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PROLGEG O

En el arduo camino del Ingeniere Quimlco moxicadn, una
~de sug funcioncs principales es ¢l de mejorar procesos,
basados .en rtecnelagfla extranjlera peéro con materian,
personal, equipo y aocbre todo con el Logenic que
. slempre ha caragterizado a nepogtrog loa mexicanos.

Con esta no ae quiore decir que puestra capacldad no
aca adecuada para reallzar tecnologfe, pero debido a
las condicianes en que A¢ epcuentra Bctualmente nucstro
pals, sabro tedo an el aspecta econdmico, e& giffcil
para una cmprosa sastonor A un grupe de profealaonidtns
gue - se dedlquen a la inveacigacidn y dasarsollo de
nuovos procenor con toecnolegla caomplevaments nuestras

Otro - de loa aepectna dignos do  amenclonar, ea ‘qua
actuaslmenta en la mayorfa da. laa emprosas, ol pacraanal .
obrere cuanda mueho cusnen can aducacidn primavis, eefo-
hace qua la taren dal ingenlero qufsico ses whltiplay
adends de proporciannr capacieneilin, tiene que.divigir,
organizar ¥ - aduinivbrar, ya end an - un-depaptanento de
unn plantns o'la planta misma. . . oo

En la wejora de proceaans,’ par lo geuaral se ctienen dos
objetivos, uno .ce la-calidad . y otro abatir coctop de
produccelisn, el prosente trvshajo de¢ basa on eoste Gltima
objecivo, enfocado principalmence al ahorro de energla
caloriflica en 1s planta de salwentes de up molino de

oleaginosas. -

‘'9@iald que el presente -trebajo, sea motivacibéan para
bugcar " nuevas maneras de ahorvo  de energéricos, ein
elvidar - nunca 1ls ‘calidad, para asl poder el dia de
. madaoa colocar UL Y21 productos an narcados

extranjeros.’

Oscar David Pérez Garctfa



CAPITULO I =~ - o
INTRODUGC.C.LON

En la mayorfa de las plantas extractoras de aceite
mexicanas, ae tienen slistenmay de evaporacidn come el de
" la figura nGmero !, Por otro lado en 1la actualidad,
“loa -precios de los energfricos en nuestre pafn, &e
incrementan cada dfa mids, por lo que 8i nos ponemos a
abgservar, los —costos de operacién de las plantas
aunmentan considerablemente, puesto que hecesitanos
vapor para desolventizar el acelte y f&ste lo
conscguimos quemande combuscible en una caldera. Por
ello se hizo este estudio el cunl nos ayudarsd a abatir
los costos excesives de operaclfn, aprovechando el
canlur que ya no ocupames del mismo proceso y que
actunlmente lo estawos desperdiciando ~por declirlo de
alguna manera ‘-, como son los vapgres del
Desolventizador Toatador que Ae condensan actualmente
en un {ntercambiador de calor, que es eufrlado por agua
provenfente d¢ una torre de enfelamiento. En otras
palabras, &e eatudiard 1a manern de transforamar -el
s{stema de evaporacidn actual que es de un sole
evaporador a un sistema de doble evaporador.

En los estudios realizados, se encontrf que una planta
que trabajs con un sistema con doble evaporadoer, puede
taner mucho mis rango para la operacidn del equipo, lo
cual nos ayuda grandcmente a abatir coatos, pues los
ahorros indirectos se Increwmentan notablemente, como es
el casao de ahorro de hexano, que ea unoe de los’
parfmetres que niig repercutcen en loa cosatos. del
producte terminado. Por ejeaplo, en la mayorla de los
siatemas de evaoporacidbn sinple, s¢ ctienen estindares
que varian de 9 a 15 litros de hexano por tonelada de
scmilla molida, mientras que en un sistema con doble
evaporador se tienen estindares entre 3 2 7 litros de
hexono por tonelada de aemilla molida {(Ref.,. 4y,
preaentande un ahorro c¢on respecto al alstema de un
solo evaporador, que puede wvariar deasde 0.5 a 2.0
litros de hexano por tonelada de semilla wmolida, tan. .
solo por el hecho de tener un mejor control del
procego. Es indiscucible que el cquipo de condensacibn
=principalmente~, debe de cncontrarse en ,perfectas’
condiciones para poder lograr los estindares arciba’
mencionndon., - .



Patka poder hacer nuestro estudio, es necesario hacer un
listado de lo que mis colufménte pe Clene en una planta
de Holventea de un . solo. evaporador y  lo que se
necesftaria para-. un- siateua de evaporacidn eon doble
evaporader, por 1o que a ‘continuacidn 8c enuneran las
partew  principales de ‘estos dos elstemas, bosfAndonos
para este nnﬁllsil an ln fisura nlimero 1 y en la figura
-plimeto 2-- .

SISTEHA ACT”AL " SISTEHA PROPUESTO

(alstana‘avapu:ndnt I) B {af{stema evaparadaor II)
Cancidad .Dencripcldn - Cantidad Deacripceibn
S IS FARRAT : 1 D.T.
2 -~ Condensador - . 2 Condensador
1 ;. Eyector : 1 Eyectar
1. ... Tanq. Decan. 1 Tang. Decan.
1 - Tanq. agua 1. Tanq. agua
o ‘usada uasada
1 Evaporador 2 Evaporader
1.  Bomba cent. 2 Boubka cant, -

En el pmolino en donde 8e realizé wste estudic ne cucenta
con un intercambiador de ploacas, que lo llawparecos
A.P.V., por le que en esate trabajo ae incluye coste
- equipo, - yA que nos permite mayor ahorro de enecrgia.
.. Tanbi&n =e cuenta con un eyector de vapor gue gerd
instalado #n el evaporador de primer evaporader, por lo
. .que "no ge Iinerementa el costo de este proyecsto ' por
. e&tos conceptosa., .

" Para bodér entrar en detzlle es convenlente aclarar que
el sailatema aActual de desolventizado de aceite, se

"dejarf exactamente de la wmisma @©onera on que s&

encuentra. Este eaa porque en arranques de planca, ne
"se .cuenta con vapores del D.T. y es necesario contar
con el sistema tal como estd diseffado, pozr otre lade en
caso de tener alguna falla el nucve sistema, asec podrs
derivar &ste, retornande  al aistema original ain
afectar directamene a la ptoduccién.

Resuniendo un poco. BSa 1nath1§ri un evaporador nuevae
_que.-funclonarf cawmo primer evaporador y el actual, se



conaiderars como el segundo evhporidor;: P;rnfﬁuncr una
idea =fs clara, se listarf enseguida, la:‘aerie de-
equipos que realmente uaccultgruhos.en el nuevo disefio:

Evaporador I . .-
Codos .de 90 -
VY&lvulas de cnmpuerta
Atslante para tuberfa
Alalante para equipo NI
Bomba ecentrffuga con motor
Controlador de nivel. © o
Varios (pintura, nccenorioa eldctricon

Para ‘saber 1&5';dimen&ldﬁé;gfdnglos-3 equipoa,” nos
basaremos en los’ balances ‘de . =materia y. energfa, los
cuales me explican en el capltulo-IIL, " " " -

-3 .-



“CAPITULO II S
GENERALIDADES

Uno. de loa procesod de mayor antiguedad es ¢l de la
cextraccelén de acelte, pues seglin escriturss, desvde hace
. 5000 afios, " los. chinos  practicaban basicanente loas
- mismos. princlplos actuales, como reducir las semillas,

-'frncuhdicnnar las particulas de lasg mismas con

; temperatutra ¥ prensar para hacer la extraccidn de
‘aceite. "Hoy en dfa se vienen utilizando 1los mismos
. principlon, @in embargo con los. grandes avances

':ecnolﬁgxcon, ae destaca el proceso evolutivo de las
plantans de solventee en los dltimos aflos (Ref. 1).

Los tres procesce mhs comunmente erplesdos son prensado
.. hidrdulico, prensas continuas o "expellers" Yy
extraccién por sclventesa. N

-Las prensas hidrdulicas hon asido recmplazadas por
prensas continuas siendo las mfs conocidaa loa expeller
Anderson ¥y los expecllers French. Estos cxpellers, han
tenfdo uha  inteodusctién en todoe el mundo y son
utilizados en la extraccidn en la mayorfa de laas
semillas olecaginosea. En  1a actualidad cstas niiquinas
congervan ¢l mismo principio de extraccidn, han side
nodificadas ligacamente, para hacer un pre-prensado y
extracclidn por gsolventes, cohocifndose este proceso
cono "pre-prensado y extraccién por solventes',

Las. plantas de extrneci&arpbr' solveh!éu. sen de das
tipon: L. . e .o . o
"8).=-  Pre-promsade y Extraceidn por Solventea.

b}.~ Extraccidn Birecta.’ .

El primer proceso conocido de extraccién por solventes,
tuvo: su.orlgen en:Europa.en’ el afio de 1870, el cual se
. hacla '“porilaotes "o :batch. ~'Estas plantas no tuvieron
‘nu:hn.ﬂesqrrollo,~sobrelﬂcndo-por_el excesn de mang de

‘ fubrq'uniau;opariciﬁn;:;?ui “hastas despubie de la Segunda

Guerra Hundial ' cuando se dedarrolld el primer procecass
- continue. -‘da - extraceldn-’ .  pér solventes, sliendo
- introducido en MExico en loa. afios: cuarentas.

- -



Las plontas de extraccidén continua por au bajo costo de
operaclén y alta eficlencia, tanto de extraceién como
de capacidad, son 1las principalmente usadas en 1la
indystria modetrna para la extracidn de aceicen.

En 1lpg mwmayorfa de las plantase de extraccifn per
solventes podemos congiderar las algulentes
operaciones: . o

“9).- Extraceibn :

b).~  Desolventizade y Toscado de Pasta

¢).=  Desolventizado de Aceite

d).— Sistema de Recuperacisn de Solvence

e¢)e~ Sietemn de Segurldud y Procecclan contra
lncundion.

En el presnnte tribajo. solo Be :rutar&n lon inciaoa b
y ¢, pues Gete eg el nbjetivo princlpal.

EXTRACCLON

El procesc. de¢ extraccidSn se ‘lleva a caho en el

extractor y el funcionamiento ' de Jdste podemos definirlo

du acuerdo a sus tres, principnles funczone; (Ref. 4).

l.- Retencidn de un gran volunen de sdlldnu en un.
perfodo de tiempo que pueda oncllar encre 30
minucos a 2 ho:ns._- . .

. 2.= E1 mis aficlen:a poslbln con:ac:o de ia’ gran masa
" - de sflidos con ln clrculuciﬁn dcl Itquido.

.- La uwds efec:lva separncldn poalble de liquldo y
’ nslldo. ' . .

Les cortientes de entrada & un. extractor son: la pasta
que provicne de los cxpellers y el hexano que hari 1a
extraceldn de aceite que contiene dicha pasta. Las
corrientes de . salida del extractor de cualquler tipe
son doz: pasta con hexano al Descolventizador Tostador y
miscela complets al atatema de evapeoracidn.



'DESQLYZNTIZ&DD‘Y TOSTADO DE PASTA

Este’ es. un mistemn ~ de uvapornclﬁn-‘dinuﬁadoﬁ para

transfevir - calor indirecto,  calor "directo "o 1la
combinacién de los des. A este equipo se le conoce con
el noambra de Desolventizador Toscador, . que para

simplificar au ldentificaci&n le llamararemocs  "P,T."
cono seth llamado en lo sucesivo. - B . Lo

Anteriormente se dijo que en el extractor se -tlencn dos
corrientes: una "la del solvente con el aceite extraldo
que por nomepnclatura serd llamado de -aquif en lo

" Bucesivo "mis¢ela complara” .y sgerd  .ctratado mis

adelante, Por otra parcte =sale la pasta con solvente
.llamada comunwmente "marcg", por lo que lo llamaremos
asl. Egste mare, contienea por lo general 353 T de
hexano, 8 2 de humedad, |1 % de aceite y el 56 X
ablidos.

El bD,T. cuenta por lo goneral de 7 sccclones
denominodas vases, formando una c¢olumna, uno arriba de
otro y cada wvoso consta de un plate enchaquetado
llagade fondo ¥ un anille cilindricn también
-enchaquetado donominado anille. Las chaquetas tantoe eon
¢l fondo como en el anillo aatfn sujetas a presidn de
vapor, parn transmitic calor {ndirecto a el wmarc que
esth slendo tratado. La pricmera de ecetas unidades fué
diaefiada por la Compafifa Fronch en 1950 para wuna
Compafiia procesadora de wsoya, desarrcllfindose sobre cl
nismo principio y en 1a actualidad hay wunidades D.T.
ctrabajando parva plantag con capacidad hapsta de 4000
toneladas por dfa.

El proceso de desolventizado ocurre principalmente en
los primerve dos vpsos del D.T., donde e8 inyectado

vapor Indirecto y vapor directa, este dltinme ayuda a
Incrementar wéis rapldamente la temperatura Y a 6U vez,
arrasctra lod vapoeres de thexane, - llevindoselos a un

siatenn de condensacldn, para paosteriormente saer
decantado, separando el agua y utilizando el hexano
nuevamente. La temperatura de eatos vapores varia

enctre 65 grados C a 75 grados C.

-6 =



En el tercer, <¢uarto ¥y gquintec vaso, el proceso .de
Desolventizade se llevn en su parte final,. asegurfindose
con ello que la pasta quade 1libre de solvente y lo que
principalmetne ocurre aquf es el secado y tostado de ia’
posta, para salir con una humednd . de 13 X
aproximndamente cuando la pasta cs de semilla de msoyas

DESOLVENTIZADO DEL ACEILITE

Como s8c¢ diljo anterlormente, una vez terminado el
procesg de extraccidn en el intertior del extracrcor, 1la
miscela completa; que es una mexcla de aproximadamente
25 2 de aceite y el 75 2 de hexano, ‘pasaa =&
desolventizarae. Debido a que 1los componentes de la
miscela complets conservan sus propledades flalcas y
quimicas, la separacidn del acelte del hexano, ae hace
por medio de wun silstema de 2 fases de evaporactidn, el
primerco consiate e¢n un evaporador, donde co fanyectade
vapor Indirecte paca concentrar la mincela completa,
llapmindonele a esta nueva wezcla rica en ncelite,
"miscela", El segundo pano conslste en pasar la
nlseela a un stripper, en donde easa {nycctade vapor
tndirecto y vapor vive reconlentado para scparar loa
rastros de hexano contenido en el anceite.

Normaolmente en una planta de solventes, poede ser de
dog prinelpales disefios de. evaporacibén. El ‘primero
coneiste en un silstema de ecveaporacidn con un simple
evaporador o llamdo tambiin evaporador principanl. E}
cual conslsate en un evaporador vertical en donde la
evaporcibn es del tipo de pelicula ascendente, puesto
que por el interior de los tubos va fluyendo la miscela
complecta y por exterlor se proporeliona caler indirectao,
provenicnte de los vapores de una caldera. E1 flujo de
la miscela coopleta, cuando ha 1llegado o la parte

asuperior del evaporader, descarge & wun separador
clelénieco, svometlido o vacfo que puede wvarlar entre 12 a
15 " de 1llg. Donde al ser cxpandido el fluje de 1la

miscela completa, ocurre un flasheo, de tal forma que
los vapores de hexane separados son arrastrados por la
partu de arriba y lievadosn a un sistena de
condensaclbn, donde ocurre un intercambio de caler
entre los vapores de hexano y el flujo de agun frfa
proveniente de la torre de¢ enfriamlento que absorbe el
calor de hexano, el ¢unl wva condensondo ¥y cayendo
directamente a8 un tanque decancador, de donde serf
nuevaments utilizado en el preceso de extracelbn. La

A .7 -



wiscela cae al fondo del seéparador clclénlco por
gravedad, teplende un promedic general de un %5 I de
aceite y 35 I de hexano. Egta miscela cs pasada a un
stripper, en donde Ae le 1nyecta vapor secco a4 contra
corriente para legrar la aeparacifn total del hexano y
acelce, Los vapores del satripper, se llevan a otre
vistema de condensacidén para finalmente ser depositados
en ¢l tanque de sepnracidn. El aceite pasa pues libre
de hexono a los tatques de aceite para su refinacién.
En la Figura nlmeroa 1, se puede apreciar la parte
principal de este silscema de un sole evaporador.

El segundo sistema de evaporacién conmiste en
aprovechar los vapores proveniences del D.T,, para una
prinera fase de wvaporaclén, en donde los vaporce de
agun ¥y hexano, {ncercambian su caloer en un evapevador
vertical denominado evaporador I, para con ello tener’
upn primerno evaporacién de la miscela completa, pasando
del 25 X en peso de acelte ol 60 X, En eate slstena
tahenog dos efectos Iimportaantes, el primaro eés que los
vapored saliendo del b.T., ¢eden patte de su calor, la
que ayuda a condensarse parclalmente, ¥y el scgundo cs
que la miscela queda mds concentrada. Para que 0ol
fgual que en el primer case de evaporaclén, esta
migcela pase a otro evaperador vertical denominade
evaporuador LI ¥y es aquf donde se concentra la miscela
del 60 2 al 95 X y sigue el proceso exactamente {gual
como el narrado anterlormente, nnda @Az gque en este

gistema existe un ahorvo de energla bastante
considerable, En la figurp nmeroc 2 puede apreciarse
aucho mejor este sistema. Se puede ascgurar gque los

condensados del! condensador del primer g¢vaporador, ee
encucnttan libres de agua, por lo que se pueden pasar
d{rectamente al lado en donde esta el hexano decantado
en el  tanque decantador, por lo que cste sistcha
trabaja con mucho mis capacidad y eficiencia.

P
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CAPITULO I1LI
MODELD MATEMATICO DE LOS BALANﬁES DE-HAIERIA Y ENERGIA

Para poder caleular 1as dimensiones del equipo, e=
necesario hacer un balance de nateria y energis para
cada uno de los equipos. 8{ consideramos estado
eatacionario, adiabdtico paora cada equipe y a cada
equipo comp slatema alslado de otro, ¥ hacengs primero
un balance de materia para despubs calcular la encrgla
consumida o la energfa que nos puede proporclonar un
gistema, tendremos que en los balances de mataeria:z

ﬁNTRABAS - SKLIDAS + ACUMULACION + PERﬁIDAS .

Coma aﬂtariuruente se considard eotedo estaclonario
tencmos . . . .- e e T

matemfcica’ dc?
procescs . de
(Ref. 12);3

Como\ldﬁ

conalderun“-:ero..ndemﬁnﬁ

En  donda el los:componentes - de
-particular. )

AH

de dacea

.- 11 -




obtenidos para . la somills ‘de asya, los cualaes fueron
‘obtenidos”  por ‘anfilisfa "en . . al “laboratorio. La
.produceifin’se-considera. da 400 Ton/h.-de sexills molida,

DATOS: .

. x:'?;;*' ;. .Unidad- .-
_,Senilln R T - .- B0¥aA
AR . ‘Molienda - Tenfh S ) 16.667
_Rendinian:os: N N - ' Do
« . Flbrd- % 75.00
Aceite : L3R 19.00
. Acelcte - en pan:n z. 14.00
~ . Agua-en pasta de ’
expallera - ) X 8.00
“Agua’ en pasta finnl z . 13.00
Conec. mlacela-conple:uz, i - . 25.00
- Cone. miscela ‘de TP . . -
. Evaporador 1. o CR C 60.00
Cone. miscela de.- . S :
Evapotndor Il TR ’ . -95,00
Relacidn’ hﬂxnnolpnltn - - 11
Temp. Gases D.T.. c . - 75.00
B HOLIHD

-Dntos:

Ehtradaf--—-

-12 -



¢ 2-Q3§_:qnlh

‘. Balance:para_basuT

B = 0.917 Ton/h.

c'--s'rsb-+‘14‘535
€ il 215 Tonlh
acei:e - 0 lh’

_3 250 - 1 215

fibra
aceite

basura

f12is00

3,250 " ===
0.917 ‘A

16 657 Tonlh

. y . -Tonlh
12,500 - Tenl/h:

B D “F_”a 1 T
‘qutﬂol:?i-)flbra 12,500
ST ‘caceite 14.000

pasta 16.500 Ton/h

) .'B .'=7~.‘ _\ )
".===> basura 0,917 Ton/h

- 13 -



11 EXTRACTOR
batoe: " '% _.:'concepte  cancidad unidad

CHEXANO . o
ENTRApA-—-——--> 1004
A

" hexana’ o Tom/h.

SALIDA e

CA e =e e

‘I'Coa.n.o' la Vr‘e_l.alc-iéila-: 'd'a‘.l.:ex'anolpanl:a.rel uno & uno, tenemow:
o . A -
A = 14,53% .'l'nlh

‘Balances patc!.a:l.as S C

’ hcxnna' T B ncei:e '
14,535 » 0. 75 € +x D. ir,}' s 2. 035 = 0.25 C
B N _ N q_- 8.14 * Ton/h
-.hg;.:ano.:an .__m.i.'u‘ce..‘la' éoﬁrp:ler.ra ] ' . '
='; 0.75 * C. W D.75 % Bil4

z w 6,105

-lk -



hexpno en marc: . ) B
14.535 — 64105 - w =8.43.

D« + 12 sno _
'7n'- 8. 4: ¥ 12 sou

D - zo 93 rn/h,.l~'

Y como w = x D, tenewmos

Comprobando:

14.535 = 0. 75'w,

:aculteyz 035
. -hexano 5. , 105
fibra 12.500 B 37 miuc'conple:a 8.140 Tan/h
aceite 2,035 -
pasta ~————-—-— :

hexane 14.535 Ton/h . 3

mare 20.930 Ton/h

- 15 =



I1I. DPESOLVENTIZADOR-TOSTADOR’

‘Datos: - "'K:':_ . : ; | cant ‘untdad

nannncs GENERAL DEL D r., T

A+ B - C + D

En el apéndice A encon:fauoa para una tenparaturn de
vapores hexnnn—agua a 75 €, la liguien:e relnciénz

Kg ngun-' :
: ———m—me—i- W 0.1785
Kg hexano
en el perubber :anemo!! : )
z = 0. 1765'5-ge¥aﬁoJ‘
z - 8 430 * 0 1765
) z - 1.488 Innlh - L ‘ .
Por lo tantos . . ’ "
Q= hexano + z = 8. 430 + l 488

C - 9.918 Tonlh

- 16 =



Por lo que : o :
‘x.= B5,00°% o y'= 15.00 T .
Balances parclales: .

B = 0.15.6C 410,13 D . °

Y. nuhstl:uyeﬂdo -
“tcﬂenos:- P -

_?ara“al.cﬁiéhl

87.00 %

‘;Tunlh
agus’ :;3setron/h;f -3

tn lk 365 Tunlh

1¥' EVAPORADOR 1- .
o8 cantidad unidad

HISCELA. COMPLETA

".surﬁnna—--—--->_,‘zs.no agetfe - 2,035: Ton/h
LA T15.00" hexano ~ © 6.105  Tonfh
100,00 - TOTAL . '8.140  Ton/h

- 17 -



. * f~'concepto cancidad unidad

EXANO o SR o

SALIDAS—------> 100.00__* hexano - B “"Ton/k
3 ae.ok- o SR Tenih

.i'miaéhln f'

'BALANCE "GENERAL EVAPORADOR/
Balan:nalpnrcinlea:

.: hnxnno.

Lacui:e

: Eﬁ dqﬂde

aceites 2.035 ' 4.748 Tan/h

- — l o .' . N
B.140- Tonlh z' 2.035
W 1.356

:-3 +391 Tonfh

- 18 -



¥ EVAPORADOR

bakos: ' x L concepto | cantidad unidad

MISCELA COHPLETA 1

‘100.00 TOTAL

BALANCE GENMERAL EVAPORADOR II

A= B + c

Balances parcinlen: - - m]:; ;J-C:

hexano: 1.356 = B + 0,05 €

nceltes ' 2.035 = 0J95 €7 "
€ = 2.142 Ton/n T

En donde

x '=0 05 ¢

% = 0,05 %'2.142 f oli07 run[h'”

Bow 1.356 - 0.05 & 2.142 .

B = 1.249 Ton/h -

- 19 =



aceire 2.035 - A - o :
hexnnu 1.356 ====>

L I EEE ]
: EVAPORA

3.291 Ton/h ..

2-142 Ton/h-

"Los. . balances.de  los
cjonpllficnrlo pues:n qua-

hoju alectrdnica para facilitar. ost
e aprovechd dicha hoju,par N
enargfa con la acuacién-
termodindnica para
estacionaric uniforna,;

BALANCE DE ENERGIA .

Con 1los tbalances de
realizd ol )
I, de¢ la manera siguie tg’

EVAPORADOR I .
" Dates:

. VAP, SCRUBBER
ENTRADA=====—=3 i
tr=125¢C1]

. COND;" SCR
SALIDA=~—=———==370
[T e 69 C1



La temperatura de salfdan de los condensados que salen
del primer cvaporador, se tomd como 69 C, ya que an el
peor de los casos, sSerdi la temperatura de condensacibn
del hexane, queo ea cxactamente los 6% C supuestos.

Con los datos anteriores y con loas datos de las tablas
del npéndice B, tencmos: ' ’ Do

Q = AH

.Q = mhexano {anpor - Hllquldo)hexann +
Kg/h ) Keal/Hg
+ nagua {llvapoar - Hlfquido)agua
+ Kg!h * KcullKg

.. Q= 8&30 (38 93 - 121 3) + I&BB (68 93 - 629 3)

Q f_- 1 528 210 Lcal/h

‘E1 signo nagatlvo noa indica
nos pucde propqrcicnn;_au:os

ea pid d de enlor que

S 11 CALDR NBCBSARIA PARA COVCENTRAR LA HISCELA:COHPLETA
'EN EL EVAPORADOR I b

sifﬁnou'para

Para\sabef-flhiéhniiﬁa&
. "Evaporador. 1

'con:entrar._luﬂnniace}(
tenemos:’ '

Datea: - e nt .; nidad

o MISCELA cuurLarA
. 25.00
500

[ T =53¢ ]

HEXANO R AT -
-------- > 100.00 hexano 5.749. “Tanfh



La-temperaturas de gsalida de ta wigcela completa en el
extroctor es de 45 C y la temparatura - de -ebullicfbn a
15 " Hg de wvnclo, sepgun el -apindica € a8 53 C. Comeo cl
Evaporador es uh' gilstema continuo’ ‘guarda " catado

estacionario; por 'lo qua estéd en equilihrto.,_y lo mfs-

probable es que la temperatura del hexano, 'a la . salida’
sea da 53 C. Con los datos antcriorel y 'Ipyepéo las’
:encalplas en al apéndice B scenenos ;. S

mhuxnno(ﬂ"hexano—

q = maceite(U2aceira - Klnceité)iii;-.
: ' AHevapornciGn.

- thexano)liq +mhuxnno vdpor

g = 23054(24; 51 20, 11)2'
Kg/h % . ¥eallRg
+ h7494(118.78-38.93)

““91(33 e
+'¥g/h % KealfXg R

Q= 405 317 Kcnl/h:

parﬂ concentrar la
iParn saber la
__aprnvecharennl de los_

0 saa que necesitnnoa
miseela comple:a dellt

- vapores - ¢el D.T.

Esto qulerc dcclr que' solo entarunou‘ apéobechando el

tan:a el anﬁliais de
-de. enarg!a._'sc vue1ven muy
qua“-se ‘deeldif Thacer un uodalo
matemitico para cada’ unc da los- eguipon, para "los dog
balances en cucetisn.’ “Aicontinuacisn se proparcianan
“diches -modalos que . scrfin: efectuados por una hoja
electronica. : o - . :

gComo dijinoa
‘materia’ Teome el
rutinarios, - por. log

- 22 -



MODELO HATEHATICO DEL BALAHCB DE HATBRIA Y BNERGIA PARA
EVAFORACION

Q -.uacelte(ﬂince-
’ -+ hexano evap’

v porédbffl -

L Difcrancln
(Ref. 7)“

'_Arm - (r: :z)
" Area. de’

cundensndor;
(Ref. 7}




en donde '

U= 730 Kcnl/(h -1 2 c) para .- &l " condensador:
-avaporador I - e

(Ref. ll)
U = 365 Kcnll(h'

o 2 C)

eitn-!lacni:u)

o Cnlor- proporclonndn po} acalte: ptovenienca del
B:rippur en’ el 1ntarcamh1ndor de pla:an APV

- Q -'unccite (Hzaceitu - Hla:et:e)

NOHENCLATURA

Q = Calor en Kcal/h '

m = Gasto misico en Kg/fh :

H1 = Entalpia a temperacura de entrada en Xeal/Xg
HZ = Entalpla a temperatura de salida en Real/Xg
T! = Tcmperatura de entrada en grados C

T2 » Temperaturn de ealida en grados C

A = Area en m~2
Para dectcrainar el coste de vapor se caleuld como
slgue: .

BASE 200 000 Kg vapor / dfa

- 24 -



DATOS:

Coatont
Agua = $ 145 /' m 3
Combustoleo 5 42 870 J w3
dIa

Tratamiento Qu!wico § 22 600 /

Consumoa: o
Combustoleo = 17 =ty / dia -

Ccnsideraclonen.' ’
1 Kg agua = 1.Kg de vnpur" e
e exlate retorno de condenundoul

Ne s¢ hacen purgas | R
Densidad del -agua 1 xg l 1

Cilculosn: o

Agun:

200 000 Kgngunld!n " 1 1!Kg *-l ’ 3II000 1 *, 145 5/m"3
- § 29 000 [/ dia Do

Combuutiblc. ) ) )

17 = JIdIu * 42 370 $/u” 3 - S 723 790/ d%a

§ vnparld;a = 29 000 + 728 790 + 22 600 =
-svia:sofdxal-' ' '

5 728 390/d£a LA Y d!nIZOO ooo Kg vapar =

$ 3 9020 I Kgrvapor

tate efleculo del costo de vapor nos servirf para el
anﬁllsis;deﬁcon:ou que 8e hprd mis adelante.

T



M e

CAPITULD TV

BALAKE 0€ EVAFORACION CALOULAZO FOR UNA HOJA ELECTRONICA

Holiro: X0
ENERGTIA - H A T E R I A
EqQUIPOD EMTRADA SALIDA SEMILLA > SOYA
Molienda Ton/h 16.667
D.T. ’ fendimtencoss
. fibrn 75.00%
Temperatura marc G 45 100 acelte 19,500
Tamperatura lexano vapor Chicirkick 75 accite planta solventes 14,00%
Entalpias en Kealfkg 0,u en et expellers 8.0%%
heunno 1iquido dricivideich L1 .54 & en pasta fiml 1.0
hexano vapar ik 131,73 oone, tiseelas oxpleta 25.00%
Terpuratura vapor samurady 175 ik conc. mlseela EVAP T £3.00%
Entalplas en Kealfkg conc. mlccela EVAP 1L 95.00%
g Mgquida 176.9 #inkak hexaiofpasta en extractor  100.00%
agua vapor 6021 Airickiriok agua/hexans del escrubber 17652
efiel, vapores escrubbar  100.00%
EVANURADOR 1
Temperatura miscela C 45 53
Eatalpias en Realfig
acelee 20.71 24.51 EQUIPO HAIERIA  Tondh x
texans Hgquide 24.33 28.96
hexano vapor 109.1 112,73 e TRACTON
. ENTRADA fibra 12.500 86.00
Taspotatura hexams vapor C 73 69 pasta acelte 2.035 15.00
Entalplas en Kealfkg
hexano 1{quida 41.%% 33,33 ’ ’ 14.535 100,00
heztnioy vapat 121.3 118.78
agun Liquida 74.94 68,93 hotma 14,535 100.00
A vapar 629.3 626,58
SALIDA
wisoela cooplera aovlte 2,035 25.m
CORDIREAIR T hexarm 6,105 75.00
Terperatura hoxano © 53 53 8,140 100.00
Entalpias en Keol/kg
heane Mquldo drickiciekckh 28 .06 wmare fibra 12.500 59.12
hoxane vapor 112.3 soweickicirk hoano 8.430 40.28
“Tecparatura agua 30 35
20,930 100.00
APV, e} T .

- 26 -



Terperatura niscela 53 63 ENTRADA

Entalplas en Kealfkg mare fibra 12,500 5.72
aceite . 24.50 29.32 hetano B30 40.28
herano Hqulde 8.9 .78
Twxaro vapor 112,3 116.3 20.90 10.00

Terperatur acelite striper 100 53 Vapor de la

Enralplas en Ralfvg caldera vapor 3.0%  100.00

aeite 47.64 24,51
EVAPORADOR, 11 SALIDA
vapores hoano 8,430 85.00

Terperatura miscela © 63 95 agua 1,483 15.00

Entalplas en Fealfkg
aceite 29.32 45.11 9.918 100.00
bexane 1fquido .78 54.01 Calor proporelonado
hexane vapor hed 129.7 por vapares en Keal/h -1533112

Terpueratusa vopor de agas 133 133 pasta fipal  fibma 12,500 B7.0

Entalplas en Xealfvg - agua J.668 13.00
wran 1lpuido Meichicieiit |1 46
agun vapor Arikickk 650,72 14,368 100.00

e EVAPORADOR, 1
CONE2BAIOR 11 - LNTRADA
wiseria corpleta acelte 2,025 25.m

Terperatura hoxmo C 95 95 hexmo 6405 75.00
Entalplas en Keal/kg
Texans Hquide Atk 179, 7 §.140  100.00
hexane vapor 54,31tk
Terpuratura ngus Y 35 SALIDA
miscela nceite 2,015 &0.00
hexano 1,357 &0.00
3.391  100.00
vapar hexano 4,748 100.00
Calor para conc. del
20% al 603.en YealMm 431395
Felaclim de ealor en el evap, I 28.14%
Diferuviela Gell de temperaturas C 15
. Arca del equipo en =2 104
AT DENSNOR DEL EVAP I
ENTRADA
vapor hexann 4,768 100.00
SALLOA
1quide hexann 4,748 100.00

27 -




Calor por resover en Keal/h 395703
Diferencia mdin logaritmica

de teoperaturas cn grados € © 20,298
Arex del eondengador en o2 27
Agaa para rewover este calor en Kg/ho 79141

e f PV
ENTRADA
alsarla acelte 2.0315 $0.00
hagane  1.357 40.00
3.391  100.00
SALIDA
tiscela acelte 2,035 60.00
haxano 1.357 40.00
3391 100.00
Calor para caleatar
1a mlscoly en Keal/h 15608
Calor proporeionado
par el acelts en Yeal/h L7067
Rolactdn de caler en el APV 33.16%
e EVAPGRUNIR 11
ENIRAZA
[ ELE] aceite 2,035 |, 60.00
haxans 1.357 40,00
.91 100,00
SALIDA
aisazla aceite 2,035 95,00
hoxano 0.l07 5.00
2,142 100.00
vapor haano 1.249 100,90
Calor para cone. del
60% a1 95% cn Keal/h 128422
Dlferencia Gell de temperaturas C© 38.0
Area del equipo en "2 X

e ORDENSADOR: DEL, EVAP 11
ENTRADA

-
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vapor hexano 1249 100,00

SALIDA

1fquida haxne 1.249 100,00
Calor per vemwer en Keal/h 104132
Difercncfa media logarfemtca
terperaturas en grodos C 62,467
Area del condemader en @2 5

Ama para remover oste calor en Kg/h 20826
PRS0 DE EVAPORACION ACTUAL
e | VAIDRADOR. PRINCEAL,
ENTRADA

alscola axpleta acelte , 2,025 25,00
hoxano 6.105 75.00

8.140  10Q.00

SALIDA

miucela acclte 2.035 95.00

hoxane 0,107 5.00
2.142  100.00

vapar hesare 5.998 10000
Calor para conc. del
20% al 957 en Keal/h BAURZG6
Diferencia Gtil de terperaturas € . 33.00
Arca del equipo en 372 201

e TNDENSADOR PRINCIPAL

ENTRADA

Vapor hexanos 5,998 100.00

SALIDA :

Llpatda hexnno 5973 10000
Calot por remover ent Keal/h . 452155
Diferencia mxdia logaritmicn
de terperaturas en grados C 62,467
Arex del condensador en o2 bra]

Ama para remyver cate calor en ¥/ 90431
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BALAWE DE EVAPORACION CALOLADO POA UNA HOJA ELECTROMICA

ENERGTIA
EQUIPO
D.T.

Terperanira mare €

Toperatura hexano vapar Qiidrtierkd 5

Enralpias en Keal/kg
hewino 1§quids
hexano vapor

Tetpleratura vapor saturndo

Encalplas en Kealfeg
aymua 1iquida
apue vapor

* Temperaturt niscels ©

Entalpias en Keal/kg
norite
haxans 1lquido
haxaro vapor

Terpuratura hoxane vapor C 75 63

Entalpias en Keal/kz
haxano 1lquida
hexano vapor
an 1fquida
agua vapar

OOKDENSADOR, 1

Temperatura haxano €

Entalplas en Keal/fkg
hunano 1iquide
hexano vapar

Tecpeeratura agua

APV

Teoperatumm mlseala
Encalplas en Kealfkg

HMolino: XX
M A T TE R I A
ENTRADA SALTDA SMILLA > CANOLA
. Molienda Ton/h 11.875
Rondinlentas:
fibra 56.50%
43 100 accite 39.817
acelce planta solventes 18.00%
agua en pasta exprllers 8.0
Loaiaiolalolad YL agus en pasta Cinal 11.,00%
bisialiokeigla i 3 % conc, miscela cocpleta 25.00% .
175 sothnicinick cons, mincela EVIP I 60,013
conc. miscola EVAP II 95,003
176.9 dniokielcick hewand/pasta en extractor 100,007
662, 1 ichickics agut fhexano dol escrubber 17,65%
eflef. vapares escrubber 100.00%
45 53
20.71 24.51 EQUIPO HATERIA  Ton/h H
24.38 2B.96
109.1 112.] sewwEXTRACTOR
ENTRADA fibra 6,709 . 82.00
pasta acelte 1,473 18.00
41.9% 33.33 8.182  100.00
121,31 118.78
74,94 68,93 hoawio 8.182 100,00
629.3 626.68
SALIDA
mlscela coopleta acelke 1.473 25,00
e %.418 75.00
53 53 5.891 100,00
Weicdoiciciokk 18,06 mare fivra 6.709  654.06
12,3 #wiickknk hoxane 3764 35.94%
1] 35
10.473 1000
3,7
53 63 ENTRADA ’ '
mare fibra 6.709 84,06



aceice
hoans 1iquide
tuoano vapor

Termpueratura aceita striper

Entalping en Kal/fkg
aceite

EVAPORADOR 1L

Temperatura miseela C©
tntalplas cn Keal kg
acelte
hexano 1fquido

hexano vapor

Terperatura vapor de agua
Entnlplay en Kealfug
agur Hquido
agua vapat

OOMDEHBADOR IT

Terperatura hatana €

Fratalpiag en Kealfeg
hexarme 1lquide
Tuano vapor

Toerperatira agua

24,51
28,96
112.3

100

3478
116.3
53

47.64 24.51

63 95
45.11
54.31
129.7

29.32
.78
116.3

131 133

drickekinickh 133 A5
deickhkkich 50,2

95 93

Reichiickick 29,7
54,31 RAAdichn
30 35

29,32 .

heeno
Vapor de la
caldera wapor
SALIDA
vapares hore
fngua

Calor proporelonado
por vapores en Keal/h

pasta final fibra
[Pt ]

w—VAPORADOR [
FNTRADA

alsenln completa ocelite

oo

SALTDW .

nisenla aceite

hewre

vepar hexaro

Calor para conc. del
2% at B3% en ¥ealth

Palnclon de calor en el evap. 1
Diferencia Gril de cesperaturas C

Azea del equipo en 272

m—? DENSADOR DEL EVAP 1

ENTPADA

vapor hexano
SALIDA

1fquido hexano

T

3,764 35,94
10,473 100.00
1.493  100.00
3.764 B3,00
0.664 15.00
4,428 100,00
634579
6,709 BR.OO
0,829 11.00
L,7.339 100,00
1.473 25.00
4,418 75.00
5891 10000
1.473 60.00
0.532 40,00
2,455 100,00
3,437 . 100.00
M3l
45.62%
16
75
3.437 10000
3.437  100.00



Calor por reoowver en Kealfh 286399
Difcrencia media Iognritmica

da temperaturas en grade; C . 20,398
Area del condessador en =2 19

Agun para yemover este calor en Kg/h 57280

———p. PN,
ERADA
wigeela acelte 1,473 £0.00
hoxano 0,932 £Q.00
Z.455 100,00
SALTDA
misoula acwlite 1.473 60,00
. haxro 0,982 40.00
2,455 100.00
Calor para calentar
1a mizcela on Koalfh 12904
Calor pruporelonado
por el azelte en Kealfh - 34066
Relaeidn de calor en el APV, 37.68%
m—tYAPOFALOR 11
ENTRADA
rlsoela aceire 1.673 60.00
hexano 0.932 £0.00
2.455  100.00
SALTDA
mlscela aceite 1.473 95.00
oo 0,078 5.0
1.550 10000
vapar hextne 0-%0% 100,00
Calor para conc. del
60% ol 957 en Realfh 92958
Dlferencin Gril de tevpervaturas € 33.00
Arca del equipe en a2 ]
m———CRUENSADCR, DEL. EVAP 11
EAITRADA
vapar - bexana D904 100.00
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SALTDA

Lequidy hexano 0.904 100,00
Calor por resmever en Keal/h 75368
Diferencla medin logarftmica
toemperaturas on grades G B2.467
Area del eondensador en @2 3

Agua para nmuver este calor en ¥g/h 15074

PRXYS) DE EVAPORACION ACTUAL
—EVAPOSADOR. PRINCLAL
ENTHADA

miscrla coopleta accite 1.473 25.00
hoans 4418 75.00

5.8 1m0

SALIDA .

miscrla aceite 1,473 95.00

hexto 0.078 5.0
1.550 1.0
., vapor hewro 4,34 100,00

Calor para oone. del
20% a) 953 en Keal/m 625357
Diferencia {itil de terperaturas € 33,00
Arcit del equipo en o2 . 145

e (OOENSADOR. PRINCIPAL

ETRADA

vapar Tomo 4,341 100,00

SALTBA .

Liquido hexano 4,301 10000
Calor por remwer en Heal/h | 327257
Diferencin ordia logaritmica
de temperaturad en grades C 62,467
A el enndensador en w°2 14

Adwd para rooover este cilor en Fgfh 65531

-1 -



Con les datos 6h:énlﬂoa pbdﬁnoq}eﬂcancés. predecic el

coasto de “los- —equipos ‘que necositaremos, --"Para tal
efec:o. ‘ag co:iz& con vnrias prnvnednres.fel aquipo:gue

se. . necesltnr& P

roye:co. dandonos lo
_uiguiantaz . :

PRDYECTO EGONOHIZABOR DE VAPOR
RS PARA "HOLINO XXXX -
MATERIALES NECESARIOS™
(precion ajulio L de 19871'

COHCEPTd y UNIDAD S_HHIUNIDﬁD CANTIDAD = COSTO § HM

'EvaponADon T 1',n o
de 104 n'2- PZA_; 8 962 500 1 8 926 500

TUBO ACBRU_
" INGXIDABLE
DIAM 3/4 o
tAL. 16 BUE m - 15 400 1514 23 391 300

" . TUBO ACEROQ

AL CARBON
DIAM 1.5"
CED. 40 m 10 038 130 1 304 940

€oDos bE 90
DIAM 1.5"
CED. A0 PZA 12 768 24 306 432

VALVULAS DE
COMPUERTA - - '
CDE L.5" PZA 839 300 8 6 714 400

" ALSLANTE PA-

" RA TUBERIA .

DE !'.5%" ¥ .
ESP. 1.5" " 6 878 g0 550 240

ALSLANTE Pa-
RA EQUIPO DE
FIBRA DE VI~

DR1O m=2 233 852 9 2 104 668
BOMBA CENT.

CON MOTOR

DE 5 W.P. PZA 2 BBB 146 1 2 BBE 346
CONTROLADOR

DE HNIVEL BPZA 2 435 Q00 2 . 4 870 o0OC



CONCEPTO  UNIDAD § MM/UNIDAD

VARIOS (PIN-

TYRA, ACCE-
SOKLOS ELEC.
ETC.) -— 2 594 88%

INSTALACION E IHMPREVISTOS 18 2

CANTIDAD

COSTO § MM

2 594 885

53 687 711
9 663 788

63 351499
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"RESUMEN

De nacuerdo com los datos obtenidos podemos hacer un
resumen comparative de energfa, con los balances
chtenidos de las des semillas pues cowme se recordara es
2l abjetive pringipal. Cabe aclarar que la semilla de
canola es una semilla que estf tenfendo mucha demanda
potr Bu gran contenldo de aceite, ¥ ¢n ¢l wolino donde
e efectus este trabnjo, tenfa programado la melienda
de estno semilla, e¢8 por ello que sce incorporS en este
estudfo, Las cantidandes que aparecen entre parencesig,
corresponden a valores que son "“sin costo", csto quiere
decir que @3 calor aprovechado por los equipos ¥y no
vapor vivo de la caldera. La unidad "§ 000 pz/ado"
significa miles de pesos peor afio.

BALANCE DE ENERGIA

' UNIDAD . . SOYA . . cANOLA
Calidad do vapor - -  Keall/Kg- . . .. 540 540
Ef!ciencia_cnlderl LR

ST S 60

"ACTUAL.. . e
Evapcrador Prlncipul

'SISTEHA BCDNOMIZADOR

'JEVAPORADDR

TKcallh
Tonvaplh

';zvapoaanoaf

_zrncron _ :
TOTAL {SIN cosro) o Tenvap/n

TOTAL CoN COSTO . " Tenvap/h

AHORRC DE ENERGIA Tonvap/h’

COSTO VAPOR ‘§ re/Ton <o 1 .
OPERACION POR ANO Horas ° .. ' 5360 . " - 1416
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UNIDAD SOYA ..

-AMORRO YAPOR - . 3000 Psfafio 45887
ABRRO ESPERADD EN B ARSI
CONSUHO DE HEXANO v L
0.5 1/Ten : 1/aflo
COSTO HEXAND - 8f1

. AHDRRO ESPERADO POR -~ . - oo .o
"HEXANO .. $000 Pa/afio "
RESUMEN ANORROS ' o

DIRECTO VAPOR '$000 Pe/ailo
INDIRECTO HEXANO $000 Ps/afio

SUB-TOTAL ‘$000 rs!nﬁQ_
TOTAL ANORROS : . %000 P_ulnl"lo
INVERSION DBE CAPITAL $000 Ps
TIEMPO DE RECUPERA

CION CAPITAL, afios 0.938
Nota: Los precios son a Julio [ de 19%87.
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CONCLUSIOR

Con el aprovechanientco de los vapores . .del
Desgolventizador Tostador, transformando el siscema
actual de ‘un aolo evaparador por el slstema propuesto
de evaporacidn con doble efecto, podemas observar que
‘el . ahorro de vapor es evidente, ya&a que comn una
inversion iniclal de 63 wmillones de pesocs, podemos
ahorrar 67 m@illones de pesos anuales por concepte de
combustible quemado en 1la ealdera, esto es =i
consideramos ¢que los costos de los energéticos se
mantianen constantes, lo cual no os clerto, por lo que
la recuperacién de capital da inversién, ee hace en
menos tiempo.

En otros molines de olcaglinoaas, este ahorro puede ser
diferunte asi como 1la inversidn, por que seri necesario

realizar wun estudlo cspecifico para cada ecaso en

particular. Un dato que se puede ‘proporcionar cs el

costo total del equipe gque se necesita y es de 123

millones de pesos (preclos o Julio 1 de 1987), tenlendo

en cucenca las condicionen de operaclén que aé

eatablecicron. Con edtod valores podemos darnos idea

de lo que ga Invertird en una anodlficacién de este

procesc,

Ocro punto 4importante en ¢l aprovechamiente de la
energla de los vapores del D.T. ¢8 el alorro indirscto
de hexano, pues las condiclones de operacidn del
proceso sctual son mucho mis fuertes que en cl siscena
propyesato, ya que en los dos condensadores accuales, se
eati condensando vapores de agua was hexano, lo gue
proporciona gqua la aayor parte del intercamblo
calorifico, se degperdleina en condensar agua y no
hexano que ©8 lo que realmente nos intercsn. El hexano
al no' enfiriarse rapidamente, genera presldn en el
aisctema, aumentando por ende las perdidas poar los
arrestaflarmas, uniones, estoperos, etc., Si se recuerda
que en. un prineipio se dijoe que los sestandares para
plantas da extraccién por solventes con doble
cevaporador son de entre 3 a 7 litros de¢e hexano por
coneladas meolilda y que los ahorros asperados son de
entre 9.5 a 2 litres opor tonelada de semilla mollda,
pucs bien, se tomb el lioite inferior de ahorro
esperado de hexano ya que no depende a8le del sistenma
propucatao, sino tambidén de cbmo sa opere el equipo ¥ lo
que es mis imporcante, cs de que-clmo Be encuancre el
aequipo.

Te
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APENDICE A

RELACIOHR DE TEMPERATURA DE SALIDA DE LOS YAPORES DEL
P.T. CONTRA CANTIDAD DE AGUA Y HEXANO '

{Ref. 13)
Tenperatura de Kg agua/¥g hexano
Snlida de goeses “C
59.7 0.052
64.6 o ) 0.069
68.7 . I 0.0B9
72.2 . S 0.112 -
75.4 . . : 0.139 - .
78.3 : . 0.171 :
80.9 : . 0.209 .,
82.3 . - - 0.255
BS5.5 . . .0.313
87.6 - o - 0.380
89.5 ¢ . - S 0.4B7

91,3 - _ . 0.628

- 41 -
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A'BOLCEE B
TARLAS DE ENTALPIA PARA ACELTE VECETAL

CALCULADAS:

Cp = 0,A48199499 + 5,05035179E-04 * ¢ + 8,B267794TE-OT & ¢ =2 . Cheen) [ (kg ,.C))
p vap es desprecloble

Calor latente do vaporizaclén no se ealcula porque ne hay evaperacion

Tepertura Presion EHTALPIA Temperatura  Prosifn EXTALPLA

deo de (¥eal fg) de do (Keallkg)

Sawyrnactbn  Saturaeidn liquido  vepor Saturaclén Saturacitn Uquide vapor
ey (om) (o (am)

\] - 0.0 - 105 - 5.1y -

5 - 2,25 - 110 - 52.76 -

10 - 4,51 - 115 - 55.34 -

15 - 6.78 - 120 - 37.94 -

20 - 9.07 - 125 - 59-55 -

25 - 11.%7 - 130 - 63.19 -

k) - 13.68 - 135 - 65.86 -

35 - 16.01" - 140 | - 68,51 -

40 - 18,35 - R T I .2 -

45 - 20.71 - 150, - 192 -

: 15~ - 76.65 -

160 - . 71939 -

165 . - 82.16 -

170 - #4.95 -

. 175 - T

. 180 - 50,59 -

185 - EEWOR

190 - 96.31 -

195 - %9.20 -

200 - 102,11 -

43 -



APENDICE B
, TABLAS DE ENIALPIA PARA EL AQUA *
TOMADAS DE LAS TABLAS DE VAMOR

(Ref. 9)
Temperatura - Presifn ENTALPIA Teperatura  Presitn ENTALPTIA
de de (kealfkg) da de (kealfkg)
Saturacién Saturacidn 1lquide vopor Saturacin Saturacin 1llquido  vapoer
{c) Cotm) 4+ (atm)

'} 0.03603 0.00 597.2 105 1,1922  105.08  &40.7

5 0.00860 5.03 399.4 110 1.4139  110.12 6425

0 - 0.0031L 10.04 601.6 - 115 1.6535 115,18  6%.3

15 0.01632 15.04  £03.B 120 1.9554 120,30  645.0

20 0.02306  20.03  606.0 125 2,2905 125.30  647.7

25 0.03125 25.02 608.2 130 2.6658 130,40 649.3

30 0.04186 30.00 610.4 135 3.0893  135.50 £50.8

15 0.05549 3499 6125 140 3.5665 140,60 652.5

40 0.07278  39.98  6l4.7 145 4.1007  145.80 6540

45 0.09457  46.96  616.8 150 4,6979  150.090  635.5

50 0,1217 49.95 6t9.0 155 5.36!18 156.10 656.9

55 0,553 5%.94 62L.0 160 6.0993 161,30  658.3

1] 0.1960 59.94 623.2 165 6.9162  166.50 059.6

65 0.2473 65%.91 £25.2 170 7.8163 17170 650.9

70 0,375 69.93 627.3 175 8.6033 176,90 662.1

75 0.385} 7494 629.] 180 9,8962 132.20  663.2

£0 0,4674 79-95  63l.3 185 11.0876 IB7.50  664.3

a5 0.570% BY.56 633.2 190 12,3883 192,80 665.3

90 0.6919  89.93  635.1 195 13.8062 198.10  666.2

95 0,832 95.01 637 0 0 153570 203,50 &67.0

100 1.0000 100.04  633.9



APRNDICE B
TAELAS DE ENTALPIA PARA FIBRA SECA
CALOULADAS:
Cp =~ 0.35 (sc considera esenncialrente constanta) {keal f(kg.CH)
p vap cs despreciable
Calor latente de vaporizatifn ne se ealeula porque no hay evaporacicn

Terperatura  Presiln ENTALPIA Terperatura  Presisn ENTALPIA
de y )

de de (¥eal/eg) de
Saturaclén Saturaclén sbdlido  vapor SaturactOn Saturacidn sdlido vapor
{c {am) c) {atra)
0 - 0o - 15 - 3%.75 -
5 - 175 - 10 - \.50 -
10 - 150 - 115 - 4025 -
15 - 5.25 - 12 - 42,00 -
20 - 700 - 125 - 3.5 -
4
25 - 8,75 - 130 - 45,50 .
0 - 1050 - s - &.25 -
35 - 12,25 - 1w - S0 -
W - 1%.00 - 145 - 50,75 -
45 - 1575 - .= 150 - 52,50 =~
50 - L 17,500 = 155 - 54,25 -
. 55 - - 19,250 ¢ = 150 - 56.00 o
60 . = L2000 = 165 - 5715 -
R 2235 - 170 - 2,50 -
B R W50 = 1w - 6135 -
75 - %.25 = . 180 - 6.00 -
a0 - 23.00 - 1as - 64.75 -
83 - 29.75 - 190 - 66.50 =
% - s - 195 - 64.25 =
a5 - 33,25 - 200 - 70.00 -
100 - -

33,00

45 =



APRICE B
TABLAS DE ENTALPIA PARA EL HEXAD

CALOEADAS:

Cp = 0.518773167 + 9.43372256E-04 * t + 2.70472I1E-06 # ¢ " 2
p vap cbtenlda por interpolacibn curvilines de dates exp.
Calor latente do vapotrizacitn calcilado por ec.de Watson

Toparatura Presibn ENTALPIA Temperatura Presifn LCNTALPIA

de de (keal g} da de . (kealfig)
Saturacitn  Sawuracién liquide  vapor Saturacidn  Saturaclén 1llquido  vapor
{o . {am) {c) (acm} :

0 0.05957 0.02 9l.9 105 2,709 60.72 134,0

3 0.07735 2,61 93.7 110 3.0545 63.97 135.2
19 0.03930 5.24 95.6 115 3.436% 67.27 128.3
15 0.12671 7.89 97.5 120 3.8556 70.60 1L0.5
p.i] 0.15908 10.57 9.4 125 4.3153 73.98 142.7
5 0.1992 13.28 101.3 130 4.8185 71.39 1449
0 0.2463 16,01 103.2 135 5,3079 B0 147}
35 0.3021 18.77 105.1 140 5.9656 85,33 1492
40 0.378 21.56 07,1 145 6,5613% 87.89 151.5
45 0.4446 25.38 109.1 150 7.3124 91.47 153.7
50 0.530 27.23 L1l.1 155 8.0429 95.10 155.9
55 a.6371 30.11 113.1 160 B.86%6 98.77 158.1
60 0.7552 302 115.1 165 9.7168 102,49 160.3
65 0.8395 35.% 171 170 10.618% 106,25 1624
70 1.0412 35.92 9.2 175 11.5689 110,06 164.5
5 12115 41.9% 121.3 180 12.5689 113.92 165.6
8 1.a7 44,98 123,3 185 13.6214 117,82 168.6
85 1.6132  4B.06 125.4 199 . 14.7337  12L.78 170.5
9 1.8476  5lL.17 127.6 195 15.9190 135.78  172.4
95 2,1068 54.31 129,7 200 17.1596 12%.83 174.1

100 2.3927 57.50 131.8




APENDICE C
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