON PROMEDIO DE TRES LECTURAS. 

Ell CUA!ITO AL USO INDICA USO COllTI!IUO 

INDICA USO PEl<IODICO (70 % DEL TIEMPO EFEGTIVO) 

3 INDICA MOTOR DE RESi:l<VA PARA CASO DE REPARACIO!IES O SER

VICIO AL MOTOR PRINCIPAL. 

No. EQUIPO. [H.P.] [A!Op] P[l:W] uso. 

001 MALACATE GRUA No.l 40 33.6 23. 74 

002 GIRO GRUA lle. 1 10 9. 56 6. e3 

003 CARRO GRUA No. 1 7 .5 s. 33 3. 77 

004 llALACATE GRUA no. 2 60 65 45.93 

005 COMPRESOR GRUA No. 2 l. 41 

006 MESA ALIMENTADORA No.l 18 24 16. 96 

007 MESA ALIME!ITAOORA No.2 18 24 i6.96 

coa MESA U.VAOORA DE CARA 100 56.6 40. ºº 
009 RASTRILLO DE MESA LAVADORA 20 9. 33 6. 60 

010 JUEGO DE CUCHILLAS No .1 300 236. 6 167.20 
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---------------------------------------------------------------------------
No. EQUIPO. [H.P.] [Alllp] P[kll] uso. ----------------------------------------------------------------------------
011 JUEGO DE CUCHILLAS No. 2 150 86.66 61.24 

012 CO!IDUCTOR DE CARA no, l 40 29.66 20.96 

OlJ CONDUCTOR DE CA!lA !lo. 2 JO 6. J6 

014 COI/DUCTOR DE CARA No. J 40 24. J 17.17 

015 BOMBA DE GUA.!UU>O No.2 JO JJ 2J. 32 

016 BOMBA DE GUARAPO No.J JO JO 21.20 

017 BOMBA DE l'.ACERACIOll No.l 15 10. JJ 7 .JO 1 

018 BOMBA DE MACERACION no.< 10 6.66 4.71 

019 MOTOREDUCTOR PAC!L\QU!L 7 ,5 6.66 4.71 1 

020 BOMBA AUXILIAR DE ACEITE TURBINA 0.71 

021 BOMBA AUXIL~AR DE ACEITE TURBINA 7 4.95 

022 BOH!l/, LU!JRICAC!Oll DE REDUCTOR PAVI 1.5 1.41 

02J CONDUCTOR DE BAGAZO No. l 2J 19.JJ lJ.66 

024 COllDUCTOR DE IJAGAZO llo.2 2J 2J - 16.25 

025 CONDUCTOR DE BAGAZO !lo. 3 15 lJ 9.19 

026 CONDUCTOR DE BAGAZO lle. 4 15 14;66_ 10. J6 

027 BOMBA DE AGUA llo. 4 A CALDERA 250 271.6 191.9J 

028 BOMBA AUXILihR no. 2 JO 18.JJ 12.95 

029 BOMBA DE PETROLEO FOSA 15 7 4,95 

OJO BOMBA DE P>:TROLEO Uo.2 CALDERA 5 15 16.6 u. 7J 

Oll BOMBA DE PETROLEO no .1 CALDERA 1-4 25 11.J 7.99 

032 Bo~mA DE CONDENSADO No .1 JO 21 14 .84 

OJ3 BOMBA DE COllDEllSADO !lo. 2 20 15 10.60 

OJ4 VENTILADOR TIRO FORZADO CALDERA 350 25J.J 179. 00 

OJ5 BOHBA. DE AGUA CRUDA No. l 10 6.6 4.66 

OJ6 A(;!TADOR LECHADA DE CAL 7.5 4.66 J.29 

OJ7 oOMB;, LECHADA DE CAL !lo. 1 5 6.J6 
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--------------------------------------------------
llo. IQOIPO. [11.P.] (Allp] P[kW] uso. ---------------- -----------------
031 ICllllA LSCIWlA DE CAL lo.2 ' 5.5 J.U 

039 - DE GlJARAPO ALCALIZADO lo.1 30 23.l 11.n 
040 - DE (;1JARAp() ALCALl ZADO lo. 3 Ji J4 16.H 

041 llOVDIIEllTO CUJIIFICAOOR DOOR 2.13 

042 llOVIIUlllTO CLARIPICAOOR llIROll 2.33 1.65 

043 llO!!llA CI.\RlPICAOOR No, l 15 6.33 4.47 1 

044 llOllBA D! R!TORllO CACllAll No. 2 7.5 1.41 1 

045 llOK8A DE R!TOR!IO CACHAZA llo. 3 7.5 17 12.0l 

046 BOllBA LIQUIDACION CLARIFICADOR OOOR 10 6.36 

047 BOMBA (;UARAp(I TllRBIO No. l 10 10 1.01 

048 80llBA GUARAPO TURBIO No, 2 20 13 9.19 

049 MOVIMIENTO TA;(ll()R FJ:LTRO !:IBCO 0.11 1 

050 MEZCLADOR DE llAGACILLO Ko. 2 5 4.24 l 

051 BOllBA Vlt.CIO FILTROS Y CACHAZA 40 32.6 23.04 

052 BOMBA DE CU.\RAPO CLARIFICADO Mo. 2 JO 16 11.Jl 

053 BOMBA DE GUARAl"J CLARIFICADO No. 3 75 .4.95 

054 BOMBA DE GCARAPO CLARO No.l 10 6. ~6 l 

055 BOll8A DE ClJARAPO CL\RO 110.2 10 J.53 

056 VENTILADOR DE AMBIENTE 7.5 5 3 .53 

057 l!OllBA DE CACHAZA Y BAGA20 No.1 20 13 9.19 

058 BOMBA DE CACHAZA Y BAGAZO llo.2 20 U.6 10.32 

059 AGITADOR DE PILTRO !DICO 3. 33 2.35 

060 BOMBA No.l CONCEllSADO A TANQCE lb 7.5 12 a.u 
061 BOMBA 110. 2 COlfDEllSAOO A TANQUE 3 lb ' 4.66 3.29 

062 BOMBA No. 3 COllDDISADO A TANQC! 3 lb 7.S 4.66 3.29 

063 BOMBA COllOE:llSlt.00 TANQUE 3 lb A 8 lb 10 5. 33 3. 77 1 

064 BOMBA COllDEllSlt.00 TANQUE 8 lb A CALD. 7.5 e. 11 5.89 1 

065 BOMBA No. 2 AGUA CALIDlTE lt. FABRICA 30 22.ll 15.78 1 
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!lo. EQUIPO. [H.P;J [Amp] P[kW] uso. 

066 BOMBA Il!YECCIOll !lo. l A EVAPORADOR 

067 BOMBA IllYECCIOll Uo.2 A EVAPORADOR 

068 BOMBA INYECCION No.J A EVAPORADOR 

069 BOMBA DE RECHAZO llo. l 

070 BOMBA DE RECHAZO !lo. 2 

071 BOMBA DE RECHAZO No. 3 

072 BOMBA DE VACIO SIHI A TACHOS 

073 BOMBA DE VACIO No.4 

074 COMPRESOR JACUZZI 9 
" 9 

075 BOMBA AGU.~ SERVICIOS GEllERALES 

Q76 BOMBA ACUP. 1". ::SA LAVADORA 

077 ALUMBRADO 

CARGA TOTAL IHSTALADA 

CARGA DE REPUESTO 

30 % DE LA CARGA PERIODICA 

CARGA PICO 

CARGA PROMEDIO LEIDA DEL TABLERO 

l/0,4 

100 103 .3 

100 88. 3 

100 108. 3 

100 100 

100 126. 6 

100 96. 6 

75 48 .6 

75 4~ 

4U 49. 3 

75 76.6 

100 68 

1874. 89 kw 

-476.92 kW 

- 24.5 kW 

¡3;3,47 kW 

1050 kW 

CARGA COllSIDERADA PARA EFECTOS DE CALCIJLO... • • 1200 kW 

VI. 4 • 1. 4 PAR~METP.OS OBTE!l!DOS. 

72 .99 

62.40 

76.53 

70.67 

89. 46 

68.26 

34.34 

30.39 

)4.84 

54.13 

48.05 

30.00 

RFPARTIENDO L/, CARGA ENTRE LAS TONELADAS DE CANA Y DE PRODUCTO FillAL 

TENEMOS: 

TONELADAS DE CA!IA POR HORA : 78 .138 TCH 

PRODUCCION DE HELACON : 11 931 llG/HR 

CARGA : l 200 kW 

CONSUMO ESPECIFICO POR TONELADA DE CARA: 200 / 78.138 15.36 kW/TCH 

CONSUMO ESPECIFICO POR llG DE !IELACON: 200 / 11 931 O. l. llW/KG/H.~ 
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VI. 4. 2. AIRE COMPRIMIDO. 

VI. 4. 2. 2. RED NEUMATICA. CARACTERISTICAS. 

EN COHPARACIOll CON EL PROCESO TRADICIONAL DEL AZUC~.R, EL PROCESO 

DE ELABORACION DEL MELACOll PRESENTA Ull COHSUMO SE!ISIBLEMENTE MAYOR DE AIRE 

COMPRIMIDO; ESTO SE DEBE, FUNDAMEllIAU!ENTE, AL USO DE ESTE RECURSO EN LOS 

TANQUES DE INVERSIOJI DEL PRODUCTO :orio /,GITADOR y HCMOGENIZADOR. 

HAY Sill EMBARGO PUNTOS EN COMUH DE CO?ISUMO DE AIRE COMPRIMIDO EN 

AMBOS PROCESOS COMO LOS Sol! 

- INSTRU}!E!ITACION 

- TANQUES 3ASCULhJJORES 

- SERVICIOS GEll!;RALES. 

LA RED SE EllCUENTRh ALIMEllTADA POR DOS COMPRESORES PRI!ICIPALES DE 

X 9" Y DE 12 X 11" Col! MOTORES DE 100 Y 40 H.P. RES!'ECTIVAHENTE Y POR 

OTROS AUXILIARES QUE SON UNO Et! Ll\ P!JJiTi\ DE FUERZA DE 5 H. P. , OTRO EJI EL 

DEPARTAHEllTO DE CALDERAS DE 20 l!.P. '{ ~TRO l~.s Ell EL MOLI!IO llo.l DE 10 H.P. 

ADICIOHALMENTE, SE CUENTA CON UN COMPRESOR DE 2 H.P. PARA EL 

CCNSUHo EXCLUSIVO DE :.A GRUh t:o. 2 QUE 110 SE ENCUENTRA UNIDO A LA RED 

PRINCIPAL. 

Ell CU!\JITO A LOS DIAMETROS DE TUBERIA UTILIZADOS Y SUS RESPECTIVAS 

LONGITUDES, SE PRESEllTA LA SIGUIENTE TABLA Ell i..A QUE SE .ANOTAN TAMBIEll LAS 

LOllGITUDES EQUIVALE!ITES QUE RESULTAll DE LA CONVERSJO!! DE LOS ACCESORIOS 

PRESEJITES: 
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DIA!!ETRO [in] LONGITUD 
TUBERIA [m] 

LONGITUD 
EQUIVALENTE 
ACCESORIOS [m] 

LONGITUD 
TOTAL [11) 

----------------------------------------------------------------------------
1/2 68.00 o. 48 68. 48 

3/4 156. 50 2,06 158. 56 

82.70 4. 51 87. 21 

l' 1/2 ''140;90 10.19 151. 09 

25.86 202. 3 6 

2. 42 26 ,42 

1.00 16.59 23. 59 

8.00 s. 69 13. 69 

TOTAL 663. 60 67. 80 731. 40 

EN CUANTO A LA VELOCID~D DEL FLUJO EN LAS TUBERIAS, SE ESTIMA QUE 

EN LA INSTRUMEHTAéÍoN ERA DE se A 70 ft/seg MIENTRAS QUE EN EL RESTO DE LAS 

SALIDAS ERA DE 80 ft/seg. LA PRESION EN LOS TANQUES ERA DE s.s KG/CM' 

MA!IOia:TRICOS. EN CUANTO AL CONSUMO EN LAS TOMAS DE SERVICIOS GENERALES SE 

ESTIMO DEL 5 % DEL TIEMPO. 

VI. 4, 2, 3. ANALISIS DEPARTAME!ITAL DE CONSUMOS. 

• INSTRUMEllTACION. 

- CALDERA 1 PU!ITOS DE CO!ISUMO, 

- CALDERA 2 PUllTOS DE CONSUMO. 

- CALDERA • lO PU!ITOS DE CONSUMO. 

TO TA L 20 PU!ITOS DE CO!lSUMO 
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ESTIKANDO POR CADA Pu'NTO Ull CONSUMO DE o. 75 ft3/min TENEMOS: 

20 ( o. 75 ) = 15 ft3/min 

• INTERMITENTES. 

- TAllQUE BASCULADOR • 1 PU!ITO DE CONSUMO, 

- TAllQUE DE LEVADURA. PUllTO DE COllSUMO. 

- SERVICIOS GENEPALES. 23 PU!ITOS DE CONSUMO. 

T O T A L 2 5 PUllTOS DE CONSUMO. 

COMO SE MIO'ro AfiTER!i)R.1<E?lTE, SE ES!'lMi\ V11 TIEMPO DE FUNCIONAMIENTO 

PROMEDIO EN ESTAS TOMAS DEL 5\ POR LO QUE EL CONSUMO TOTAL EN ESTE REllGLON 

SER.\: 
25 ( o.75 ¡ o.os= o.94 f-03/"in 

* IllVERSION DEL PRODUCTO. 

Dil\METRO DE LAS SALIDAS: 1 " 

VELOCIDAD A LA SALIDA 80 ft/seg 

GASTO POR SAL:OA = (r. (1/12)' /4] SO 0.44 ftJ/seg (60) = 

= 26.4 ftJfcin (60) = 1 584 ítJ/HR. 

CAPACIDAD DE CADA TANQUE DE INVERSIOll : 20 000 lts 

TIEMPO PROMEDIO DE INVERS!ON : 8, 2 7 l!RS 

CONS1.,"MO POR 71.l'QUE : 1 S84 ( 8. 27 = lJ 100 ft3 

DENSIDAD UEL P?.CDTJCTO : l. J5 KC l t 

PESO POR TAllQUE 20 000 ( 1.35) 27 OCO KG 

CONSUMO POR KG : 13 100/27 000 = 0.485 ftJ/KG 

PRODUCCION : 15 695 KG/h'J! 

CONSUMO DE AIRE : 16 695 (0.485) =8 100 ftJ/HR = 
135 ft3/min 
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• CONStlllO TOTAL, 

INSTR!lM!llTACION 

INT!RllIT.EHTES 

INVERSION 

15 !tl/=ln 

o,94 ttl/=in 

135 ftl/min 

T o T A L 150. 94 !tl/min 

PAAA EFECTOS DE c>.LCULO SE CONSIDERARAN 150 !t3/=in. 

VI. 4 • 2, 4, PARA!!ETROS OBT!llIDOS, 

PROOtlCCION DE MELl\CON: 11 9 J l KG/!IR 

CONSUMO DE >.IRE : 150 ft3/aln • 9 000 ft3/!IR 

TONELADAS DE c.\llA POR RORA : 78.138 TCK 

CONSUMO ESPECIFICO POR KG DE MELACO!I: 

9 000/11 931 • o. 75 ttJ / KG 

CONSUMO ESPECIFICO POR TONELADA DE CARA: 

9 ooo / 78.138 • 115.18 ftJ / TC 
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VII. DIMEllSIOllJ>.MIENTO DE LA PRODUCCIOH DI COlIDICIONES ME.TORADAS. 



VII .1 BALANCE DE MATERIALES EN MOLINOS. 

(DATOS A LA FECHA DE LA ULTIMA CORRIDA) 

- CANA MOLIDA A LA FECHA: 148 853. 765 TC 

- TIEMPO EFECTIVO DE MOLIENDA: 1905 HRS 

- TONELADAS DE CAllA MOLIDA: 148 853.765/l 905 = 78.138 TC/hr = 1875.312 TCD 

(1) CARA 

POL 
BRIX 
FIBRA 
AGUA 

(2) AGUA DE IMBIBICIOK (*) 

(3) JUGO MEZCLADO 

EXTRACCIOU DE JUGO MEZCLADO 

78 138 " (0,90) = 70 324 

POL 
BRIX 
AGUA 

(4) .DAC:A;:o 

[kg/hr] 

9 830 
12 322 

9 822 
56 000 

78 138 

[ltg/hr] 

15 628 

\ CAllA 

[kg/hr] 

9 388 
11 709 
49 227 

70 324 

90 ' (*) 

' 
12. 58 
15. 77 
12. 57 -
71.66 

lOO-.oo 

' 20.00 

13. 35 
16.65 
70.00 

100.00 

--

BAGAZO% CAflA 30.00 \ = 78 138 K (O.JO)= 23 441 KG/ HR 

POL 
BRIX 
FIBRA 
AGUA 

[kg/hr] \ 

l 392 
l 810 
9 442 

12 189 

23 441 

5.94 
7.72 

40.28 
52,00 

lC0.00 
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COMPROBACION: 

Calla + 

78, 138 

Aqua de Imbibición ~ Jugo Mezclado + 

15 628 70 324 

93 766 93 765 

Bagazo 

23 441 

LA DIFERENCIA DE 1 KG/HR SE l\TRIBUYt: l\L REDONDEO DE CIFRl\S ) , 

( *) se han variado aqu1 tan solo las cantidades correspondientes a los 
porcentajes de aqua de ir..bibiciOn y extracciOn de jugo mezclado sin 
afectarse la pol en bac¡azo asi como en jugo, todo Asto a fin de garantizar 
una comparaci6n t:1.!s objetiva con el caso real. 
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BALANCE DE SOLIDOS EN CLARIFICACION. 

(l) SOLIDOS EN JUGO MEZCLADO: Bx del Jugo Mezclado 16. 65 o 

70 324 ( 0.1665 = 11 709 KG/HR 

(2) SOLIDOS EN LECHADA: BX de la Lechada = 9 ' 

798 ( 0.09 ) = 72 KG/HR 

(3) SOLIDOS EN BAGACILLO: Hwnedad en Baqacillo = 52 ' 

l 431 ( 1 - 0.52 ) = 687 KG/HR 

( 4) SOLIDOS EN CACHAZA: 

HUMEDAD EN CACHAZA = 7 6. 04 t 

4 298 ( 1 - 0.7604 )• 1 OJO KG/HR 

(5) SOLIDOS CN JUGO Cl.J'.RO: 

(1) + (2) + (3) = (4) + (5) 

(5) - 11 709 + 72 + 687 - 1 OJO 

(5) 11 438 KG/HR 

BX = 11 438 / 70 357 e 16. 26 

(6) SOLIDOS EN MELADURA: 

11 438 KG/HR 

BX MELADURA = 70.00 

MELADURA = 70 357 ( 16.26 / 70.00 ) = 16 343 KG/HR 

(7) SOLIDOS Ell PRODUCTO PIHAL: 

11 438 KG/HR 

BX PROD. FlllAL = 85.00 

PRODCCTO FINAL= 16 343 ( 70.00/ 85.QO ) = 13 459 KG/HR. 
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BALANCE DE MATERIALES Ell CLl<RIHCACION. 

(5) LECHADA DE CAL 

CONSUMO DE CAL= 0.919 kq/TC 

DtNSIOAO LECHADA = s•ee ~ 9 Bx = 9\ 

78 .138 X O• 919 
0.09 

= 798 kg/hr = 72 kq cal/hr 
0.09 

(6) JUGO FILTRADO 

SE CONSIDERA UN 15\ DEL JUGO MEZCLADO {3) + LECHADA DE CAL (5) 

(70 324 + 798) 0.15 = lO 668 kq/flr 

(7) JUGO ALCALINIZADO (A CALEllTAOOF.ES) 

70 324 + 798 + 10 668 = Bl 790 kq/hr 

(8) JUGO CALIENTE ( A CLARIFICAOOF) 

81 790 (2675.27 l<J/kq - 440.ll kJ/kg 
2256. 25 l<J/kg 

( 9) VAPOR QUE SALE EN EL TANQUE FLASH 

Bl 790 - 81 025 = 765 kg/hr 

( 10) LODOS EH EL CLARIFICADO?. 

= 81 025 Kq/llR 

SE CONSIDE.llAll EL 15\ DEL JUGO MEZCL.~ (3) + LECHADA DE CAL (5) 

71 122 (0.15) = 10 668 kg/hr 

( ll) JUGO CLARO ( A EVAPORADOR ) 

81 025 - 10 668 = 70 357 kg/hr 

(12) TORTA DE CACHAZA (SE CO!ISID<.RA EL 5.5t Ell CAllA) 

78,lJS (0.055) = ~,298 l:g/hr 
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( 13 J BAGACILLO AL FILTRO 

SE CONSIDERA EL 33 ,JO t DE LA CACHAZA OBTENIDA. 

4 298 (O, 333) • 1 431 kq/hr 

(14) AGUA DE LAVADO 

(13) 

(14) 

(H) 

+ (14) 

(6) 

• 10 668 

+ 

+ 

+ 

(10) 

(12) 

(6) + 

(10) 

4 298 - 10 6 68 -

(14) • 2 867 kq/hr • J,67 t CABA 

ESTA TESlS NO nm 
SALIR llE LA BIBLIOTECA.,.· 

(12) 

(13) 

431 
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BALAllCE GENERAL DE VAPOR. 

I. GEHERACION DEL VAPOR VIVO. 

SE PRESENTAN DOS OPCIONES: LA PRIMERA UTILIZAR LAS CALDERAS BAGACERAS 1 

A 4 LIBERANDONOS DE ESTA FORMA DEL USO DEL COMBUSTOLEO. LA SEGUNDA, UTILIZAR 

SOLAMENTE LA CALDERA PAQUETE 5 CON FUNCIONAMIENTO EH BASE A COMBUSTOLEO 

EXCLUSIVAMENTE LO CUAL NOS OBLIGA A LA VENTA NECESARIA DE TODO EL BAGAZO 

PRODUCIDO. 

LA PRODUCCION EN EL PRIMER CASO SERIA: 

RATillG DE GENERACION TEORICO (1001) • 16.85 KG/HR/m' 

SUPERFICIES DE CALEFACCION DE LAS CALDERAS: 

CALDERA 1: 
CALDERA 2: 
CALDERA 3: 
CALDERA 4: 

TOTAL 

976 m2 
515 m1 

515 m1 

515 mJ 

2 521 m1 

GENERACION • 2 521 ( 16.85 ) • 42 479 KG/HR 

CON 125\ DEL RATillG • 2 521 ( 16.85 J (1.25)= 53 099 KG/HR 

LA GENERACION EJI EL SEGtnlDO CASO SERtA: 

GEllERACION NOMI!IAL CALDERA 5 = 72 640 KG/HR. 

EN BASE A UllA ESTIMACION PRELIMINAR, SE ESTIMA QUE LA CANTIDAD 

tlECESARIA DE VAPOR VIVO SERA DEL ORDEN DE LOS 50 000 KG/HR POR LO QUE SE 

CONSIDERA MAS FACTIBLE TRABAJAR CON LA CALDERA 5 AL 70 I APROXIMADAMENTE DE 

SU CAPACIDAD NOMINAL QUE CON LA COHSINACION 1 A 4 A CERCA DEL 1201. DE ESTA 

MANERA SE ESTARIA CUBIERTO EN EL CASO DE UNA SOBREDEMANDA. 
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II, CONSUMO DE VApOR DEL TURBOOENERADOR. 

SI SE OPTIMIZA EL USO DE LA ENERGIA EN EL INGENIO, ESTO ES, PENSANDO 

QUE EL EQUIPO UTILIZADO ESTUVIERA DIMENSIONADO EXPROFESO PARA LA PRODUCCION 

QUE NOS ATARE, ESTIMAMOS QUE EL CONSUMO pODRIA SER REDUCIDO HASTA QUEDAR EN 

900 KW LO CUAL NOS PERMITIRIA RECURRIR AL USO DEL TURBOGENERADOR DE 1 MW CON 

UNA RESERVA PARA "PICOS" DE HASTA 100 J(W, A LO ANTERIOR HABRIA QUE AllADIR EL 

HECHO DE QUE AL TRABAJAR MAS PROXIMOS A LA CAPACIDAD NOMINAL DEL 

TURBOOENERAOOR, EL CONSUMO ESPECIFICO DE VAPOR DEL MISMO DISMINUYE. 

POTENCIA REQUERIDA: 

CONSUMO ESPECIFICO(*): 

COHSL110 DE VAPOR: 

900 KW 

J0.37 lb/KW/Hr • 13. 79 Kg/KW/Hr 

900 • lJ, 79 • 12 409 Kg/Hr 

(*) Del consumo especifico utilizado en el caso real (37 lb/KW/Hr) hemos 

considerado que una reducción de entre el 15 y el 20 \ seria adecuada por lo 

que se ha tomado un 18 \, quedando el consumo especitico en J0.37 lb/KW/Hr. 

III. CONSUMO DE VAPOR EN LAS TURBINAS DE LOS MOLillOS. 

TURBINA 1 
TURBINA 2 

TOTAL 

650 HP 
1000 HP 

1 650 HP 

CAPACIDAD EFECTIVA: 1650 * O. 7 • 1155 HP 

CONSUMO ESPECIFICO: 45 Lb/HP/Hr • 20.4 Kg/HP/Hr 

CONSUMO DE VAPOR: 1 155 * 20,4 • 23 562 Kg/Hr, 

IV. CALCULO DE VAPOR NECESARIO EN CALENTADORES, 

SALTA A LA VISTA QUE POR EL HECHO DE TRABAJAR CON LA CALDERA 5, 

HABREMOS DE CONTAR CON UN EXCEDEllTE DE VAPOR TANTO VIVO COMO DE ESCAPE. ES 

pOR ELLO QUE NO SE lWlA NECESARIO EL USO DE VAPOR VEGETAL PROCEDENTE DE 

EXTRACCIONES DE LOS CUERPOS DEL EVAPORADOR. 
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POR LO TANTO, EL CALCULO DE LOS CALENTADORES SE RARA CONSIDERAllDO UNA 

SOLA ETAPA EN LA QUE EL JUGO ELEVE su TEMPERATURA DE 24 •c A 102 •c AUNQUE 

FISICA!IENTE EL CALENTA!IIENTO SE REALICE EN UN Bl\NCO DE SEIS CUERPOS 

SUCESIVOS Y NO SOLAMENTE EN UNO. 

•T • 102 • 24 • 79 •e 

m • Bl 790 KG/HR 

ex • (11 109 + 12 + 1 745) • ioo / a1 190 • 16.54 •ex 

Cp • ( l - 0.006(16.54) J * 4.186 • 3,77 KJ/KG 'C 

Q • M Cp •T • 24 051 167 KJ/HR 

EllTALPIA @ 15 PSIG ( 2, 05 BAR ) • 2 199. 8 KJ /KG 

VAPOR NECESARIO • 24 051 167 2199.8 • 10 933 .KG/HR 

ARADIENDO UN EXCEDENTE DEL 5 PARA COMPENSAR PERDIDAS POR RADIACION: 

10 933 * l.05 • ll 480 KG/HR 

V. CALCULO DE LAS CONDICIONES DE OPERACION DEL TACHO. 

EN ESTE CASO, LA CONCENTRACION FINAL QUE TIENE LUGAR Ell EL TACHO SERA 

DE 70 •ex, QUE ES LA CONCENTRACION A LA SALIDA DEL EVAPORADOR y A TODO LO 

LARGO DE LA UNERSION, HASTA 85 ºBX QUE ES LA CONCENTRACION EL PRODUCTO 

FINAL. 

MELADURA @ 70 'BX • 16 343 KG/HR 

PRODUCTO FUIAL @ 85 'BX • 13 459 KG/HR 

EVAPORACION NECESARIA • 16 343 - lJ 459 • 2 884 KG/HR 

ENTALPIA @ 26 • Hg VAC (0.135 BAR) • 2 376.6 KJ/KG 

ENERGIA NECESARIA PARA LA EVAPORACION • 6 854 114 KJ/HR 

ENTALPIA @ 15 PSIG (2, 05 BAR) • 2 199. 8 KJ /KG 

VAPOR HECESARIO • 6 854 114 / 2 199. 8 • 3 116 KG/HR 

EXCEDENTE PARA CUBRIR PERDIDAS POR RADIACION ( 5 1) • 

3 116 ( l.05 ) • 3 272 KG/HR. 

VAPOR NECESARIO EN EL EYECTOR DEL TACHO: 

2 884 • o.os • 8.5 • l 226 KG/HR 



VI, CALCULO l/lJMERICO DEL VAPOR DE ESCAPE REQUERIDO POR EL EVAPORADOR. 

JUGO CLARO EllTRANDO @ 16. 26 ºBX = 70 357 KG/HR 

SOLIDOS E!ITRAllDO = 70 357 ( O .1626 ) • 11 438 KG/HR 

MELADUAA SALIENDO @ 70 ºBX = (H. 26/70) * 70 357 

= 16 343 KG/HR 

EVAPORACIO!I REQUERIDA • 70 357 - 16 343 = 54 014 KG/l!R 

PARA UNA MOLIENDA DE LA MAGNITUD DE LA QUE AQUI SE ESTUDIA (78.138 

TC'tl) , LAS !<ECOMEllDACIONES BIBLIOGRAFICAS [ 1 J, [ 2 J NOS LLEVAN AL USO DE UN 

EVAPORADOR MULTIPLE DE TRES EFECTOS CON CUERPOS DE IGUAL TAMA!lO DADO QUE NO 

HAY NECESIDAD DE EXTRACCIONES. 

CANTIDAD A EVAPORARSE POR RILLIEUX EN CADA CUERPO 

50 014 I 3 • 18 005 KG/llR 

CALCULO PRELIMI!IAR DE LOS BRIX. 

BXnE= BX >. LA ENTRADA DEL CUER!'O n 

BXnS• BX A LA SALIDA DEL C'UERl'O n 

BXnM• BX PROMEDIO EN EL CUERPO n 

CUERPO 

PRIMERO 

BXlE• 16.26 
BXlS= ll 438 /(70 357 - 18 005)• 21.85 
BXlM• 19 .06 

SEGUNDO 

BX2E• 21. 85 
:~~~= ii.~~8/ (70 357 - 2(18 005))" 33.3 

Ti."RCERO 

BX3E= 33,J 
BXJS= 11 438/ 
BX3M= 51. 65 

Cp [KJ /KG •e¡ 

3,71 

3. 64 

3.35 
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CALCULO DE LA [)!STRIBUCIOH DE PRESIONES. 

PRESIOH ATMOSF'ERICA= 760 mcllg= 1.0106 bar= 14. 7 PSI 

PRES ION ABSOLUTA DEL VAPOR DE ESCAPE = 15 + 14. 7= 29. 7 PSIA 

= 2.05 bar 

PRESIOH ABSOLUTA DE LA SALIDA DEL QUillTO CUERPO DEL EVAPORADOR 

= 26"Hg VAC= 0.135 bar 

CAIDA TOTAL DE PRESIOll = •Ptot= 2.05-0.135= 1.915 bar 

ESCALON1'JHENTO DE PRESIONES: 

Por trat.arse de tres cuerpos iguales sin necesidad de extracciones, los 

diferenciales de presiones sa toman iguales, es decir: 

•P tot = •Pl + •P2 + •P3 

•Pl = •P2 •PJ = •P 

•P = 1.915 3 = 0,6383 

Pl • 1.4117 bar 

P2 O. 7733 bar 

P3 = 0,135 bar 

se determinara ahora los estados termodina:nico,;¡ correspondientes a estas 

presiones: 

TABLA DE ESTADOS TERMODINAMICOS PARA CADA UllO DE LOS CUERPOS. 

CUERPO 

CALAl:ORIA 

CUEP.PO 1 

CUERPO 

CUERPO 

Pabs[bar] 

2. 05 

1.4117 

o. 7733 

0.135 

Tsat( •c¡ 

121.02 

109. 56 

92. 58 

52. 55 

h [KJ/KGJ 

2199.8 

2231.4 

2276.5 

2376.6 
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• OIFEREllCIA TOTAL DE TEllPERATURAS• 121.02 - 52.55 • 68.47 •e 

- AUMENTO DEL PUNTO DE EBULLICION: 

CUERPO 

- DIFERENCIA EFECTIVA DE TEllPERATURA: 

BXM[•BX] 

19.06 
27 .58 
51.65 

A.P.E. ["C] 

0.5 
0.95 
2.4 

¡:. 3.85 

aTea •T - l: A.P.E.• 68.47 - 3.85 • 64.62 •e 

SEGUN EL PROCEDIMIENTO USADO, DEBEMOS AHORA CALCULl.R LAS CAIDAS 

PARCIALES EFECTIVAS DE TEMPERATURA .t.Tel, •Te2, •TeJ PARA LO CUAL SE TENDRAN 

QUE DETERMINAR LOS COEFICIENTES PARTICULARES DE TRANSFERENCIA DE CALOR 

Ul,U2,U3. 

ATetot• •Tel+ •Te2+ .t.Te3 

&Te2"" UlAl &Tel/U2A2 

•TeJ= UlAl •Tel/UJAJ 

SUSTITUYENDO Y FACTORIZANDO •Tel Y CONSIDERANDO QUE LAS TRES AREAS SON 

IGUALES TENEMOS: 

•Tetot=( [ 1+ (Ul/U2) +(Ul/U3)) * •Tel 

- CALCULO DE LOS COEFICIENTES DE TRANSFEREHCIA DE CALOR Ul,U2,Ul: 

USANDO LA FORMULA DE DESSIN: e 
Un= [100 - Bn) (Tn - 54) h/ l 278.32 

es 



DONDE: 

DE DONDE: 

Un• COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR CUERPO n {KJ/m2 HR •c1 

Bn• BRIX MEDIO DEL JUGO DENTRO DEL CUERPO n [•ax¡ 

Tn• TD!PERATURA ABSOLUTA DEL VAPOR CALENTANTE DENTRO DE LA 

CALANDRIA n ( • el 

h• CALOR LATENTE DEL JUGO DENTRO DEL CUERPO n (!(J/RG) 

1 278, 32 ES UNA CONSTANTE llU!IERICA DE DISENO PARA SISTEMA 

INTERNACIOHAL. [ 9 J 

Ul• (100-19,06) (121.02-54) (2231.4)/1 278.32 - 9 469 KJ/m2 HR •e 

U2• (100-27,58)(109,56-54)(2276.5)/1 278.32 • 7 166 RJ/C12 HR •c 

U3• (100-51.65) ( 92.58-54) (2376.6)/1 278.32 - 3 468 RJ/m2 HR •c 

... Tetot•( l + 9469 / 7166 + 9469 / 3468 } •Tel 

•Tetot:o 5.05 •Tal 

•Tel= 64.62 / s.os .,. 12.80 ºC 

.t.TeJ= 34, 95 ºC 

TABLA CORREGIDA DE ESTADOS TERMODINAMICOS. 

CALANDRIA 

SALIDA 3 



ITERACION IllICIAL. 

CANTIDAD DE VAPOR DE ESCAPE ESTIMADA = 19 000 KG/HR 

EFECTO VAPOR[KG/HRJ 

PRIMERO. 
19 000(2199.8) 
(-)70 357(108.22-96)3.71 

38 606 481/2235= 17 274 

SEGUNDO. 
17 274(2235) 
(+) 53 083(108.22-90.81)3.64 

41 970 478/ 2281.l• 18 399 

TERCERO. 
18 399 (2281. l) 
(+) 34 684(90.81-54.91)3.35. 

46 141 749/2370.92= 19. 462 

KJ/HR 

41 796 200 
3 189 719 

38 606 481 

38 606 481 
J 363 997 

41 970 478 

41 970 478 
4 171 271 

46 141 749 

16 343 - lS -222 = 1 121 KG/HR EVAPORADOS DE MAS 

JUGO 

70 357 

53 083 

34 684 

15 222 
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ITERACION FINAL 

CANTIDAD DE VAPOR DE ESCAPE ESTIMADA = 18 589 KG/HR 

EFECTO VAPOR[KG/HR} 

PRIMERO. 
18 589(2199.8) 
(-)70 357(108.22-96)3.71 

37 702 363/2235= 16 869 

SEGUNDO. 
16 869 (2235) 
(+) 53 488(108,22-90.81)3.64 

41 092 026/ 2281. l= 18 

TERCERO. 
18 014 (2281. l) 
(+) 35 474(90.81-54.91)3.35 

45 358 307/2370,92= 

RJ/HR 

40 892 082 
3 189 719 

37 702 363 

37 702 363 
3 389 663 

41 092 026 

41 092 026 
4 266 281 

45 358 307 

JUGO 

70 357 

53 488 

35 474 

16 343 
-----------------------------~-;------------------:"--------------------------
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SIGUIENDO CON EL PROCEDIMIENTO DESCRITO, CON LOS VALORES DE 

EVAPORACION OBTENIDOS DE LA ULTIMA ITERACION PARA CADA CUERPO, OBTENEMOS 

AHORA LAS HUEVAS CONCENTRACIONES EN ELLOS Y CON ESTO LOS CALORES 

!SPECil'ICOS ASI COMO LOS AUMENTOS DEL PUNTO DE EBULLICION PARA FINALMENTE 

CALCllt.AR LAS HUEVAS CAIDAS EFECTIVAS DE TEMPERATURAS Y LLEGAR ASI A UNA 

HUEVA TABLA DE ESTADOS TERMODINAMICOS CORREGIDOS CON LA CUAL VOLVEREMOS A 

ITERAR A FIN DE OBTENER UNA HUEVA CANTIDAD DE VAPOR DE ESCAPE NECESARIA EN 

EL EVAPORADOR. 

CUERPO. 

PRIMERO, 

BXlE• 16. 26 
BXlS• ll 438 * 100/53 488 
BXlM• (16. 26+21. 38) /2• 18, 82 

SEGUNDO. 

BX2E• 21.38 
BX2S• ll 438 * 100/35 474 
BX2H• (21.38+32.24)/2• 26,81 

TERCERO. 

BX3E• 32.24 
BX3S• ll 438 * 100/16 343 
BX3H• (32,24+70,00)/2• 51,12 

Cp [KJ/KGºC}, 

• 21.38 
3,71 

3.65 

- 70.00' 
3 .38 

- DIFERENCIA TOTAL DE TEMPERATURAS• 121.02 - 52.55 • 68.47 •c 

- AUMENTO DEL PUNTO DE EBULLICION: 

CUERPO BXM[ 'BX] 

18.82 
26,81 
51.12 

- DIFERENCIA EFECTIVA DE TEMPERATURA: 

.t.Te• •T- t A.P.E.• 68.47 - 3.85• 64.62 •e 

A.P.E.['C] 

o.s 
e.es 
2.s 

t• 3. 85 

es 



CALCULAMOS AHORA LOS COEFICIENTES DE TRANSFERECIA DE CALOR PARA, 

A PARTIR DE ELLOS, CALCULAR LAS CAIDAS EFECTIVAS DE TEllPERATtJRA PARA CADA 

CUERPO. 

01• 

U2• 

U3• 

DE DOllDE: 

(100-18.82) (121.02-54) (2231.4)/l 278.32 

(100-26.81) (109.56-54) (2276.5)/l 278.32 

(100-51.12) ( 92.58-54) (2376.6)/l 278.32 

•T•tot•(l+ 9497/7242 + 9497/3506 

•Tetot• 5. 02 •Tel 

•Tel• 64.62/ 5.02- 12.&7 

A.Te2• 16. es •e 

•Te3• 34. 87 •e 

TABLA CORREGIDA DE ESTADOS TERllODINAMICOS, 

- 9 497 P/m• HR •e 

- 7 242 P/r" HR •e 

- 3 506 ICJ/VJ.1 HR •e 
AT&l 

•e 

CALANDRIA Tsat[ºC] •Te('C] Tebull ['C] A.P.E. ['C] h[P/KG'CJ -----------------------------------------------------------·-----------------

SALIDA 

121.02 

107. 6S 

89.92 

s2.ss 

12.87 

16,BB 

34 .87 

108. lS 

90.77 

SS.OS 

o.5 
o.as 
2.5 

223S. 2 

2281. 2 

2370. 6 
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ITERACION INICIAL. 

CANTIDAD DE VAPOR DE ESCAl>E ESTIMADA = 18 589 KG/HR 

EFECTO VAPOR(KG/HR] KJ/HR 

PRIMERO. 
18 589(2199.8) 
(-)70 357(108.15-96)3.71 

37 720 635/2235.2= 16 S76 

TERCERO. 
18 023 (2281. 2] 
(~) 35 ~58(90.77-55.05)3.38 

46 141 749/2370.6 Q 19 149 

16 343 - 16 309 • 

40 892 082 
3 171 447 

37 720 635 

34· KG/HR EVAPORADOS DE !'.AS 

JUGO 

70 .357 
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ITERACION FINAL 

CANTIDAD DE VAPOR DE ESCAPE ESTIMADA • 18 577 KG/HR 

EFECTO VAPOR [ KG / HR] KJ / HR JUGO -----------------------------------------------------------------------------
PRIMERO. 
18 577 (2199, 8) 
(-)70 357(108,15-96)3,71 

37 694 238/2235. 2= 

SEGUNDO. . 
16 864 (2235. 2) 

16 864 

(+) 53 493(108,15-90.77)3.65 

41 087 673/ 2281.2= 18 Oll · - - - --

40 865 685 
3 171 447 

37 694 218 

37 694 238 
3 393 435. 

41 .087 673 

70 357 

53 493 

.. 35. 482. -----------------------------------------------------------------------------
TERCERO. 
18 011(2281.2) 
(+) 35 482(90.77-55,05)3.38. 

45 371 543/2370.6 = 

41 087 673 
4 283 870 

45 371 543 
16 343 .. --------------------------------· .. ;..;.;.;.· .... ;.. ............ ;.. ............................................................ .. 
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UNA VEZ MAS, SIGUIENDO CON EL PROCEDIMIENTO, SE VUELVEN A 

CALCULAR LOS BRIX PARA CADA ETAPA EN BASE A LAS NUEVAS EVAPORACIONES 

OBTENIDAS. EN CASO DE HABl::R VARIACIONES HUY PEQUE~AS O SIMPLEMENTE NO 

HABERLAS, SE CONSIDERARA QUE LA CA!ITIDAD DE VAPOR ULTIMA UTILIZADA ES LA 

CORRECTA DADO QUE ES EN BASE A LOS VALORES DE DICHAS CONCENTRACIONES QUE 

VARIAN EL CALOR ESPECIFICO 'l EL PUNTO DE EBULLICION. 

CUERPO. Cp [KJ/KGºCJ 

PRIMERO. 

BXlE= 16. 26 
BXlS= ll 438 • 100/53 493 =21.36 
BXlM= (16.26 + 21.38)/2= 18.82 3, 71 

SEGUNDO. 

BX2E= 21.38 3. 65 
BX2~= ll 438 • 100/35 482 =32. 24 
BX2H= (21. 38 + 32.24) (2= 26.81 

TERCERO. 

BX3E• 32 .24 3. 38 
BX3S~ ll 438 • 100/16 343 =70. 00 
BX3M= (32. 24 + 70. 00) (2= 51.12 

SE OBSERVA QUE ENTRE ESTOS VALORES DE CO!ICEllTRACION '{ LOS 

ANTERIORES OBTEllIOOS, LA5 VARIACIONES SON NULAS. SE CONSIDERA POR LO TA!ITO 

CORRECTA LA CANTIDAD DE VAPOR ESTIHAJlA EN LA ULTIMA ITERACION , ES DECIR: 

VE = 18 577 KG/HR 

SI, AL IGUAL QUE EN EL VAPOR A CALENTADORES '{ AL TACHO TOMAMOS 

UN EXCEDENTE DEL 5 % PARA COMPENSAR PERDIDAS POR RADIACION: 

VE = 18 577 • l.05 = 19 506 KG/HR 
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SI CONSIDERAMOS EL COEFICIENl'E DE GENERACION PROMEDIO QUE SE 

DETERMINA EN LA LITERATURA (1)(2) PAF.A UN TRIPLE EFECTO DE ESTAS 

CARACTERISTICAS CO!I EL FIN DE DETERMI!IAR EL TAl!ANO DE LOS CUERPOS Y 

CONFIRMAR QUE LA EVAPORACION PROPUESTA SEA FACTIBLE: 

EVAPORACION NECESARIA: 54 014 KG/HR 

COEFICIENTE PROMEDIO: 36 KG/HR/m' 

SUPERFICIE NECESARIA: 54 OH/36 1500 o• 

TAMA!lO DE CADA CUERPO: 1500 / J 500 ti' 

ESTE TAMA!lO OBTENIDO Ph.'ll\ LOS CUERPOS ES BASTANTE NORMAL E 

INCLUSO ES MENOR AL DE LOS Ct:ERPOS DEL QUrnTUPLE EFECTO CON EL QUE SE OPERO 

EN LA REALIDAD. 

CALCULANDO POR ULTIMO EL VAPOR VIVO !IECE.SARIO EN EL EYECTOR DEL 

ULTIMO CUERPO DEL f.VAPORADOR TE!IEMOS: 

EVAPORACION DEL ULTIMO EFECTO 19 139 KG/HR 

VAPOR NECESARIO= 19 139 * 0.05 * 8.5 = 8 134 !{G/HR. 
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HACIENDO EL BALANCE FINAL: 

VAPOR VIVO DISPONIBLE(*) 

VAPOR REQUERIDO EN EL TURBOGENERADOR 

VAPOR REQUERIDO EN MOLINOS 

VAPOR AL EYECTOR DEL TACHO 

VAPOR AL EYECTOR DEL EVAPORADOR 

DISPONIBLE PARA MISCELl\JIEOS 

SIN EMBARGO LA CANTIDAD NECESARIA SERA 

MISCELANEOS RECUPERABLES(**) 

MISCEL.>.!IEOS NO RECUPERABLES(**) 

TOTAL MISCELANEOS 

EY.CEDENTE REAL DE VAPOR VIVO 

+ 51 206 KG/HR 

- 12 409 KG/HR 

- 23 562 KG/HR 

226 KG/HR 

- 8 134 KG/HR ---------------
5 875 KG/HR 

3 087 KG/HR 

350 KG/HR 

437 KG/RR 

438 KG/HR 

POR ULTIMO DETERMINAMOS EL EXCEDENTE DE VAPOR DE ESCAPE: 

VAPOR DE ESCAPE DISPONIBLE 

VAPOR REQUERIDO EN CALENTADORES 

VAPOR REQUERIDO EJI EL EVAPORADOR 

VAPOR REQUERIDO EN TACHOS 

EXCEDENTE DE VAPOR DE ESCAPE 

+ 3 5 971 KG/HR 

- ll 480 KG/HR 

- 19 506 KG/HR 

272 KG/HR 

l 713 KG/HR 

C*) Se ha ajustado la demanda de vapor vivo de tnanera que exceda en un 5 .\ 
las necesidades reales. 

(**) En el caso de los miscel.!nP.os, se ha considerado una reducción del JO \: 
para ambos casos re:;pecto al unterior. 
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BALANCE HIDROTERMICO, 

a) AGUA A EVAPORACION. 

JUGO MEZCLADO \ CAJIA., ........ ,., ........ ., ......... 90.00 

t FIBRA EN CAllA .............................. ; ...... 12.57 

BAGAZO \ CAIIA •••••• , ••••••••••••••••••••• ., ••••••••• 30.00 

•BRIX JUGO ABSOLUTO., •••••• , •••••• '. •••• ; ••• 

HUMEDAD \ BAGAZO .... , , ....... , ...... . 

IMBIDICION t CARA ••• , •••••••••••••••• , 

IKBIBICION POR CACHA2A ' CARA ....... ; 

'BRIX MELADURA •••••••••••••••••••••••• 

HUMEDAD CACHAZA •••••••••••••• , •• ' º • 
CACHAZA CARA •••••••••••••••••• -•• -•• -; 

18.0S 

52.00 

20:00 

3.67 

70.00 

76.04 

s. 50 

BAGACILLO \CACHAZA ............ ;.,,°.;. 33.JO 

LECHADA DE CAL t CAnA.. • .. • • • • .. • • • • • • .. • • • • • • • • • • • • l. 02 

AGUA QUE ENTRA POR JUGO EN CAflA: 

100 - 12.S7 

100 - 18.05 

87.43 • 0.8195 

78.138. 0.716S 

AGUA QUE ENTRA EN LECHADA DE CAL: 

78 .138 • o. 0102 

o.sos • (l-0.09) 

= 87. 43 JUGO ABSOLUTO % CAllA 

,.. 8!.95 AGUA I; JUGO ABSO:.UTO 

• 71.65 AGUA % CARA 

= 56 TON AGUA/Hr ENTRANDO POR CA!lA 

= O.SOS TON/Hr DE LECHADA 

= O. 726 TON/Hr ~ 726 Kg/Hr DE AGUA 

AGUA QUE CIRCULA POR IMBIDICIO!I EN MOLINOS: 

78 138. 0.2 = lS 628 Kg/Hr 

AGUA QUE CIRCt;I.A POR IHBIBICIO!I Etl CACHAZA:' 

78 138 • o. 0357 = 2 867 KG/Hr 
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AGUA QUE SALE POR BAGAZO: 

[(18 138 * 0.30) - l '431] • 0.52 • 11 445 Xq/Hr 

AGUA QUE SAL! POP. CACHAZA: 

CACHAZA • 78 138 ( O, 055 • 4 298 KG/HR 

llUKEOAD EN CACHAZA • 4 298 o. 7604 l R 3 268 KG/HR 

AGUA QUE SALE POR FLASH: 

765 Y.q/Hr 

BALANCE DE AGUA QUE ENTRA A LA FABRICA: 

CARh 
IMB!BICIOH CARA 
BAGAZO 
LECHADA DE CAL 
Il!BIBICIOH DE CACHAZA 
·';ACl!AZA 
FLASH 

[Kq/Hr) 

+ 55 000 
+ 15 628 
- 11 445 
+ 726 
+ 2 867 

l 268 
765 

TO T A L ................................ 59 743 

AGUA QUE ENTRA SEGUN EL BALANCE DE HATERIAT,ES A E\IAPORACION: 

70 357 ( l - O. l62G) 58 917 Kq/Hr 

(La diferencia del l. 4 \ [ 826 KG/HRJ, se debe al redondeo y a plir

didas). 
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b) IllYECCIOll. 

EL AGUA DE INYECCION NECJ:SARIA SE CALCULA DE LA MISMA l!AllERA QUE 

EN EL PRIMER Cl\SO RESULTAllDO: 

27. 24 KG agua/KG vapor 

* TACHOS. 
l:Vl\PORACION = 2 884 KG/HR 

AGUA • 2 884 • 27. 2~ = 78 560 KG/MR 

* E'Vl\PORAIJOP. • 

* TOT/\L. 

EV~.PORACiotl DEL TERCER EFECTO = 19 139 KG/HR 

AGUA = 19 139 • 27. 24 = 521 346 KG/MR 

78 560 + 521 346 = 599 906 KG/HR 

e) ENFRIAMIENTO DE MELADURA. 

T a la salida de tachos = 
0

52. S ºC 

MELADURA @ 85 Bx = 13 459 KG/HR 

T a la que se detiene la inversi6n a 40 ºC 

•T ::i 52.5 - 40 s: 12.5 ªC 

Cp [l - 0,006(85)] 4,1B6 = 2.05 KJ/KG ºC 

Cp agua= 4.186 KJ/KG'C 

._T aqua = 36 - 24 = 12 ºC 

Q agua • Q meladura 

m agua 111 m mel •T ::iel Cp cel / cp aqua •T agua 

m agua • 6 866 KG/HR 
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d) BALANCE. 

• AGUA NECESARIA. 

IMBIBICION CA!IA 
LECHADA DE CAL 
IMBIBICION CACHAZA 
GENERACION DE VAPOR 
I!IYECCION 
ENFRIAMIENTO 
PERDIDAS 

TOTAL 

• ACiUA PERDIDA. 

' A.GUA 

MELADURA @ 85 •ex 
MISCELANEOS NO RECUPERABLES 
BAGAZO 
CACHAZA 
TAllQUE ft.ASH 

TO TAL 

POTE!ICIALMEllTE RECUPERABLE 

COtlOtNSADOS PUROS 

COHDEHSADO DEL TACHO 
CALE!ITADOP 
CONDENSADO ler CUERPO 
ENFRIAMIENTO MELADURA 

CO!IOE!ISAOOS VEGETALES A TRhTAl!ItllTO 

CONDENSADO 2 o CUERPO 
COUDEUS/l!>O 3er CUERPO 
MISCtt.hNEOS RECUPERABLES 

RECHAZO 
E"iECTOR TACHO 
VAPOR TACHO 
EYECTOR TRIPLE 
VAPOR TRIPLE 

INYECCIOll 

PERDIDAS NO CUAllTIFICAOAS 

TOTAL 

KG/1111 

15 628 
726 

2 867 
51 206 

599 906 
6 866 
Pl 

677 199 + Pl 

2 019 
350 

11 445 
J 268 

765 

17 847 

3 272 
l~ .;so 
19 506 

6 866 

41 ¡2.; 

16 864 
18 011 

3 087 

37 962 

l 226 
2 884 
8 134 

19 139 

31 383 

599 906 

P2 

710 375 + P2 
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* BALANCE. 

710 375 - 677 199 • 33 176 KG/HR 

SE CUEliTA CON ON EXCESO TEORICO DE AGUA DE 33 176 KG/HR POR LO 

QUE LA SUMA DE LAS PERDIDAS NO CUANTIFICADAS Pl + P2 NO DEBE EXCEDER DE ESTA 

CANTIDAD CON EL FIN DE NO TENER QOE DEPENOER DE SUMINISTRO EXTERNO. 
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VIII, COliPARACION DE ALGUNOS INDICADORES CON EL PROCESO 

TRADICIONAL DEL AZUCAR. 



a) Consumo de Vapor. 

La literatura especializada (7) fija los co~sumos de vapor de 

alta presión en función de las diferentes clases de az~car producida, asl 

por ejemplo, para el caso del retinado, se habla de aproxi:nadamente 550 

Kq/TCM; para est6ndar blanco 500 Kq/TCM y para mascabado 450 Kq/TCM. Los 

resultados obtenidos en la U.brica de Oacalco (a condicionas de elevada 

ineficiencia), arrojan cifras de hasta 950 Kq/TCM (refinado) y 697 Kq/TCM en 

la producción de Kelacon. 

Para las condiciones mejoradas, seqün c4lculo, se palpa una 

reducción significativa en el proceso de meladura invertida (624 Kq/TCM), 

PROCESO 

MASCABADO 

EST, BLANCO 

REFINADO 

MELACOH 

CONDICIONES RECOMENDACIONES 

950 

697 

450 

500 

550 

CONDICIONES 

624 

se hace evidente que la reducci6n entre los dos casos del 

11 Melac6n" no es de la misma proporci6n que la existente entre los dos casos 

del refinado y· que incluso el consumo contim1a siendo superior al valor 

recomendado para éste ó.ltimo. Esto se debe a que los casos "recotlendados 11 se 

basan en calculos te6ricos para plantas con procesos OPTIMIZADOS 1 en tanto 

que nuestro anAlisis es para condiciones dnicamente MEJORADAS. 
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b) Ener91a Eltctrica. 

En el ciclo de coqeneraci6n con que operan los ingenios, se 

egple?1n turbinas de contrapresi6n ( 14 / l bar ) : El consWllo de energla 

el6ctrica en la U.brica tluct~a entre 15 y 18 Kw-hr/TCM. De los informes de 

corrida del Ingenio en cuesti6n, se infiere que para la producciOn de az\\car 

refinado se genera.ron hasta 30 Kw-hr/TCM debido principalmente a los 

desbalances departaaentales y a las elevadas ineficiencias del equipo en 

operacion. En la zafra industrial de "Melac6n 11 , la generaci6n ascendi6 a 

15. 36 Kw-hr/TCM estimando una reduccibn siqnificativa para las condiciones 

mejoradas ( 11. 52 Kw-hr /TCM ) • 

PRODUCTO 

REFINADO 

MELl.COll 

1-'W-HR/TCM 
REAL 

30 

15.36 

CONOICIOllES 
MEJORADAS 

ll.52 
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e) Aire Compria1do. 

Una vez m6&, haciendo referencia a lo mencionado a este 

re•pecto en la literatura [7], tenues que, para !6.bricas con moliendas de 

hasta 2500 'I'CD ( que es nuestro caso pues hablamos de 1875 TCO ) un qasto 

normal ser6 de 125 ft3/m.in; para moliendas de entre 2500 y 5000 TCD se 

estiman 250 tt3/min y tinalmente para moliendas .d• mAs de sooo TCD se 

consideran 375 ft3/min. Para el "MelacOn" en el caso real, se obtuve un 

qasto de 150 ft3 /min lo cual no es del todo malo sobre todo si consideramos 

que el proceso de la meladura invertida, debido a la operaciOn misma de la 

inversión, requiere un mayor consumo de aire comprimido que el proceso 

convencional. Adn as!, para el caso ideal podemos considerar una pequefta 

reduccir!in debida principalmente al uso de una sola caldera y a la supresi6n 

de posibles fugas. 

PROCESO 

TRADICIONAL 

Jfi:LACO!! REAL 

MELACOtl MEJORADO 

CONSUMO EN ft3/min 

125 

150 

135 

Se hace evidente del antliuis da los resultalios anteriormente 

presentados para las tres EDDdalidades, el hecho de que la producci6n de 

meladura invertida en las condiciones mejoradas es sumamente factible de ser 

llevada a cabo sin necesidad de instalar equipos de capacidades muy 

superiores a los actualmente existentes. Aunado a lo anterior, se contempla 

la evidente reducci6n en el consumo de energia el~ctrica lo cual podria, a 

futuro, conllevar a un posible acuerdo de venta de energia a la CompaJUa de 

Luz con el consecuente beneficio econ6mico para el Ingenio. 
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IX. EVALUACION ECONOMICA. 



IX. I! V A L U .\ C I O H ECONOllICA. 

El tema relacionado con la tijaci6n del precio al " KELACOH "' nos 

lleva al enfrentamiento de doa criterios; por un lado el del productor que 

pretenderA venderlo cuando ~enes al equivalente de los inqresos que el 

Ingenio obtendrla •i se hubiese indu:,,.:rializado la cana para obtener azocar 

y miel tinal; y por el otro el de los adquirentes, quienes pretenderían 

cubrir un precio intaniedio entre el azó.car granulada y las melazas. 

Para poder realizar una estimación que nos permita concluir a este 

respecto, es necesario primero hacer una breve revisión de la torna de 

liquidación de la cana a los agricultores por parte de los Ingenios. En 

nuestro pais el Gobierno Federal establece lo que se llama un rendimiento 

mínimo de garantia. Esto es, por cada tonelada de cana que recibe el 

im~·enio, ~ste tiene que paqar a los cafticultores un mlnimo equivalente a BJ 

l<q de azócar base estAndar (K.A.B.E.) es decir, el S.J % de la cai\a. As! 

mismo las p~rdidas de sacarosa a lo larqo del proceso tienen como limite 

m.!ximo admisible un 2,5\ de la cafta, esto es, 25 !\.A.e.E. por tonelada; en 

caso de que las p'1:rdidas superen este monto el Ingenio se compromete a 

cubrir la diferencia en ravor del canero, 

Una vez establecido este criterio, lo que procederemos a hacer es 

el anAlisis comparativo del impacto que, en tres diferentes condiciones de 

producción, tiene el precio de la materia prima toda vez que, como ""e ha 

venido mencionando en las diterentes secciones del presente trabajo, es 

aste al rubro que mAs repercute en las finanzas de un Ingenio. 
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Los tres escenarios que estudiarell!os son: 

ESCENARIO 

REllllIMIEllTO INDUSTRIAL K. A. B. E. /T. C. 

PERDIDAS TOTALES K.A.B.E./T.C. 

PRODUCCION MIEL FINAL KG/T. C. 

I 

100 

25 

JO 

II 

90 

JO 

J5 

III 

83 

J5 

40 

Para continuar, es necesario cor.ocer la forna en que se encuentran 

repartidos por departaiilentos los costes de producción. Para ello he~os 

considerado que lo :nAs adecuado es tocar como referencia un ingenio que 

operó en una situación muy cercana. a la del punto de equilibrio ya que, 

corco se ha dicho, las condiciones de operacion del ingenio Oacalco durante 

el proceso de elaboraci6n de azücar invertido fueron poco representativas 

dada una serie de circunstancias anormales que en algunos casos poco 

tuvieron que ver con el raJ:10 azucarero. Es por ello que se presenta en 

forma ilustrativa el desglose de los costos de producción del Inqenio 

Bellavista (Edo. de Jalisco): 

e o n e E P TO \ K.A.B.E. 

MATERIA PRil'.A fH.P.) 58.5 

MATERikLES (H) 5.4 

MANO DE OBRA (M.O.) JO.O 

DEPRECIACION Y AJolORTI ZACI ON (O.A.) 0.4 

GASTOS FIN/\NCIEROS (G.F) 5.6 

TO TAL 100.0 

Los precios de liquidación que consideraremos en todos los casos son los 

siguientes: 

A los agriucultores 46,~09.6J /T.c. (garantia) $ 557,9473 KABE 

Al indust"t"ial $ 965. oo / KABE 

Hiel final g 85 •ax $ 62,500,00 / TOI' = $ 62,50 / Kg 
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Analizando los ingresos en cada caso tenewos: 

ESCENARIO I 

100 Kq de aztlcar 
JO Kq de miel final 

TO TA L 

ESCENARIO II 

90 Kq de azdcar 
3S Kq do miel final 

TO TA L 

ESCENARIO III 

83 Kq de azdcar 
40 Kg de miel final 

TO TA L 

96S. ºº 
62. so 

• 965.00 
62. so 

96S. ºº 
62. so 

Analizando ahora el costo de la materia prima tenemos: 

ESCENARIO I 

100 Kg. de az~car • 557.9473 
25 Kq. de p~rdidas 

25 - ~5 ) ~ • 557.9473 

TOTA L 

ESCENARIO II 

90 Kg. de azücar * 557.9~73 
JO ~g. de p~rdidas 

JO - 25 ) = 5 • 557.9473 

T O TAL 

ESCENARIO III 

83 Kq. de az~car • 557 .9473 
35 Kg. de plr1idao 

35 - 25 ) = 10 • 557.9473 

1' O TA L 

= 96,500.00 
l,875.00 

a 98,375.00 

= 86,850.00 
2, 187. 50 

= 89,037.50 

= B0,095.UO 
2 '500. oc 

=82,595.00 

= 55, 794. 73 

o.oo 

= 55, 794. 73 

~ 50, 215 .2{i 

ao: 2,789.74 

= 53,005.00 

-= 46,309.63 

5. 579. 47 

= 51,889.10 
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si ahora procedemos a igualar para el escenario I la cantidad 

obtenida por CC'lncepto de materia prima al porcentaje que hablamos 

considerado en este rubro, podemos obtener los montos de los otros 

conceptos. Esto es: 

ESCE!IARIO I 

M.P. 
H. 
M.O. 
o.A. 
G.F. 

58. 5 
5. 4 

30. o 
o. 4 
5.6 

100 ' 

55' 794. 73 
5, 150. 31 

:rn, 612. s2 
381.50 

5, 341.06 

$ 95,260.42 

Calculando la relaci6n del costo de producci6n a los ingresos tenemos: 

1 ss,280,42 ¡ ge,375.oo l • loo· 96.85 

Por lo que el margen de utilidad en este caso serA: 

100 - 96,85 m 3.15 

Para el caso de loe otros dos escenarios, se conE-iderarA qu9 los puntos 

designados como M., M.O., o.A. '{ G. F, se mantienen constantes respecto al 

primero (*) y tan solo variaremos el rubro dr.; H.P. con lo que obtenemos: 

ESCENARIO II 

M.P. 
M. 
M.O. 
O.A, 
G.F. 

$ 92,490.69 

Calculando igual que en al escenario I el margen de utilidad: 

( 92,490,69 / 89,037,50) * 100 e 103,88 % e - 3,88 
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ESCENARIO III 

M.P. 51,889.10 
M. 5,150,31 
K.O. 28,612.82 
O.A. 381,50 
G.F. 5,341.06 

$ 91, 374. 79 

Utilidad: 

( 91,374.79 / s2,s9s.oo ) * 100 • 110.63 t • - 10.63 t 

( • J El hecho de considerar estos gastos iquales en los tres casos trae como 

consecuencia un resultado que no se apega por completo a la realidad. La 

experiencia demuestra que los ingenios que obtienen rendimientos menores a 

100 !LA.e.E. presentan tambi6n costos notablemente superiores en todos 

estos renglones, derivados principalmente, de la prolongaci6n del tiempo de 

molienda y el consecuente mal estado del equipo en general. Por 

consecuencia, las p6rdidas reales en los escenarios II y III pudieran estar 

en el orden del 20 y 40 \ respectivamente (cuando menos). Sin embargo, en 

virtud de la falta de alg~n mecanismo que nos proporcione los montos 

exactos de dichas variaciones consideramos que es vAlido considerar los 

valores obtenidos toda vez que nos permiten, aun dentro del error arriba 

cc:isiderado, visualizar las diferencias existentes entre los tres casos que 

es lo que se persigue en el presente trabajo. 

Si procedemos ahora a realizar un anAlisis semejante a los 

anteriores para el MELACON considerando como costo de la materia prima uno 

similar al obtenido para el Escenario I, pero ajustando los demAs puntos de 

acuerdo a las consideraciones que se anexan, obtenemos: 
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llELACON 

M.P. $ 55, 794. 73 

"· $ 4,042.99 m M.o. $ 25,751.54 
O.A. $ 381.50 
G.F. $ 2,670.53 (3) 

$ 88,641.29 

NOTAS. 

(l) 
Al 11upriair las &rea• productivas ala alli de tachoa (manteniendo 

tan solo un par de ••toa equipo• en operación) •• eatiu una reducción del 

orden del 21.5 ' al abatirH loa COMtmoa de producto• quiaicoa, materialea 

auxiliares y de mantenimiento, as! como la energla consumida. 

(2) 
Se eatima ta.bi6.n una reducción del orden del 10 t en la 

utilización de mano de obra en aabo• ciclos (reparaci6n y zafra) al no 

operar una qran cantidad de equipos. 

(3) 
Solamente C01IO mera referencia ae estima del 50 ' la reducción en 

eat• renql6n, haci•ndoae la aclaraci6n que ea per:tectamente factible operar 

con recursos propios sin necesidad c!e acudir a instancias financieras 

(anticipo y fondo revolvente). 

Se presenta a continuación un extracto comparativo de los 

resultados obtenidos para loa cuatro casca. 

ESCENARIO 

INGRESOS $ 98,375.00 

COSTO DE OPERACION $ 95,280.42 

MARGEN DE UTILIDAD 

t DE UTILIDAD 

3,094.58 

3.15 

II III llELACON 

$ 89,037.50 $ 82,595.00 98,375.00 

$ 92,490.69 $ 91,374.79 88,6H.29 

$ -3,453.19 $ -8,779.79 

-3. 88 -10. 63 

9,733.71 

9.89 
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La• po•ibilidade• que pre1enta el ••ctor azucarero, donde 

actualunt• lo• Inqenioe pueden comercializar lil:lrement• aus productos, 

plantean nueva• alternativa• para el establecimiento y de1arrollo da otra• 

Ir•••, entre la• cual•• d••taca la oportunidad da envasar el MELACON 

directamente en la planta, previa clarificaci6n y/o filtración, con el 

propOaito d• aejorar •U preeentaci6n y eliminar otra• b1purezaa remanentes. 

D• ••ta forma, aediant• eficiente• canal•• de diatribuc16n, la 

co11.ercializaciOn de ••te material estarla plenamente garantizada, con un 

precio altamente cowpetitivo c011parado con el d• otros tambi•n otrecidos en 

el mercado. !ato radituaria, obviuenta, en un conaiderable marqen de 

utilidad para el productor am•n de otra• opciones de venta como materia 

priaa que •• verAn •n al aiquianta capitu;o. 

Con ••toa antecedantea, no• inclinamo1 a suqerir que el precio de 

venta del MELACON sea superior al .equivalente de los inqresos inteqrados 

(azd.car y melaza) tomado en cuenta los costoa adicional•• da au envasado y 

comercializaciOn. 

En el caao da vendar•• a qranel como materia prima para otros 

procesos industriales, el margen existente permitirla concertar un acuerdo 

cocarcial ventajoao para ambaa partea. Eato dadaa las repercuaionaa 

favorables que la nueva materia prima aportarla a los productos finales 

obtenidos de dichos proceaos. 
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X. PERSPE~'TIVAS PARA LA DIVERSIFICACION DE LA INDUSTRIA 

AZUCARERA EN MEXICO. 



El presente trabajo tendria una dudosa justiicaci6n si se 

ootuvlera valorando la viabilidad de desarrollar un proceso cuyo producto 

final contara con escasas o nulas posibilidades de ser comercializado. 

Afortunadamente para la industria azucarera nacional las posibilidades que 

ae i?i:oren no s6lo ante este nuevo producto sino. ante otros muchos, derivados 

tambi~n de la industrializa.ciOn de la caña :!e a;:l!acar, son abundantes y 

ede:n!s crecen promisoriac.ente y lo sequírAn ha::::..endo en la 1:1edida qce e!lta 

industria responda a los retos que Es!:as posibilidades traen co:-1sigo. 

El conocimiento de l<l p~tcncial id.ad que algunos de los 

subproductos de la caf\a de dZ~ca~ tienen es tan antiquo como el de el az-ó.car 

mismo. Las de otros COtilienzan apenas a visl~rar~e. Sin eeba:'.."go su 

utilizaci6n a gran escaJ.J se ha visto restringida en :i::iuchos paises (entre 

los que desgraciadamente se cuenta el nuestro) principalmente dado el poco 

inter6s que en su desarrollo se ha puesto no por otra cosa sino por el apego 

aberrante a las t~cnicas y productos tradicionales tanto por parte de los 

productores coco de. los consumidores. 

Ho fue sino hasta fechas recientes con el establecimiento a 

nivel planta piloto en el rngenio Cacalco S.A. del proyecto pa:-a la 

obtenci6n a escala industrial da "Melac6n" qu~ empet.aron a aflorar en 

nuestro pais los posibles consumidores de este producto:>. De las perspectivas 

JDAG importantes que podemos t'lencionar deutro de la industria nacional, para 

el mistuo, se encuentran los casos de la producci6n de levaduras, de 

amino.!cidos, el uso corno alitento para abE:jas y, probablemente tambi~n, la 

producci6n de acido citrico. 
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Sin embargo las posibilidades no se abren tan sólo para la 

meladur~ invertida¡ los resulta.dos que se han estado obteniendo para otros 

subproductos en los 

(principalmente CUba) 

que hacernos pensar 

Dichos resultados :;e 

ültimos anos en M6xico y en otros paises del area 

son verdaderamente promisorios y ni) pueden otra cosa 

positivamente respecto del maflana de la industria. 

han dado principalmente a raiz de investigaciones que 

surgieron como respuesta a las condic..iones predominantes de los tU timos afltJs 

en el mercado internacional del azdcar en el que la tendencia es una 

estabilizaci6n casi. completa en la demanda la cual, aunada a excesos que se 

han dado en la oferta derivadas a su vez de politicas proteccionistas 

ejercidas por los Estados Unidos y la Comunidad Económica Europea, trae como 

consecuencia un precio considerado en estudios recientes por la FAO corno uno 

de los mAs inestables entre los de productos de origen agr!cola. [6] 

Actualmente a po.rti= de pr&ctir'.!amente cualquier parte de la caña 

o de cualqui.er subproducto en prAc.ticamente cualquier punto a lo lai.·go del 

proceso del azo.car, podemos encontrar una cantidad increlble de procesos 

adicionales o paralelos que nos llevan a su vez a otra gama completa de 

posibilidades para obtener nuevos producto:;. Por mencionar algunos ejemplos 

vemos que al hablar del bagazo podernos pensar en 61 como combustible para 

las calderas, o bien como forraje, o bien pensar en la pulpa qulmica o en la 

pulpa quimicomecAnica obtenidas a partir de 61, o bien en aglomerados para 

tableros, o bien en la obtención de Furfural o de alcohol furfurllico,o de 

Ar.:ido mucoc16rlc:.:o, o de resinas, o do carb6n activado, etc. Si habtacos de 

los derivados de las cieles podemos hablar del alcohol, de l!A dextranase., <le 

las enzimas celulasa y xilanasa, de diferentes levaduras y de grasas a 

partir de es tac levaduras, o de su uso directo como alimento anicial o en la 

obtenci6n de Acidos citrico, 16ctico, oxAlico,etc. Hablar de la cachaza, por 

mencionar otro ejemplo, es hablar de un excelente alil!tento animal, de la 

obtenci6n de cera a partir de ella y de antiespumante a partir de dicha 

cera, de fitoesteroles a partir de aceite de cachaza, etc. · ·~ 



Actualmente se han desarrollado ya hasta cuatro generaciones de 

subproductos a partir de la caft¿s de azdcar, sin ellbargo, los avances en los 

cac:pos de la biogen~tica y !a biotecnologla muestran claros sintomas de 

lleqar mAs lejos en un corto plazo. 

Estudios realizados po?" el Instituto cubano de Investigaciones 

de los Derivados de la Caña de Az~car (ICIDCA) (6] estban que 

aproximadamente el 50\ de los productos quimicos requeridos por la industria 

de una economia desarrollada pueden ser obtenidos a partir de los derivados 

de la caria de azdcar. 

Los avances en ~ateria de esta diversificación en nuestro 

pals,como sa dijo anteriortilertP., no han sido por desgracia mayormente 

significativos. El proyecto Mela.eón, de hE::c.:ho, co11stituy6 uno de los 

primeros llevados a cabo a gran escala, ésto, a pesar de 'Codos los 

inconvenientes qug se han venido expresi'\ndo a lo largo del presente trabajo. 

Lo anterior nos debe llevar a reflexionar acerca de varios puntos; mc,dificar 

de ralz la industria cai\era mexicana es una tarea dificil pero 

irremediablemente necesaria. La soluci6n aparentemente sencilla que st:: 

podrla ver en el hecho de esperar c6modamente a que otros desarrollen la 

tecnologia para posteriormente importarla y aplicarla no solo no funcionaria 

dado las muy particulares cacacterlsticas de nuestra industria azucarera, 

sin'l que relegar!a a nuestro pals de la magnífica oportunidad que se le 

presenta de ser pione:ro y estar :iuevarnente a la. cabeza en un campo en el que 

tradicionalmente se habla ganado un prestigio internacional que 

desC)raciadamente se hd perdido. Es egta, ana situación de c::>yuntura en 

cateria de la industrialización de la cafia de azdcar que se presenta a los 

dirigentes, t~cnicos e ingenieros cañeros mexicanos. En sus manos estarA el 

demostrar que, proyectos como el del Ingenio Oacn.lco y otros que se han 

tratado de implementar con resultados aun menos favorables que el primero 
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por errores de planeaci6n y adl>inistraci6n, pueden llec¡ar • ser 

perfectamente rentablaa y que ante loa reto• existe a6n en nuestro pais una 

balta capacidad d• respuuta. 

El proyecto Melacon ha venido a eon•titu1r una de lu pocas 

aportacionH nueatro pab an Hta materia. Y aunque lo• resultados da Ha 

ntra estuvieron por abajo da 101 esperado•, las experiencias obtenidas y el 

precadente Hntado dejan entr•ver d int•r6• de cierto• c¡rupoa y p1raonas 

porque no caic¡uo1 en el razaqo que muy probablemente ur1a el inicio del 

tin d• una de por 81 ya aqtinica industria azucarera nacional. 

Se hace por lo tanto indiapensable un i11pubo 0>ui vo de la 

inveatic¡aci6n y una dif~•i$n extenaiva d• una c:ompletuente nueva cultura 

azucanra en la que ae ponc¡a •ntuia en el hecho de que e~ u~car no eo lo 

dnica opci6n¡ que hay otras muchas que .., pueden explotar se;mi lH 

con4icionea auy partieularu de cada rec¡16n, que al aprovechamiento y la 

explotac16n integral y racional de la calla traen consigo enol'lllH beneficio• 

que no podnoa ni debelllo• d•jar ••capar. 
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XI. e o N e L u s I o N E s • 



Ha sido 'nuestro prop6sito desde la concepci6n y a todo lo largo 

del desarrollo del presente tl·aLajo, J!loatrar de la manera mAa objetiva 

posible tanto la prot>lemA.tica, como los resultados y las espectativas de 

aplicaci~n a gran escala del pcoceso que nos ocupa. No se trataba de 

presentar la obtención de az6cares invertidos como la Panacea para resol ver 

la crisis tan compleja en la que •• encuentra in•ersa desde hace alq6n 

tiempo la industria azucarera nacional. En la medida de lo posible creemos 

haber mostrado apego a este objetivo pero, adn as!, reconocemos que el 

desarrollo del trabajo puede presentar imprecisiones derivadas, en su 

maynr!a, de la forma en que se maneja la informaci6n en los ingenios as! 

como la careni::ia de lista y, en algunos caeos, la cont:-adicci6n en los datos 

manejados. 

cor.io resultado del anAlisis de las condici~nes de operar:it>n 

reales del inqenio, salta a la vista inmediatamente, la forma verdade:-am~nte 

alarmante en que se hace presente el derroche de ener9!a en prActicamente 

todas las etapas de un proceso en que, por la naturaleza misma de la materia 

prima, se podrta operar en condiciones mucho m!s ventajosas ad:n en el 

proceso tradicional. Esto, am6n de las tallas que en materia de 

administraclt>n, mantenimiento, control de calidad y balance de materiales, 

entre otros, se presentan. surg• asi un ¡.irimar punto de ratlexiOn; se estA 

planteando aqui el proceso para la obtenci~n, a nivel industrial, de un 

producto nuevo en el mercado nacional con el objetivo, entre otros, :le 

ofrecer .l lea industria azucarera una alternativa con la que algunos 

ingenios, dadas sus condiciones particulares y sus tan deficientes 

situaciones económicas podrian sanearse. sin embargo, ninquna alternativa 

ser.! lo suficientemente efectiva como para loqrar eate fin en tanto no se 

logren erradicar el tan qrave menosprecio al derroche y la inditerencia 

mostrada. 
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Ni esta, ni ninguna otra alternativa podrA hacer algo en pro de 

esta industria si no se ve respaldada de una manera seria con una 

concientizaci6n a todos los niveles mediante la cual de enseñe a la gente a 

valorar la fortuna de contar en nuestro pals con las condiciones necesarias 

para el cultivo de un recurso con las caracteristicas de la cana de az\\car. 

De los b'llances de materiales, t~rmico, hidrottrmico, el~ctrico, 

de aire, asi como mediante la comparaci6n de los indicadores entre los 

procesos, se hace evidente la factibilidad de repetir el proyecto "Melac6n" 

obteniendo u,ucho mejores resultados que los presentados aqui para la zafra 

de 1989, 

Se ha pretendido en la segimrla parte del trabajo no idealizar las 

condiciones de operaci6n pues estan:.tJs concientes de los m'Jchos 

inconvenientes que, a pesar 

presentando irremediabletcente. 

optimismo desmedido en 

comercializaci6n del 

de una más profunda planeaci6n, se seguirian 

Se ha buscado, asl mismo, no mostrar un 

las espectativas de aprovechamiento y 

sino simplemente dar a conocer las 

aplicaciones, interes y disposici6n reales que diferentes sectores han ya 

cianifestado por este producto lo cual es, en qran medida, resultado de la 

realizacibn misma del proyecto. 

con todo lo anterior, sentimos conveniente hacer IJ:nfasis a lo 

tratado en el capitulo anterior en el sentido de que oportunidades como la 

que se nos presenta en esta ocasi6n de pasar a formar parte de los paises 

pioneros en el ramo del aprovechamiento, de nuevos subproducto:. de la cafia de 

az'dcar, no son frecuentes. Nos encontraraos en una :;;itu~ci6n nacional en que 
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la falta de alternativas o de tecnologia para la e:xplotaciOn de las mismas 

han llevado a la casi exclusi ·1a asignaciOn de recursos financieros por parte 

del Gobierno Federal al a rea petroquicica en todas sus modalidades 

(investigaci6n, explotación, comercializaci6n, etc.) a Un a sabiendaii de las 

graves consecuencias que a futuro tdndrA para el pals la sobreexplotaci6n de 

los recursos de dicho sector ~n su calidad de no renovables. En la 

explotación integral y al mismo tiempo racional de recursos re:novables de 

alto rend:'...:-.~ento como la caña de azUcar, r.iediam:e procesos como el descrito 

se vislut=.~n n.n ~::..,iUles soluciones que, en conjunto, pueden ser una 

herramienta muy importante para coobatir la crisis económica que desde hace 

ya varios afies nos ha tocado sortear con las consecuencias por todos 

conocidas. 

Se t-resentan pues, algunas posibles alternativas. En manos de los 

actuales y de los futuros profesionistas y de quienes se encargan da la 

fon:iaci6n de estos 1ltimos. estA el demostrar que la inversiOn en el sector 

cai'le!'o en Mexico puede llegar, en un no illUY largo plazo, a redt"tuar grandes 

beneficios, 

121 



XII. B I B L I O G R A F I A • 



XII. a I a L o G R A r I A. 

(1) HUGOT E.; Mani..al para Ir,g.:-nieros Azucareros. Compai\la F.ditorial Conti
nental s •. ~. M~xicc o.r. 1978 

(2J 

[JJ 

[ 4 J 

SPENCER GUILFORD L •• MEADE GEORGE P.; Cane Su<¡or Handbook. John Wiley ' 
Sons, Inc. New 'iork, USA, 1955 

LYLE OLIVER ; Technology for Sugar Ref inery Workers, Chapman ' Hall LTD. 
Landres, lnglaterra, 195? 

THOHSOH EDWAP.O, CECKLER WILLIAA; Inttoáuccí6n '1 la Ingenier!a Quimica. 
E:di':.orial Me Gra:w Hill Latinoamericana S.A. Bogot4, Colombia. 1979 

[SJ KEE?1Al1 J., KAYES f.¡ '!hermodynacic Propertias of steam. John Wiler & 
s'-ns, :::::. M~;.1 '¡ork, t:SA. 11'/65 

[6] !CIDCA - GEP!.Acr:t, - PHUD ; Manual da los Derivados de la Caf\a de Az~car. 
GEPL/\C!J,. Mhico, D.F. 1990 

[7] MINAZ - CUBA ; W!JICES DE CAPACIDADES PARA INGENIOS UE A2UCAR CRUD•'. 

Articulas y PUblicaciones. 

[BJ 

(9] 

ENRIOUEZ POY ¡.¡, La producci6n de mieles invertidas en M~xico: 
.;ltt>:":,ativa real para la divetsificaci6n de la industria 
azucarora. Revista ATAM. VolQmen J, N'l\r::iero L México D.F'. 1989 

ALDERE1E ALBERTO Et al. Balance Hidrot~rmico de una fAbrica de az~car 
crudo, Ciudad Universitaria, México. 1~78 


	Portada
	Índice
	I. Prólogo
	II. Introducción
	III. Tabla de Abreviaturas y Conversiones Utilizadas
	IV. Caracteración del "Melacon"
	V. Proceso de Obtención del "Melacon" en Comparación con el Proceso Tradicional del Azúcar
	VI. Análisis de las Condiciones  Reales de Operación del Ingenio Oacalco S.A durante la Zafra de 1989
	VII. Dimensionamiento de la Producción en Condiciones Mejoradas
	VIII. Comparación de Algunos Indicadores con el Proceso Tradicional del Azúcar
	IX. Evaluación Económica
	X. Perspectivas para la Diversificación de la Industria Azucarera en México
	XI. Conclusiones
	XII. Bibliografía



