Oy .
Py

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA
DE MEXICO

Aﬂnw NACHINAL b
a? o
7, 5‘ o

FACULTAD OE INGENIERIA

BALANCE TERMOENERGETICO DEL
PROCESO DE ELABORACION DE
AZUCAR INVERTIDOS

16515 CON
FALLA BE ORIGEN

TESIS PROFESIONAL
QUE PARA OBTENER EL TITULO DE

INGENIERO MECANICO ELECTRICISTA
P R E S E N T AN

ALBERTO PRIETO ORTIZ
DANIEL JIMENEZ GONZALEZ
GUSTAVG A, PALACIOS  MARTINEZ

OE-N'EQ

.Q Director: Ing, Manuel Enriquez Poy

s

se.\ ]

‘ﬁ!yﬁ:v_ S5

MEXICO, D, F. 1990



pr—

%‘g Universidad Nacional
:‘\-A

2%  Auténoma de México
UNAM

UNAM — Direccién General de Bibliotecas Tesis
Digitales Restricciones de uso

DERECHOS RESERVADOS © PROHIBIDA
SU REPRODUCCION TOTAL O PARCIAL

Todo el material contenido en esta tesis esta
protegido por la Ley Federal del Derecho de
Autor (LFDA) de los Estados Unidos
Mexicanos (México).

El uso de imégenes, fragmentos de videos, y
demas material que sea objeto de proteccion
de los derechos de autor, sera exclusivamente
para fines educativos e informativos y debera
citar la fuente donde la obtuvo mencionando el
autor o autores. Cualquier uso distinto como el
lucro, reproduccién, edicion o modificacion,
sera perseguido y sancionado por el respectivo
titular de los Derechos de Autor.



11

111,

1v.

VI,

PROLOGO. . + . & v 4 s 4 s e e e e e e e e e 4
INTRODUCCION, « v & v v & & 6 o o = & & &+ o' e 7
TABLA DE ABREVIATURAS Y CONVERSIONES UTILIZADAS. . ., . . . . 12
CARACTERIZACION DEL "MELACON". . ., . .+ .+ 4+ « "« « o« « . 14

IV. 1 INVERSION DE AIUCARES
1V.2 VISCOSIDAD
1V.3 PUREZA
PROCESD DE OBTENCION DEL “MELACON® EN COMPARACION CON EL FROCESO
TRADICIONAL DE AZUCAR. . .+ .+ + + <« « +« v o 4 & o+ = <6
V.1 DIAGRAMA
V.2 DESCRIPCION
ANALISIS DE LAS CONDILIONES RERLES PE OPERACION DEL INGEN1O OACALCO
§.A. DURANTE LA ZAFRA DE 19B9. . . . . .+« « =+ « .+ & =« = 30
VI.1 BALANCE DE MATERIALES

V1.1.1 BALANCE DE MATERIALES EN MOLINOS Y CLARIFICACION

V1, 1.2 BALANCE DE SOLIDOS

V1.1.3 CALCULO DE CORRIENTES

V1.2 BALANCE TERMICD

V1.2, 1 GENERACION DE VAPDR VIVO
V1. 2. 2 TURBDGENERADOR

Vi.2. 3 MOLINOS

VI.2. 4 MISCELANEODS

V1.2. 5 CALENTADORES

V1. 2. & TACHOS

V1. 2. 7 EVAPORADOR

V1.2. B CALCULD NUMERICO

V1.2. 7 BALANCE

¥1.2.10 DIAGRAMA

VI.3 BALANCE HIDROTERMICO

VI.3.1 BALANCE GENERAL
- DIAGRAMA



V1.4 SERVICIOS
VI1.4.1 ENERGIA ELECTRICA
VI.4.1.1 DIAGRAMA UNIFILAR
V1.4.1.2 SISTEMA DE GENERACION. CARCTERISTICAS
VI.4.1.3 ANALISIS DEFPARTAMENTAL DE CARGAS

vI.4.1.4 FPARAMETROS OBTENIDOS

v¥1.4.2 AIRE COMPRIMIDO
VI.4.2.1 DIAGRAMA UNIFILAR
VI.4.2.2 RED NEUMATICA. CARACTERISTICAS
ViI.4.2.3 ANALISIS DEFARTAMENTAL DE CONSUMOS

VI.4.2.4 FARAMETRDS OBTENIDOS

¥11. DIMENSIONAMIENTO DE LA FRODUCCION EN CONDICIONES MEJORADAS. . . 74
VI1.1 BALANCE DE MATERIALES

Vil.2 BALANCE TERMICO
- DIAGRAMA

VI1.2 BRLANCE HIDROTERMICOD
- DIAGRAMA

viIJ. COMFARACION DE ALGUNDS INDICADDRES CON EL PROCESO TRADRICIONAL DE
AZUCAR. + + v v s s e e e e e e e e e e e e 11

Ix. EVALUACION ECONOMICA. . & & « + o &+ o« = & « « « =« 105

X. FERSPECTIVAS PARA LA DIVERSIFICACION DE LA INDUSTRIA AZUCARERA EN

MEXICO. + « « & « &« & ¢ s r s+ e e e a2 s e s 2 113
Xl. CONCLUSIONES. « v &« » & s o« o & s s s+ « s « s =« 11B
k11, BIBLIDGRAFIA. « ¢« = o o o o« o« &« & o & o s & « » 122



I.PROLOCGO.




1. PROLOGD,

Pretender realizar la evaluacién energética de un nuevo proceso
industrial implica @] conocimiento irrestricto de las diferentes operacio-

nes unjitarias que lo originan. Dado que l& Jndustria Azucarera Nacional ha

mantenido durante siglos los mismos esquemas de trabajo, apenas modificados
con la introduccitn de maquinaria y equipos diversos gque le dieron la cas:

continuidad al procesamiento cde l& cafa, fue me

ster comprender pPrimera-
mente los fenomencos fisico—quimicos que se dan para la transformacion de la
sACArOsa en azlcares invertidost glucosa, {fructuosa, &tc.; tomando comd re-
ferencia en primera instancia la bibliografia existente scbre #1 particular
y comprobandola en la préctica con la experiencia desarrcllada por primera
vez en gran escals en nuestro pifi en las instalaciones cdel Ingenioc Oacalco

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

51 bien ws cierto que las caracteri{sticas y la capacidad i1nstalada
de esta unidad agroindustrial pudieran no ser todo lo representativas que
s® quUisiera para hacer una rigurosa evaluacion, los resultados allil obten:-—
dos seran ajustados tomande en cuenta las condiciones en que pudiera repe-

tirse esta iniciativa, racionalizando lo$ insumos para su optimizacidn.

En estos momentos &n que s; reguiere modernizar el aparato produc—
tivo zon la limitacion de recursos que los tiempos imponen, es un reto a la
thvestigacion encontrar soluciones técnico-econdmicas que viabilicen otras
alternativas difersntes & las tradicionales, en nuestro caso, azucares gra-
nulados, mieles finales y alcoholy aportando otros productos que, con valor
agregada interno, puedan competir en los mercados internacionales, sorte-
ando las fluctuaciones de precio Qque han golpeado tan severamente los e—

dulcorantes de sacarosa en las Ultimas deécadas.



Este modesta contribucion, sentimos, despertard el 1nterés por la
investigecion apliceds, cristalizando paradejicamente o] viejo anhelc de a-

cercar la estuela a la vide profesional.

ING. MANUEL ENRIQUEZ POY

DIRECTOR DE SEMINARIC.



1. INTROPUCCION,



Il. INTRODUCCTION.

Pocos son los vegetales, 2 10 largo de la nistoria, gue se han ca-
ractericado por su capacicad de trascender por siglos, tal es el casoc de
la cafa ge axdcar; generagora, POr mucho, de 1o que se ha dado en llamar
“una cultura azucarera”, Ligada # situaciones estacionsles de prosperidad y
aiseria a la ver, pero con una riquea 1mplicita tal, que le permite visud~

lizar todavia vastas opciones para su desarrolioc a futurg en campos dife-

rentes a2 los tradicicnales.

Siendo Mexico hasta hace algunos aMpos todavia un pals tradicional-
mente exportador de azucar de cafa y aun hoy, uno de los princifsles pro-
ductores de este edulcorante en el mundo, se hace urgente y necesaria la
modernizacion de los Ingenios, a'la par del establecimiento de otras facto-

.

rias que aprovechen integra y racionalmente esta graminea.

lLos bajos precios del dulce aunadeos a los de otros productos y ma-
terias primas en los mercados i1nternacionales, han contribuido en ahosg re-
cientes al deterioro aun mayor de las economias de los palses que, como el
fnuestro, aan con las fluctuaciones par todos conocidas, se ven obligados a
concurerir eventualmente con este producto al exterior con el fin de captar
divisas las cusles absurdamente wvuelven a salir en 4fprma del pago de una
deuda asfixiante e injusta tan solo aprovechada par uncs cuantos en benefi-

cio propio.
.

En ocasiones, ha sido la misma Industria Azucarera la gue ha nega-
do la posibilidad de optimizar procesos ya existentes, asi come la imple-
mentacidn de otros nuevos, impidiends con ello, el poder aumentar exporta=-
ciones, puesto gue, en las condiciones actuales el producto no satisface,

por mucho, los riguroscs controles establecidos porr los consumidores ex-



LYRTIEBT Tolos £ four esto, que a4 tnicisdtiva llevada adelante en el lngenioc
flacetes, S.k. mErEsi G Wn Profundd estudlio CON Kiras 4 evdluar la alterna-
Tice Bu Frodutlr selagdurs INvertits COMRT Otra Alterla Frimse ge excelente
calicean , Coueo tean wolc una de les multiples variantes que, del procesd

Lragiciieial, se Fueden realizar

indusendientensttle de Gue Lla orientecion os este traba)o es es) -
Nestunecte  O¥ COrtE BnErgeticc, dard la pauta para Justificaciones & futuro

de ia div/ersiricacion d& la 1r.3ustria ae la caha.

El  isFreCiu Aue w0bre la product)vidaed del Ingenio tienen €] usc e-
falrunee y lo Ctmuervacidsn 08 |4 energie, por tratarte e4te O UnN Process
&Ry Gl wCtrinticas sinqulares i con autog9enaracion de electricidad en un
FiCie UDJutikraticG b, obli1gs @ trabalar cotn elevados Indices de eiiciencia,
APt DvarNango le coyuntura de wutilt:ér cagarzo dae cafa, combustible propio,
Sit tutinang aditional de petroieo. Ho se pretunde desde luego abundar en
iue  delaelive relarioneoos con e combustion  de este sunproducto, pero si
waliv e la tivtenidad  de fue (Sw esquemnss termoenergeticos empleados sean di-
waufladtw Pare una minlme demanda de energla proveniente de {fuera del inge-~

[RRT VN

A 1o ldrgo de este e@valuaci1On podran compararse diversos parise-

trou  wnlee ¢l nuevo procesd 3 el tradicional, cof miras a mostlrer u Isfac-
'

MO wOUIre wl COsto d¢ produccian.

Elwvada win dudd 6 la proporcion del costo de oseracion que tiene
la materta prima en la obtenclon de cCade kilogramo de azucar preducido, si-
tuec tan  que definitivemente 1mpacta en forma doblemente grave cuando se
trate de olro prodacto i1ntermedio, obligando desde luego, & la reduccion de

qéntos, ya sean vstos por mana de obra, productos quimicos o bien combusti-



bles., Se estima que del S5 al 65 % del costo de producclion corresponde pre-
Cisamente &l pago de la cafa, mismo que esta garantizedo mediante ia legis-
lacion que existe desde hace muchos afos sobre ®] particular y sobre la que

se profugdirars en el capitulo correspondiente.

Por otra parte, el grave derroche gque habituslmente en materia e-

nergdtica presentan las fabricas, torns més remota la pesibiligad de wun in-
Cremento de& productividad capaz de sstar en condiciones de competencia den-
tro de los mercados tanto nacional como internacional. Difi{cilmente se en-
cCuentra una verdadera valoracion acerca del consumo real de energla en un
ingenio, presentédndose, si acasoc, parametros in:nmpletn{ que MeNORFPrecian
ia adquisicidn de la energla eléctrica de la red publica, & bien del propic

bagazo mal quemado &n las calderas.

Este panocrama, de suyo dificil, tiene en mas de una oCasion su O~
rigen en la falta de un adecuado balance departamental, motivado por la
continua sustitucion de equipos, adaptando unidades dlgponxbles. S0 prete:s—
to de un ahorro mal i1nterpretado, basado en @) costo de oportunidadiel} cual
repercutira, a la larga, en erogaciones mayores por desbalances de capati-

dad y/o pérdidas por meteriales en transito (1nversion de sacarosal

Urge entonces reestructurar las politicas tendientes al aprovecha-
miento de los derivados de la caha, ya sea con enfoque energetico, Fecuario
o industrial, cubriendo desde lumegn una perspectiva eminentemente Macroeco-
némica para alcanzar los aobjetivos que el pals persigue, que no son otras

que una sana industrializacion para un crecimi@nto sostenico.

Del primer contacto tenido con la i1ndustria, salta a la luz la ne-
cesidad de establecer una metodologia capaz de interpretar las condiciones
mas empiricas en que se desarroclle el proceso que nos ocupa, aebido pranci-
palmente a la cas: absoluta carencia de elementos confiables de medicion,

con el consiguiente riesgc de hacer conjeturas ajenas a la realidad.



£1 westudio fue orientado ®n tres vertientes: Teérmica, Electirica y
de Servicios ( aire comprimido ), toda vez que & nuestre juicio su conjun-
cion oencta la forma en que se aprovecha el calor y 1a energia para la

transformacion de ja graminea en el producto ya terminado.

Con &)} fin de obtener confiabilidad, se identificaron varias sema-
nas en les cuadles la mol:enda y 18 proguccion de Melacon (meladura inverti-
dai  fueron representativas, ne cbstante las salvedades ys expuestas lineas

arriba.

Fue menester también realizar levantamientos de campd en tuberfac
de “apor, agus, &itre comprimido y desde luegd materiales en proceso para
poder calcular el tiempo ma:imo de retencion de la meladura para su 1nvers

sion a los niveles recomendables, gque evitan la cristaliracién.
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ABREVIATURA.

TC

N

TCD

TC/HR

*Bx

BxM

*Be

A.F.E.

T

;-

I

[ o5 ]

KJ
KJ’KG *C
KJ/ X6
Bar

mmHg

TABLA DE ABREVIATURAS Y CONVERSIONES UTIL12ADAS

A LD LARGD DEL PRESENTE TRABAJD.

SIGNIFICADD.

TONELADAS DE CANA

TONELADAS DE CANA MOLIDA
TONELADAS DE CAMA POR DIA
TONELADAS DE CAMA POR HORAR
GRADOS BRIX

BRIX MEDIO

BRADOS BAUME

AUMENTO DEL PUNTO DE EBULLICION
ENTALPlA

PRESION

TEMPERATURA

COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR

DIFERENCIA EFECTIVA DE TEMPERATURA

AREA

CONVERSIDNES.

=( T (*F] - 32 ) & 5/9

= 0.2389 KCAL

= 90,2389 KCAL/KG'C = 0.2789 BTU/Lb
= 0,23B9 KCAL/KG = 0.43 BTU/LbL

1,02 KG/am? = 14,51 PSl

= 0.03937 inHg

°F
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IV. CARACTERIZACION DEL “MELACON".
1v.1. INVERSION DE AZUCARES.

El  azucar es tan solo una de las tantas sustancias conocidas aui-
micamente como CARBOHIDRATOS. Fara 1a industria de la obtencién v el refi-
fnamiento, son  tan solo Jdos  los  tipOs de  azdCar que nos Intereasant la
bn(akO5A. aue no es otra Que el azucar de mesa que todbs conmocemos Yy

usam0e Para nuestros alimentos, v el azucar INVERTIDA, que es la que

gncontramps en las {frutas v en las mieles.

El  azucar invertida esté siempre presente en el arucar cruda y se
Rresentars irremediablemente en ciertas partes de 1os procesos de obtencion
v retinamiento 4 pesar de todas las precauciones gue se tomen para evitar-

e [Z1. Se le vera siempre, por lo anterior. cOmo un enemigqo Ol proceso

des  azucar  Con.encional. La sacarosa padra siempre convertirse en azdcar
1n.ert1da  de manera sumamente sencilla. &in embargo es imposible para
nosolros  realizer el Proceso  1Nverso que &5 el que realizan algunas

sisntas v erpoles gue consiste en  transformar el azucar invertida en

sacarosa.

Ha s10D0 sabido desde hace mucho tiempo que la sacarosa bajo la ac-
cilon GOf algunps acldos cambla sus caracteristicas guimicas y opticas., Este

CAMDI0 Se enfpresa #Or la reaccion:

c H o +H 0 ————- o H O+C H 4
1z o2 11 2 & 12 & 6 12 6
S1 analizamos esta reaccion a nivel de las estructuras de estos

conponentes tenemos [(41:



CH,0H
| CH,0H

i 0 H
*\/H ¢ /C”*V AN / \/(i_o\&il‘o( \ J
crl 7/\/\7 0P/CHOH»H0 Ho\rI '/ \OH\H H(E) CHO

' l I i
H oy OHH A on oHH

Sacorosa Glucosa Fructuosa
A nivel optico, @] resultado se hace presante por un cambio de ro-

tecidn derecha a rotacien izquierds d; la luz polarizada y es precisamen-
te poOr este cambio en las propiedaces dpticas que #1 proceso recibe el nom-—
tre de inversion y el producto, que es una meicla de partes iguales de DEX-—
TROSA y LEVULDSA, &8 1lamado azticar invertida., Algunos fermentos ( de los
cuales el mis comin es la invertasa, presente en la saliva y en la levadu-
ra ) posesn la misms propiedad de los 4cidos de hidrolizar o invertir la
sacarosa. La sacarosa, a)l ser un disacirido, no es directamente fermentable

pero una vez invertida, estd lista para ser fermentada.

A ultimas fechas, el medio mA; comuh para realiar la inversion de
la sacarosa ha sido el wuso de la arriba mencionada enzima del tipo de>las
hidrolasas conocida como invertasa, conteniga en la levadura; esto debido
a las ventajas que presenta sobra ®] usp de 4cidos tales como el sulfuri-—
co 4ue anteriormente era ﬁl de uso mas generalizado. Entre dichas ventajas
podriamos destacar tres furtiamentales que son, primero, #] hecho de que s&
elimina una perdida de azucar comin en la inversion acida ( del orden del
4%), segundo no incrementa la cantidad de cenizas en el producto como suce—
de al neutralizar el dcido sulfurico con limén o algun oOtro producto y por
ultimo al trabajar con levadura el proceso se lleva a cabo a temperaturas
sensiblemente menores que en el otro caso en el cual se tiene como conse-—

cuencia la destruccion de parte de la levulosa.



Loma 8¢ manciond anteriormente, del procesn de inversion o
N1drolisis de lé sactarosd se obtienen partes exactamente iguales de oiras
dog  kustancias que son, la dextrosa (glucosa) y la levulosa (fructosa). Los
terminos azucar anvertida, azticares reductores Yy simplemente glucoss
te@ste  Lermino usadn pPrincipalmente por mieabros de las generaciones mas
antiguas de técnicas ZUCAreros } s0n  todos eindnhimos  usados
1ndistintamente €N la industriad azucarera para designar al producto de la

1thversion,

La dextrosa, comunmente conocida como glucosa, se encuentra am-
pliamante distribuida an el reino vegetal mezclade con otros azuckres. Qui-
migcamente @8 un MONesACAri1do, su dulzura s aprokimadamente del 70 % de la
e la sacarosa y 6U poder energético aproximadamente S % superior al de és-

ta.,

El  azicar gque se encuentra en el cuerpe humane circulande en la
sangre 1o haoe basicamente en forma de dextrosa en una proporcion del 0.1%
slendo de gran 1mportancia que esta proporcion no varie considerablemente
yd Que B8t llega a niveles superiores ( 0.1B %) la persona padecera diabetes
v 61 desciends a8 niveles 1nteriores { 0.06% ) el individuo padecera
rpoglicemia signdo ambos padecimientos de  igual maners peligrosos. La
lowvulona, comunmente designada como fructosa, es i1gualmente un monosacdrido
que puede o no estar presente en la cafa de azucar madura antes del proceso
de  inversi1on, S4 dulzura  es 3 a 73 %4 mayor que la de la Sacarosé y su
poder energetico es seaejante al de esta. Su presgncla en el torrente

sanguineo es minimo.



Le ventase principel que airecen los azucares 1Nvertigos sobre el
MZGCur COMUN CONLIGLE &N qQue, « tEMPEraturd emblEntE, NG S Crastélizang
‘cun io que & distribucion s¢ hace posible MediaNte Carros tangue
evitando w! MAolesto mane s e RACCE que Nos lleva @ lo CcONsIgulente Percide
o€ progucto. Se presents tamblen la ventals O que loe azucdres invert1oos
son  directemente fermentables en  tanto que la sacaross no lo es. Su uso

®std ampllamente difuntido @M NUESTIoS 014 €n e INOUELrls &li1menticis

hadsicamunte y Liende & aumentar &N €ste y OLIrOos ComPOE.

Fiére tener unia 10ee Mds Cconpletd oe Jas Coratter{tticas Of la
meladure Invertidea o simplemente "'HEL_F‘COI‘J" 58 presentan & continuaclon tres
estudiow. En  primer término uneé tabla con €1 &néllisls Quimico Qel progucto
#n  comparacion con el ae la miel final obtenide #n el mismo ingenso Uacaelco

un Zatran anteriores RPOGLEIIOrMENtE 1o epstudins reallados ai pPraoguttio

parae determinar la varlacion 0 su viISCOsI0ad eh tuncion e su tempecaturs
y cancentracion asi COUMG e TOrha B0 que vl 2} tienpe de retencilan oel
producte en la tanguerts Oe inversion, gebido prinCipainents & l& varjaoion

de les Condiciones &N Cades Caes0 (roncentreClon de lé meladura, centidad e

tevadurea, cantided del producto, temperatura, etc.i.



ANALISIS TIP1CO DE MUESTRAS REPRESENTATIVAS DE MIEL FINAL Y MELACON

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

MIEL FINAL MELACON
fAzucares Totales % §4.71 75,08
fizucares Reductores % 19.79 3%.89
Cenizas N g 7.67 ) 2.76
H Total @ 1.2 0.81
N Amontacal 0.25 0.094
Ko 0.614 0.469
Na % 0.025 0.0875
Ca % 0.723 0.304
Ma 0.427 . 0.143
Al epa " oa2s 176
Fe pPm 203 145
Mn pPm 1.2 &£.78
in pem 5.92 2.11
Cu PP b.16 8.461
F total ppm 487 1B&
F oraanico ppm -0~ -0~
So0li1des totales 76.55 82.41
Boitina ppm 2414 198

N oraanico 0.95 0.714
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VISCOSIDAD CONTRA TEMPERATURA

EN FUNDION DEL BRIX

85

5.0

45 4

4.0 o

3.5

3.0+

2.5 4

2.0+

1.5

1.0+

1] ) BN Sy S B M Et Sumns R DRSS R S RASRS BN SN IR SN B |
» 47 L] 51 1] 55 57 39 61 [ 65

TEMPERATURA [T)
+ B2.6 © & 853 x B5.5 847
VISCOSIDAD CONTRA TEMPERATURA A DIFERENTES BRIX
Temperatura No. de muestra
1 2 3 4 5 [

45 1700 5100 4500 4450 3550 3100
50 2100 3750 3200 2950 2650 1900
111 1500 2250 1700 1950 2000 1150
60 1050 1450 1250 1300 1400 900
65 700 1200 680 10sc 1100 650 7

No. de muestra

M e e

¢ BRIX

86,80
87.62
84,42
85.32
85.56
84.76
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PUFLLIA
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v,

PROCESO DE DBTENCIDN DEL "MELACON" EN COMFARAC!ON

CON EL. PROCESO TRADICIONAL DEL AZUCAR,
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V.2 DESURIPCION.

Dado gue el MELACON se obtiene de un producto intermedia del
proceso de abtenclan del atucar, los paspos, N ambos Cas0s, s€ desarrcollan
de manera similar haste llegar a la etapa en gque la aeladura vya
concentrada, en lugar de enviarse & crigtalizacion, es pasada & la
iaversion  proplamente dicha y posteriormente @ una sequndes etapa de
evaporacion para loarar una mayor concentracion gque es con la gque el

ragucto B finalmente gistribuldo.

Analilzenan Con  uh POCO Mas de detalle el procesc, tenemos que la
ashs 28 recibe en el BATEY de) Ingenio donde las gruas se encargaran de
colocarla en  les MESAS LAVADORAS para recibir el tratamiento gque les da
nombre., De estes mesas, la cafa es llevada al interior de la {fiabraica
mediante 1oz CONDUCTORES DE CANA sufriendo en el transcurso una praimera
r&duccian ge tamaho por la accion de los juegos de CUCHIELLAS ROTATORIAS.
Lne wve: dentro de la +abrica, el primer procest al que es sometida la caha
ws €)1 oe MOLIENDA que consiste en hacerla pasar por cuatro sSeries sucesivas
a8  tres RODILLOS DENTADOS csda una que, por efecto de la presion existente
ehntre ellosg, esprimen el juao contemido en las cavidades de la cafa. A lo
larao de esta operacion se efectua tambien la adicion de agua del exterior
conocida come IMBIBICION o maceracion, cuya finalidad es la de diluir los
resiguos  temanentes o€ satarosa @n la fibra para extraerles en los ultimos
cuerpos del molino. & este jugo obtenido de la molienda, al que se conoce
como  JUBD MEZCLADD, le es entonces adicionada cal diluida (LECHADA), 1la
cual cumple con dos funciones: praimera la de alcalinizar el Jugo y segunda
la de actuar como agente floculante © coagulante que nos facilitara mas
adelante el pPIroceso de decantacion g defegacion en una pPrimers
zlarificacion del jJugo. Simultaneamente 3 esta alcalinizacion se lleva a
cabo la adicion de otro Jugo conocido camo JUGD FILTRADA, el cual frocede

de una etapa més adelantada gel proceso aue se verd en breve.
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El jugo recibe entonces el nombre de JUGO ALCALINIZADO y ewta
listc pare ser pasado al proceso de celentamiento, mismo que we lleva a
cabo en intercambisdores del tipo horizontal de haz de tubos, usando como
agente calefactor vapor, ys Sea O esCape de turblhas 0 Dlen vegetal
producta de algunals) extraccion(es! en @) evaporedor de multiple efecto,
El Sjugo que se obtiene de dicho calentamiento es llamado entonces JUGO
ALCALINIZADD CALJENTE y sesu temperatura sers del orden de los 102 *C en
tanto hasta antes de dicho procesc se habilae conservagoe en 20 & 74 *C, es
decir, 3 temperatura ambilente. EI Jugo caliente entra en ese momento al
TANQUE FLASH en donde, por efecto de la subita €xpansion, se Presentan una
evaporacion y estabiliraciron del tluido. £} Jugo gue sale del Lanque tlash

-

es entonces pPasacn al procesc en dande le seran retilrados la mayor cantidagd
de sdlidos Qque es la CLARIFICACION, la cual es llevada a cabo en un tangue
que e conoce como CLARIFICADDR cuyo {uncionamiento es basicamente por
decantacion. Los solidos as{ retirados constituiran los llamados LODOS a
los cuales se les ahade BAGACILLO (producto del cribado del hagaze saliente
de los molinos) y una nueve dotaci1on de agua del exterior gque al i1gual gue
la primera es conacida como IMBIBICION. Esta mexcle es pasada a8 un depositio
deptro del cual se encuentra en continua ratacion un FILTRQ de {forma
cilindrica cuya superficie presenta perforaciones. El interior de dicho
cilindro se encuentra sometido & un vaclo por accion del cual el jugo
contenido en la mezcla arrmiba descrita, pasa al interior del cilindro
arrastrando consigo una parte de sacarosa. Este jJugo es el que ya se
menciona anteriormentre al hablar de la alcalinizacion y al que nos
referimos como Jjugo filtrado. La parte solida de la mezcla que permanece en
la parte externa del cilindro formando un “entortado® es denominada CACHAZA
y puede ser ya sea mandada al drenaje, utilizace Come abono dadas SUS
excelentes propiedades para este {in 0 bDien nuevamente diluida y pasada
una vezr mas & Filtracidn buscando de esta {forma extraer el maxima de

sacaresa posible.
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El Jugo libre de Jlodos gque es obtenido en el clariticador s
llemado JUGO CLARIFICADD y e& entonces pasado a un proceso de evaporacion
en multiple efecto, en el cual, mediante la eliminacion de parte del agus
que contiene, se le llevarsd & une mucho mayor cancentracidan {7u°bry por lo
que sera 1dentiticado como MELADURA. A dicha meladura se le afadira la
LEVADURA que s e] agente hadrolizante (inversar). Este procese se llevard
a cabo en la taenqueria especial para dicho {f1n en la cual también le seran
adiC 1 anados calor (mediante wvapor vivo que circule por serpentines
dispuestos en €] {fondo de los tanques) y aire comprimido que hara las veces

g agitadar.

Une ver que la meladura ha alcantado e! nivel deseado de
lhviersion, es pakada 3 Jos tachos pero nhao ton &) +1n de iniciar la
cristalizacion comn en el caso  de)l arucar sino para llevar a cabo una
segundsa CONCENtracion resultado de una nueva evaporacion., El producto
obienido de lps tarhos es ya e! *MELACON" listo parae pasarlo a la tanqueria

de enfriamiento y de ahi & la de deposito para posterior distribucion.

Como se verd mas adelante al estudiar las perpectivas de
comercializacion del MELACON, &l proceso le pueden ser implementadas etapas
de  filtracion y clarificacion final gque permitan darle una presentacion
atdecuada ai producto asi como la etapa de envasado para hacerlo llegar al
consumldor. Sin embargo, estas etapdas no se presentan en el diagrama de

pruceso por no haber estado presentes en el Ingenio Oacalco.

Del analisis del proceso recién descrito, se desprenden las pocas
modificaciones dque hubo que hacer a las instalaciones con que se contaba
origainalmente. Sin embargo, y ¢omo se wmencions en la introduccion del
presgnte trabajo, todos los “aprovechamientos” mal 1nterpretados de equipo
existente se manifestaron en la cantidad de horas de melienda perdidas y,
consecuentemente, en la calidad del producto asi como en el resultade +inal

abtenido durante la zafra.

29



vi.

ANAL 1515 DE LAS CONDICIONES REALES 0E OPERACION DEL INGENIO

DACALCO S5.A. DURANTE LA 2ZAFRA DE 1989.
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Vi.1 BALANCE DE MATERIALES.
“1,1.1 BALANCE DE MATERIALES EN MOLINDS Y CLARIFICACION,
a’ MOLINDS.
({DATODS A LA FECHA DE LA ULTIMA CORRIDA)
- CANA MOLEIDA A LA FECHA: 148 B53.745 TC
- TIEMFO EFECTIVD DE MOLIENDA: 1905 HRS
- TONELADAS DE CANA MDLIDA POR DI1A :

148 853.765 7/ 1 905 = 78.138 TC/hr = 1B875.312 TCD

{1) CANA

[kg/hr] %

(*)POL 7, 830 12.56

BRIX 12,322 15.77
F1BRA 9,822 12.57
AGUA 56,000

78,138
(2) AGUA DE IMBIBICION

tkg/hrd *

a8, %86 11.50

(3) JUGO MEZCLADO
EXTRACCION DE JUGD MEZCLADD % CANA : BO.29 %

78 138 x (0,B8029) = &2 737 KG/HR

[kg/hr] %
FOL 8,375 ) 13.35
BRIX 10, 445 16,565
ABUA 43,915 70.00

62,737 100.00



(4) BAGAZO

BAGARZO % CANA  X1,20 ¥ = 78 138 x (0,2120)= 24 379 KE/HR

tikgshed %
(% }POL, . 1,448
BRIX 1,880
F1BRA ?,B20
AGUA 12,677
248,379
COMPROBAL ] ONe
Cafa + Agua de Imbaibicaitn = Jugn Mezclada + Bagazo
78,138 8,98¢ a2, 727 24,379
87,124 = 87,116

t LA DIFERENCIA DE 8 KE/HR SE ATRIBUYE AL REDUNDED DE CIFRAS 3,

{#) Tanto en el punto (1) como en el (4) la cantidad de FOL no se suma con
las restantes dado que s& encuentra contenido en e} BRIY. En los puntos (2)
y (3 el BRIX no incluye @l POL y es por ®#1l0 que este ullimo se sSuma cComo
una cantidad aperte.
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b) CLARIFICACION.

(S) LECHADA DE CAL

CONSUMO DE CAL = 0.919 kg/TC
DENSIDAD LECHADA = S‘Be = @ Bx = 9%

78,138 x U.¥19
0, 0%

798 kashr
Q.09

{6} JUBD FILTRADD

SE CONSIDERA UN 135% DEL JUGD MEZCLADDA(3)
(2,737 + 798

{7) JUGD ALCALINIZADD (A CALENTADORES)

&2.737 + 798 + 9,530

(8) JUGD CALIENTE ¢ A CLARIFICADOR)

T.0685 12675.27 kJ/kg - 440,11

2256.20 kJiig

bJig )

(9) VAFOR QUE SALE EN EL TANQUE FLASH

73,065 ~ 72,3B2 = &B83 iLg/hr

110> LODOS EN EL CLARIFICADOR
GE CONSIDERAN EL 15X DEL JUGC MEZ2CLADD

63,335 (0.15) = 9,530 ig/hr

€131) JUGD CLARD ¢ A EVAFDRADOR

72,382 -~ 9,530 = 62,852 Lgshe

(12) TORTA DE CACHAZA

76,138 (0.055) = 4,298 Lg/hre

{13) BAGACILLO AL FILTRD

SE COnNSIDERA EL 33.3 %

x
3

4 298 ( 0.3IT ) =1 431 lg/hr

114) AGUA DE LAVADOD

(13 (14) + am

14y (&) ad)

(14) 9,530 + 4,278

(14) 2 867 kg/shr.

t2) + LECHADA DE CAL

= 72 kg cal/hr

+ LECHADA DE CAL (3)

¢. 18 = 9,830 kg/hr

73,045 Lg/hr

E

72,382 Kg/HR

(5)

(SE CONSIDERA EL 5.9% EN CANA)

DE LA CACHAZA OBTENIDA,
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V1.1.2 BALANCE DE S0L1DOS.

{1) S0LIDOAS EN JUGO MEICLADOD: Bri: del

Jugo Mezclado = 1&6.49 °

()

1= 11 921 1LG/HR,

&2 7237 (L 0.166S ) = §10 8446 EG/HR
(23 SOLIDDS EN {ECHADA: Brix de ls Lechada = 9 *
798 (0.7 ) = 72 FGIHR
(3) SOL1DOS EN BAGACILLO: Humedad del Bagacilleo = 82 %
1 431 (1 - 0,52 ) = sB7 pG/HR
(4) SOL1DOS EN CALHAZA:
HUMEDAD EN CACHAZA = 76,04 3
4 298 (1 - Q.7604 )= 1 O30 FB/HR
{5y SOLIDOS EN JUBD CLARD:
1)+ {2) » (Z) = (a) + (5)
(5) = 10 A6 + 72 + BT - 1 30
{5) = 10 175 KB/HR
BX = 10 175 / &2 B3Z = le.2v0
{6) SOLIDOS EN MELADURAS
10 175 LG/HR
BX MELADURA = oU.99
HELADURA = 62 BS2 { 16.20/060.99 ) = {& 6959 KG/HR
(7} SOLIDOS EN FPRODUCTO FINAL:
10 175 KBsHK
B8X FROD. FINAL = 85,24
PRODUCTO FINAL = 16 695 ( 60.99/ BS, 74
(¥} LA HUMEDAD CONSIDERADA AUUT FARA LA CACHALA CONTEMILA A8 LA DEL

CILLO QUE CONTIENE.

BAGA-
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VI.1.3 CALCULOS DE CORRIENTES
(1) JUGD MEZCLADD
FLUJO = 62,737 kgrhr
BX = 16,65
DENSIDAD= 1,068 lLg/mZ

FLUJD = 2,737 = 58.74 ai/hr
1, w68

(2) JUBD FILTRADD
FLUJO = 9,530 kg/shr
BX = 16.36
DENSIDAD=1,067 Lg/m3

SOLIDOS= 9,530(0.1e362= 1,559 kqrhr

FLUWO = /.5
1,067

= B.922 m3/hr

(2} JUGD ALCALINIZADOD
FLUBIO = 72,085 kg/he
SOL1DOS= 10,446 + 72+ 1,559 = 12,077 kg/hr

EXx = 12,077 0ud) s 146,53
71,065

DENSIDAD= 1,06E bg/m3

FLUJO = _75,08% = 68.41 md/hr
1,068
€4) JUGD CLARD
FLUJO = 67,852 +g9/hr

SOLIDDS= £0,175 bgrhe

BXx = 10,175 Q1ug) = 14,20
&2, 852

DENSIDAD= 1,066 bg/m3

FLUJO = 42,852 = 5B.9& ad/he
1,088



(5) LODOS DEL CLARIFICADOR

FLUJD = 9,530 1g/hr

SOL1DOS= 12,077 - 10,175 = 1,902

- BX = 1,900 (100) = 19,94
R

DENSIDAD= 1,082 bg/m3

FLUJO = 9,530 = B.B1 mi/hr
1,082

(&) TORTA DE FILTRO
FLUJD = 4,298 ig/hr

SOLIDOS= A OT0 hg/hr

Bx =1 0I0 (1) = X .94

DENSIDAD= 1,1G1 kg/m3

FLUJO = 4,298 = 1.9 m3I/her

(7) LECHADA DE CAL
S0OLIDOS= 72 kg/he
FLUJD = 798 kg/he

BX = 72 (100) =9
7e8

DENSIDAD= 1,130 bg/m3

FLUJO =_798 = 0.7 m3/hr
1,130

bgs/hre
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V1.2 BALANCE TERMICO.

VI,2.1 GENERACION DE VAFRDR VIVOD.

FARA LK OENERACION DE VAPOR VIVD SE UTILIZAKIN L& CALDERA 1 CON

FunliomAaMIENTO  mIXTO BN baskE A BAGARZO 0O COMBUSIOLED, LA CALDERA T CuvD

FUNCIONAMIENTIO ES & BASE DE  BAGAIO ORYENIDOD DE  LDS MISMOS MOLINDS DEL

INGENLIO, v LA CALDERA S QUE ES DEL TIFD FPAUUETE v CUYG FUNCIONAMNIENTO ES A

DE ICHAS CALDERAS EN ECL

BASE  LE COMBUSTOLED, LAS GENERACIONES PROMEDID

FERIODD QUE SE ANALLYA FUERON:

CALDERA No.

GENERAC 101 SUPERFICIE DE RATING DE GENE-

{LGHRD CALEFACCION [m2 ] RACION (hg/Hr/m?]
1 10 102 ?76 10,39
< 5 In 918 10,21
‘5 I% 0% - -
TOT AL 54 480

KRATING DE GENERACION TEDRICD FARA LAS CALDERAS | ¥ 2 : 16.85 kg/Hr/m?

= 2.4 Lu/Hr/del

EF1CIENCIA = ( RATING REAL/RATING TEORICO 100% ) + 100 = 61 %
GENERACION TEORICA DE LA CALDERA 5 = 72 680 1.G/HR
EF ICIENCLIA DE CALDERA 5 = (2% 069,/ 72 &£40) » 100 = 53,76 %

SE OBSERVA QUE LAS GBENERACIONES EN LOS TRES CASOS SON EXTREMADAMENTE

DEFICIENTES.

V1.2.2 CONSUMD DE VAPOR DEL TURBOGENERADOR.
L& CARGA REAL  FROMEDIO DE LA FABRICA FUE DE 1200 KW (VER SECCION
Vi.&4.1.%) FOR LD CUAL SE TUVOD QUE RECURKRIR AL USO DEL TURBOGENERADOR DE IMW.

POTENCIA REQUERIDA: 1 200 Kw

CONSUMO ESFECIFICOz

CONSUMD DE VAFOR:

37 1o/KW/Hr = 16,8 Kg/KW/Hr

1 200 * 146.8 = 20 158 kg/Hr
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V1.2.3 MOLINDS,

TURBINA 1 450 HP
TURBINA 2 1000 HP
TOTAL 1 630 HF

CAFACIDAD EFECTIVA: 1650 & 0,7 = 1155 HF
CONSUMO ESPECIFICO: 45 Lb/HP/Hr = 20.4 Kg/HP/Hr

CONSUMO DE vAFPOR: 1 15% » 20,4 = 23 562 hg/Hr.

VI.2.4 MISCELANEDS.
DENTRO DE ESTE RUBRO SE ENCUENTRAN CONTEMPLADOS:
+ TURBOROMBAS DE ALIMENTACION A CALDERAS
* VAFDR A TANQUERIA DE INVERSION
* CALENTAMIENTO DE COHBUSTIBLE
* SERVICIOS BENERALES
£L  MONTO DISFONIBLE PARA LOS FUNTOS ANTERIORES SERA DETERMINADO EN
FUNCION DEL EXCEDENTE DE 1.0 ENVIADO A LOS DEMAS FUNTOS FARA LO CuAL SE
REQUIERE TENER PRIMERD EL CALCULD DEL VAFOR NECESARIQ EN LOS EYECTORES VANTOD

DEL TACHO COMO DEL EVAFORADOR MULTIFLE AS! COMO EL CONSUMD EN CALENTADORES.

V1.2.5 CALENTADORES.

£l FPROCESO DE CALENTAMIENTO, COMO SE OBSERVA EN EL DIAGRAMA BENERAL DEL
PROCESO, SE& LLEVA A CABO DESPUES DE LA ALCALINIZACION Y ANTES DEL FLASHED Y
LA CLARIF1CACION FROP1AMENTE DICHA. DURANTE ESTE FROCESO, EL  JUGO
ALCALINIZADD SUFRE UN INCREMENTO DE TEMPERARTURA DE LA TEMPERATURA AMBIENTE A
LA QUE SE ENCUENTRA (24 *C) HASTA 102 *C. ESTE CALENTAMIENTIO TIENE DODS
FUNCIDNES FUNDAMENTALES); LA PRIMERA FERMITIR EL FLASHEO QUE SE LLEVA A CAHO
INMEDIATAMENTE DESPUES Y SEGUNDA TENER EL JUGO A UNA TEMPERATURA CERCANA A
LA DE EBULLICION AL ENTRAR AL PRIMER CUERPO DEL EVAFORADOR MULTIFLE CON LO

CUAL SE OBTIENE UNA MAYDR EFICIENCIA EN EL MISMO.

38



EH O LUeWTU A L FORMA BN QUE SE LLEVA A GABO EL CALENTAMIENTO. EL EQUIPD
COm QUE SE CUENTA EN EL INGENIU UACALCO FRESENTA LA VERSATIL IDAD DE FGRDERSE
tegval R CwbD EN Uk 0 EW DOS ETAFARS Y YA SE4 CON VAPOR DE E£SCAPE O COW

VabOk BE ExTRACCIGN DEL PRINERN  CUERFG LEL EVePORADOK DE MULTIFLE EFECIO.

£ téA REALIDAD Ll FORRA BN OUE  SE  DPERG FUE EN DOS ETAFAS: EN Lk
PREMERe S8 (MCREMER aBn s TEMPERATURA DEL JUGU DE 24 & 85 *C PARA LO QUAL
SE 0 oFILEI0 VAPDR  DE EXTRACCION OCL MULTIFLE 9 PSIGI Y EN LA SEGUNDA SE
TRLREMENTAEBR LA TEMPERATURA DE B85 A 100 *C UGILIZ2ANDO COMO FLUIDD CALIENTE
EL WOk DE BSCARE  DE LAS TUREIWNRS (15 PSLG1. A CONTINURCION SE FRESENTAN

LS Cadb CULOS FARA Ln DETERMINACION DE vaPOR REQUERIDG EN AMBRS ETAFPASK

FRIMERA ETAPA
Vel OR VEGETAL DE EXTRACCION (9 FS16).
W= m ALl Cp

w = 7 vaS bashr

>
~-
I3

T3-14 = BS - 24 = &) *C

EL  CALOR ESPECIFICO FARA SOLUCIDONES AZUCARADAS SE ENCUENTRA MEDIANTE LA
FORMULE  Cp = )} ~ O.0Ge B [1]. CAS UNIDADES QBRTENIDAS SON YA SEa KCALANg *C
0 BIEN BTUW/Lb*F. FARA SU  CONVERSION A LJ/Kg*C SIMPLEMENTA  HAY QUE
UL TiELTCAR FUR 4. 18a.

B DEL JUGQ FLCALINTZADG = 16.57%Fx

Cp = 1 ~ 0,008 (16.531)+ 3,386 = 3,77 LI/kQ*C

Q= 73 065 » ol * 3,77 = 1h BOZ THE KJsHe

ENTaLFIA @ 9 PSIG (i.02 bars = 2219,5 kJ/ig

WRFOR NECESARIO = 16 BUZ 758/ 2219.% = 7 Sa% hg/Hr

SEGUNDA ETAPA
VAPOR DE ESCAPE ( 15 FSI6 ).
m = 73 065 kg/Hr
AT = 102 ~ 85 = 17 *C
38
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ENTALPIA @ 15 FSIG {(2.09 bar) = 2195.8 kj/kg
VAFOR NECEGARIO = 4 48B3 770/2199.8 = 2129 Kg/hr,

Vi.2.46.TACHOS,

~ EN LOS  TACHOS TIENE LUGAR LA CONCENTRACION FINAL DE Lh
MELADURA ( DE &0.99 A ©85.74°Bx} UNA VEZ QUE FUE CONCEMTRADA
EN UNA  FRIMERA INSTANCIA EN EL  EV'AFORADOR DE MULTIFLE
EFECTO (16.20 A &0.99 “Bw) ¥ QUE SE PASO A LDS TANDUES DE
INVERSION. (#)

EN CUANTO A 1LOS TACHOS, SE CONTABA CON TRES DE ELLOS DE LOS CUALES
SE USABAN SOLAMENTE DOS A LA VEZ: UNO DE ELLOS CON LA FUNCION DE
EVAPORAR, EN TANTD QUE EL OTROD TENIA LA FUNCION [E CONSERVAR UnN
CIERTO NIVEL EN EL FRIMERO, AS] COMO EL  ALMACENAJE DE LA MELADURA
FINAL ANTES DE PASARSE A LA TANQUERIA CORRESPONDIENTE.

EN CuANTO AL VAPOR  UTILIZADO FARA LOGRAR LA EVAFORACION
NECESAR1A EN ESTE PROCESO, ESTE ERA DE ESCAFE EN LA
DISPOSICION PRACT ICA FERD SE TENIA LA POSIBILIDAD DE
UTIL1ZAR, AL 16UAL QUE EN L0s CALENTADORES, VAPOR DE
EXTRACCION DEL PRIMER CUERFD DE MULTIPLE EFECTO.

MELADURA ENTRANDO @ 60.99°Bx = 156 £95 FGB/HR

MELADURA SALIENDD @ BS.34°Bx = 14 495(£0.99/85.34)1=11 931 kG/HR
EVAPORACION = 16 695 - 11 931 = 4 768 VE/HR

ENTALFIA A 2&"Hg DE VACIC (0.13S bar) = 2 I76.6 KJI/KE

ENERGIA NECESARIA PARA LA EVAPORACION = 4 76442 S74.6 =11322122 KJ
ENTALP1A DEL VAFOR A 15 FSIG (2.05 bar) = 2 199.8 1IG
VAPOR DE ESCAFE NECESARIQ = 11 322 122 7 2 199.8 = S 147 KG/HR

(#) Se considera que la adicibn de 1a mezcla de levadura con agua no
afecta ni la cantidad de flujo, ni la concentracitn pues se compensa

con las peérdidas.
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SEGUNDG: "al  SE EXTRAE vAFOR DE UN CUERFO 6EL MULTIPLE EFECTb FARR UTILIZARLO
EN  UN. PROCESD SUBSECUENTE, L~ ECONDMIA DE- VAPOR ASI  CONSEGULIDA  SERA
EQUIVALENTE A LA CANITIDAD DE VAFCR EXTRAIDA DIVIDIDA POR EL NUMERD DE
CUERFOS EN kL MULTIFLE EFECTOD Y MULTIPLICADA FOR EL FUESTO QUE OCUFA EN EL

ARREGLU EL CUERPQ MENC IOUNARLO, *

TERCERQ: "EN 1000 AFARATO  EN  EL. CUAL SE CONDENSE VA&FOR O EVAFURACION, ES
NECESARID KETIRAR DE  FORMA CONTINUA LA ACUMULACION DE GASES INCONDENSABLES
MIE TRREMLDIANLEMENTE QUEDARAN  EN EL COMPARTIMIENTO QUE  CONTIENE LA

SUFERFICIE DE INTERCAMEIU, -

LOS FROCEDIMIENTOS PARA LDS CALCULDS DE LOS EVAPORADORES DE MULTIFLE
EFECI0 SE  BASANM KN FRUEBAS DE ENSAYOD Y ERROR Y 51 EIEN CADA AUTOR PROFONE
VARIANTES DE LOS MISMOS EL FUNCIONAMIENTO  FUNDAHMENTAL . QUE ES EL ARUL

FRESENTADD, COWSTA DE LOS SIGUIENTES FASOS:

Ay SE DETERMINAN  LAS CONDICIONES DE CONCENTRACION DE ENTRADA v SALIDA
DE LA MELADURA Y EN BASE A SU DIFERENCIA DE BRIX ¥ GARIENDD QUE LOS SOLIDOS
QUE  ENTRAN SON LOS MISMOS QUE DEBEN SALIR AL FINAL FUESTO QUE LO UNICO QUE
SE RETIRA ES EL ABUA  EN FORMA DE VAFOR, SE CALCULA EL TOTAL DE LIQUIDD A
RETIRAR.

B3 ENM  CABO  DE  CURIARSE  CON EXTRACCIONES EN ALBUND D ALGUNOS DE LOS
CUERFDS, ES10Y  S0ON RESTADDS DE LA CANTIDAD ORIGINAL DE ABUA A EVAPDRARSE Y
LA CANTIDAD RESTANTE SE DIVIDE ENTRE EL NUMERD DE EFECTOS, ESTO COMO UNA
FRIMERA AFPROXIMATLION EN BASE AL PRIMER FOSTULADD DE RILLIEUX.

) EN BASE A LAS EVAPDRACIONES OBTENIDAS COMO RESULTADO DEL INCISO
ANTERIOR  SE  CALTULAN, PARA CADA EFECTO, LOUs Bkla TEDRICDS DE ENTRADA. DE
SALIDA ¥ EL FROMEDIO DE LOS DOS ANTERIDRES GUE E£S EL QUE SE USARA EN
CALCULDS POSTERIDRES YA QUE NDS PRESENTA UM VALOR MAS APROXIMADD A LA
SITUACION REAL DEL JUGO DENTRO DEL CUERFO DE EVAPORACION. SE CALCULAN AS1

Misnd LOS CALORES ESFECIFICOS FARA CADA UNA DE ESTAS CONCENTRACIONES Y SE

4l



FROCEDE ENTONCES A CALCULAR LOS AUMENTOS DE EL PUNTO DE EBULLICION QUE SE
FRESENTAN COMO CONSECUENCIA DEL  USO DE SOLUCIONES AZUCARADAS EN LUGAR DE
AGUA EN LA EVAFORACION AS] COMD DE LA VARIACION DE LA FRESION HIDROSTATICA A

DIFERENTES ALTURAS DEL JUGOD EN EL CUERFO.

D) CONDCIENDD LA FPRESION A LA QUE ENTRA EL VAFOR DE ESCAFE A La
CALANDRIA DEt FRIMER CUERFO AS1 COMO EL VACIO Ex1STENTE EN EL CUERFO DEL
ULTIMD EFECTO COMO CONSECUENCIA DE LA ACCION DEL CUNDENRSADOR BAROMETRICO. 3IE
FROCEDE A CALCULAR LAS DIFERENCIAS DE FRESION EXISTENTES ENTRE t0b CUERFOS,
En ESTE SENTIDO HAY QUE HACER LA ORSERVACION QUE MIENTR4S QUE FARS CUERFOS
can 1GUAL SUFERFICIE DE CALEFACCION 8E RECOMIENDA FARTIR  DE  UN
ESCALONAMIENTDO  IGUAL DE FRESIONES., FARA MULTIFLES COMO EL  QUE SE NO%
FRESENTA SE RECOMIENDA UN ESCALONAMIENIO DEL SIGUIENTE TI¥Q:11F

11750 i 10. 8750 { /50y 9.85/850 3 9090 QUE CURRESFOMDEN
RESFECTIVAMENTE A CADA UNO DE LOS CINCO CUERFOS QUE CONSTITUYEN EL MULTItLE
EFECTD. EN BASE A ESTOS GRADIENTES DE FRESION SE CALCULAN FARA CADR EFECTO

LLAS RESFECTIVAS TEMFERATURAS DE SATURACION v CALDRES LATENTES.

E) SE OETIENE LA DIFERENCIA TOTAL DE TEMFERATURAS ENTRE EL VAFOF Dk
ENTRADA ¥ EL VAPOR SALIENDO DEL ULTIHMO CUERFO ¥ A ESTha SE LE RESTA LA SuUMA
DE LOS AUMENTOS DE FUNTDS DE EBULLICION DE LOS CINCO CUERFOS OBTENIENDOSE.
DE ESTA MANERR, LA DIFERENCIA EFECTIVA TOTAL DE TEMPERATURA LA CUAL., » SU
VEZ, ES LA SUMA DE LAS DIFERENCIAS EFECTIVAS DE TEMFERATURAS DE CADA UNO DE

LOS CUERFDS 3

Ate tot=ATet+ ATar+ ATe3+s ATear Aves
CADA UNA DE ESTAS CAIDAS SE RELACIONA CON LA PRIMERA DE LA FORMA:
ATez= W1 AL/L2 A2 ) ATel
ATel= (Ul AI/UZ AT ) ATet
ATeda= Ul Al/U4 A4 ) ATel

ATes= (U1 A1/U5 AS ) ATet
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DONDE:

ZS1en SON LAS DIFERENCIAS EFECTIVAS DE TEMPERATURA FakA CADA
CUERFO
un SON LOS COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE CALGR EN CADA

UNO DE LUS CUERFDS

An SON LAS AREAS DE TRANSFERENCIA DE CALOR EN CADA CUERFO
Y QUE FARA EL CASO DEL QUINTUFLE EFECTO DE OACALCO SON

SEGUN DATOS DEL FABFRICANIE:

Al= 654 m2 ¢ 10,76 = 7 037 4t2

AZe 5h4 7 w3?
AT= 576 . 6 198
Ad= 574 & 198
AS= 574 & 198

Fr» EN BASE R LAS DIFERENCIAS EFECTIVAS OB1ENIDAS EN EL INCISD ANTERIOR,
SE  REALIZa Utk NUEVA TABLA DE ESTADOS TERMODINAMICOS REALES DE CADA CUERFO
FARTIENDD  DE LA TEMFERATURA DE ENTRADA DEL VAFOR DE ESCAFE Y EN BASE A ESTR
TABLA SE INICIA EL CALCULO DEL VAFDR DE ESCAFE NECESARID EN EL PRIMER CUERFO
FRRA  LLEGAR A& LA CONCENTRACION FINAL DE JUBO REQUERIDA. LA PRIMERA ITERACION
s INICIAa CON  UN VYALDR ESTIMADD CON EL CUAL SE TENDRAN FARRA CADA CUERPOD LA
CANTIDAD DE  ENERGIA ENTRANDD Y SALIENDD EN  FORMA DE VAPOR Y JUGD. ES
NECESARIO EN EL CABD DEL PRIMER CUERFD RESTAR LA ENERGIA NECESARIA FARA
SLEVAR LA TEMFERATURA DEL  JUGD QUE ENTRA FOR DEBRAJD DE LA TEMPERATURA DE
EBULLICION CORRESFONDIENTE ( %6 °*C ) Y EN LOS CASOS DEL SEGUNDO AL QUINTO

TUERFO SUMAR LA ENERGIA QUE SE OBTIENE AL PRESENTARSE EL FLASHEDQ EN LA



ENTRADA DE JUGO DE CADA UNO DE ELLOS FRODUCTO DEL DIFERENCIAL DE PRESION
EXISTENTE ENTRE LOS CUERFOS. EL NUMERD DE ITERACIONES QUE ES MECESARIO
REALIZAR SERA AQUEL FARA EL CUAL LA CONCENTRACION DEL JUGD ABANDONANDO EL
‘ULTIMO CUERFD SEA DE TAL MANERA APROXIMADA A LA ESFERADA QUE NO PUEDA

ALTERAR CALCULOS FDSTERIORES CONSIDERANDO QUE SE REDONDEAN LAS CIFRAS EN

TODO MOMENTO.

G) CON LOS VALORES OBTENIDOS EN LA ULTIMA ITERACION DEL #nSD ANTERJOR
6€ FPROCEDE ENTONCES A OBTENER LAS NUEVAS CONCENTRACIONES OBTENIDAS EN CADA

CUERPQ ¥ SE PROCEDEN A REFETIR LOS PROCEDIMIENTOS Cy AL F).

H)  UNA VEZ QUE AL REALIZAR EL FASO 6) EN DOS OCASIONES CONSECUTIVAS SE
NOTA QUE LAS CONCENTRACIONES NO VARIAN EN FORMA REFRESENTATIVA, SE FUELE

CONSIDERAR QUE EL ULTIMO VALDOR UTILI2ARO DE VAFOR DE ESCAFE ES EL CORREL fO.

V1.2.8 CALCULD NUMERICO.

JUGO CLARO ENTRANDO @ 16.2 *Bx = £2 852 KG/HR
SOLIDOS ENTRANDO = &2 BS2 « w.1620 ) = 10 182 | G/HR
HELADURA SAL IENDD @ o0,9% *Bx = (16,2/60.99) 67 85

= L& 695 KG/HR
EVAPORACION REQUERIDA = 42 8352 - 16 693 = 46 157 hG/HR
EXTRACCION REQUERIDA PARA CALENTADORES «V1.2.5.) = 7 569 KG/HK
CANTIDAD A EVAFDRARSE FOR RILLIEUX EN CADA CUERPDO = 46 157 - 7 559

= 38 SBB KG6/HR

38 588 / 5 = 7 718 KG/HR
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CALCULO FRELIMINMR DE LOS ERIX,

BxngE= Ex A LA ENTRADA DEL CUERFO n
BxnS= BXx A LA SALIDA DEL CUERFO n

gxnm= Bx FROMEDIO EN EL. CUERFO n

CUERFDO Cp [KJI/KG €]
FRIMERQ

BXiL= 16,2

BxiS= 1o 182  100/(&2 852 — (7549+7718)) = 21.41 .

BXIM= (16.2+21.41)/2 = 18.81 3. 71

SEGUNDO

21.414 - : 3.69

. 10 182#100/ (47 565 - 7718 1= 25,55
Brlim= (21,42 + 25.53)/2 = 23.49

TERCERD

BXZE= 25,55 3.54
BXIS= 10 1828100/ (47 565 = (2)77181= I1.6%

BXIM= (25.55 + 31.69)/2= 28.62

CuARTO

BXAE= 31.69 3.19
BXAST 10 182100/ (47 S65 = (3)7718)1= 41,71

BXa4M= (1.6 + 41,71 /2= 36.7

QUINTO

BXSE= 41,71 314

BHXSS= 10 182100/ (47 965 =~ (4)7718)= 60,99
BXSM= (41.71 + 60.99)/2= 51.35

CALCULO DE LA DISTRIBUCION DE FRESIONES.

PRESI0ON ATMDSFERICA= 740 mmHg= 1.010B bars 14,7 P31
PRESION ARSOLUTA DEL VAFPDOR DE ESCAPE = (5 + 14.7= 29,7 FSlA

= 2.05 bar

PRESION ABSOLUTA DE LA SALIDA DEL QUINTO CUERFO DEL EVAFORADOR

= 26"Hg VAC= 0.135 bar



AFLICANDD UN FACTOR DE CORRECCION DEL  1S5% PARY COMPENSAR  LAS
FERDIDAS FOR RADIACION ASI COMO LA ELEVACION DE TEMFERATURA NECESARIA
FARA LLEVAR LA MELADURA AL PUNTO DE EBULLICIDN, TENEMOS S 147 a 1.13 =
S 919 Ki/HR,

VAPOR NECESARID EN EL EYECTOR DEL TACHO:

4 764 KG/HR » 0.05 ¢ B.5 = 2025 HG/HR

V1.2.7. EVAFORADOR.

EL FRINCIFI0 DE FUNCIONAMIENTO DE LOS EVAPORADORES DE MULTIFLE
EFECTO S5E BASA EN EL APROVECHAMIENTO DEL VAPDR VEGETAL RETIRADD EN UN
PRIMER CUERPO EL. CUAL, A LA ENTRADA, RECIEE VAPOR DE ESCAFE, £S
DECIR A UNA TEMPERATURA DE SATURACION PARA UNA  FRESION MAYOR A LA
ATMOSFERICA QUE ES COMD SE EXTRAE DE £ RS TURBINAS, Y CON ESTE VAFOFR
VEGETAL LOGRAR UNA NUEVA EVAFORACION DEL JUGO QUE TAMBIEN FUE RETIRADD
DEL FRIMER CUERFO EN UN CUERPO SUBSECUENTE, PARA LO CUAL ES NECESARID
QUE DICHD JUBD SE ENCUENTRE EN UNA SITUACION DE FRESION MAS BAJA, COH
LD CUAL SE ABATE POR CONSIGUIENTE SU PUNTO DE EEULLICION. ESTO SE LOGRA
SOMETIENDOLO EN DICHO SIGUIENTE CUERFD A UN VACIO QUE ES FRODUCTO, A SU
VEZ, DE UN TERCER CUERFD Y AS1 . SUCESIVAMENTE. AS1, EL YACIO CREALD
FROVIENE DEL ULTIMO CUERPO DEL MULTIFLE EFECTD Y FUEDE SER FRODUCTD DE
UNA BOMBA DE VACI0 O BIEN DEL USD DE UN CONDENSADDR BAROMETRICO COMO EN
EL CASOD DE OACALCD. LA DETERMINACION DEL NUmMERO DE CUERFDS OFTIMO ASI
COMD LAS SUPERFICIES DE CALEFACLCION DESEAERLES NO SON MATERIA DE ESTA
PRIMERA PARTE DE t0S CALCULOS DADD QUE EN ELLA LO QUE SE PERSIGUE ES EL
ANALISIS DEL FUNCIONAMIENTO REAL DEL EQUIFD EXISTENTE.

ES DE FUNDAMENTAL IMPORTANCIA PARA INICIAR EL CALCULD DE UN
MULTIFLE EFECTO, EL CONOTIMIENTD DE LDS PRINCIFIOCS DE RILLIEUX LDS
CUALES BE ENUMERAN EN SINTESIS A CONTINUACION: (1), {9,

PRIMERD: “EN UN MULTIPLE EFECTO POR CADA KILOGRAMO DE VAPOR QUE SE

INTRODUZCA SE OBTENDRA UNA EVAPORACION DE TANTOS HILOGRAMOS DE AGUA
£0MO EFECTOS TENGA EL EVAPORADDR™.
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CAIDA TOTAL DE FRESION =Aftot= 2,0%-0,13%= 1,915 bar

ESCALONAMIENTD DE FRESIONES:

Artatz (150 0105 50 (30,500 415, S/50 + (/501 + A Plot
Artat =Ar1+ A AF s AracArs

AFtot/S = 1,93158.50= 0, 0183

AFi= 0,4217 par F1= 1.63 bar
APRD= 0,4022 bar Fo= 1.22 bar
AFZz ©.3830 bar F3= 0.84 bar
AFa= ©.3839 bar F4= U. 48 bar
AFS= 0.3847 bar PS= U. 135 bar

TABLA DE ESTADOS TERMODINAMICOS FARA CADA UND DE LOS CUERFOS.

Tsat{*C] h (KI/6B]
CALANDRIA 1 2,05 121,02 2199.8
CUERFO 1 1,863 113.88 2218.8
CUERFO 2 1.23 105,51 2242.3
CUERFD 2 u. 84 54,81 °270.7
CUERFO & Q.48 80,32 Z30B. 0
CUERFD S @ 135 82.55 2376. 6

- DIFERENCIAR TOTAL DE TEMPERATURAS= 121,02 - 81,55 = &8.47 *C

- AUMENTO DEL FUNTO DE EBULLICION:

CUERPO BXML *BX] . APLELT'CY
1 18.81 0.51
2 23.49 0.72
3 8. 62 0,97
4 360,70 1,35
= 51.35 2.42
£= 5.99

~ DIFERENCIA EFECTIVA DE TEMPERATURA:

ATe=AT - £ A.P.E.= 68.47-5.95= £2.52°C
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SEGUN €L PROCEDIMIENTO USADO. DEBEMUS

AHDORA  CALCULAR  LAS

CAlDAS

PARCIALES EFECTIVAS DE TEMPERATURA  Avtel, Ale2,.....AveS PAkA LD CuaL SE

“TENDRAN

CALOR UR,U2,...,U5 ¥ USAR LAS AREAS CONOCIDAS

QUE DETERMINAK 1LOS COEFICIENTES PARTICULARES DL

CUERFD Al1,A2,...,AS.

TRANSFERENC 1A DE

DE TRANSFERENCIA DE Chba

ATetot=ATe1+Ale2+ Aled+ Aleds Ales

Aled= UlAl  Tei/uZal

Atves= UIAL  Tel/UIAT

Aled= UIA1  Tel/udns

Ates= UiAl  Tel/USAS

SUSTITUYENDO Y FACTORIZANDD ATel TENEMOS:

ATetot=( (1+(UIA1/UZA)+ (ULAT/UIAT) + (LLAL/UAAL) + (ULAL ZUSAS) ) s l&Te}

CONDCEMOS LAS AREAS:

TOTAL covvinnen

Al=
Ase
Ad=

AS=

454
54
576
876
576

036

- CALCULD DE LOS COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA

USANDO t.A FORMULA DE DESSIN:

DONDE:

un= (100 = Bn) (Tn - 54

h/

m2
m
m
n
me

o e He

m?

DE CALOR U1.U2,....U3:

1 278,32

Un= COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR CUERFD n [13/m2 HR

Bn= BRIX MEDIO DEL JUGD DENTRO DEL CUERPO n

C*EX]

Tn= TEMPERATURA ABSOLUTA DEL VAPOR CALENTANTE DENTRO DE LA
CALANDRIA n (*C)

h= CALOR LATENTE DEL JUGOD DENTRO DEL

CUERFD n

(KI/EG)

1 278.32 E5 UNA CONSTANTE NUMERICA DE DISEND FARA SISTEMA
INTERNACIONAL. {91

Uls=

[=
+

(100-18,81) (121,02-54) (2219.95) /71
(100-23,489) (113, 88-54) (2242, 2171
(100-28.62) (105,51-54) (2270.7) /71
(100-26,70) { 94,81-94) (2308.01 /1

(100-51.35) ¢ BO.32-54) (2376.6)/1

278.32

278,32

278.32

278.

-
2

278.32

458

[T

531

[-T-2

is1

K3 /m2

KJ /7

HKI/m2

kdsm2

KI/m2

HR

Hr

HR

HR

HR

*C1

*C

*C

*C

™

°C
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ATetot= (149446654 7 (BOIERE54) 4 (9448+a54) £ (6531+576) + (4464654 ) 7 (4664257611

+1944B%6%4) /(21B14576) ) ATel - sant

ATetot=i1+ 1.17 + 1,64 ¢+ 2,3 + 4,5 ale}
Aletot= 10. 87 ATel

NTel=

. 2.82/30.67 = 5,88 °C
DE DONDE:

Ater= &.89 °C
ATel= 9,63 *C
Aled= 13,49 *C

ATeS= 26.64 *C

TABLA CURREGIDA DE ESTADOS TERMODINAMICOS.

CALANDRIA Teatl*C] A tel*C) Tebull [*C2 AF.E.L°CT h LII/7KG]
1 121,02 S.86 115,16 Q.51 2216
2 114,65 6. 89 107.76 0.72 2236
3 107,04 ®.6% 57.41 0.97 2262.5
4 Fo. 44 13,49 B2.95 1.33 2308.5
) B1.4&2 2&. 64 54,98 2.42 2370.8
SALIDA 5 SZ.56
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1ITERACION INICIAL.

CANTIDAD DE VAFOR DE ESCAFE ESTIMADA = 14 240 KG/HR

EFECTO VAPORII.G/HR] 1.J/HR JUGOD
FRIMERO.
16 240(2199) . 39 711 760 &2 85
(=142 852(115.14-9413.71 4 447 746
31 244 014
31 244 01A/2216=
(EXTRACCTON)
ag 753
SEBUNDO.
6 3302218) 14 470 480
(+) 48 753(115.16-107.77)3.65 1 315 039
15 785 549
15 785 518/ 223e= 7 060 41 592
TERCERD.
7 060(223& 15 785 ©19
(+) &1 6F3(107.77-97.4)3.54 f 53¢ 542
: 17 316 Qb1
17 316 V61/2263.5= 7 &350 34 042
CUARTD.
7 &650(2263.5) 17 316 061
(+)34 043(97,4-B2.89) 3,39 1 &74 538
18 990 599
18 990 S5%9/2301.5= 8 251 8% 792
QUINTO.
B 251 (2301.%) 18 990 599
(+)25 792(B2.89-54.94)3.14 2 263 583
21 254 182
21 254 182/2370.8= 8 965 16 827

16 B27 - 16 695 = 132 KG/HR FALTARDN DE EVAPORARSE
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JTERRLION FIMAL,

CANTIDAD DL YAPFOK DE ESCAFE ESTIMARDA = 1d& 270,27 1) G/HR,

VAROR (EG/HR] IJ/HR Jugo.
e 38 778 170
SN le-Ser s T 4 467 7486

OGO 4T, D21e = 14 129
=7 %&% (EY TRACCION)

& 5460 4B 722
SEGUNDO,
& G0 221k 14 S%o Set
(+1 48 7230115, 16~107.77) 3,45 1 214 230
15 851 170
1% 801 190, 2236= 7 0Bw 41 634
15 851 190
t4) A1 &T4(10T7,T77-97.4)2.54 i 528 376
17 379 566
17 179 S64-2263.5= 7 a78 33 954
CUARIO.
7 &78(2061.%) 17 379 Sebé
vt 33 9G56497.4-B2.B71 3. 39 1 470 258
19 049 824
19 049 BUA D304, 8= 8 277 25 &79
UUINTD.
8 277(2201.%) 19 (4% 824
(4225 o?7(82,89-54,941 3. 14 2 253 &bk
21 303 490
T 30T 490,2370.8= B %86 14 693

16 699 -~ 16 692 = 2 KG/HR LU CUAL SE CONSIDERA SUFICIENTEMENTE APROXLIMALO,
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SIGUIENDOD COW EL  PROCEDIMIENTO DESCFITO, CON LOS WALORES DE
EVAFORACION  ODBTENIDOS DE LA ULTIMA  TEF 7 10N FARA CADA (UERFO, OBTENEMDS
AHDRA LAS NUEVAS CONCENTRACIONEL  EN (elsy CUERFD v GON ESTD LOS CALOKRES
ESFECIFICOS AS] COMD LOS AUMENTOS DEL FUNTO DE ERBULLICION FARA F INALMENTE
CALCULAR  LAS N.UEVRE; DIFERENCIAS EFECTIVAS DE TEMFERATURAS Y LLEGAR AS1 A UNA
WUEVA  TABLA DE ESTADOS TERMODINARMICOS CORKEGIDUS CON LA CUAL VOGLVEREMOS A
ITERAR A FIN DE OHTENER UNA NUEVA CANTIDAD DE VAFOR DE ESCAFE HNECESARIA EN

EL EVAPORADOR,

CUERFO. Cp {+I/EGeC].
FRIMERO.

BXIE= {&.02

BX1S= 10 182 « 100/163 BSZ - 14 12%)= 20,9

BXIM= (1&.2420.9)/2= 18.5% I.72
SEGUNDO.

BX2E= 20.9 3. 46
EXD2S= 10 182 « 100/(48 723 - 7 0B%9)= 24.46

EX2M= (20.94248.46) /2= 22,68

TERCERO.

BXIE= 24,486 3.57
BXIS= 10 182 » 100/(41 &34 - 7 &478)= 29,69

BXIM= (24.64+429.99)/2= 27.23

CUARTO,

BX4E= 27,59 3.43%
BEX45= 10 182 » 100/(33 956 ~ 8 277)= 29,65

BX4M= (29,99+39,45) /2= I4.8B2

QUINTO.

BXSE= 39.65 T 19 -

BXS5S= 10 1B2 & 100/(25 &79 - 8 986)= 60,99
BXSM= (3%,65+460.99) /2= S0.32
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[}

- LHFERENCIA TOTAL DE TEMFERATURAS

- AUMENTO DEL PUNTO DE EBULLICION:

' CUERFQ BxMl*Rx] AL E. D
1 18.55 0.5
2 ooy 1:]
T 7.3
4 4.8
5 S50, 22

— DIFERENCIa EFECTIVA DE TEMPERATURA:
Ate= Al- L A.F.E.= 68.47 - 5.78= 42.69 “C
CALCULAMOS  AHORA LUS COEF1CIENTES DE TRANSFEREC!A DE CALOR FARA,
A FAKVIR DE  ELLDS, CALCULAR LAS CAIDAS EFECTIVAS DE TEMFERATURA FPARA CADA

CUERFO.

Ul= (1ou-18.5%) (121.02-54) (2218.5) /71 27B.3I2 = 9 478 KI/m® HR °C

42.%y /71 27B.32 = 8 121 kI/mt HR °C

U= (100-22.68) (112.88-54)
UZ= (1u0-27,220 (10S.51-54) (Z2270.70 /1 27B.32 = & 658 kKJ,/m¥ HR °C
L= (100-24,82) ¢ 94.681-54) (ZF08.0) /1 27B.32 = 4 Bu? KIsm: HR *C

US= (10u=50,22) ¢ B0.32-54) (2276.6)/1 27B.32 = 2 421 VI, /m¢ HR *C

ATetot=(1+(7478+654) / (B121%a054) + (F47E+654) 7 (LLSEAS76) + (F478#654) 7 (4BOT#STH) +
+(5478%454) /(242145761 A\ Tel
ATetot= 1+ 1.167+ 1.62+ 2,25+ 4,4B) A Tel
Atetot= 10,53 ATet

ATel= £2.49/10.5%= 5.95 *C
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DE DONDE:

A!e:: b %6 *C

Dlers .07 ¢

Ates=12.41 *c

AteS=le. 71 *C

TABLA CORREGIDA DE ESTADOS TERMODINAMICOS.

CALANDRIA

S

SALIDA

Tsatl*Cl

114,56
106,88
F&,. 32
B1.4&2

D2.57

Atel*Cl

Tebull [*C1] nirJ/e
115, 06 09 jard 1)
107,60 .72 238

q7.21 .89 D264

82,71 e 2204

54,92 2.39 2370

Gl
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ITERACION INICIAL.
CANTIDAD DE VAFOR DE ECAFE ESTIMADA = lo &35 KG/HR.

SFECTO VaroRLG/HR ] kJ/V.G JUGG.

FRIMERQ,
16 83542199 35 9Be 15
t-rel BS2U1LS.U46-9617.72 4 456 A08
31 530 227
i1 8w 207/Zl16s 14 2D
-7 509 (EXTRACCION)
48 6724
14 758 44

16 083 9494

TeRCRfO,

T OIS 16 UB3 954
(+) 41 4511107.6-57,.21)3.57 1 S26 764
17 620 718

17 &lv) 718, 2264= 7 783 3T 448
17 620 718
1 &30 aul
19 271 119

25 273
19 271 119
2 256 ST
2 S27 &88

21 §27 &8/ I270= 9 o83 16 190

16 &95 - 16 190 = S05 KG/HR EVAPORADOS DE MAS.
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1TERACION FINAL.

CANTIDAD DE YARDP DE ESCARE ESTIMADA = fs 50,8 KG/HA.

EFECTO, VARDR{EG/HRD LI/ HR JUG0.
‘FRIMERD. 62 BS2
16 250,.82197) . % 7386 S09

(-)&62 B52(115.06-76)2.22 4 454 A08

31 279 103

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

aB 737
SEGUNDO.
& 546(2216) 14 505 936
(+) 88 737(115,06-107.6)3. 664 1 330 &9
15 8Is 632
15 836 632/2236= 7 083 a1 654
TERCERD.
7 0B3(2236) 15 836 10
(+) 81 654(107.6-97.2123, 57 _ 1 545 043
17 381 675
17 381 675/I084= 7 677 33 977
CUARTO.  * )
7 677(2268) 17 381 675
(+) 33 977(97.21-B2.91)3.43 1 bbe 518
19 048 213
19 048 213/2301= 8 278 25 699
QUINTO. :
8 278(2301) 19 048 213
(+) 25 697(B2,91-54,92)3,19 2 294 615
21 342 82
21 342 B28/2370= 9005 16 694
16 695 - 16 694 = { KG/HR LO CUAL SE CONSIDERA SUFICIENTEMENTE AFROXIMADC.
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ALCULAR
JBETEN]DAS.
HABERLAS ,

CORRECTA

EN

EL

BASE

FRO

A

UNA  VEZ  MAS, SIGUIENDD  CON
LOS EBRIX FARA CADA ETAFA
EN CASD DE HABER VARIACIONES MUY

SE  CONSIDERARA  QUE

DADO QUE ES EN

CEDIMIENTO, BSE VUELVEN A

LAS NUEVAS EVAFORACIONES

FEQUENAS 0 SIMFLEMENTE WD

LA CANTIDAD DE VAFDR ULTIMA UTILIZADA ES LA

BFASE A LOS VALORES DE DICHAS CONCEWTRACIONES QUE

vARIAN EL CAlOR ESFECIFICO v EL FUNTO DE EBULLICION,

ANTERIORES OEIENIDOS,

TuAL  SE
“ANTO,

JECIR:

CORRECTA LA CANTIDAD

CUERFO.,
FRIMERQG,

BxiE=
Bx1S=

16.20

BX1M= (16.2 + 20.89)/2= 18.53
SEGUNDO.

BXZE= 20.89

BX28= 10 180 « 100/48 737 - 7
BxIm= (Ju.BY v 24.44)/2= TZ.67
TERCERQD,

BxTE= 24.44

BXI8= 10 18T » 100/ (41 454 - 7
BXTM= (28.44 + 239.97)/2= 27.21
CUARTO.

BXJ4E= 29.97

Bx45= 10 182 « 100/(33 977 8
BxaM= (29,97 + 33.62)/7= 34.8
QUINTO.

BXSE= 39.42

BXSS= 10 182 « 100/ (25 699 - %9
BxSM= (39.62 + 60.95)/2= 50.31
SE OBSERVA  QUE  ENTRE

FUEDE ATRIBUIR AL

16 250.8

677)=29. 97

ESTDS VALORES DE

REDONDEQ W1 IL1ZADO.

DE VAFDR ESTIMADA EN LA ULTIMA ITERACION ,

Cp CKJI/KB*C)

10 1B2 & 1007162 B85Z-14 115)=20.89

0B3)=24.44

Z.a1

278)=39. 62

Q05) =60, 99

CONCENTRACION Y LOS

LAS VARIACIONES SON EN Et ORDEN DE LAS CENTESIMAS LO

SE CONSIDERA, FOR LO

ES

16 251 KG/HR
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- CALCULD DE LOS COEFICIENTES DE GEMERACIMM LE VAFOR DE CADA UND DE LOS

CUERFOS DEL EVAFORADOK,

CUERFD 1 14 115/6%4 = 21.%8 1.6/m HR
CUERFO 2 7 0831/654 = 10,87 KG/mHR
CUERFD 3 7 677/S76 ¢ 12,33 EG/miHR
CUERFD 4 B 278/576 = 14.27 L.G/mHR
CUERFO S 9 O05/576 = 16,52 KE/mTHR

COEFICIENTE FROMEDIO = 19.19 kG/m?HR

COMFARANDD ESTE VALOR CON EL VALOR FROMEDIO SUSERIDD FPOR ALGUNHOS
AUTORES (11 (20 a 22 hG/m?HR) VEMDS QUE ES SENSTBLEMENTE MAS BAJO LO QUE NODS
DEJA ENTREVER QUE EL EVAFORADOR ESTABA FUNCIONANDO EN CONDICIDHNES SUMAMENTE
DESFAVORABLES.

CALCULANDD POR  ULTIMD EL YAFDR VIVD NECESARID EN EL EVECTOR DEL

ULTIMO CUERFD DEL EVAFORADOR TEMNEMOS: (1]

EVAFDRACION DEL ULTINMD EFECTO = 9 005 KG/HR

VAFPOR NECESARIO = ¢ Q005 « 0,05 » 8,5 = T 827 KG/HR,

Al VAFOR DE ESCAFE NECESARIO EN  EL EVAFORADOR. ES NECESARIOD
AMADIRLE UNA CANTIDAD ADICIONAL QUE COMPENSE LAS FERDIDAS oue
IRREMEDIABLEMENTE SE PRESENTARAN DEBIDAS A LA RADIACION. LA CANTIDAD OUE HAy
QUE ANADIR FLUCTUA SEBGUN LOS AUTORES (13.(2) v SEBUN EL ESTRDOD DEL
AISLANMIENTD DEL EQUIPD ENTRE UN 10 Yy UN 154 DE LA CANTIDAD DE VAFOR
NECESARIA. EN NUESTRO CASD CONSIDERAMOS QUE DADD EL MAL ESTADO DEL EQUIFO.
UN 15 % ES ADECUADD, POR LO TANTD LA DEMARNDA REAL DE VAPOR DE ESCAFE EN EL

EVAFORADDR SERIA:

16 251 « 1,15 = 18 6B9 KG/HR,
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225 BALANCE,

TENIAMOS PENDIENTE DETERMINAR LA CANTIDAD

JNTARIAMOS PARA EL RENGLON DE MISCELANEQS O CuAl SE OBTIENE

INTINUACION:

VAFOR VIVO DISFONIBLE + S8 482 KG/HK

VAFOR REQUERIDO EN EL TURBOGENERADOR - 20 188 LG/HR

VAFOR REQUERIDO EN MOLINOS - 23 562 +.G/HR
VAFOR AL EYECTOR DEL TACHO - 2 025 kKG/HR
VAPOR AL EVECTOR DEL EVAFDRADOR - 3 B27 KGB/HR

DISPFONI BLE FARA MIGCELANEDS (o) 4 910 KG/HR

FOR ULTIMO DETERMINAMDS EL EXCEDENTE DE VAPOR DE ESCAPE!

VAFDR REQUERIDO EN
VAPOR REQUERIDO EN

VAFOR REQUERIDD EN

vafPOk DE ESCAFE DISFONIBLE + 4% 720 kB/HR
CALENTADDREE - 2 129 KB/HR
EL EVAFPORADOR - 16 231 LG/HR
TACHOS - S 9179 K6/HR
DE ESCAFE 19 421 KG/HR

EXCEDENTE DE VAFOR

} EL DESGLOSE DE MISCELANEDS
- RECUFERABLES

~ ND RECUFPERABLES

- TOTAL

SE ESTIMA COMD S1GUE:
4 410 KG/HR

500 KG/HR

4 910 KG/HR
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VI.I BALANCE HIDROTERMICO.

VI.3.1 BALANCE GENERAL.

a)l ARBUA A EVAPORACION,
JUGO MEZCLADD % CANAL ..t vrnurannraneocirenssnanass, BOI9
% FlBRA EN' CANAL v 1 iviseasssonssarsescsostiasssssnsnss 12,57
BAGAZD % CANA. ¢t vrereansnnaanntosansscssanssnaseses 31,20
*BRIL JUBD ABSDLUTD. .t e e iiinetonsannscintoasseesss 18,08
HUMEDAD % BAGAZD. vt srsvromnssnnassasonasaonsssrnsn 52,00
IMBIBICION % CARA. ... cvtiiennasvanancasisasasasssves 11,50
IMBIBICION POR CAGHAZA % CANAcierecnoscissnsnsesnes 3,67
PUREZA JUBD CLARIFICADD. . vvivuinnoncsnrrsacnsnoesss BO 00
PUREZA MELADURA. -+ e et et asannnsennrenassesnnrnranss B0, 19
PBRIX MELADURAL « v tsersanassosacsatsecersssssnssrsnsa &0,99
HUMEDAD % CACHAZA. .. ivrsenarctnensmnratonscansseass 74,04
CACHAZA % CAMAL teiiiininiivettrronaonsasiesnenssnans  5.50
BAGACILLO % CACHAZA turevsaoreserenarransrssarsirase 53,30

LECHADA DE CAL % CARA. L. iiiteieacranooinnenranasnnns 1.2

AGUA QUE ENTRA FOR JUGD EN CANA:
100 - 12,57 = B7.43 JUGD ARSOLUTO % CANA
100 ~ 18.05 = 81.93 ABUA % JUGO ABSOLUTO
87.43 » 0,8195 = 71.63 AGUA % CANA

78.138 # 00,7165 = S6 TON AGUA/Hr ENTRANDO FOR CANA
AGUA QUE ENTRA EN LECHADA DE CAL:

78,138 * 0.0102 = 0.B805 TON/Hr DE LECHADA

0.805 & (1-0.0%) = 0.726 TON/He = 726 Kg/He DE ABUA



HBUA OUE CIRCULA FOR IMBIBICION EN MOLINOS 3

7B 128 « 0.11S = B 98& Ko/ /Hr

AGUA QUE CIRCULA FOR IMBIBICION EN CACHARZAS

T8 128 « 00,0367 = 2 867 EG/Re

AGUA QUE SALE FOR BAGARZIO:

[(?78 138 » 0,312y - 1 8313 + 0,52 = 11 933 Kg/Hr

AGUA QUE SALE POR CACHAZA:
CACHAZA = 78 13XB « (0. 055 = 4 298 VG/HR

HUMEDAD EN CACHAZA = 8§ 298 (0.7804) = I 268 KG/HR

nGUA QUE SALE FPOR FLASH:

BT 1g/Mr

BALANCE DE AGUA DQUE ENTRA A LA FABRICA:

54
e
11

2
3

CharsHrd

000
988
933
726
=1-v4
268
£82

CanA .
IMEIBICION CANA +
BAGAZD -
LECHADA DE CAL -
IMEIRICION DE CACHAZA .
CACHAZA -
FLASH -
T O TAL cortavnantaorinerorssssascasssnie 5

AGUA OUE ENTRA SEGUN EL BALANCE DE MATERIALES A EVAFORACION:

&2 BS2 (1 = 0,14620 = 52 &70 Kg/Hr

d

&3

(La diferencia del Q.05 % t 25 KG/HR 1, se debe al redondeo

pérdidas).
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b} AGUA DE INYECCION NECESHR1&, (1D

W= 572 7 (T2 - Tl

*DORDE
W= 16 DE AGUA FRIA s ©B DE YAPOR AL CONBENSADOR
T2 = TEMPERATURA DEL AGUA CALIENTE A LA FIERNA BAROMETRICA = 45 °C
T1 = TEMPERATURA DEL AGUA FRIA DISPONIBLE = 24 °C

FOR L.O TANTO: W = 877 /7 (45 - 24 ) = 27.24 +.G AGUA/I G VAPOR

+* TACHOS,

EVAPDRACION = 4 764 | G/HK

ABUA NECESARIA = 4 764 ( 27.24 1) = 12§ 771 KG/HR

+ EVAFDORADOR.
EVAPORACION DEL QUINTO EFECTQ = 9 005 L.G/HR

ABPA NECESARIA = ¢ 005 ( 27.24 ) = 2495 296 rG/HR
« TOTAL DE AGUA DE INYECCIONW.

129 771 + 245 296 = 375 067 hG/HR
) ABUA PARA ENFRIAMIENTO DE LA MELADURA.

CON EL FIN DE EVITAR QUE LA INVERSION CONTINUE DURANTE EL
ALMACENAJE FINAL, ES NECESARID BAJAR LA TEMPERATURA DEL PRODUCTO DE LOS
§52.8 °*C A LDS QUE ABANDONA EL TACHOD A UNDg 40°C,

MELADURA @ B5,74"Bx = 11 931 KG/HR

AT MELADURA = 52.9% - 40 = 12,8 *C

Cp MELADURA ® Lt - Q.0Us (B5,%4)] & 4.18B6 = 2,04 KI/HG*C

Cp AGUA = 4.184 KJI/KG*C

AT ABUA = 34 - 23 = 12 o

Q agua = Q meladura

m agua = (mCpAT) meladura/ (Cp ATragua = 304 240.5/50,232 =

6357 KB/HR 62



' NECESIDADES DE AGUA.

ABUA NECESARIA FARA EL FROCESO.

CONCEFTO.

I11.1.1.

Irr.1.2.

I11.1.2.

I1r.1.4.

111.1.5.

Itl.r.6.

T1.1.72,

IMBIFICION CANA
LECHADA DE CAL
IMBIEBICION DE CACHAZA
GENERACION DE VAFOR
INYECCIOn
ENFRIAMIENTO MELADURA

PERDIDAS NO CUANTIFICADAS

[KG/HR]

B %8e

726

L&)

Be7
54 482
179 067

& 57

P1

1il.1.8.

TOT AL

- ABUA FERDIDA (NB RECUFERABLE).

448 185 + PI

CONCEFTO (KG/HR]
111.2.1. MELADURA & B85.34 *BX 1 749
111.7.2. MISCELANEDS ND RECUFERABLES 500
111.2.3. BAGAZO 11 923
111.2.4, CACHAZA 3 268
111.2.5. TANQUE FLASH 483
111.2.6. TO T A L 18 133
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* AGUA FOTENCIALMENTE RECUPERABLE.

CONCEFTO {RG/HK]
111.3.1. CONDEMSADOS FUROS
~ CONDENSADO TACHO S 919
- 2a ETAFA CALENTADOR 2129
— CONDENSADD 1er CUERFD i6 251
~ VAFOR DE ESCAPE NO USADD 9 an
~ MISCELANEDS RECUFERABLES 4 410
48 130
111.3.2, CONDENSADDS VEGETALES UTILES
= la ETAFA CALENTADOR 7 589
= CONDENSADD Zo CUERFO 6 548
14 115
111.3.3, CONDENSADOS VEGETALES NO UTILES
= CONDENSADD ler CUERPD w8l
— CONDENSADO 4o CUERFD 7 677
- CONDENSADD So CUERPO B8 278
23 o3
111.3. 4. RECHAZO
M - EYECTOR TACHD 2 ol
- EYECTDR EVAPORADDR 3 B27
- ENFRIAMIENTO MELADURA b U7
« VARPOR DEL QUINTO CUERFO g QUS
~ VAPOR DEL TACHO 4 764
25 &78
TDTAL 110 963
I11.3.5. INYECCION 375 087
TOTAL 4Bs6 028
I11.3.6. PERDIDAS WO CUANTIFICADAS F2

111.3.7. TOTAL

4846 028 + P2
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el BALANCE.
AGUA  RECUFERABLE ~ ABUA NECESARIA= 486 028 - 448 185= I7 BA3Z KG/HR
En TEURIA SE CUENTA CON Uwn EXCESO DE AGUA RECUFERARLE POR LO CuAL
LA SUMA DE LAS FERDIDAS NO CUANTIFICADAS F1 + T NO DEBE EXCEDER LOS 77 BAGT
LG/HR  FARA NO DEFENDER DE  SUMINISTRO EXTERIDR. LA REALIDAD FUE OQUE SE
TUVIERON  GRANDES EMISIONES DE  VAFDR HACIA EL EXTERIOR LO CUAL TRAJD COMO

CONSECUENCIA EiL USO CGNTINQD DE SUMINISTRO DE LA RED.
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V1.4.1,2 GISTEMA DE GENERACION. CARACTERISTICAS,

La generacion de carriente eléctrica se lleve a cabo mediante =l uso
de dos turbogeneradoresi: @l primero de ellos de marca General Electric con
capatidad: de 1HW, en tanta que el segundo era de marca Shinko con capacided
de 2 MW, La!. turbinas en ambos casos son de contrapresion con relacidn 14
bar/ 1 bar., El: voltaie generado era de 4680 volts en tres fases a una
fraecuencia de &40 H:., Lam valocidades de los rotores eran respectivamantas

1200 y t BOO rpm..

VI.4.1.3 ANALISIS DEPARTAMENTAL DE CARGAS.
EL FACTOR DE POTENCIA FUE PARA TODOS LOS CASOS = 0.83 (LEIDDY.
EL VALOR DEL VOLTAJE EN TODOS LOS:CASOS FUE DE 480 Volts
LA POTENCIA:SE CALCULOI:Pms JI & V.8 A & f.p. EkWd
LOS VALORES DE CORRIENTE SON PROMEDIO DE TRES LECTURAS.
EN CUANTO AL USO 1. INDICA USO CONTINUO
2 INDICA USO PERIODICO (70 % DEL TIEMPO EFECTIVO)
3 INDICA MOTOR DE RESERVA PARA CASO DE REPARACIONES O SER-

VICIO AL MOTOR PRINCIPAL.

Na. EQUIPQ. [H.P.1  [Ampl PCkW) usg.
001 MALACATE GRUA:No. 1 40 33,6 23,74 2
002 GIRO GRUA No.1 10 9.66 6.83 2
003 CARRO GRUA No. | 7.5 5.33 3.77 2
O04  MALACATE BRUA Na.2 &0 45 45,93 2
005 COMPRESODR.BRUA No. 2 2 2 1.41 2
004 MESA. ALIMENTADORA Na. i 18 24 16,96 1
007 MESA. ALIMENTADORA . No. 2 16 24 16.96 3
008 MESA.LAVADORA.DE CANA 100 m&.4 40.00 1
009 RASTRILLO DE MESA. LAVADORA 20 2.33 6.60 1
010 JUEBD: DE CUCHILLAS No.t: 300 234.6 167,20 1
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No. EQUIFO. {H.P.] {Amp] FLEW] usgo.
©11 JUEGD DE CUCHILLAS No.2 150 B86. 66 61,24 1
012 CONDUCTOR DE CANA No. 1! Lle] 29. 66 20.%6 1
013 CONDUCTDR DE CANA No.2 30 9 6.36 1
Q14 CONDUCTOR DE CANA No.3 40 2a.3 17.17 1
15 BOMBA DE GUARAFPD No.2 30 33 23.32 1
016 BOMBA DE GUARAPDO No.3 3a 30 21.20 3
017 BOMBA DE MACERACION NWo.t 15 10.33 7.30 1
018 BOMBA DE MACERACION No.2Z 10 6. 66 4.71 3
019 MOTOREDUCTOR PACHAQUIL 7.5 b. 66 4.71 1
020 BOMBA AUXILIAR DE ACEITE TURBINA 1 2 1 0.71 1
uZi  BAOMBA AU ILIAR DE ACEITE TURBINA 2 3 7 4.95 1
022 BOMBA LUBRICACION DE REDUCTOR FAVI 1.5 2 1.41 1
023 CONDUCTOR DE BABGAIO No.l 23 19.33 13.64 1
024 CONDUCTOR DE BAGAZO No.Z 3 23 14.25 1
025 CONDUCTOR DE BAGAZD No. I 15 13 9.19 1
026 CONDUCTOR DE BAGAZIO No. 4 15 14. 66 10.36 1
27 pOMBA DE AGUA No. 4 A CALDERA 250 271.8 191.93 1
uz8  BOMBA AUXILIAR WNo.2 30 18.33 12.95 3
29 BOMEA DE FETROLEO FOSA 15 7 4.95 3
W3¢ BOMBA DE PETROLED No.2 CALDERA S 15 1&.6 11.73 1
0Tl BUMBA DE PETROLED No.! CALDERA 1-4 25 171.3 7.99 1
0I2 BOMBA DE CONDENSADO No.1 30 21 14.84 1
035 BOMBA DE CONDENSADO No.2 20 15 10. 60 3
034 VENTILADOR TIRD FORZADO CALDERA S 350 253.3 179.00 1
035 BOMBA DE AGUA CRUDA No. 1 10 6.6 4,66 1
036 AGITADOR LECHADA DE CAL 7.5 4,66 3.29 1
037 BOMBA LECHADA DE CAL No.l 5 e 6.386 1
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PLIW]

Na. EQUIFOD. H.F.2 LAmp]

038 BOMBA LECHADA DE CAL No.2 = 8.5 3.89
'039 BOMBA DE GUARAFD ALCALIZADD No.t 30 23.3 16.47
O4¢  ROMBA DE G‘UQF\'AF'D ALCAL1ZADO No. 2 k23 24 16.96
041 MOVIMIENID CLARIFICADOR DOOR 2 3 2.13
042 MOVIMIENTO CLARIFICADOR MIRON 3 2,33 1.45
043  ROMBA CLARIFICADOR No. i 15 &.32 4.47
044 BOMBA DE RETORND CACHAZA No.2 7.9 2 1.41
045 BOMBA DE RETORND CACHAZA No.3 7.5 17 12.01
044 ROMBA L1QUIDACION CLARIFICADOR DOOK 10 g 6.36
047 BOMBA GUARAFC TURBID No.!} ' 10 10 7.07
038 BOMBA GUARAFD TURBIO No.2 20 13 V‘?. 1%
049 MOVIMIENTO TAMBOR FILTRO EIMCO z 1 V.71
050 MEZCLADOR DE BF\GAL‘XLLS No. 2 = & 4,24
051 BOMBA VACIO FILTROS Y CACHAZA 40 32.6 23.04
052 BOMEA DE GUARAFO CLARIFICADD No, 2 30 le 11.31
053 BOMBA DE GUARAFD CLARIFICADD No.3 75 7 4.9S
054 BOMBA DE GBUARAFD CLARD No. i 10 ? 6.36
055 BOMBA DE GUARAFD CLARD No.2 10 S 3.53
056 VENTILADOR DE AMBIENTE 7.5 5 3.5%
057 BOMBA DE CACHAZA Y BAGAZC No.1 20 13 F.19
0S8 EOMBA DE CACHAZA Y BAGA2D No.2 20 14.6 10.32
039 AGLITADDR DE FILTRO EIMCO 3 .32 2.35
060 BOMBA Nooi CONDENSADD A TANGQUE 3 1b 7.5 12 B8.48
0461 BOMBA No.2 CONDENSADO A TANQUE 3 1b S A.66 3.2%
042 BOMBA No.3 CONDENSADD A TANQUE I 1b 7.5 4.68 .29
063 BOMBA CONDENSADD TANQUE 3 1b A 8 1b 10 5.33 3.77
064 BOMBA CONDENSADD TANQUE 8 1b A CALD., 7.5 B8.33 5.89
065 BOMBA No.2 AGUA CALIENTE A FABRICA 30 22.33 15.78
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Ho. EQUIFO. CH.F.3 {Amp] PLkW] uso.

Q66 BOMBA INYECCION No.l # EVAPORADOR 1o 103. 3 72.99 1
067 BOMBA INYECCION No.l' A& EVAFDRADOR 100 BB.2 &2, 40 3
ce8  BOMBA INYECCION No.3 A EVAFORADOR 100 108.3 76.53 3
0eF  ROMEBA DL RECHAZO No.3 100 100 70,67 1
U700 BOMBA DE RECHAZD No.2 100 126.6 89. 4s 3
©71  BOMBR DE RECHAZD No.3 1o0 q6.6 8. 26 3
w72 EBOMBA DE VACIO S1HI A TACHDS 75 4B. & T4.24 1
075 HBOMBA DE VACIO No.4 75 az 30,39 3
w74 COMFRESOR JACUZI1 2 & 9 a0 49,2 T4.84 1
075 BOMBA ABUA SERVICIOS GENERALES No.4 75 76.6 S4.13 1
0Th  BOMEA AGUA MESH LAVADORA 100 68 48,05 1
a77  ALUMBRALO 20,00 1
LakeA TUTAL INSTALADH 1874.B9 W

CARGA DE REFUESTO —A76.92 kW

30 % DE Lna CARGA FERIODICA - 24.5 kW

CARGA FICO ;;;;?;;‘hw

CARGA FROMEDIC LEIDA DEL YABLERD 1050 kW

CARGA COMSIDERADA FARA EFECTOS DE CALCULO..... 1200 kW

vi,4,1.4 FARAMETROS QRTENIDOS.

REFARTIENDO LA CARGA ENTRE LAS TONELADAS DE CANA Y DE PRODUCTO FINAL
TENEMOS:

TONELADAS DE CANMA POR HORA : 78.3138 TCH

PRODUCCION DE MELACON : 11 %931 KG/HR

CARGA 1 1 200 kW
CONSUMD ESPECIFICO FOR TONELADA DE CANA: 1 200 / 78.13B = 15.36 kW/TCH

CONSUMO ESPECIFICO FPOR KG DE MELACON: 1 200 7/ 11 931 = 0.1 KW/KG/HR
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V1.4,2. "AIRE COMPRIMIDD
VI.4,2.2. RED NEUMATICA., CARACTIERISTICAS.

EN COMPARACION CON EL PROCESO TRADICIONAL DEL AZUCAR, EL FROCESD
DE ELABORACION DEL MELACON PRESENTA UN CONSUMO SENSIBLEMENTE MAYOR DE AIKE
COMFRIMIDO; E5TO SE DEBE, FUNDAMENTALMENTE, AL USO DE ESTE RECURSO EN LOS

TANQUES DE INVERSION DEL FRODUCTD COMO AGITADOR Y HOMOGENIZADOR.

HAY SIN EMBARGOD FUNTDS EN COMUN DE CONSUMO DE AIRE COMFRIMIDD EN

AMBOS PROCESDS COMD LOS SON ¢

= INSTRUMENTACION
- TANQUES BASCULADORES

- SERVICIOS GENERALES,

LA RED SE ENCUENTRA ALIMENTADA POR DOS COMPFRESORES FRINCIFALES DE
? X ®° ¥« DE 12 X 11* CON MOTORES DE 10O Y &0 H.F. RESFECTIVAMENTE Y FOR
OTROS AUXILIARES GQUE SON UNOC EN LA FLANTA DE FUERZA DE S H.F.. DTRD EN EL

DEFARTAMENTO DE CALDERAS DE 20 H.F. Y OTROD MAS EN EL MOLINDO No.! DE 1U H.P.

ADICIONALMENTE, SE CUENTA CON UN COMFRESOR DE 2 H.F. FARA EL
CONSUMD EXCLUSIVO DE LA GBRUA No.2 QUE NO SE ENCUENTRA UNIDO A LA RED

PRINCIFAL.

EN CUANTC A LOS DIAMETROS DE TUBERIA UTILIZADOS v SUS RESPECTIVAS
LONGITUDES, SE PRESENTA LA SIGUIENTE TABLA EN LA QUE SE ANDTAN TAMBIEN LAS
LONGITUDES EQUIVALENTES QUE RESULTAN DE LA CONVERSION DE LOS ACCESORIDS

PRESENTES:
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DIAMETRO L[in]) LANGITUD LONGLTUD LONGT TUD
TUBERIA C[ml EQUIVALENTE TOTAL Lml
ACCESORIOS Iml

Loz e, oo 0. 48 &B. 48

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

i 82.70 4.51 ar.21

1172 140,90 10,19 151.09

z 176.50 26,86 202.38

B 24,00 2.42 26.42

) 7.00 16,59 23.59

C] 8. 00 5. 69 13.69

;-; TAaL LRI &7.680 731,40

EN CUANTD A LA VELOCIDAD DEL FLUJO EN LAS TUBER1AS, SE ESTIMA QUE
CH LA INSTRUMENTACION ERA DE S0 A 70 fi/seq MIENTRAS QUE EN EL RESTO DE LAS
SALIDAS Eka DE B0 {ft/seg. LA FPRESION EN LOS TANQUES ERA DE 5.5 KG/CM2
MANOMETR1C0S. EN  CUANTD AL CONSUMO EN LAS TOMAS DE SERVICINS GENERALES SE

ESTIMD DEL S % DEL TIEMFO.

V1.4.2.2, ANALISIS DEFARTAMENTAL DE CONSUMOS,

# INSTRUMENTACION.
- CALDERA 1 . 5 FUNTOS DE CONSUMD.
- CALDERA 2 , & FUNTOS DE CONSUMD.

« CALDERA 5 .10 PUNTOS DE CONSUMO.

TOTAL 20 PUNTOS DE CONSUMO
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ESTIMANDD FOR CADA FUNTO UN CONSUMO DE ©.75 ft3/min TENEMOS:

20 € 0.75% ) = 15 ft3/min

+ INTERMITENTES.
-~ TANQUE BASCULADOR . 1 FUNTO DE CONSUMD.
- TANQUE DE LEVADURA. 1 FUNTO DE CONSUMO.

- SERVICIDS GENERALES. 23 FUNTOS DE CONSUMD,

TOTAL 25 FUNTDS DE CONSUMD.

COMO  SE ANOTO ANTERIORMENTE, SE ESTIMA UN TIEMFO DE FUNCIONAMIENTO
PROMEDIO EN ESTAS TOMAS DEL S% FOR LO QUE EL CDNSUMD TOTAL EN ESTE RENGLON

SERA: .
25 € 0.75 ) 0.05 = 0.94 4t3/min

« INVERSION DEL PRODUCTO.
DIAMETRD DE LAS SALIDAS: 1
VELOCIDAD A LA SALIDA 5 80 4t/seqg
GASTO FOR SALIDA = (n (1/12)2 /4] B0 = 0.44 ftlirseq (LU) =

= 26,4 ft3/min (60) = 1 5B4 ft3/HR.

CAFACIDAD DE CADA TANQUE DE IHVERSION 3 20 OO0 Lts
TIEMPO PROMEDIO DE INVERSION : B.27 HRS
CONSUMO POR TANQUE : 1 S84 ( 8.27 ) = 13 100 i3
DENSIDAD DEL FRODUCTO : 1.35 KG / 1t
PESO FOR TANQUE 20 000 ( 1.35 ) = 27 000 kG
CONSUMO POR KG 1 13 100/27 000 = 0.485 $t3/KG
PRODUCCION : 1& 695 KG/HR
CONSUMD DE AIRE t 1& &95 (0.4B5) =8 100 ft3/HR =

138 ftI/man
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+ CONSUMO TOTAL.

INSTRUMENTACION 15 ftI/min
INTERMITENTES 0.94 Ft3/min
INVERSION 135 f£3/main
;HD TAL 150.94 ftZ/min

FARA EFECTOS DE CALCULO SE CONSIDERARAN 150

VI.4.2.4. FARAMETROS OBTENIDOS.

FRODUCCION DE MELACONW: §) 931 KG/HR

fti/min,

CONSUMO DE AIRE @ 150 {t2/min = 9 000 ftI/HKR

TONELADAS DE CANA FOR HORA ¢ 78,138 TCH

CONSUMO ESFECIFICO POR 16 DE MELACON:

T 000/11 931 = 0.75 £t / KB

CONSIIMD ESFECIFICD POR TONELADA DE CANA:

9 000 7/ 78.138 = 115,18 3 7 TC
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V11,

DIMENSIONAMIENTO DE LA PRODUCCION EN CONDICIONES MEJORADAS.
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vil.} BALANCE DE MATERIALES EN MOLINDS.

(DATOS A LA FECHA DE LA ULTIMA CORRIDA)
- CANA MOLIDA A LA FECHA: 148 893.7a5 1C
- TIEMPO EFECTIVO DE MOLIENDA: 1905 HRS

~ TOMELADAS DE CANMA MOLIDAr 148 9S5X,.765/1 905 = 78,138 1C/hr = 1875,.712 TCD.

(1) CANA

Ckg/hrl %
FOL § 830 12.58
BRIx 12 322 15.77
FIBRA s 822 12.57
AGUA S6 U0d 71,66

78 138 100, 00
() AGUA DE IMBIBICION (%)

[kg/hrd %

15 428 20,00

(%) JUBD MEZCLADD
C£4TRACCION DE JUBD MEZICLADD % CANA 1 90 % (&)

78 138 ¢ {0.20) = 70 324

Lhkg/hr] %
POL % IBB 13.35
BRIX 11 709 16,65
ABUA 49 227 79.00
70 324 100,00

{4) BAGAZD

BAGAZD % CANA 1 30.00 % = 78 138 » (0.30)= 2% 441 B/ HR

tkg/hrd %
POL 1 392 5.94
BRIX 1 B1O 7.72
FIBRA 9 442 40,28
ABUA 12 189 52,00
23 441 100. 00
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COMFROBACTON

Cafa + Agua de Imbibicion = Jugn Hesxclade + Bagazo
78,1368 15 a8 70 2 I3 441
9T 266 = 92 765

( LA DIFERENCIA DE 1 KB6/HR SE ATRIBUYE AL REDONDED DE CIFRAS ).

{#} Se han variado aqu! tan solo las cantidades correspondientes a laos
porcentajes de agua de imbibicidn y extraccion de jugo mesclado  sin
afectarse la pol en bagazo as{ como en jugo, todo esto & fin de garantizar
una comparacion mas objetiva con el caso real.
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BALANCE DE SOLIDOS EN CLARIF ICACLON.

(1) 80L1DOS EN JUBD MEICLADO: Bx del Juao Mesclado = 36,65 °*
700324 ( 0,1065 ) = 11 709 FG/HR
{2) 80LIDOS EN LECHADA: Bx de la Lechada = 9 ¢

798 ( 0.09 ) = 72 EG/HR

{3) SDLIDOS EN BABACILLO: Humedad en Bagaecillo = 82 %
1A%t 1 - .82 )y = 687 KG/HR
(4) 80L1D0OS EN CACHAZA:

HUMEDAD EN CACHAZA = 76,04 4
4 298 (1 =~ 07604 )= | U300 FG/HR

SDLIDOS EN JUBD CLARD:

1)

(1) 4 2y + DY = i) o+ (S

(%) = 1§ 708 + 72 + 87 - 1 030

(5) = 11 428 L G/HR

Bx = 11 438 7 70 387 = 16.26
(&) SDLIDOS EN MELADURA:

11 438 LG/HR

BX MELADURA = 70.00

MELADURA = 70 357 ( 16.26 7/ 70.00 ) = 16 343 KB/HR
(?) SOLIDOS EN FRODUCTO FINAL:

11 43 KB/ HR

BX #ROD. FINAL = 85.00

FPRODUCTD FINAL = 16 343 ( 70,00/ 85,00 ) = 13 459 KG/HR.



BALANGE DE MATERIALEE EN CLARIF1CACION,

(S) LECHADA DE CAL

CONSUMO DE CAL = 0.719 kg/TC

DENSIDAD LECHADA = 5'Be = 9 Bx = 9%

78.138 x 0.919 & 798 _kg/hr = 72 kg cal/he

0,09

{&6) JUGG FILTRADOD

G.09

SE CONSIDERA UN 15% DEL JUGO ME2CLADO<3) + LECHADA DE CAL (S)

(70 324 + 798} 0,315 = 10 668 kg/hr

{7} JUGD ALCALINIZADO

(A CALENTADDRES)

70 324 + 798 + 10 &6B = 81 790 kg/hr

ta) JUGD CALIENTE ( A

Bl 790 (2675.27 kl/kg

CLARIF1CADORY

- 440,11 kJ3/lg ) = B1 025 Kgq/HR

2256,25

(9} VAFOR QUE SALE EN

hJ/kg

EL TANQUE FLASH

81 770 - 81 025 = 765 kg/hr

{10) LODOS EN EL CLARIFICADOR

SE CONSIDERAN EL 13% DEL JUGO MEZCLADO (3) + LECHADA DE CAL (5)

71 122 (0.15) = 10 668 kg/he

(11) JUGD CLARO { A EVAPORADOR )

81 025 — 10 &&8 = 70 357 kg/hr

(12) TORTA DE CACHAZA

(SE CONSIDERA EL 5.5% EN CANA)

78,138 (0.055) = 4,298 kg/hw
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(13) BABACILLO AL FILTRO

SE CONSIDERA EL 23.30 % DE LA CACHAZA DBTENIDA.

4 29B (U,3T3) = 1 421 kg/hr

(14) AGUA DE LAVADOD

a»
14)
114)

(14)

+

+

+

+

(14)
-
10 4668
2 867 kgshn

16y =
(12) -
4 298 -

= 3.67 % CANA

foih TES
LI

[£°3] + (12)
(10) ~ (13

10 668 -~ 1 431

v& E%.
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BALANCE BENERAL DE VAPOR.

1. GENERACION DEL VAFDR vivo,

SE FRESENTAN DOS OPCIONES: LA FRIMERA UTILIZAR LAS CALDERAS BAGACERAS 1
A 4 LIBERANDONDS DE ESTA FORMA DEL USO DEL COMBUSTOLED. LA SEGUNDA, UTILIZAK
SOLAMENTE LA CALDERA FARQUETE S CON  FUNCIOWAMIENIO EN BASE A COMBUSIGLED
EXCLUSIVAMENTE L0 CUAL WNOS OHLIGA A LA VENTA NECESARIA DE 10DL L BAGAZO

PRODUCIDO,

LA PRODUCCION EN EL PRIMER CAS0 SER1A:
RATING DE GENERACION TEDRICO tlow%) = 16.89 FGE/HR m?
SURPERF ICIES DE CALEFACCION DE LAS CALDERAS:

CALDERA F7a m?

it
CALDERA 2: 515 m?
CALDERA 2t 815 m?
CALDERA 43 515 m?
TOTAL 2 521 m

BENERACION = 2 521 ( 16.85 ) = 42 479 KG/HR
CON 1257 DEL RATING = 2 S521 ( 16.85 ) (1.25)= 53 099 KG/HR
LA GENERACION EN EL SEGUNDO CAS50 SERIA:

BENERACION NOMINAL CALDERA S = 72 440 HG/HR.

EN BASE A UNA ESTIMACION PRELIMINAR, SE ESTIMA QUE LA CANTIDAD
NECESARIA DE VAPOR VIVO SERA DEL ORDEN DE LOS 50 004 KG/HR FOR LD QUE SE
CONSIDERA MAS FACTIBLE TRABAJAR CON LA CALDERA 5 AL 70 % AFROXIMADAMENTE DE
SU CAPACIDAD NOMINAL QUE CON LA COMBINACION 1 A 4 A CERCA DEL 120%. DE ESTA

MANERA SE ESTARIA CUBIERTO EN EL CASO DE UNA SOBREDEMANDA.
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11, CONSUMO DE VAFOR DEL TURMOGEWERADOR.

SI SE OFTINMIZA EL USO DE LA ENERGIA EN EL INGENID, E£STO €S, PENSANDO
QUE EL  EQUIFO UTILIZADD ESTUVIERA DIMENSIONADO EXFROFESU FARA LA FRODUCCION
QUE NOS  ATANE, ESTIMANMOS QUE EL CONSUMD FODRIA SER REDUCIDO HASTA QUEDAR EN
Quo bw LD CUAL NDS FERMITIRIA RECURRIR AL USO DEL TURBOGENERADOR DE 1 MW COR
UNA RESBEEVA Fofa “FICOE" DE HASTA 100 £, A LD ANTERIOUR HABRIA QUE ANADIR EL

HECHO it GUE Ak ThraBAJAR MAS FROXIMOS A LA CAFACIDAL  NOMINAL  DEL

TUREH Hevealest . £1. CONSUMO ESFECIFICO DE YAPOR DEL MISMO DISMINUYE.
FOTERC 1+ REQUER ] DAY U0 W
CONSUMO ESFECIF 1CO(e) 20,37 losbWoHe = 12,78 FgrrW/He
CONSUMD DE \AFOR: SO0 & 13.79 = 1T 409 pg/Hr

(K] Vel consumo especiiico uwtilszado en el caso reasl (77 1b/HW/Hr) hemos

considerade  gque una reduccion de entre el 1% y el 20 U seria adecuada por lo

gque se ha tomado un 18 %, quedando el consumo especifico en J0.37 lb/KW/Hr,

111, CONSUMD DE VAFOR EN LAS TURBINAS DE LOS MOLINOS.

TURBINA 650 HE
TURBINA 2 1000 HP
TOTAL 1 650 HP

CAFACIDAD EFECTIVA: 1650 & 0.7 = 1435 HP
CONSUMO ESFECIFICO: 45 Lb/HF/Hr = 20,4 Kg/HP/Hr

CONSUMO DE VAFOR: 3 1S5 & 20,4 = 23 562 hg/Hr.

IV. CALCULD DE VAFOR NECESARIO EN CALENTADORES.

SALTA A LA VISTA QUE POR EL HECHO DE TRABAJAR CON LA CALDERA 5,
HABREMDS DE CONTAR CON UN EXCEDENTE DE VAFOR TANTO VIVO COMD DE ESCAPE. ES
POR ELLO QUE NO SE HARA NECESARIO EL USD DE VAFOR VEGETAL PROCEDENTE DE

EXTRACCIONES DE LOS CUERPOS DEL EVAPORADOR.
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FOR LO TANTO, Ei CALCULO DE LOS CALENTADORES SE HARA CONSIDERANDO UNA
soLA ETAPA EN LA QUE EL JUGO ELEVE SU TEMFERATURA DE 24°C A 102 *C AUNQUE
FISICAMENTE EL CALENTAMIENTO SE HREALJCE EN UN BANCO DE SEIS CUERFDS

SUCESIVOS Y NOD SOLAMENTE EN UNO.

AT = 102 - 24 = 78°C

m = 81 790 LG/HR

BX = (11 709 + 72 + | 745) = 100 / 81 790 = 1&.54 *BX

Cp = [ 1 ~ 0.006(16.54) 1 + 4.186 = 3.77 KI/KG *C

Q=M CpPAT = 24 051 167 KJI/HR

ENTALPIA @ 15 FSIG ( 2,05 BAR ) = 2 199.8 KJ/KG

VAPOR NECESARIO = 24 (51 167 / 2199.8 = 10 933 KG/HR

ANADIENDO UN EXCEDENTE DEL S % PARA COMFENSAR FERDIDAS FOR RADIACION:

10 933 # 1,05 = 11 4BO KG/HR

V. CALCULD DE LAS CONDICIONES DE OFERACION DEL TACHO.

EN ES}E CASO, LA CONCENTRACION FINAL QUE TIENE LUGAR EN EL TACHO SERA
DE 70 *BX, QUE ES LA CONCENTRACION A LA SALIDA DEL EVAPORADOR Y A TODC L0
LARGD DE LA INVERSION, HASTA B85 °*BX QUE ES LA CONCENTRACION EL FRODUCTO

FINAL.

MELADURA @ 70 *BX = 16 343 KG/HR

PRODUCTD FINAL @ BS °*BX = 13 459 KG/HR

EVAPORACION NECESARIA = 16 343 ~ 13 459 = 2 884 kG/HR
ENTALPIA @ 26 " Hg VAC (0.135 BAR) = 2 374.6 KJ/KG
ENERGIA NECESARIA PARA LA EVAFORACION = & 854 114 KJI/HR

ENTALPIA @ 135 PSIG (2.05 BAR) = 2 199.8 KJ/KG

VAPOR NECESARID = & B854 114 /7 2 199.8 = 3 1156 KG/HR
EXCEDENTE PARA CUBRIR PERDIDAS POR RADIACION (5 %) =

3 $116 ¢ 1.05 ) = 3 272 KG/HR.
VAPOR NECESARID EN EL EYECTOR DEL TACHO:

2 BB4 & 0.05 ¢« 8,5 = 1 226 KG/HR
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VI, CALCULO NUMERICO DEL vAFDR DE ESCAFE REQUERIDD FOR EL EVAFDRADOK,

JUBO CLARD ENTRANDD @ 16.26 *BX = 70 I57 LB/HR

SOLIDOS ENTRANDO = T 357 ¢ 0.1624& ) = 11 428 LG/HR

MELADURAR SALIENDD e 70 *BEa = (16,260,700 » TO 87

= 16 I4T kEG/HK

EVAFORACION REQUERIDA = 70 357 - 1o 74T = 54 0114 16/HR

FARA UNAG MOLTENDA DE LA MAGNITUD DE LA QUE AQUI SE ESTUDIA (7B.128
TCM:, LAS RECOMENDACIONES HIBLIOGRAFICAS (13,023 HOS LLEVAN AL USO DE UN
EvarOhabOR  MULTIFLE  DE TRES EFECTDS CON CUERFDS DE 1GUAL TAMAND DADD QUE HNO

Heay NECESIDAD DE EXTRACCIONES,

CANTIDAD A EVAFDRARSE FOR RILLIEUX EN CADA CUERPOD
50 014 / I = 18 0QS KG/HR

CALCULD FRELIMINAR DE LOS BRIX.

tanE= Br A LA ENTRADA DEL CUERFO n

BinS= EBr A LA SALIDA DEL CUERFO n

Banh= brx FROMEDIO EN EL CUERFOD n

CUERFD Cp [KJ/EG *C]
FRIMERD

Bxif= 18.2¢
Bxi18= 11 438 /(70 157 - 1B OLUS)= 21.85

Brin= 19,08 3.71
SEBUNDD
BX2E= 21.85 3.44

BX28= 11 438/ (7¢ 357 - 2418 005))= 33.3
Ba2mM= 27,58

TERCERO
BrIE= 33.2 3.35

BX35= 11 438/ (70 357 - 3I(18 005))= 70.00
BXIM= 51.65
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CALCULD DE LA DISTRIBUCION DE PRESIONES.

PRESION ATMOSFERICA= 760 mmHg= 1.w108 bar= 14,7 FS1
FRESION QB'SDLUTA DEL. VAPOR DE ESCAFE = 15 + 14.7= 29,7 FSIA
= .05 bar.
PRESION ABSOLUTA DE LA SALIDA DEL QUINTO CUERFO DEL EVAFORADOR
= 26"Mg VAC= 0.135 bar
CAIDA TOTAL DE FRESIDN =AFtat= Z,05-0.135= 1.915 ba:

ESCALONAMIENTO DE FRESIONES:

Por tratarse de tres cuerpos i1guales si1n necesidad de extracciones. los

diferenciales de presiones se toman 1guales, es decits:

Ap tot =Ap1 +Apz +Ap3
ARl =Apz =Ap? =Ap
Ap = 1.915 / 3 = 0,6383
F1 = 1.4117 bar
P2 = 0.7733 bar
F3 = 0.135 bar
Se determinan ahora los estados termodinamicos correspondientes a estas

presiones:

TABLA DE ESTADOS TERMODINAMICOS FARA CADA UND DE LOS CUERFOS.

CUERFD Fabslbarl Teat(*C3 n {EJ/KG]
CALANDRIA 1 2.05 121.02 2199.8
CUERPO 1§ 1.4117 109.56 2231.4
CUERPD 2 0.7733 92.58 2276.5
CUERPO 3 0.135 $2.5% 2376.6

84



~ DIFERENCIA TOTAL DE TEMPERATURAS= 121,02 - 52,55 = &8.47 °C

~ AUMENTO DEL FUNTO DE EBRULLICION:

CUERPOD Bril *BxX) AF.E,[*CY
1 19.06 0.5
e z7.58 0,95
3 at.8% T4
I= 3I.85

- DIFERENGIA EFECTIVA DE TEMPERATURA:
ATe= /AT - £ A.F.E.= £8.47 - 3,85 = 64.62 *C

SEGUN Bl FROCEDIMIENTO  USADD, DEBEMDS AHOFA COALCULAR LAS  CAIDAS
FARCIALES EFECTIVAS DE 1EMFERATURA ATet, ATe2, ATes FARA LO CUAL SE TENDRAN
QUE DETERMINAR LOS COEFICIENTES FARTICULARES DE TRANSFERENCIA DE CALOR
ur, Uz, Ul

ATetot=Are1+ ATaz+ Aten
Atez= uip1 Avetsuzaz

ATe3= urat ATa1/U3A3

SUSTITUYENDO Y FACTORIZANDD ATet ¥ CONSIDERANDD QUE LAS TRES AREAS SON

1GUALES TENEMDS:
ATetot=1(1+WU1/U2)+ (U1 /U311 ATet

- CALCULD DE LOS CDEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE CALOR U1l,U2,U3:
USANDO LA FORMULA DE DESSIN:

Un= (100 - Bni{Tn - 538) K/ t 27B.32
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DONDE:
Un= COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA B CALOR CUERFO n [KJ/mZ HR *C)
Bn= ERIX MEDIO DEL JUGO DENTRO DEL CUERFO n  L'BEx)
Tn= TENFERATURA AESOLUIA DEL WAFDR CALENTANTE DENTRO DE LA
CALANDRIA n (*C1
h= CALOR LATENTE DEL JUGD DENTRD DEL CUERFO n (LJ/1 G)
1 278,32 ES UNA CONSTANTE NUMERICA DE DISENQ FARA SISTEMA

INTERNACIONAL ., [ g ]

Ul= (100=-19,06) (121,02-04) (20T1.,4) /1 278,30 = § 3449 KJsml HR 'C
U2= {100~27.58) (109,56~54) (2276,5) /1 278,32 = 7 166 KI,m2 HR *C

U= (100-51.65)( @2,.58-54) (2376.46) /1 278.32 = I 4eB kJ/ml KRR °*C

ATetot=( 1 + 9459 / 7166 + 7469 ¢ 3468 ) Alel
ATetot= 5,05 ATet
ATet= 63.62 / 5.05 = 12.80 °C
DE DONDE;
ATez= 1&.9%1 *C

ATe3z= 3a4.95 °C

TABLA CDRREGIDA DE ESTADOS TERMODINAMICOS.

CALANDRIA Tsatl*Cl ATer*c) Tebull (*C) AP.E.L'C] h TKJ/KB)
1 121.02 12.8 108.22 2.5 2235
2 107.72 16.9% 70.81 0.9 2281.1
3 B9.B4 34.95 S4.91 2.8 2370.92
SALIDA 3 52.51
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ITERACION INICIAL,

CANTIDAD DE VAFOR DE ESCAFE ESTIMADA = 19 000 KG/HR

EFECTO VAFORLEG/HR] ¥J/HR JuGo
PRIMERD,
16 000(2199.8) 43 796 200 70 357
(=170 IS7LL0B, Z0=96) 3. 71 3 189 719

38 eus 481
I8 o0e 481 /70%5= 17 274

53 083

SEGUNDO.
17 2742235 38 sus 481

(+) 93 08T(10B.22-F0.8B1)3. 64

41 Q20 478
a1 970 478/ 22E1.1= 18 I99 34 684
TERCERG.
18 3992281, L) 41 970 478
{+)V 24 &BA(S0,B1-54.91)13,.3% 4 17y 27¢
46 1841 749
46 181 74972370,92= 19 462 15 222

16 243 « 15 222 = | 121 KG/HR EVAPORADOS DE MAS
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ITERACION FINAL

CANTIDAD DE VAFOR DE ESCAFE ESTIMADA = (8 589 KG/HR

EFECTO YAPORLKG/HK 1 KJ/HR JUGD
" FRIMERO.
18 589(2199.8) ° 40 B892 082 70 357
(-)70 357 (10B.22-96)3.71 3189 719
37 702 163
37 702 363/2235= 14 869
53 488
SEGUNDO.
16 Be7(2235) I7 702 363
(+) 53 4BB{108.22-90.81)3.44 3 IB8% 46T
41 092 026
41 092 026/ 2281.1= 18 014 35 474
TERCERD. :
18 0141(2281.1) 41 092 026

(4) 35 474(90.81-54.91)3.35 s 4.266 281

45 IS8 3I07/2370.92= 19 131 g 16 343




SIGUIENDO CON EL FPROCEDIMIENTO DESCRITO, C€ON LOS VALORES DE
VAFORACION OBTENIDOS DE LA ULTIMA ITERACION FARA CADR CUERFD, OBTENEMOS
AHORA Las NUEVAS CONCENTRACIQNES EN ELLOS Y COW ESTO L0OS CALORES
ESFECIFICOS AS! COMO LOS AUMENTOS DEL. FUNTO DE EBRULLICION PARA FINALMENTE
CALLULAR LAS NUEVAS CAIDAS EFECTIVAS DE TEMPERATURAS Y LLEGAR ASI A UNA
NUEVA TABLA DE ESTADDS TERMODINAMICOS CORREGIDDS CON LA CUAL VOLVEREMOS A

ITERAR A FIN DE OBTENER UNA NUEVA CANTIDAD DE VAFOR DE ESCAFE NECESARIA EN

L EVAFURADDR.

CUERFD. Cp (KJ/KG*CI.
PRIMERD,
BX1E= 16.26
BX1S= 11 438 ¢ 100/53 488 = 21.38
BX1M= (16.26+21.38) /2= 18,82 371
SEGUNDD.
BX2E= 21.78 . S 3,88
EX28= 11 438 » 100/35 474 = 32,24
EXTM= (21.38+32.24)/2= 26,81
TERCERD.

12.24 S 3,38

11 438 » 100/18 343 = 70,00

(32.24+470.00) /2= 51,12

- DIFERENCIA TOTAL DE TEMPERATURAS= 121,02 - 52,55 = 48.47 °C
- AUMENTD DEL PUNTO DE EBULLICION:
CUERFD BXML *BX]) A.P.E.L*C]
1 18.82 0.5
z 26,81 0.85
3 s1.12 2.5
E= 3.85

- DIFERENCIR EFECTIVA DE TEMFERATURA:
ATe= AT- L AF,E.= 6B.47 ~ 3.85= 64,62 °C
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CALCULAMOS AHORA LOS COEFICIENTES DE TRANSFERECIA DE OAL W BAFR

A PARTIR DE ELLOS, CALCULAR LAS CAIDARS EHLLTIVAS DE TEMPCRATURA FAKA Labr

CUERFO.
Ul= (100-18.82) (121.02-54) (2231.4)/1 278,32 = 9 497 vI/m! HR °C
U= (100-26,81) (109.56-54) (2276.5) /1 278,32 = 7 242 p3/m! HK °C
UZ= (100-51. 123 ¢ 92.58-54) (2376.6) /1 278,32 = 2 506 kI/mé HR °C
ATetot=(1+ F497/7242 + 9497/3506 ) ATel
NAletot= S.0Z4Tel
Atel= p4.62/ S, 00= 12,87 *C
DE DUNDE:
Ata2= 14.88 *C
Aled= 33.87 *
TABLA CORREBIDA DE ESTADDS TERMODINAMICOS,
CALANDRIA , Tsatf*Cl ATel°Cl Tebull [°‘C) A.F.E.C*CT  hIKI/KG'C)
1 121,02 12.87 10B.15 0.5 2235, 2
2 107.65 16.88 906,77 0.85 2781.2
3 89.92 34.87 55.0% 2.5 2370, 6

SALIDA 52.5%
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ITERACION INICIAL.

CANTIDAD DE VAFPDR DE ESCAFE ESTIMADA = 18 589 KG/HF

EFECTO VAFPORLEG-HR]

FRINERD,
18 58912199.8}
=170 TH7 VR 1S-90 3,7

s HR JuGo
40 89 08l 70 357

447

17 TTuw oI5 2I2T5.0= la 87e
53 481

SEGUNDO.
la B7e(2225.2) 37 720 639
t+) 5T 481 (108, 15-90.77)3.65 3 392 &7

4L 113 2oy
41 $17 3u§ 20EL. 2 18 ol 35 458
TERCERO.
18 02342281, 41 113 309
) I8 458¢R0, 77-55.0513.3 4 2BO 972

45 394 281
ds 141 F49/2370.6 = 19 149 16 309

16 343 - 146 3209

24 KG/HR EVAFDRADDS DE MAS

9l



ITERACION FINAL

CANTIDAD DE VAPOR DE ESCARE ESTIMALG =

18 577 1 G/HR

EFEC10 VAFORLIG/7HR] K3 /7HR JUGD
PRIMERO.

18 577(2199.8) 4G B85 6BS 70 357
{(~)70 IE7010B,15-963.71 3 171 347

37 694 238700235, 2= 16 Bo4

SEGUNDO.
16 B&4(2235.0)
{+) 53 493(108.15-90.77) 3. 45

431 ©VB7 &71/ 22B1.2= 18 011

TERCERD,
18 011¢32281.2)
(+) 35 4B2(90.77-55.05)2.38

45 I71 543/2370.6 = 19 139
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UNA  VEZ mMAS. SIGUIENDD CON EL  FROCEDIMIENTO, SE VUELVEN A
CALCULAR  LOS BRIX FARA CADA ETAFA EN BASE A LAS NUEVAS EVAFORACIDNES
OBTENIDAS, EN  CASD DE HABER VARIACIONES MUY FEQUENAS O SIMPLEMENTE NO
HABERLAS., SE CONSIDERARA QUE LA CANTIDAD DE VAFOR ULTIMA UTILIZADA ES LA
CORRECIA  DADD QUE ES EN BASE A LOS VALORES DE DICHAS CONCENTRACIONES QUE

VARIAN EL CALOR ESFECIFICO v EL PUNTO DE EBULLICION.

LUERFO, Ep [HI/EGC]

FRIMERO,

BriE= l&. 20
Bx15= 11 428 » 1O0Q/S2 493 =21.38
BXiM= (16,26 + 21.28y/2= 18.82 3.71

SEGUNDO.

BX2E= Z1.38 3. 65
BXZG= 11 438 « 100/35 482 232,24

BXZM= (21,38 + 32.24)/2= 24.81

TERCERD.

BXIE= I2,24 .28
BX3S= 11 428 » {00/16 333 =70.00
BLIM=E (32.24 + 70.00)/2= S1.12

SE OBSERVA QUE ENTRE ESTOS VALORES DE CONCENTRACION Y LOS
ANTERIDRES OBTENIDOS, LAS VARIACIONES SON NULAS. SE CONSIDERA POR LO TANTO

CORRECTA LA CANTIDAD DE VAFOR ESTIMADA EN LA ULTIMA ITERARCION , ES DECIR:
VE = 18 577 KG/HR

SI, AL IGUAL GQUE EN EL VAFOR A CALENTADORES v AL TACHO TOMAMOS

UN EXCEDENTE DEL 5 % PARA COMPENSAR PERDIDAS FOR RADIACION:

VE = 18 577 & 1,05 = 19 5046 KG/HR
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S1 CONSIDERAMOS EL COEFICIENTE LE GENERACION FROMEDIO QUE SE
DETERMINA EN LA LITERATURA [1)[2) FARA UN TRIFLE EFECTO DE ESTAS
CARACTERISTICAS CON EL FIN DE DETERMINAR EL TAMANDO DE LOS CUERFOS Y

CONFIRMAR QUE LA EVAPORACION PROFPUESTA SEA FACTIBLE:

EVAFORACION NECESARIA: 5S4 014 #G/HR
COEFICIENTE FROMEDIQ: 36 HG/HR/m?
SUPERFICIE NECESARIA: 54 014/38 = 1500 m

TAMAND DE CADA CUERPO: 1500 7/ 3 = SO0 m?

ESTE TAMANO OBTENIDO FARA LOS CUERFDS ES BASTANTE NORMAL E
INCLUSO ES MENOR AL DE LOS CUERFDS DEL QUINTUFLE EFECTO CON EL QUE SE OFERG

EN LA REALIDAD.

CALCULANDD POR ULTIMO EL VAFOR VIVO NECESARIO EN EL EYECTOK DEL

ULTIMD CUERFPO DEL EVAPORADOR TENEMOS:

EVAPDRACIDN DEL. ULTIMO EFECTO = 19 139 KG/HR

VAFOR NECESARIO = 19 139 ¢ 0,05 » 8.5 = 8 174 KG/HR.
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HACIENDD EL BALANCE FINAL:

VAFOR VIVO DISFONIEBLE (s) + 91 206 FG/HRKR
VAFOR REQUERIDD EN EL TURBDGENERADOR = 12 409 KG/HR
VAFOR REQUERIDO EN MOLINOS - 23 562 KG/HR
VAPOR AL EVECTOR DEL TACHD - 1 226 FG/HR

VAFDOR AL EYECTOR DEL EVAFORADOR

DISFONIBHLE PARA MIBCELANEDS S B75 KG/HR

SIN EMBARGO LA CANTIDAD NECESARIA SERA

(2]
o
m
~
~
I
E

MISCELANEDS RECURPERABLES (w4)

MISCELANEDS NO RECUFERABLES (##) 350 KG/HR
TOTAL mMISCELANEDS I 437 KG/HR
EACEDERTE REAL DE VAFOR VIVO 2 4318 KB/HR

FUR ULTIMO DETERMINAMOS EL EXCEDENTE DE VAFROR DE ESCAPE:

VAFOR DE ESCAFE DISFONIBLE + 35 971 KG/HR
VAFOR REQUERIDD EN CALENTADORES - 11 4B0 KG/HR
VAFOR REQUERIDO EN EL. EVAPORADOR ~ 19 5046 IGB/HR
VAFOR REQUERIDD EN TACHOS -~ 3 272 KB/HR

713 KG/HR

EXCEDENTE DE VAFDR DE ESCAPE

(#) Se ha ajustado la demanda de vapor vivo de manera que exceda en un S %
las necesidades reales.

(#2) En el caso de los miscelaneos, se ha considerado una reduccion del 30 %
Para ambos cesos respecto al anterior.
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BALANCE HIDROTERMICO.

a) AGUA A EVAPORACION.

JUGO MEZCLADD % CANA..ev s rnsertecnvorsrossnsnesssss F0.00
% FIBRA EN CANA: s v seransectosncasasasnnsnasnsascsrss 12,57
BAGAZO % CANA...............,............;.......... 30,00
SBRIX JUBO ABSOLUTO...ccuseeeccosnarsesivaanesrssass 1B.05

HUMEDAD % BABAZO. i iveevsrassssasnsserssranansassrsns 52,00

IMBIBICION % CAMA..veacaveoaassonssas

IMBIBIC1ON FOR CACHAZR % CANQ.........-;."-...;..-- 3.67
*BRIX MELADURA. « s v ovneanssssnnsneeressrvessiasisions 70,00
HUMEDAD % CACHAZA..ceevennarssroncsssassssncsasiavss 76.08

Cieresiraes  S5.50

CACHAZA % CANAL .ot vresentreoasnssoseenes
BAGACILLD % CACHAZA eveevesassrernsiorsvasansninass 33,30

LECHADA DE CAL % CAMA. ... .vccrreeccnssnscanararssres .02

AGUA QUE ENTRA POR JUGD EN CANA:

100 - 12.57 = B7.43 JUGD ABSOLUTO % CANMA

100 - 1B8.05 = B1.,95 AGUA % JUGD ABSOLUTO

87.43 » 0.8B195 = 71.65 AGUA ¥% CANA

78.13B « 0.714&5 u 56 TON AGUA/Hr ENTRANDD FOR CANA

AGUA QUE ENTRA EN LECHADA DE CAL:
78.138 & 0.0102 = 0.805 TON/Kr DE LECHADA

0.805 + (1-0.097) = 0,726 TON/Hr = 726 Kg/Hr DE ABUA

AGUA QUE CIRCULA PDOR IMBIBICION EN MOLINDS:

78 138 » 0.2 = 15 628 Kg/Hr

AGUA QUE CIRCULA POR IMBIBICION EN CACHAZA:

78 138 » 0.0367 = 2 867 KG/Hr



AGUA QUE SALE FOR BAGAZO:

£478 138 « . 203 - 1 4311 +» 0.52

AGUA QUE SALE FOR CACHAZA:

= 11 445 Kg/Hr

CACHAZA = 78 138 ( 0SS ) = 4 298 KG/HR

HUMEDADR EN CACHAZA = 4 298 ¢ G, 7604 )} = 3 268 KG/HR

AGUA GLE SALE FOR FLASH:

*65 1g/Hr

BALANCE DE AGUA QUE ENTRA A LA FABRICA:

CANA

IMBIBICION CanA
BAGHID

LECHADA DE CAL
IMBIBICION DE CACHAZM
CACHAZA

FLASH

TOT AL eveevieninann

[Kg/Hrd

+ 86 000
+ 15 628
- 11 a4s5
+ 72
+ 2 B&7
- T 268
- 765

~GUA DUE ENTRA SEGUIE EL BALANCE DE MATERIALES A EVAFDRACION:

Tl TET 01 - 0,108 =

5B 917 Kg/Hr

tLa arferencia ael 1.4 % [ B2b6 KG/HR], se debe al redonden y a per-

didas) .

81



b} INVECCIDN.
EL AGUA DE INYECCION NECESARIA SE CALCULA DE L5 MISMA MANERA QUE
EN EL FRIMER CASD RESULTANDD:
27.24 KG agua/hG vapor

# TACHOS.
EVAPDRACION = 2 BB4 KG/HR

AGUA = 2 8B4 « 27,24 = 78 560 kG/HR

& EVAPORADOR.
EVAPDRACION DEL TERCER EFECTO = 19 1I9 KG/HR
AGUA = 19 137 » 27,24 = $21 346 KG/HR

+ TaTAL.
78 560 + 521 346 = 599 F06 KG/HR

c) ENFRIAMIENTO DE MELADURA.
T a la galida de tachos = 92.5 °C
MELADURA @ B85 Bx = 13 459 KG/HR
} 3 la que se detiene la inversiédn » 40 °C
AT = 52,5 -~ 40 = 12.5 *C
Cp = [1 - 0.006¢85)) 4.1B6 = 2.05 KI/KG *C
Cp agua = 4.1B6 KJ/KG'C
Ar agua = 36 - 24 = 12 °C
Q agua = Q meladura
m agua = m melA"( mel Cp mel 7 Cp aguaAT agua

m agua = 6 B6Le KG/HR
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¢). BALANCE.

« ABGUA NECESHR LA, .G HR

IMBIBICION CANA 15 628
LECHADA DE CAL 726
IMEIEICION CACHAZA 2 867
GEMERACION DE vAPOR o1 206
INYECCION 599 906
ENFRIAMIENTO & B&e
PERDIDAS 28]
YovTacL &77 199 + Fi

4 ABUA FPERDIDA.

MELADURA & 89 *Bu T me
MISCELANEDS NO RECUPERABLES 350
BAGAZO 11 44%
CaCHAZA I 248
TANQUE FLASH 765
TOTAL 17 847

* AGUA POTENCIALMENTE RECUPERABLE

CONDENSADOS FUROS

CONDENSADD DEL. TACHD 3 72
CALENTADOR 11 4BV
CONDENSADO ter CUERFO 19 504
ENFRIAMIENTO MELADURA & Boe

a1 124

CONDENSADOS VEGETALES A TRATAMIENTO

CONDENSADD Jo CUERFO 16 Bb4
CONDENSADO Zer CUERFD 18 o1
M1SCELANEOS RECUPERABLES T ug7
37 9&2
RECHAZOD
E£YECTOR TACHO 1 224
VAPOR TACHD 2 884
EVECTOR TRIPLE 8 134
VAFOR TRIFLE 19 139
31 183
INVECCION S99 08
PERDIDAS NO CUANTIF ICADAS P2

TOTAL ’ 710 375 + P2



* BALANCE.

T10 I75 - 677 199 = IT 176 IG/HR

SE  CUENTA CON UN  EXCESC TEORICO DE AGUA DE 33 176 KB/HR FOR LO
QUE LA SUMA DE LAS PERDIDAS NO CUANTIFICADAS F1 + P2 NO DEBE EXCEDER DE E£S1A

CANTIDAD CON EL FIN DE NO TENER QUE DEPENDER DE SUMINISTRO EXTERNO,
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VIll. COMPARACION DE ALGUNQS INDICADORES CON EL FROCESD

TRADICIONAL DEL AZUCAR.



a} Consumo de Vapor.

La literatura especializeda [7] fija los consumos de vasor de
alta Presi1anr  en J4uncion de las diferentes clases de acucar producica, asi
por ejemplo, para el caso del refinado, se habla de apro:ximadamente S50
tig/TCM; para estander blancto 5S00 KkKg/TCM y para mascabado 450 g, TCM. Los
resultados obtenidos en la fabrica de Dacalco (a condiciones de elevada
1neficiencial., arrojen cifras de hasta 950 tg/TCM (refinadol v 697 Fg/TCHM en

la produccion de Melacaon.

Fara las condiciones meJoradas. segun calculo, se palpa una

reducci1on significativa en el proceso de meladura invertida (&24 Kg/TCM) .

FROCESO CONDICIONES RECOMENDACIONES CONDICIONES
MASCABADD - 450 -
EST. BLANCO - 500 -
REF INADQ 750 550 -
MELACON 697 - 624

Se hace evidente quel la reduccion entre los dos casmos del
“Melacon" no es de la misma proporcion gue la existente entre los dos casos
del refinado y Qque incluso el consump continua siendo superior al valor
recomendado para este ultimo. Eston se debe a que los casos “recomendados’ se
basan en célculos tedricos para plantas con procesos OFTIMIZADDS, en tanto

que nuestro analisis es para condiciones unicamente MEJORADAS.
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b) Energia Electrica.

En el c¢iclo de cogeneracion con que operan lOQs 1Ngen1Qs., Se
emplean turbinas de contrapresion ( 14 /7 1 bar ): E} consumo de energia
electrica en la faprica fluctua entre 15 y 18 kw~hr/TCM, De los informes de
corrida del Ingenio en cuestion, se infiere que para la produccian de azvcar
refinado  se generaron hasta 30 hw-hr/TCH debido principalmente a los
desbalances departamentsles y a las elevadas ineficiencias del equipo en
operacion, En la rafra industrial de “"Melacon™, la generacion ascendio &
15,26 Kw-hr/TCM estimando una reduccion significativa para las condiciones

meloredas ( 11,52 Kw-hr/s/TCHM ).

FRODUCTO HW-HR/TCM CONDICIONES
REAL ME JORADAS

REF INADD 0 -

MELACDN 15.38 11.52
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c) Arre Compramido.

Uné ver maa, haclendo referencia a lo nencionada a este
‘respecto en la literatura [71, tenemos que, para fab+ricas con moliendas de
hasta 2500 TED ( que es nuastro taso pues nablamos de 1B75 TCD )} un gasto
normal serd de 125 {t3i/min; para moliendas de entre 2S00 y S000 TCD se
estiman 250 {t3/min v {finalmente para moliendas de mas de SO0 TCD se
coansideran 375 {ti/min. Fara el “"Melacon” en el caso real., se obtuvo un
gasto de 150 ft3/min lo cual no es del todo malo sobre todo si consideramos
que e] procteso de la meladura invertida, debido a la operacion misma de la
1Nvers1on, trequlere un Mmayor COnsumo de  &alire COomMPrimigdo Que el pProceso
convencional. Aun asi, pera el caso 1deal podemos considetrar una pequeha
reguccion debida printipalmente al uso de una sola caldera y a la supresion

de positles fugas.

FROCESD CONSUMO EN #t2/min
TRADIC TONAL 125
MELACDOH REAL 150
MELACON MEJORADO 125

Se hace evidente del analisis de los resultados anteriormente
presentados para las tres modalidades, el hecho de que la produccion de
meladura invertida en las condiciones mejoradas es sumamente factible de ser
llevada a cabo win necesidad de instalar equipos de capacidades muy
superiores a jos actualmente existentes. Aunado & lo anteripr. se contempla
la evidente reduccion en el consumo de energia electrica lo cual podria, a
futuro, conllevar a un posible acuerdo de venta de energie a la Compahia de

Luz con el consecuente beneficio economico para el Ingenio.
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1x, EVALUACION ECONOMICA.
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. EMALUACITION ECOoNONMICA,

El tema +trelac:ionsdo con la f13)ecian del precio al " MELACON -~ wos
‘Ileva al enfrentamientc de dos criterios; por un lado &l del productor que
pretenders venderlo cuando menos a1 equivalente de los 1ngresos que el
Ingenio obtendria s: se hubiese induetrializado la caha patra obtener azucar
y mel {finaig y por el otro el de los adquirentes, quienes pretenderian

cubrir un precio intermedio entre el azucar granulada y las melazas.

Fara pPoder realizar una esti1maciOn que NoOs permita concluir a este
respecta, es necesario primerc hacer una breve revisiédn de la {orma de
liquidaci1tn de la caha a3 1os agricultores por parte de los lnaenies. En
nuestro pals el Gobierno Federal establece lo Aue se l1lama un rendimiento
minimo de garantia. Esto es, por cada tonelada de cafa gue recibe el
ingenio, éste tiene que pagar a los caficultores un minimo equivalente a 83
kg de azugar base estdndar (K,A.B.E.) es decir, el B.3 % de la caha, AsS
mismo 1as perdidas de Ssacarosa a 1o largo del proceso tienen como limite
maximo admisible un 2.5% de la caha. esto es. -3 K.R.B.E. por tonelada: en.
caso de que las peérdidas superen este monto el Ingenio se compromete a

cubrir la diferencia en favor del cahero.

Una ve: establecido este criterio, lo que procederemos a hacer es
el anadlisis comparativo del impacto que, en tres diferentes ceondiciones de
produccién, tiene e] precio de la materia prima toda ve: que, como se ha
venide wmencinnando en las Jdiferentes secciones del presente trabajo, es

este el rubro que mas repercute en las {finanzas de un Ingenio.
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Los tres escenarios que estudiaremos son:

ESCENARIO I 11 111
RENDIMIENTO IHDUSTRIAL LA, B, E./T.C. 100 0 ax
FERDIDAS TOTALES +..A.B.E./T.C. 25 30 3s
FRODUCC10N MIEL FINAL HG/T.C. 30 p=) 40

Fara continuar, es necesario conocer la {forma en que se encuentran
repartidos por departamentos los costos de  produccion. Fars ello hemos
consi1aerado que lo més adecuado es tomar como referencis un 1ngenio que
oPerd en una situacion muy cercana 4 la de)l punto de equilibrio ya que,
como se ha cicho, las condiciones de operacion del i1ngenio Bacalco durante
#1 procesc de elaboracitn de aticar invertido {fueron poco representativas
dada una serie de circunstancias anormales Qque en  algunos Casns poco
tuvieron Aque ver con el  ramo  atucarera. Es por ello que se presenta en
+orma  i1lustratisa el desalose de 1os costos de produccion del Imgenio

Hellavista (Edo. de Jalisco!ls

CONCEFRTO % K.A.B.E.
MATERIA PRIMA M.F.) SB8.35
MATERIALES (M} S.4

MAND DE DERA (M.0.) 30.0
DEFRECIACIDN Y AMORTIZACION (D.A.) 0.4
GASTOS FINANCIERDS (6.F) S.6
TOTARL 100.0

tes precios de liquidaci®d®n gque considersremos en todos los casos son los

siquientes:

A los agriucultores $ 46,3079.63 /T.C. (garantia) : & S57.9473 KABE
Al industrial % 965.00 / KABE

Miel final @ 85 *Bx ® 62,500.00 /7 TON = ¢ 62.50 / Kg
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Analizendo lus i1ngresos en cada casoc tenemost

ESCENARID 1

L1006 kg de ecurcar L3
30 kg de miel final »

TDTAL

ESCENARIO I1

Q0 kg de azucar .
35 kg de miel final .
TOTAL

ESCENARID 111

2 Kg de azucar »
40 g de miel final .

TOTAL

Analizando ahora el costo de la materia prima tenemos:

ESCENARIO 1,

100 V.g. de azucar
25 Kg. de perdidas

{25 =-25) = 0

TOTAL

ESCENARID 11

90 Kg. de acucar
JI0 Kg. de perdidas

{30 -25) =5
TOTAL
ESCENARID 111!
B3 kg. de azicar
35 Kg. de pérdidas

€35 - 25) = 10

TOTAL

F65.
&2,

oo
50

F65.00
42,50

F4a5. 00
62.50

*

-

L]

»

»

557.9473

557.9473

557.9473

557.%473

557.9473

S57.9473

= 96,500, 00
= 1,875.00

= 98,375.00

= B856.B50. 00
= 2,187.50

= B9,037.50

= BOUFS. 00
= 2,500,000

=82,595. 00

= 55,794.73

= 000

= 55.794.73

= 2,789.74

= 53,005.00

= 44,309.63

= 5.979.47

= 51,88%.10
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51 ahora procedemos a 1g9ualar para el escenario 1 la cantidad
ohteniga pot concepto de materia prima a)l porcenta)e que habiamos
considerado en este jrubro, podemos obtener los montos de los otros

conceptos. Esto es:

ESCENARIO 1

M. F. 58.5 % s 55.794.72
M. 5.4 % ¢ 5,150.2
M.0. 0.0 % $ 28,612.82
D.A. 0.4 % * 381.50
G.F. 5.6 % $ 5.341.08

100 % $ 95,280.42

Calculando la relacion del costo de produccidn a los ingresos tenemos:
¢ 95,280,422 7 98,275.00 ) » 100 = 94,85 ¥%
For lo que el margen de utilidad en este caso serdt

100 - 26.85 = .15 4

Fara el caso de los otros dos escenatios, se consigetrard que los puntos
designados como M., M.0., D.A. Y G.F. se mantienen constantes respecto al

pramerg (¢} y tan solo variaremos el rubro de M.F. con lo que obtenemos:

ESCENARIO 1

M.F. s 53,005, 00
n. $ 5,150.31
M.0. ¢ 26,612.82
DA, s 381,50
G.F. s 5,341.06

% 92,490, 49

Calculando igual que en el escenario 1 el margen de utilidad:

{ 92,490.6% / B89,037,50 ) # 100 = 103.B8 4 = - 3.88 %
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ESCENARIO 111

™, P. s 51,889.10
M. $+ 5,150.31
™. 0. s 28,4612.82
D.A. L) 381,50
G.F. % 5,341.08

4 91,374.7%

Utilidad:

1 91,374.79 / 82,585.00 » +» 100 = 110,43 % = - 10,63 %

() El hecho de considerar estos gastos iguales en 10s tres cCasos trae como
consecuencia un resultado que no se apesa por completo a la realidad. La
experiencia demuestra gque los injenios que obtienen rendimientos menores a
100 E.A,B.E. presentan también costos notablemente superiores en iodos
estos renjlones, derivados principalmente, de la prolongagion del tiempo de
molienda y el consecusnte mal estado del equipe en general. For
consecuencia, las pérdidas reales en las escenarios 11 y 111 pudieran estar
en el orden del 20 y 40 % respectivamente (cuando menos). Sin embargo.en
virtud de la falta de algun mecanlsmo Gue nos proporcione los montos
exactos de dichas variaciones consideramos que es valido considerar los
valores obtenidos toda ve: gque nos permiten, aun gentro del error arriba
considerado, visualizar las diferencias exiatentes entre los tres Casbds que

es lo que se persigue en el presente trabajo.

S1 procedemos ahora a realizar un andlisis semsjante a los
anteriores patra el MELACON considerando como costo de la materia prima uno
similar al obtenido pa#ra el Escenario 1, pero ajustande los demas puntos de

acuerdo a las consideraciones que Se anexan, obtenenmos:

no



“ELACON

M.F. ¢ 55,794.73

M. $ 4,042,99 (1}

™. 0. % 26,751.,54 (2)

D.A. 1 3 181.50

G.F. + 2,570.53 (1)
s 88,641.29

HATAS,

o Al suprimir las areas productivas mas alla de tachos (manteniendo
tan solo un par de estos equipos en opetracion) le‘estimi una reduccidn del
orden del 21.5 % al abatirse los consumpos de productos quimicos, materiales
auniliares y de mantenimiento, asi como la energia consumida,

()

Se estima tambiéen una reduccion del orden del 10 % en la
utilizacién de mane de obra en ambos ciclos (reparacidn y zafra) al no
operar una gran cantidad de equipos.

2

Solamente come mera referencia se estima del 50 % la reducciéon en

este renglon, haciendose la aclaracion gque es perfectamente factible operar

con recursos pPropios  sin necesidad de acudir  a instancias financieras

tanticipo y fondo revolventel.

Se presenta a continuacien un extracto comparativa de los

resultados cobtenidos para los cuatro casos.

ESCENARIOD 1 11 111 MEL.ACON
INGRESOS $ 98,375.00 4 B9,037.50 s 82,595.00 $ 98,375.00
COSTO DE OPERACION & 95,2B80.42 $ 92, 490,69 $ 91,374.79 ¢ 88,641.29

MARGEN DE UTILIDAD + 3,094.58 $ -3,453.1% s -8,779.79 ¢ 9,733.71

% DE UTILIDAD 3.15 ~3.88 -10.63 ?.89
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L.as posibilidades que presenta el sector aziucarera, donde
actualmente los Ingenios pueden comercislizar  libremente sus proguctos.
Plantean nuevas alternativas para el establecimiento y desarrollo de ctras
'aveaﬁ, entre }as cuales destata la oportuhidad de envasar el MELACON
directamente en la planta, previa clarificacion y/o 41ltracion, con al

pPropasi1te de mejorar su presentacion y eliminar otras impurezas remanentes.

De esta +orma, mediante eficientes canales de distribucion. la
comercializacion de este material estari{a plenamente garantizada. con un
pretic altamente competitivo comparado con el de otros tambien oérecidos en
el mercado. Esto redituaria, obviamente, en un considerable margen de
utiljdad para el productor amén de otras opciones de venta como materia

Prima que e veran en el sigulente capituls.

Con estos antecedentes, nNOs inclinames a sugerir que el precic de
venta del MELACON sea superior al equivalente de 108 ingrests integrados
tazidcar y melaza) tomado en cuenta los costos adicionales de su envasado v

comercializacion.

En el caso de venderse a granel como materia prima para otros
procesos industriales, el margen enistente permititria concertar un acuerdo
comercial ventajoso para ambas Ppartes., Esto dadas las repercusiones
favorables que la nueva materia prima aportaria a los productos {finales

pbtenidos de dichos procesos.
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X, FPERSFECTIVAS PARA LA DIVERSIFICACION DE LA INDUSTRIA

AZUCARERA EN MEXICO.
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EL PRESENTE TRABAJO TENDRIA UNA DUDOSA JUSTIFICACION Sl SE
ESTUVIERA VALORANDD LA VIABILIDAD DE DESARROLLAR UN PROCESO CUvYO
PRODUCTO FINAL CONTARA CON ESCASAS 0O NULAS PDSIBILIDADES DE SER
COMERCIALIZADO. AFORTUNADAMENTE PARA LA INDUSTRIA AZUCARERA NACIONAL,
LAS POSIBILIDADES QUE SE ABREN NO S0LO ANTE ESTE NUEVO PRODUCTO SIND
ANTE OTROS MUCHOS, DERIVADOS TAMBIEN DE LA INDUSTRIALIZACION DE LA CARA
DE AZUCAR, SON ABUNDANTES Y ADEMAS CRECEN PROMISORIAMENTE Y LD SEGUIRAN
HACIENDO EN LA MEDIDA QUE ESTA INDUSTRIA RESPONDA A LOS RETDS QUE ESTAS
POSIBILIDADES TRAEN CONSIGO,

EL CONOCIMIENTO DE LA POTENCIALIDAD QUE ALGUNDS DE LOS
SUBPRODUCTOS DE LA CANA DE AZUCAR TIENEN, ES TAN ANTIGUO COMD Ev DE  EL
AZUCAR MISMO. LAS DE OTROS COMIENZAN AFPENAS A VISLUMBRARSE. SIH
EMBARGO, SU UTILIZACION A GRAN ESCALA SE HA VISTO RESTRINGIDA EN MUCHOS
PRAISES (ENTRE LOS QUE DESGRACIADAMENTE SE CUENTA EL NUESTRD)
PRINCIFPALMENTE DADD EL POCO INTERES QUE EN SU DESARROLLO SE HA FPUESTO
NO POR OTRA COSA SINO POR EL APEGD ARERRANTE A LAS TECNICAS Y PRODUCTOS
TRADICIONALES TANTO POR PARTE DE LDS PRODUCTORES COMO BDE L0S
CONSUMIDORES.

ND FUE SIND HASTA FECHAS RECIENTES CON EL ESTABLECIMIENTO A NIVEL
PLANTA PILOTO &N EL  INGENIO OACALCO, S.A. DEL FROYECTO PARA LA
OBTENCION A ESCALA INDUSTRIAL DE “MELACON" QUE EMFEZARON A AFLORAR EN
NUESTRO PAIS LDS POSIBLES CONSUMIDDRES DE ESTE PRODUCTOD. DE  LAS
PERSPECTIVAS MAS IMPORTANTES QUE PODEMOS HENCIONAR DENTRO DE LA
INDUSTRIA NACIONAL, PARA EL MISMO, SE ENCUENTRAN LOS CARS0S DE LA
PRODUCCION DE LEVADURAS, DE AMINDACIDOS, EL. USD COMD  ALIMENTD  FARA
ABEJAS Y, PRDBABLEMENTE TAMB1EN, LA PRCDUCCION DE ACIDO CITRICO.
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SIN EMBARGD LAS FOSIEILIDADES NO SE ABREN TAN S0LD PARA LA
MELADURA INVERTIDA; LOS RESULTADDS QUE SE  HAN ESTADO OBTENIENDD PARA
OTROS SUEFRODUCTOS EN LOS ULTIMOS ANDS EN MEXICO Y EN OTROS FAISES DEL
AREA (PRINCIFALMENTE CUBA) SON VERDADERAMENTE PROMISORIOS Y NO  PUEDEN
OTRA COSA OUE HACERNOS PENSAR POSITIVAMENTE RESFECTO DEL MARANA DE LA
INDUSTR1A. DICHDS RESULTADOS SE HAN  DADO  PRINCIPALMENTE A& RAIZ DE
INVESTIGACIONES QUE SURGIERON COMO RESFUESTA A LAS CONDICIDNES
FREDOMINANTES DE LOS ULTIMOS ANOS EN  EL MERCADO INTERNACIONAL  DEL
AJUCAR EN EL QUE LA TENDENCIA ES UNA ESTABILIZACION CAS] COMPLETA EM LA
DEMANDA, L CUAL, AUNADA A EXCESOS QUE SE HAN DADD EN LA OFERTA
DERIVADDS A SU VEZ DE  POLITICAS FPROTECCIONISTAS EJERCIDAS FOR LOS
ESTALCS UNIDOS ¥ LA COMUNIDAD ECONOMICA EURDFEA, TRAE COMD CONSECUENCIA
un FRECIO CORSIDERADD EN ESTUDIOS RECIENTES FOR LA FAD COMO UNOC DE LDS
1138 IRESTABLES ENTRE LOS DE PRODUCTOS DE ORIGEN AGRICOLA. (6)

ACTUALMENTE A PARTIR DE FRACTICAMENTE CUALQUIER PARTE DE LA CARA O
DE CUALOUIER SUBPRODUCTS  EN PRACTICAMENTE CUALQUIER PUNTO A LO  LARGO
CEL FROCESD DEL AZUCAR, FDODEMOS ENCONTRAR UNA  CANTIDAD INCREIBLE DE
PROCESOE ADICIONALES O PARALELOS OQUE NDS LLEVAN A SU VEZ A DTRA GAMA
COMPLETA DE POSIFILIDADES FARA ORTENER NUEVOE PRODUCTOS. FPOR  MENCI1ONAR
ALBUNDS EJSEMFLOS VEMOS QUE AL MABLAR DEL BABAZD FODEMDS FPENSAR EN EL,
COMO COMBUSTIBLE PARA LAS CALDERAS, O BIEN COMD FORRAJE, O BIEN PENSAR
EN LA FULFA DUIMICA D EN LA PULPA QUIMICOMECANICA OBTENIDAS A PARTIR DE
EL, O BIEN EN AGLOMERADOS PARA TABLERDS, 0O BIEN EN LA OBTENCION DE
FURFURAL 0 DE ALCOMOL FURFURILICO, O DE ACIDD ™MUCDCLORICO, O DE
RESINAS, D PE CAREON ACTIVADO, ETC. SI HABLAMOS DE LDS DERIVADOS DE LAS
MIELES FODEMOS HABLAR DEL ALCOHOL, DE LA DEXTRANASA, DE LAS ENZIMAS
CELULASA ¥ XILANASA, DE DIFERENTES LEVADURAS Y DE GRASAS A PARTIR DE
ESTAS LEVADURAS, 0 DE SU USD DIRECTO COMO ALIMENTD ANIMAL D EN LA
OBTENCION DE ACIDDS CITRIECO, LACTICO, OXALICO, ETC. HABLAR DE LA
CACHAZA, FOR MENCIONAR OTRD EJEMFLO, ES HWABLAR DE UN EXCELENTE ALIMENTO
ANIMAL, DE tA DRTENCION DE CERA A PARTIR DE ELLA Y DE ANTIESPUMANTE A
PARTIR DE DICHA CERA, DE FITDESTEROLES A PARTIR DE ACEITE DE CACHAZA,
ETC.
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ACTUALMENTE SE HAN DESARROLLADG YA HASTA CUATRO GENERACIDNES DE
SUBFRDDUCTOS A FARTIR DE LA CARA DE AZUCAR, SIN EMBARGO, LOS AVANCES EN
LDS CAMPDS DE LA BIDGENETICA Y AR BIOTECNOLOGIA MUESTRAN  CLARDS
SINTOMAS DE LLEGAR MAS LEJIDS EN UN LORTO PLAXO.

ESTUDINS REALIIADOS POR EL INSTITUTO CURANG DE INVESTIGACIONES DE
LOS DPERIVARDS DE LA Chaa DE  AZUCAR  QICIDCA) &) ESTIHNAN QuE
AFROXIMADAMENTE £L SO% DE  LOS PRODUCTOS QUIMICDS REQUERIDOS FOF LA
INDUSTRIA DE UNA ECONOMIA DESARROLLADA PUEDEN SER OBTERIDOS A PARTIK DE
LOS DERIVADOS DE LA CAnn DF AZUCAR.

LOS AVANCES EN MATERIA DE ESTA  DIVERSIFICACION EN RUESTRO PAIS,
COoMD SE DI1JD ANTERIDRMENTE, NO HAN SIDO FOR DESBRACIA  MAYORMENTE
SIGNIFICATIVOS, EL PROYECTO MELACOR BE  HECHO, CONSTITUYD UND DE  LOS
FRIMEROS LLEVADOS A CABO A GRAN ESCALA, ESTO, A PESAR DL TODOS LOE
INCONVENIENTES QUE SE  HAN VENIDD EXPRESANDD A L0  LARGD DEL FRESENTE
TRABAJG. LO ANTERIOR NOS DERE LLEVAR A REFLEXIONAR ACERCA DE VARIDS
PUNTOS; MODIFICAR DE RAIZ LA INDUSTRIA CAMERA MEXICANA £S5 UNA  TAREA
DIFICIL PERD IRREMEDIABLEMENTE HNECESARIA. LA SOLUCION AFARENTEMENTE
SENCILLA QUE SE FODRIA VER EN  EL HECHD DE ESPERAR COMDDAMENTE A QUE
OTROS DESARROLLEN LA TECNOLOGIA PARA PDSTERIORMENTE IMFORTARLA Y
APLICARLA NOD S0La ND FUNCIONARIA oAbG LAS nuy FARTICULARES
CARACTERISTICAS DE NUESTRA INDUSTRIA AZUCARERA, SIND QUE RELEGARIA A
NUESTRD PAIS DE LA MAGNIFICA DPORTUNIDAD QUE SE LE FRESENTA DE  SER
PIONERQ Y ESTAR NUEVAMENTE A LA CABEZA EN Un CAMFO M EL BUE
TRADICIONALMENTE SE HARIA GANADG UN PRESTIGIQ INTERNACIONAL Que
DESGRACIADAMENTE SE HA PERDIDG. ES ES10, UNA SITUACION DE COYUNTURA EN
MATERIA DE LA INDUSTRIALIZACION DE LA CARA DE AIUCAR QUE SE PRESENTA A
L.0S DIRIGENTES, TECNICGS E INGENIERDS CARERDS MEXICANGS. EN SUS MANDS
ESTARA EL DEMOSTRAR QUE, PROYECTOS COMD  EL DEL INGENID DACALCD Y OTRD
QUE SE HAN  TRATADO DE IMPLEMENTAR CON RESULTADS AUN MENDOS



FAVORAPLEE QUE EL PRIMERGO POR ERRDRES DE FLANEACION ¥ ADMINISTRACION,
PUEDEN LLEGRR A SER PERFECTAMENTE RENTABLES Y QUE ANTE LOS RETUS EYISTE
AUN EN NUESTRO FAIS UNAR BASTA CAPACIDAD DE RESPUESTA.

EL PROYECTO MELACOM HA VERKIDD A CONSTITUIR UNA DE  LAS  POCAS
APDRTACIONES A NWUESTRO PAIS EN ESTA MATERIA. Y AUNQUE LDS RESULTADOS DE
ESA 2WFRA ESTUVIERON POR ABAJG DE  LOE ESPFERADOS, LAS EXFEFIENCIAS
CEYEMIDAY v EL FRECEDENTE SOMTADO DEJAN ENTREVER EL INTERES DE  CIERTQS
GRUFOz ¥ FECSOMAS PORQUT NG CAIGAMOS EN EL REZAGO QUE MUY FRIBABLEMENTE
SERIR CL INICIO DEL FIN DE UNA DE POR ! YA ASONICA INDUSTRIA AZUCAREFRA

[t RaiF N

S fNCE POR L0 TARTC  INDISFENSABLE UN IMFULSD MASIVD DE L
TMVESTIGACION v UNé  DRIFUSION EXTENSIVA DE  UNA  COMPLETAMENTE  NUEVA
LTS ATUDARERA EN LA DUE SE PONGA ENFASIS  EN EL HECHD DE QUE EL
ALUCWT NG EE LA UNICA CPCION; QUE  HAY OTRAE  MUCHAS QUE SR PUEDEN
AR SEEUN LAS CONDITIONES MUV PARTICULARES DE CADA RECION, QUE  EL
A PTVECHANTENTD v LA CYFLOTACION INTEGRAL Y RACIONAL DE LA CARA  TRAEN
ENORHES BENEFICIOS QUE HO FODEMOS NI DEBEMOS DEJAR ESCAFAR.

.
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X!I. CONCLUSTONES.
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HA £1D0 NUESTRO PROPOSITO DESDE LA CONCEFCION Y A TODO LO LARGD
DEL DESARROLLO DEL FPRESENTE TRABAJD, MOSTRAR DE LA MANERA MAS OBJETIVA
POSIBLE TANTD LA PROBLEMATICA, COMD LOS RESULTADOS Y LAS ESPECTATIVAS
DE AFLICACION A GRAN ESCALA DEL FROCESO QUE NOS OCUPA. NO SE TRATABA DE
FRESENTAR LA OBTENCION DE AZUCARES INVERTIDOS CON LA PANACEA FARA
RESOLVER LA CRIEIS TAN  COMPLEJA EN LA QUE SE ENCUENTRA INMERSA DESDE
“ACE ALGUN TIEMPO LA INDUSTRIA AZUCARERA NACIONAL.. EN LA MEDIDA DE LD
FOTIBLC CREEMOS HARER MASTRADO AFEGD A ESTE ORJETIVO FEFRO, AUN  AST,
FECONDCEMDS QUE EL DESARROLLD DEL TRAPAJD PUEDE FRESENTAR IMFRECISIONES
DERIVADAS, EN SU MAYDARIA, DE LA FOFMA EN QUE SE MANEJA LA  INFDRMACION
EN LOS INGENIDS AS1 COMD LA CARENCIA DE ESTA v, EN ALBUNDOS CASOS, LA
CONTRACICCION EN LOS DATOS MANEJADDS.

COMO0 FESULTADD DEL ANALISIS DE LAS CONDICIONES DE OFERACION REALES
LEL THEENIO, SALTA A LA VISTA INMEDIATAMENTE, LA FORMA VERDADERAMENTE
ALASMANTE EN QIUE SE HACE PRESENTE EL  DERROCHE DE ENERGIA EN
PRACTICAMENTE TODAS LAS ETAPAS DE UN PROCESO EN QUE, POR LA NATURALEZA
MISMA DE LA MATERIA PRIMA, SE FODRIA OFERAR EN CONDICIONES MUCHO MAS
VENTAJOSAS AUN EN EL PROCESDO TRADICIONAL. ESTC, AMEN DE LAS FALLAS QUE
Eli MATER]:A DE  ADMINISTRACION, MANTENIMIENTD, CONTROL DE CALIDAD Y
EALANCE DE MATERIALES, ENTRE OTRRS, SE PRESENTAN, SURGE ASI UN  PRIMER
FUNTD DE REFLEXION; SE ESTA PLANTEANDD AQUY  EL PROCESD PARA LA
OBTENCION, A NIVEL INDUSTRIAL, DE UN PRODUCTOD NUEVOD EN EL  MERCADD
NACIONAL ZOM EL OBJETIVO, ENTRE OTROS, DE OFRECER A LA INDUSTRIA
AZUCARERA UNA  ALTERNATIVA CON LA QUE ALGUNDS INGENIDE, DADAS SUS
CONDICIONES PARTICULARES Y SUS TAN DEFICIENTES SITUACIONES ECONOMICAS
FODR]IAN  SANEARSE. SIN EMEBARGO, NINGUNA ALTERNATIVA SERA Lo
SUF ICIENTEMENTE EFECTIVA COMO PARA LOGRAR ESTE FIN EN TANTD NDO SE
LOGREN ERRADICAR EL TAN GRAVE MENDSPRECIQ AL DERROCHE Y LA INDIFERENCIA
MOSTRADA,
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NI ESTA, NI NINGUNA OTRA ALTERNATIVA PODRA HACER ALGD EN PRO DPE
ESTA INDUSTR1A SI NO SE VE RESPALDADA DE  UNA MANERA GSERIA CON  UNA
COMCIEMTIZACION A TODOS LOS NIVELES MEDIANTE LA CUAL SE  ENSERE A LA
GENTE A VALORAR LA FORTUNA DE CONTAR EN NUESTRO FALS CON  LAS
CONCICIONES NECESARIAS FARA  EL CULTIVO DE uUN RECURSC CON LAS
CARARCTERISTICAS DE LA CAMA DE AZUCAR,

DE LOS HALANCES DE  MATERIALES, TERMICO, HIDROTERMICO, ELECTRICO,
BE AIRE, AS1 COMO MEDIANTE LA COMFARACION DE LOS INDICADORES ENTRE LOS
FROCESNS, SE HACE EVIDENTE LA FACTIBILIDAD DEC REFETIR EL  PROYECTO
iy © OHTENIENDD MUCHO MEJORES RESULTADOS QUE LOS FRESENTADDS AQUT
FaRA LA ZAFRAR DE 1989,

w RS

SE HA PRETENDIDD EN LA SEGUNDN PARTE DEL TRABAJD NO IDEALIZAR LAS
CONDICIOMNES DE CFERACION PUES ESTAMOS CONSCIENTES DE LOS MUCHOS
INCONVENIENTES OUE, A FESAR DE UNA MAS FROFUNDA PLANEACION, SE
SEGUIFLAN FRESENTANDD TRREMEDIABLEMENTE. SE  HA BUSCADD, AS] MISMO, WO
MOETEAR UN OFTIMISMO DESMEDIDD EN LAS ESPECTATIVAS DE APRDVEE“AMIENTD Y
COMERCIALIZACION DEL “MELACON"  SIND SIMPLEMENTE DAR A CONDCER LAS
APLICACIONES, INTERES Y DISFOSICION REALES QUE DIFERENTES SECTORES HAN
YA MANIFESTADD POR ESTE PRODUCTOD LD CUAL ES, EN BRAN MEDIDA, RESULTYADO
DE LA REALIZACION MISMA DEL PROYECTO.

CON TODO LO ANTERIOR, SENTIMOS CONVENIENTE HACER ENFASIS A LD
TRATADD EN Et CAFITULD ANTERIOR EN EL SENTIDO DE QUE OPORTUNIDADES COMO
LA QUE SE NOS PRESENTA EN ESTA OCASION DE PASAR A FORMAR PARTE DE LOS
PAISES PIONEROS EN EL RAMO DEL APROVECHAMIENTD DE NUEVOS SUBFRODUCTOS
DE L CAMA DE AZUCAR, NO SDN FRECUENTES. NOS ENCONTRAOS EN UNA
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SITUACION NACIONAL EN QUE LA FALTA DE ALTERNATIVAS O DE TECHMOLOGIA PARA
LA EXPLOTACION DE L£S5 MISMAE HAM LLEVADO A LA CAS] EXCLUSIVA ASIGNACION
DE RECURSDS FINANCIEROS POR  PARTE DELL GDBIERND FEDERAL AL AREA
PETROQUIMICA EN  TODAS SUS MODALIDADES  (INVESTIGACION, EXFLOTACION,
COMERCIALIZACION, ETC.) AUN A SABIENDAS DE LAS GRAVES CONSECUENZIAS QUE
A FUTURO TEMDRA PARA EL PAIS LA SOBREEXPLOTACION DE LOS RECURSOS DE
DICHD SECTOR EW S50 CALIDAD DE WD RENDVABLES. EN LA DXPLRTACION INTEERAL
¥ AL MISMD TIEMPO RACIONAL DE RECURSDS RENOVARLES DE ALTO RENDIMIENTD
CoMD LA CARA DE  ATUCAR, HEDIANTE FROCESDS COMO EL DESCRITO  SC
VISLUMBRAN  POSIBLES SOLUCIONES QUE  EN CONJUNTO, PUEDEN SER UNA
HERRAMIENTA MUY IMPORTANTE PARA COMBATIR A CR1S1S ECONDMICA QUE DESDE
HACE YA VARIOS ARDS NOS HA TOCADO SORTEAR CON  LAS CONSECUENCIAS POR
TOROS CONOCIDAS.

SE PRESENTAN PUES, ALGUNAS FOSIBLES ALTERMATIVAS. EN MANDS DE  LOS
ACTUALES Y DE LOS FUTUROS PROFESIONISTAS Y DE QUIENES SE ENCARGAN DE LA
FORMACION DE €5T0S ULTIMDS, ESTA EL DEMOSTRAR QUE LA INVERSION EN EL
SECTOR CARERD EN MEXICO PUEDE {LEGAR EN UN NDO MUY LARGD FPLAZO, A
REDITUAR GRANDES BENEFICIQS.
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