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nomenclatura 



!\.:.-

8 -: .. 

Ce-· 

p.-

'E.-

1".-

:G.-

P·.-

Q.-

:Q 1 .-

:S.-

:N.-

¡tJ.-

L.-

'T.-

X.-

H.r·­

~x·-

NOMENCLATURA 

Vapor :Generado Por Las Calderas En lb/hr. 

Vapor De Alta Presión A 'rurbinas En lb/hr. 

Vapor De Alta Presión Que Se Reduce A Baja Presión y Se 

usa Cómo Vapor De Relleno En lb/hr. 

Vapor De Baja Presión Producido En El Saturador En lb/hr. 

vapor De Baja Presión Que Se Consume En El Ingenio En lb/hr. 

Vapor De Baja Presión Producido En Los Tanques De Purgas En 

lb/hr. 

Agua Que Se Alimenta Al Desaereador En lb/hr. 

Vapor De Alta Presión Que Se Consume En El Ingenio En lb/hr: 

vapor De Alta Presión Al Desaereador En lb/hr. 

Vapor De Baja Presión .Al Desaereador En lb/hr. 

Vapor De Escape De Las Turbinas En lb/hr. 

Condensados Al Saturador En lb/hr. 

Retorno De Condensados De La Planta En lb/hr. 

Agua De Repuesto En lb/hr. 

Agua A La Caldera En lb/hr. 

Purgas De La Caldera En lb/hr. 

Condensados Del Tanque De Purgas En lb/hr. 

Entalpía De Condensados De Las Calderas En BTU/lb. 

Entalpía De Vapor Saturado De 25 Psig En BTU/lb 
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HA, HB, 

Wc,: Etc.~ Entalpías De A, B, e, Etc. En B'l'U/lb. 

T.C,H.- Tonel.adas De Caña Pv[- Hora. 

T. C.D.- Toneladas De Caña Por üia. 

I.H.P,- Potencia Media Conscunida, En H.P. 

T.F.H.- Toneladas. De Fibra Por Hora. 

T.S.R • ..:. Theoretical Steam Rate En lb/H.P.-hr. 

hl Entalpía Del Vapor A La Entrada De Las Turbinas En BTU/lb. 

Entalpía Del Vapor A La Salida De Las Turbinas En BTU/lb. 

Entrop~a A La Entrada De Las Turbinas 

Ent~qp~a A La Salida De Las Turbinas 

Cons.urno TeÓfico De vapor En lb/hr. 

Revoluciqne§ Por.Minuto. 

Psig presión Manométrica En lb/in2 

Wv Gons.umo Real De Vapor En Una Turbina En lb/hr. 

H.P. POtE;!,~~ia, EJ;l H.P. 

C.R.V.- Consurn~. ~10\al: De Vapor ErL....lb/..hr.~ __ 

Presión Ma_nC?.métriga E:n lb/in2 

Kilowatts. 

Potencia En H. P .• 

el;'· Capacidad Calorífica A_ l'resj,qn Constante En BTU/lb°F 

Calor Latente De .Vapor iza.c:ión En BTU/lb 

J ,Jugo Mezclado Alimentado Al Eyapo_rador En lb/hr. 
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B Brix Del Jugo Mezclado Alirnentado,Al Evaporador En °Brix. 

·arix De La Meladura De Los Evaporadores En °Brix. 

m Meladura A La Salida De Los Evaporadores En lb/hr. 

Licor En La Refinería En'lb/hr. 
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CAPITULO I.- Introducción. 

, 
Al hablar de la industria azucarera en México, nos esta~ 

mos adentrando en el terreno de una de las industrias más im-

portantes de nuestro país y ésto hace qu~ a pesar de los pro-

blemas ·que se le presentan, no deje de mostrar atractivos ca-

mo una industria de-proyección. 

El hecho de que en México exi~tan más de 60 ingenios y 

entre ellos el más grande del mundo en refinado (San CristQ 

bal}, nos presenta un campo bastante ampl~o para el desarrQ 

llo de tecnología. 

La industria azucarera, comprende el mayor número de in-

dustrias similares en el ámbito nacional y el hecho de que se 

presente esta situación, ha permitido que se desarrollen alg~ 

nos sistemas de cálculo que_s'ªªILª-Jllici_'i_IJl~s a cualquier inge-

nio considerando tan sólo la capacidad de molienda sin que 

ésto se vea afectado por el desarrollo de las ecuaciones bási 

cas del cálculo. 

El objetivo pr~ncipal de este trabajo, es precisamente 

llegar a una serie de ecuaciones tales que nos permitan cale~ 

lar el balance general de vapor en un ingenio, teniendo unic~ 

mente como variable importante.y definitiva como hemos anota-
. . 



do anteriormente la capacidad deJ. ingenio en cuestión. 

Es de hacer notar que este método no sólo es aplicable a 

ingenios azucareros, sino que también puede ser aplicable a 

cualquier industria que consuma éste tipo de energía (vapor).-

5 

La importancia de hacer un balance general de vapor rad_i 

ca en el planteamiento que se hace de los equipos al ser dis~ 

ñado el sistema general del ingenio, ayudando a proyectar la­

localización de tuberías en la red general, sus diámetros y -

mejor ubicación, y por otro lado equipos de capital importan­

cia cómo son las calderas, en base al consumo total de la pl~h 

ta y también en su mejor localización. 

En el desarrollo de este trabajo se presentan 3 fases 

perfectamente definidas, en las cuáles primeramente, se hace­

el establecimiento de un balance general del sistema de vapor, 

llegando a la obtención de una ecuación que dependerá tan só-­

lo de los consumos de vapor en el ingenio por sus diversos 

equipos, los cuále~ en la segunda fase serán calculados a P~L 

tir de la capacidad de molienda del ingenio y se concluye con 

la tercera fase, dónde se obtiene la demanda total de vapor -

y consecuentemente el diseño de las calderas válvulas satura­

doras, desaereador, tuberías, etc~ 
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CÁPITULO II.- BASES Y PLfu~EN1IENTO DE~ SISTEMA. 

2.1.- En la proyección de servicios de vapor para Una nueva planta. 

es necesario determinar la cantidad total de vapor qué se va 

a producir, teniendo en cuenta los consumos totales en cada­

uno de.los equipos que consumen éste tipo de energía. 

En el caso particular de un ingenío·azucarero.se p~ese~ 

ta en forma muy completa una gran variedad de equipos que 

consumen vapor de todos tipos, es decir se consume vapor de­

alta presión para turbinas, turbogeneradores, motores y en 

general equipos motrices, también se consume vapor de baja 

presión para évaporadores, tachos, cambiadores de calor y ·en 

general equipos de calentamiento. 

El vapor de baja presión se obtiene generalmente como 

vapor de escape de los equipos que consumen vapor de alta 

presión, de aquí la importancia de balancear perfectamente 

el sistema general de vapor para evitar pérdidas al tener un 

exceso de vapor de baja presión producido por turbinas ú - ·­

otros equipos o bien por otro lado hacer una inversión muy -

alta en equipos saturadores de vapor de al·ta presión para 

prodÚcir vapor de baja presión. 

Este no es el método más· común que usa una compañía es-
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tablecida para calcular sus equipos, sino que generalmente 

buscando una inversión baj~~ tienden a elevar los costos de-

producción, ya que el-sistema no está balanceado térmicamen-

te. 

Es decir; un balance térmico adecu~do en una planta ba-

jará los costos de operación que son determinantes en la re.n, 

tabilidad de ésta. 

El balance general de vapor e.n un ingenio azucarero y -

en general para cualquier planta que consuma vapor, puede g~ 

neralizarse de acuerdo al esquema présentado en las figs. 1-

y 2, en el cuál se presenta principalmente una.sección de 

calderas que produqe A lb de vapor de alta presión. Este 

vapor será consumido como B lb de vapor de alta presión én -

turbinas, P lb de vapor en fábrica, C lb de vapor como rell~ 

no para vapor de baja presi6n y en el caso específico de la-

fig. 1 Q lb de vapor para el desaere~dor. 

Por otra parte se produce vapor de baja presión a paL -

tir de las purgas de las calderas. (F lb/hr), R lb/hr del va.-

por de escape de las turbinas y D lb/hr provenientes del va-

por de relleno de a;tta presión. Todo este vapor de baja pr,& 

s:i-6!1 la fábd,ca {E lb/hr) y en el 
. 

espéci-se consume en caso 

fico de la fig. 2 se envían Q' lb/hr ai desaereador. 
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Por último en los ·diagramas se_ muestra el tanque de 

condensados que envía el agua caliente al desaereador (G 

·lb/hr y éste a su vez-envía el agua libre de oxígeno a la 

caldera ( L lb/hr), así mismo se env."ían 5 lb/hr de 1 tanque-

de condensados a la válvula saturadora. 

En resúrnen tenernos que las líneas rnostradas•en los es-

quemas 1 y 2, son los siguientes: 

A.- Vapor generado por las calder~s. 

B.- Vapor de alta presión que entra a las diversas turbi-

nas.-

c.- Vapor de alta presión que deberá reducirse a baja pre~ 

sión corno re~leno del vapor de baja presión producido. 

D.- Vapor saturado de baja presión que sale del saturador. 

E.- Consumo de vapor de baja presión que se consume en e·l-

ingenio. 

F.- Vapor de baja presión _:PE<?_<l_l.l_C:!_<:l_<:>_ por autoevaporación en ~ 

los tanques de purgas. 

G.- Agua de alimentación al desaereador (proveniente del ~ 

condensador y agua de repuesto). 

P.- Consumo de vapor de alta pres-ión en el ingenio. 

Q.- Vapor de alta presión requerido en el desaereador. 

Q!- Vapor de baja presión requeridó en el desaereador. 

R.- vapor de escape de las turbinas del ingenio.-

- . - . 

s.- Condensados al saturador de vapor. 



N.- Retorno de -condens'ados .de l<l planta. 

u.- Agua de repuesto. 

L.- Agua caliente desaereada a la caldera. 

T.- Purgas a la caldera. 
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Nótese que se muestran 2 diagramas en los cuáles tene­

mos por un lado el balance del vapor al inicio de las oper~ 

ciones, indicando que el desaereador consume Q cantidad de­

vapor de alta presión y por otro lado tendremos el balance­

de vapor en la operación normal, cuando el desaereador con­

-sume Q' vapor de baja presión producido por las turbinas. 

Otra razón de mostrar 2 diagramas en los cuáles se in­

dican 2 casos diferentes de operación, es el tener una v~ -

ried~d de operaciones para el caso en que fallara uno de 

los dos suministros. Así mismo hay que aclarar que los - -

desaereadores consumen generalmente vapor de baja presión -

:!: 15 lb/in2 y como estos -se -TocaiTZan-en-la zona de calde­

ras es común que el'suministro de vapor provenga de vapor­

de alta presión, el cual es reducido a baja, mediante una 

vályula de control. Sin embargo también se da el caso que­

se use vapor de baja presión proveniente del ingenio. 
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2.2.- DETERMINACION DE LAS ECUACIONES DEL SISTEMA. 

Para es9larecer el sistema propuésto se definirán las cond~-

cienes de presión y temperatura que· operan en un ingenio. 

Para este caso supondremos que un .".ingenio produce vapor de-

275 lb/in2 y 650°F. El vapor· de baja ~resión que se utili-

z·a se considerará de 25 lb/in2 saturado, la presión al desae! . - .. ~ 

reador será de 15 Íb/in2. El agua de ~limentación al desae-

reador la supondremos de 180°F y la alimentación de agua a 

la caldera será de.lS lb/in2. Las purgas de la' caldera se 

se considerarán como el S% del agua de alimentación y el va-

por producido de las purgas lo calcularemos como sigue: 

- o 
o 
o 

,, 

l ..__, 
Agua 

A La 
Caldera 

... 275# _Y ... 
650° F 

.- A.} Vapor de 

CALDERlL~-

-
.. 

~ 
.. 

.} vapor -~-

f.: Saturado 

de 25~ 

TANQUE D 
, 

T . ._,/.. 
AUTOEVAP 

E 

ORACION 
~ 

Purgas 

De_J;.a _ ... .. 
:Caldera · _ 

x} Condensados 

( 



T = F + X 

T = 0.05 L - y X = T - F 

Pero: 

J 

liq. 

275# 

390.47 BTU/lb 

J 

sat. 

25# 

1169.7 BTU/1b 

236.02 BTU/1b 

TH.r = F~ + (~-F) ff:x 

O.OSL (390.47) = F 1169.7 + (0.05L- F) 236.02 

19.52L = 1169. 7F + 11.801L - 23~02F 

(19.52 - 11.801) L = {1169. 7 - 236.02)F 

F = 19.52 ~ 11.801 L 
(1169.7 - 236.02) 

F = 7.719 L=· 0.00835 L 
933.7 

Vapor de baja presión pr·oducido en las purgas F 

F = 0.00835L 

lJ. 
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2. 3:-- El balance de material 'y energía para el caso # i- ó·'sea 

con vapor de alta presión en el desaereador, se-establece CQ 

mo sigue: 

a) Balance de vapor de alta presión {275#) 

A = B + e + P + Q 

Pero: B R 

Por lo que: A R + C + P + Q -

AHA -=. RHB + CHe + PHp + QHQ 

Pero: HA = HB = He = Hp =. HQ 

- - - - - 1 

Por lo tanto la ecuación se reduce a la del balance de ma-

teria. 

b) Balance de vapor a 25# 

R + F + D E 

Pero: F 0.00835L 

Por lo tanto: R + o. 00835L + D 

RHR + 0.00835 LHF + DHn = EHE 

E - - - - - - 2 

Por lo que la ecuación se reduce al balance de material. 

e) Balance en el desaereador. 

L = G + Q - - - - - - - - - - - - 3 

LHL = G~ + QHQ 

Pero;~HQ = HA por ser una expansión isoentálpica -

·sustituyendo se tendrá: 

LH¡; = G% + QHA - - - - - - - - - - - ~ 4 



CON~IJMO DE VA POR 
,..... § .. l Ir j P "'j.ot A.l.TA f'li'ESION 

- (275 PB IG.} 
·A ,,. 

1275 I'SIG 
-- r;~o •r 

o 
Qi 1.. 

CA!.OEfrAS 

7•0,05 l. 

/S I"SIG. 

a 

OI!SAEIUAI:!OR 

G 

D 

5 

R 
25 f'fj/G, 

p:o.008.3.5 L 

TANQI/E ft..ASH 
CONSUMO OE VAPOR 

1 E • loa BAJA Pi?e:S ION 

1 

15 PS/G 

I{JO'P 

7Ai;'QU€. OE 
CONIJ,GNSA005 

~ 

(25 f'.SIG.) 

S 

F/G, 1 
. !1 157/?.MA GEN.[ RAL t;E /lA POR 

",....,...,.,..,""' ., 

TESIS 197.3. 
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d) Balance en el saturador. 

e + s D 

y H 
S 

- - - - - - - - - - 5 

H 
G 

Por lo que se tendrá: eH + SH 
A G 

DH - - - - - 6 . D 

e) Balance en la. caldera: 

L=A+T 11 ~- T- L. 
. n :·o· - - 9 ""­

Pero: T 0.05L 1-:::..05 r;.::. -'í~ 

Por lo qué: 0.95L = A - - - - - - - - - - 7 

Estahleciendo las entalpías con datos ya definidos se tienen 

7 ecuaciones.con 7 incógnitas, que son: A, e, Q, L, D, G y-

S. 

Sustituyendo 7 en 1: 

0.95L = B + e + P + Q - - - - - - - - - - - - - 8 

Sustituyendo 5 en 6: 

9 

Sustituyendo 5 en 2: 

R + 0.00835L + e+ S E - - - - - - - - - - - 10 

Sustituyendo ·4 en 3: 

L = G + Q G = L- Q 
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Sustituyendo 9 y 11 en 8: 

0_.95L = R + S + p + L - - 12 

Sustituyendo 9 en 10: 

S 
Ho - H-

R + 0.00835L + ·u + S =E - - - - - - - - 13 
HA - Ho 

de 12 se tiene qué: 

HL - HG HD - H 
L 0.95 - R + S G .+ p - - - - 14 H . HG HA Ho A 

De 13 se tiene qué: 

S - - - - - - - - - - - - 15 

Sustituyendo 15 en 14 

Multiplicando por se tiene¡ 
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0.95 (HA - H G) - (HL - HG) 
L 

HA - HG 

H - H H - H HD - HG E D G - R D G - 0.00835L 
H - H HA HD HA - HD R + p + A D 

HA-. ~+~ - H , G 
HA- HD 

H - H 
{E R + p +. D G R - O. 00835L} 

HA - HD HA - HG 

HA - HD 

H - H 
= R + p + D G 

( E - R - o.oos35L - - - - - - - 15 a. 
HA - HG 

(E - R - 0.00835L) (~ - HG) 

=.R (flA- HG) + P (HA~ HG) + (E - R- 0.00835L) {~- HG) 

L [ 0.95 tHA- HG) - (HL- HG) + 0~00835 · (HD - HG)] = 

~ R (HA - HG - HD + HG) + P (HA+ HG) + E (HD - HG)- - - 15 b. 

L = {0.95 HA + 0.04165 HG - HL + 0.00835 ~ ) 

15 c. 



L = R (HA - Hn) + P ( HA - H0 ) + E ( Hp - HG) 
0.95 HA +_0.04165 HG- HL + 0.00835 Hn 

·-

... J.sat. 
Hn. . 

25# 

1169.1 BTU/1b 

l
-275# 

HA . 

650°F 

1342.2 BTU/lb 

... 

sat. 

148 BTU/lb 

] 

liq. 

HL 

15# 

sat. 

·220 BTU/ lb . 

- - 16 

Sustituyendo los valores .de-laa...entalpi._as_conocidas, se teg -

drá: 

L = 

L = 

L = 

R {1342.2 - 1169.1) + P (1342.2 - 148) + E(1169.1-148) 
0.95 (1342~2) + 0.04165 (148)- 220 + 0.00835 (1169.1) 

R (173.1) + P (1194.2) + E (1021.1) 
1275.09 + 6.1642- 220 + 9.761985 

173.1 R + 1194.2 P + 1021.1 E = 
107LOl61 

Q.i616222 R + 1.115015~ P"+ 0.9533936 E·---- 17 
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De aquí podemos observar que la ecuación final queda 

unicamente en función de datos que pueden ser calculados pos-

teriormente, como son· -rapór de turbinas, vapor de alta al in-

genio y vapor de baja, es decir variables independientes en -

el sistema. 

Una vez determinado L, se pueden determinar· las demás .-

incógnitas como sigue: 

a) Determinación de la purga de la caldera T. 

T = 0.05L 

b) Determinación del vapor generado de la caldera A. 

A= L- T 

e) Determinación del vapor flasheado del tanque de purgas F. 

F = 0.00835 L 

d) Determinación del vapor de baja ,Presión a la salida del -

saturador D. 

D=E-R-F 

e) Determinación del vapor de alta presión a la entrada qel-

saturador c. 

e D (HD - Hs) 

He - Hs 

C = D X 0.8550494 

0 (1169.1 

\i342 .2 

Hn]. = 1169 .1 

. 25# 

BTU/lb 

148) 
148 
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Hs 

% téO"F 
148 B'I'U_ 

lb 

1275# 

.!IT1I He -
HA J =1 1342.2 

lb 

650°F 

f) Determinación del condensado requerido en el saturador 

S = D - e 

g) Determinación del vapor requer.ido en el desaereador 

Q = L (HL HG) = L (220 - 148) 
HQ- HG 1342.2 - 148 

Q L X 0.0602914 

lliq. 
HL J 

15# 

sat. 

220 BTU/lb 

148- BTU/lb-~ 

1.342.2 BTU/lb 

_h) · Determinación de los condensados y agua de repuesto al-

desaereador. 
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i)· Verificación del balance. 

A R +-P + C + Q 
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2.4.- El balance de material'y energía para el caso# 2 ósea 

cuándo se alimenta vapor de baja presión al desaereador.se­

establece como sigue:· (Ver figura # 2) · 

a) Balance de vapor de alta presión: 

A=B+C+P ..,. - -1' 

AHA BHB + CHe + PHp 

Pero: HA = HB = He = Hp 

Por lo que la ecuación se reduce ai balance de material. 

b) Balance de vapor de 25# 

R + F + D E + Q' 

RHR + FHF + DHo = EHE + Q'~• 

Pero: HQ•·= HR = HF = H0 =HE 

----------- 2' 

por ser una expansión isoentálpica, con. lo que la ecu~ -

ción se reduce al balance de material. 

e) Balance en el desaereador: 

Q-' + G = L ---- 3' 

Q'HQ' :!:_ G% LHL 

Pero: HQ' = Hn ··por ser una expansión isoentálpica. 

- -- - - - - ~ --- - - 4' 

d) -Balance en el saturador. 

e+ s D -- --- 5' 

CHC + SHS D~ 

Pero: He HA Y Hs =%. 

Por lo qué: CHA + SHG = -D~ - .----- - - -- 6' 
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e) Balance en ta caldera. 

L==A+T 

·Pero : T O.OSL . 

De dónde se tiene: 0.95L A - ---- -- 7' 

Nuevamente tenemos 7 ecuaciones con 7 ,i~cógnitas_ por-lo­

que es'tableciendo previamente las condiciones de operación 

.en cada punto y conociendo las entalpías tales incógnitas-

pueden ser determinadas. Las incógnitas para este caso 

son: A, e, Q', L, D, ~. s. 

Sustit~yendo 7' en 1 

0.95L B + e-+·p 

Pero: ·B R 

·pc;r '..i:o.·qué: 0.95.;L=Rt+:-.::c + ·p - -

Sustituyendo 5' en -6"' ·: 

Sustituyendo 5' en 2': 

R + F + (e + S) == E + Q' 

Pero: F = 0.00835L 

Por lo qué R + 0.00835L + e + S 

Sustituyendo 3' en 4' 

~· + G == L ; G = L - Q' 

8' 

9' 

E + Q' - -10' 
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Q"' 'lfto - He;.) = L {HL ..:.. ~} - - - - - - - - - - - - - 11' 

1R * 

S (!.>io - F-G-} 

(Ha - E.!T~ 

"'" «iill,n.-: ~} 
EA-~ 

!Ein. - ~ iilJ ~ IC),lJ)El35.\ :[.. ..¡¡- S 
E - ~ :A 

+ p - - - - - - - - - - 12' 

y de lli Q' 
L (H¡, - ~) 

( HD - HG) 

HL - H,.. 
+ S E+ L "' 13' 

Hn - % 

14' 

15' 

1 
>+rx 

Hr, 

= ~)]HD - R - L,~.00835 -
H -R 

@.95.\:IL. = ]!!. + D G ' 
H R 

HA H 

l l. + n G D 

~ ~ 



0.95L" R+P+ [E 
HD - HG 

HA- HJ:l 

H -H 
- 0.00835L _Q__Q 

HA-HD 

-R :_'In- H..G. 
HA-HD 

. 1 + 
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[ HL-HG ~l¡ - L 0.00835- Hn-~ HA-HDj. 

~ - HG 

HA ... HD 
.J 

O. 95 (H -H ) L =R (H -H )+ P (H -H ) + E· (H -H ) -R (H. -H ) -
AG AG AG DG DG 

- 0.00835L (H - H ) + L (H ~ H ) 
D G L G 

L = R (HA - HD) + P (HA - HG) + E (Hn- HG} 

0.95 (HA-HG) + 0.00835 (~-HG) - (~-HG) 

1342.2 BTU/1b 

- - - -- - 16' 
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1169.1 BTU/lb 

25# 

] 

liq. sat~ 

HG 

180°F 

148 BTU/lb 

sat. 

220 BTU/lb 

Sustituyendo estos valores en 16' se tiene. 

L = 0.1616222 R + 1.1150159P + 0.9533936 E-----. 17' 

De lo anterior-notamos que 17 y 17' son iguales, lo cuál 

indica que para el cálculo de L, no importa el tipo de vapor-

que se qse en el desaereador ya sea de alta ó baja presión 

puesto que la cantidad necesaria de vapor en éste, será siem-

pre igual para ambas calidaaes----ue -vapor-; -sin embargo,' en el-

momento de ha~er los·· cálculos ·para el· caso I y el caso II ha-

brá que tomar en cuenta a Q y Q' (cantidad de vapor al desae-

readpr), según se trate de vapor de alta ó baja presión en el 

balance general. 

Una vez calculado el valor deL para el caso en que.se-

usa vapor de baja presión en el des·aereador, deben determina.±:_ 
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se las demás incógnitas corno sigue: 

a) Determinación de l2.s purgas de la caldera. 

T ::: O. OS L no se altera ) ._-

b) Determinación del vapor generado en la caldera. 

--
A'= L -T (no se altera). 

e) Determinación del vapor flasheado del tanque de purgas. 

F = 0.00835L (no se altera ). 

d) Determinación del vapor de baja presión a la salida del_, 

saturador. 

D = E+ Q' -R -F (_si se altera >~ 

e) Determinación del vapor de alta presión a la entrada del-

saturador. 

e D -I1J -Hs se altera el valor ) 

He -Hs no se artera la ecuación ) . 

Rol - 1169.1 BTU/lb 

--' 25# 

H5 ] 148 BTU/lb _ 

180°F 



H e ~ 1342.2 BTU/lb 

e= n lHl!l.l - 148. 
1342.2 148 

C= D X 0.8550494 

f) Determinación del condensado requerido en el saturador. 

S = D - C ( se altera el valor } 
( no se altera la ecuación 

g) Determinación del vapor requerido en el desaerea.dor. 

Q' = L ( si se altera 

liq. sát .. 

220 BTU/lb 

15# 

J 
liq. sat. 

HG 

180°F 

148 BTU/lb 

116.9.1 BTU/lb 

26 



Q' L 220- -148 
1169.1 ~ 148 

Q' 0.0705121 L 

27 

o. 0705121 

h) Determinación de los condensados y agua de repuesto al -

desaereador. 

G L - Q' ( se altera el valor ) 
( No se altera la ecuación 

i) Verificación del balance. 

A=R+P+C 
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\!APITULO III.- CALCULO DEL VAPOR NECESARIO EN LOS EQUIPOS QUE LO -

CONSUMEN. 

3.1.- De acuerdo con la ecuación 17 planteada en el capítulo ant~ -:-~t. 

rior, podernos decir que el balance general es funsión directa 

de el vapor de escape de las turbinas {R¿, de el vapor de al-

ta presi6n consumido en la fábrica (P} y de el vapor de baja-

presión consumido igualmente en la fábrica {E), las cuáles 

son variables· independientes y funsi6n directa de la capac~ 

dad de producción del ingenio. 

Para resolver esta ecuación, es necesario estable.cer - -

las bases de operaci6n de la planta y los equipos que han·de-

consumir vapor. 

En este caso particular se establecerá que se trata de -

un ingenio que procesa 250 T.C.H. es decir 6,000 T.C.D. 

3.2.- CONSUMO ~E VAPOR EN TURBINAS.- El consumo de vapor en turbi-
,. ' 

nas se usa generalmente para mover equipos que requieren una-

potencia muy alta, usualmente estos equipos se encuentran en-

el área de molinos y de cald~ras. El hecho de usar turbinas-

en un ingenio se debe a qué este tipo de plantas no consumen~ 

una gran cantidad de energía eléctrica cornprada1 ya que el 

bagazo producido de la caña se quema en las calderas para ge­

nerar vapor, el cuál pm:lde usarse en turbogenenidores, prQ 

·' 
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duciendo asi energia eiéctrica que ha de consumirse en la 

planta- cómo luz y energía para motores de baja potencia, - -

aunque también podrí~-utii~zarse para mover los motores de 

; ... ;:.¡. 

alta potencia del área ~e molinos y calderas, pero estas in-

versiones no son muy recomendables, debido a un alto costo y 

a la p~rdida de eficiencia del vapor al turbogenerador y de-

éste al motor. 

Las turbinas que se usan generalmente en el ingenio pa-

ra mover máquinas de alta potencia y que en este caso se con' 

sideran son las siguientes: 

a) 'Turbinas ·para cuchillas, 

b) Turbinas para cuchillas niveladoras y cortadoras. 

e) _Turbinas para desfibradora •. 

d) Turbinas para molinos. 

e) Turbinas para el turbogenerador. 

f) Turbinas para ventiladores de tiro forzado en cada cal-

dera. 

g) Turbinas para ventiladores de tiro inducido en cada ca~ 

. dera. 

h) Turbinas para ventiladores de bagacillo. 

i) Turbinas para turbobombas. 

a) CALCULO DE VAPOR EN CUCHILLAS~ -

En la prepara_ción de· la caña para la molienda el -

·¡ 
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primer paso accionado por turbinas son l~s cuchillas que·con 
1 
sisten en un juego doble de 48 navajas en total, arregladas-

en 6 hileras con 4 navajas am. cada hilera. 

Según Hugot ( 1 ) ~r~ ~ juego de cuhillas doble~ la -

potencia requerida será de' 3JIDj IHP por tonelada de fibra por 

hora. 

Es decir <l> = 30 IHP/TFH 

Donde: 

IHP = Potencia media consumida por las cuchillas en HP. 

TFR Toneladas de fibra por hora. 

El valor de T.F.H. s~ obtendrá asumiendo que una caña 

generalmente tiene 13.4 % de fibra en caña. De ésto tendr~ -

mos: 

250 T.C.H. X 0.134 TF/TC = 33.5 T.F.H. 

Por lo qué: P = 30 ~-ª~_5_-=_ ~ 005 H. P. 

Consumo. de vapor: El valor del consumo te6rico de va-

por según Ludwing (tomo III pág. 347) se establecerá como s~ 

gue: 

TSR 
2544.1 

hl - h2 

Donde TSR = Consumo te6rico de vapor en lb/HP~hr. 

h1 entalpía del vapor a la entrada de la turbina· BTU/lb. 
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112 = entalpía del vapor .. la .Pi'esión de salida y a la -

-,entropía de entrada en BTU/lb. 

En el capítulo I, estab-lecimos que la presión de e11tra-

da a las turbinas será 275 psig. y 650°F y la salida- será a-

~5 psig., por lo tanto los valores de h 1 y h 2 serán: 

1342 .2 .BTU/lb 

1 
:d, = z!"J. 

h2 = 1155 BTU/lb 

TSR 

_25# 

.;_· ~2;::,;54:=,:4~-~1=---- -
1342.2 - 1155 

13. 59 lb/HP-hr. 

18.23 lb/KW-hr. 

Dónde TSR =CTV = consumo teórico.de vapor. 

Según A.W. Smith el consumo real de vapor para una tu~ -

bina de 1005 HP 5400 R.P.M. y a 20 psig de escape es = 

24,000 lb/hr. (ver gráfica# 1) 

Wv 

J 
:::0 RPM 

1005 HP 

24,000 lb/hr. 
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Pero cómo esta tabla está dada a 20 psig. de vapor de escape 

será corregida a 2S psig de escape que es la condición real-

para este caso. 

J 

2.75.# 

CTV 

20# 

2544.1 "" 12.9 lb/.HP-hr. 
1342.2 - 1145 

CTV = Consumo teórico de vapor. 

El consumo real de vapor a 20 psig será: 

CRV ]- = 

20# 

24000 
1005 

lb/hr = 23.89 lb/HP-hr. 
H.P. 

De acuerdo con todo_lo anterior el verdadero consumo·real de-

vapor a 25 psig ser~: 

CRV] = 
.25# 

CRV] 

20# 

CTV] 25# 
25.2 lb/HP-hr 

CTv] 20# · 
De aquí que el consumo real de vapor total sea 

] 

25# . 

CRV = 

. ·total. 

1005 H.P. ·x 25.2 lb/HP-hr 25326 lb/hr vapor 

Tot>' 

CRV ] 

- 25# 

25326 lb/hr. vapor 
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b) CALCULO DE VAPOR NECESARIO EN IJ'~S '!:URE.-:::_n,s DE LAS CUCHI-

LLAS NIVELADORAS Y CORThDORAS. En algunos casos en vez -

del juego doble de cuchillas, acm-JhctTih;:an instalar un - -

juego de cuchillas niveJ.adoras y cortadoras: 

Según Hugot la potencia requerlda para las cuchillas n~. 

veladoras está dada por: 

I.H.P. = 12 T.F.H. 

Para las cuchillas cortadoras: 

I.H.P. = 20 T.F.H. 

Donde I.H.P. Potencia media requerida por las cuchillas. 

T.F .H-. Toneladas de fibra por hora. 

De acuerdo con el caso anterior sabemos que~ 

T.F.H. = 25D T.C.H. x 0.134 T.F. = 33.5 T.F.H~ 
T.C. 

La potencia media consumida para las cuchillas nivelado- -

ras estará dada por:. __ 

P] cuchilla 
niveladora 

12 X 33.5 400 H.P. 

La pc·tencia media consumida para la cuchilla cor-t:adora - -

está dada por-: 

P] = 20 x 33.5 "' 670 H.P • 
. cuchilla 

cortadora 

La potencia total media consumida por las dos máqninas será: 

p] + p-] 
cuchilla 

. niveladora 
cuchilla 
c.ortadqra 

= 400 + 670 = 1070 H.P. 
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~or lo que el vapor requerido de acuerdo con las poten-

cias calculadas y siguiendo el mismo método del paso ant~ 

riór, tendremos que: 

Es decir el cálculo es el mismo que para el caso ant~ 

rior. 

C.T.V.] 2544.1 13.59 lb/H.P.~hr. 
1342.2 - 1155 

25# 

Se calculará·ahora el consumo real de vapor en las cuch~ 

llas niveladoras. 

De la gráfica 1 tehemos que el consumo real-de vapor para 

una turbina de 400 H.P., de 5400 R.P.M., y con vapor de escape 

de 20 ps.ig,~ será:-

C.R.V. 
r400 R.P.M. ~LSWO ~b}'mo. 

400 H.P. 

El consumo teórico de vapor a 20 psig de presión de esca-

pe será: 

] 

275 °F 

C.T.V. = 2544 · 1 - = 12.9 lb/H.P.-hr 
. 1342.2 - 1145 

20# 
El consumo real de vapor a 20 psig será: 

C.R.V.J = 

. 20# 

13600 
400 H.P. 

34 :l.b/FÍ~ p • ..:hr. 
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De aquí podemos obtener el consumo reai de vapor a 25 -

psig como sigue: 

C.R.V.] = 

CTV J 
25# 

CTVJ 
34 13 • 59 = 35.8 lb/H.P.:-11~ 

12.9 

25# . 20# 

Y de aquí el consumo en lb/hr será: 

J 

total 

C.R.V. = 400 HP x 35o8 lb/HP-hr 

2 5# cuchillas 

14 300 lb/hr 

niveladoras 

Consumo de vapor en las cuchillas cortadoras.- De la gráfica 1 

obtendremos que para 20 psig 5 400 R.P.M. y 670 H.P.: 

J 

5 400 R.P.M. 

C.R.V. 

670 H.P. 

18 200 lb/hr 

Corrigiendo ahora. para_ 25 psig _C!e:_ _vapor de escape: 

C.T.V.J 
20# 

1342.2 - 1145 
12.9 lb/hr-H.P. 

El consumo de vapor real a 20 psig será: 

. C.R.V.J 
2

0# 
18 2.00 
670 H.P. 

27.2 lb/hr-H.P. 

El consumo real de. vapor para 25 psig será:· 



CRV 1 ] 
CTV'] 

25# 
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27.2 13 • 59 = 28.7 lb/HP-hr. 
12 .. 9 

Ahora calculando para 670 H.P. será: 

C.R.V.J :. 670 X 28.7 = 19,200 lb/hr.-

25# 

Para la suma tetal del consumo de vapor en turbinas se 

considerará el juego de cuchillas cortadoras y niveladoras-

· por ser el caso más crítico., 
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e) CONSUMO DE VAPOR EN LA DESFIBRADORA.- Después de las 

cuchillas la caña, se pasa a una desfibradora de t·ipo 

_de martillos, que giran a 600 R~P.M., y que tiene como-

funsión romper los vasos celulares en donde se contiene 

el jugo. 

Según Hugot pág. 62: 

~ = 3 H.P./T.C.H. 

I.H.P. ~ 3 T.C.H. 6 I.H.P. 20 T.F.H. 

Pero el consumo-es 250 T.C.H. 

Por lo qué I.H.P. = 3 x 250 TeC.H. 750 I.H.P. 

El consumo de vapor según la gráfica 1 para 750 H.P. y-

4,960 R.P.M., de velocidad en la turbina tenemos: 

C.R.V. = 
_ ]4,960 R.P.M. 

19 000 lb/hr a· 20 psig en la salida 

750 H.P. 

El consumo real de vapor a la salida a 20 psig será: 

C.R.V. ] 
20# 

19 000 lb/hr 
250 H.P. 

25.3 lbjhr-H.P. 

Como se sabe el consumo teórico de vapor a 25 psig de e~· 

cape es 13.59 y a 20 psig de escape es 12.9 por lo que se ten 

dra: 

C.R. V·] = 25 .• 3 13.5 9------
12.9 

26.65 lb/H~P. hr 

25# 
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Por lo cuál el consürno total de vapor de 25 psig en la -

desfibradora será: 

] 

25# 

C. R. V. 

desfibradora 

26.65 x 750 = 20,000 lb/hr. 

25# 

c .•. v.] = 20,000 lb/hr._ 

desfibradora 

d) CONSUMO DE VAPOR EN LOS MOLINOS.- Una vez de9fibrada la-
-- - . ~ 

caña se pasa a un tandem de 5 móllnos de 3 masas cada_uno 

en los cuáles la caña es exprimida y macerada, hasta el~ 

minar la mayor ca:~tidad de jugo posible. 

De aéuerdo con Hugot págo 186 tenemos que ¡a poten 

cia indicada para este tipo de equipo está dada por: 

I.H.P. = 0.0045 P X N X D. 

Dónde P = Potencia hidráulica ejercida sobre la pa.r_·-

te superior del rodillo en toneladas. 

N R.P.M~ = 5.75 para este caso. 

D Diámetro de los rodillos. 

La potencia hidráulica se estimará para este caso en ~ ·~ 

500 toneladaso 
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P 500 ton. 

D 40 in. 

I.H.P. = 0.0045 X 500 X 5.75 X 40 = 518 H.P. 

De acuerdo con Hugot la eficiencia de cada uno de los 5 m~ 

linos está dada según la siguiente relación: 

Para el molino # 1 0.90 

Para el molino # 2 0.90 

Para el molino # 3 0.98 

Para el inolino #4 0.98 

Para el molino # 5 . o. 9-5 

Por lo cuál la p~tencia real será: 

518 
H.P. =~--------------------------------= 695 H.P. 0.90 X 0.90 X 0.98 X 0.98 X 0.95 

Cálculo del vapor requerido; tomando .c6mo base 695 H.P. y-

5,850 R.P.M. para la turbina, tenemos que el vapor necesa-

rio a 20 psig. será : de la gráfica 1. 

]

5 850 R.P.M. 

C.R.V. 

695 H.P. 

18 500 lb/hr 

El. consumo teórico de vapor según se ha calculado en los -

casos anteriores será: 

13.59 lb/H.P.-hr. para 25_ psig de escape y 

l2.9 lb/H.P.-hr para -20· psig de escape.~ 
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El consumo real de vapor a 2Q psig por H.P. será: 

C.R.V. LO#= 18,500 lb/hr. 
695 H.P. 

26.6 lb/H.P. hr. 

El consumo real a 25 psig por H.P. será: 

·c.R.v.J 
25

#= 26.6 ~ = 28.1 lb/H.P. hr. 
12.9 

Por lo tanto el vapor total consumido será: 

C.R.V.] = 28.1 X 695 

. 25# 

19,500 lb/hr. 

El consumo total para los 5 molinos será: 

C.R.V.J

25

# 19,500 X 5 

molinos 

97,500 lb/hr. 

40 

VAPOR REQUERIDO EN EL TURBOGENERADOR.- Para estimar la pg_ 

tencia requerida en el turbogenerador por el consumo de 

energ1a del ingenio en fuentes tales c6mo luz eléctrica y -

/ 

motores pequefios, Hugot da la sigu·iente relaci6n: 

Kw- hr 17.15 T.C.H. 

Por lo que: 

KW -hr = 17 .t5 x 250 4,2ai.s 

Para -lo cuál se seleccionan· 2 turbogeneradores de 2143.75 

KW-hr/ turbogenerador~ . 
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Para calcular el consumo de vapor en el turbogener~dor, 

hacemos uso de- la gráfica # ~. 

De d6nde se obtiene que él consumo de vapor es aproxim~ 

damente 30.2 lb/RW-hr., por lo tanto el vapor total re-
. ,;. . ~ ., :_ -. -. . 

querido será: 

C.R.V.J 

. 25# 

2143.75 X 30.2 X 2 129, 482 lbjhr:~ ;' 

VAPOR REQUERIDO EN EL AAE8. DE CALDERAS.- En el área de 

:calderas·, existen 3 ventiladores por cada caldera . que 

son accion?-dos por vapor. Estos son el ventilador de -

.tiro forzado, el ventilador de tiro inducido y el ·vent.!, 

lador de bagacillo .• 

f) CONSUMO DE VAPOR EN LOS VENTILADORES DE TIRO FORZADO.-

-
Este es el equipo que-mueve-el--a-ira de combusti6n en la : 

-. ·--

alimentaci6n al quemador de la caldera •. 

La potencia total requerida .del_ ventilador de tiro, 

forzado en cada caldera para un ingenio, está dada por-

Hugot en la siguiente.ecúaci6n: 

~ ~ (~-~o~ ) ( 40 + t; ) 
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Donde: B Bagazo consumido por el horno en ton/hr. 

d Tiro en mm de agua: y 

te = Temperatura del gas a la entrada del ventil~ 

dar. 

Tentativamente se están considerando, a reserva de -

ser comprobado posteriormente, 3 caldéra de 150,000 lb/hr. 

Para horno ward se considerará: 

B = 1,200 kg/m2 hr = 1.2 ton/m2. hr 

Cada caldera de 150,000 lb/hr está equipada con 4 -

hornos Ward de 8ft x 7ft, 9 in, de dónde el área de com-

bustión- será: 

8 X 7 •. 75 X 4 X {0.3048)2 = 23.04 ffi2 

Para este caso suponemos que el tiro-es: 

·te =- 35°C 

Por lo qué: 

99 H. P. 

Corrigiendo por eficiencia de la turbina y del redu~ 

t;or a 95% cada uno, tenemos: 

<t>'= "9"9 
0.95 X 0.95 

·110 B·.H.P. 

Vapor consumido en_ el vent:ilador de tiro forzado. 

,considerando una potencia ·de 110 -B.H.P. y 3,500 R.P.M. 
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seleccionamos, mediante el catálogo Coppus {pág. 21) un 

modelo de turbina 20-L. 

El consumo real de vapor para una turbina que admite 

vapor a 250 psig, 25 psig de escape y 3,500 R.P.M. será: 

] 

3,500 R.P.M. 

C.R.V. 25# = 48 lb/H.P. hr. 

250#. 

Este consumo debe corregirse según el catálogo CQ 

ppus por un factor de 1.01875. 

por lo tanto: 

1.

3,500 R.P.M. 

C.R.V. 25# = 48 X 1.01875=48.9 

250# 

49 lb/H.P. hr 

Este valor debe también ser corregido por el grado de 

sobrecalentamiento d~ acuerpo con el catálogo de Coppus, -

es decir a.250 psig tenemos una temperatura de saturación-

de 406°F (Steam Table$ Keenan & Kayes), ·entonces el grado-

de calentamiento será: 

650 -406 = 244°F 

Con este valor el catáiogó recomlenda restarle un - -

11.7% cómo corrección al consumo de vapor, por lo que ten-

dremos: 

49 - 49 (O.il7) = 43.267 lb/H.P. hr. 
' 
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Como ~i_::dáto que necesitamos de consump de vapor es 

a 275 psig. e"s necesario interpol,ar con el dato de 350 -

- psig,, 25 psig de escape y 3, 500 R. P.M., cuyo consumo de-

vapor será: 

] 
3,500 R.P.Me---

:C.~. V. 25# 43 "lb/H.P". hr 

350# 

_Igualmentt? cómo én ·el caso á.nteríor, corregiremos '"'" 

según el catálogo Coppus pqi *•OlB7S. 

_43 -::!¡: l. 01875 ~ 44 lb/H.P~-hr. 

Mi mis~Ó- debe ser corregido pÓ~ · eü grado de sobre-

calentamiento, és- decir, de las tablas de vapor a 350 

J?S ig -_tenemos una Ú!rrtpé:tatura de saturación de 436 °F .. 

Por lo tan'lio::: 650 - 436 214~F 

Con este valor las tablas del catálogo r_ecomiendan-

restar" 10.5% como __ coi::_rección al consumo de vapor- así que -

tendr~m~s; 

44 - 44 (0.105) -- 39.38 ~ 39~4 lb/H.P~ hr. 
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·De lo anterior obtuvimos: 

PRESION C~R.V~-
.J..Ó 

H.P. hr 

250# 43.2 

350# 39.4 

Interpolando entre estos datos para 275#, tendremos: 

C.R.V.] 42~25 lb/H.P;hr. 

275# 

_El consumo·. real dé vapor para el ventilador de t·iro 

forzaa~r~<ie··una caldera de 150,000 lb/hr será: 

C.R.V-J 
27·5# 

Úú H. P. x 42.25 lb/H. P. hr 4650 lb/hr 

·-Pero como se están considerando 3 calderas, se tiene.-

·.qUe· ei consum.(). total sé:tá: 

J 

total 

C.R.V. 

.275# 

= 3 X 4,650 13,950 lb/hr. 
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g) VENTILADORES bE TIRO INDUCIDO.- El ventilador de ti 

ro inducido' s·e encuentra en la caldera a la salida 

.~e los gases de combustión, y también es accionado 

por una turbina que consume vapor de alta presión. 

La potencia requerida viene dada por la misma ecu~ 

cí.ón que en el. caso dej. ventilador de tiro forzado, sólo 

que la temperatura de pperación será 279·oc; por lo que 

-tendremos: 

ct>= B • d (4o + te) I";Ol:l"lJ . 5 

1,200 Kg/m2 hr x 23~04 m2 2 7 • 648 .t_pn/hr ~ B_ 

d - 76.2 mm Hg 

te = 270°(! 

+ 2~0)~ 198 B.H.P. 

Igual que en caso anterior correg-~lllos·:·para efic.ien -

cia de la turbina':-y _QE)l reductor por .0~_95" para cada unó. 

<1>' = . 198 
-· · 0.95 X 0.95 

219.39 ::::: 220 B.H.P. 

_Vapor consumido eli e-l" ventilador de tiro inducj, 

do.- Considerando la póténci.:a de-220 R.P., 4,000 R.P.M.-

(para este e-quipo)¡ una presión de admisión de 275 psig -

y una presiórr de escape de 25 psig tendremos del catálogo 

Coppus, una turbina modelq~ - F,~ 23-L. 
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-~ecor9emos_qu~ en el catálogo Coppus se dan los con-

sumos de vapor para estos equipos a 250 y 350 psig por lo 

cuál, es necesario. interpolar para 275 psig .. 

El consum<)·de vapor a 250 psig de entrada, 25 psig-

de espape y 4; 000 R.P.M. será: 

·.]4, 000 

C.R.V. • ::: 

R. P.M. 

43 lb/H.l;>. hr. 

El catá1o9o Coppus·recomienda un factor de 1~0175 

c6mo correcci6n -para este casG: · 

Por ··ro. tanto: 

R. P.M. 

43 X 1.0175': 43.5 lb/H.P.;-hr. 

El grado de 1:robrecal~nt~iento también es motivo de 

correcci6n como·:e.n el ·caso anterior, y·si-la temperatura-- . ~ .. . . "" _. . 

de saturaci6n a· 250 psig_ es 406°F, el grado de sobrec~-

::Lén:tcimien:to será: -

El, factor que Coppus recomienda para corregir a esa-

temperatura es 11.7% para el vapor consumido, por lo que: 

·c.R.v.] = 43.5 - 43.5 (.117) 

- 250# 

38.4 B.H.P. 
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éalculemos_áhqra-~1 consumo real de vapor a 350 psig de-

presi6n de admisión, 25 psig de escape y 4000 R.P.M. que será-

según el catálogo de Coppus. 

C.R.V. 

]

4000 R.P.M. 
25_# 

- 350# 

38 lb/H.P.-hr. 

Corrigiendo por el factor empleado anteriormente de 1.0175, 

tendremos: . 

C.R.V. 
]

4000 R.P.M~ _ 
25# -- = 
350# -- -

38 .X 1.-0175 -:; 38.6 -~ 38.5 B.H.P. 

Corrigiendo ahora: para él grado-de sobrecalentamiento, se-

tiene que la temperatura a 350~s-ig -es 436-áF._ 

.Por lo que el grado de sobrecalentamiento será: 

S,egún- e1 catálogo Cóppus el factor que se recomienda como 
-. 

corre_cc-i6n para esta- temperatura es 10.5 %. 

_Por lo tanto: 

C.R. V; 38.5 --38.5 -(~·fos) 

De lo anterior obtuvimos lo siguiente: 

PRESION 

2-50# 

- 350# 

lb 
C.R.V. hr R.P. 

38.4 

34-.-45 

34.45 B-.H.P. 

Así que interpolando para 275 psig el consumo de vapor -

será: 

C.R.V. ] 

4bOO R.P.M. 

25# 

275# 

37.41 lb/H~P.-hr 



-14;oo"ó 
C.R.V. :::# 

R~P.M. 

"" ~7.41 X 220 
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= 8, 2_30. 2 lb/hr. 

Per9 se tienen 3 caideras por lo que e~·consumo total de 

-vapor_ será: 

G_.R. V. ] 

27

S:fl: ~ 8,230.2. X 3 

. -~e~~- t~ro 
_ inducido • 

. h) VENTILADOR ESPARCIDOR_ DE BAGACILLO~- _::El' bagaéillo que 

debe ser qu~ado en la caJ,.dera.es esparcido por un ventL­

lador soplador al horno de c~bustión;- eL c'llal es acciona 
-~ . . --. --;: - .. - -

do por una •turbina qu~ consume: v~por de alta presión. 

La potencia .pecesaria para. la turbina de un ventila-
:~. :;; ; ·.: -

.iior. de bagacillo eri una caldera de ~5 0,0.90 lb/hr,. es de 18 
- ~ ..... -- ~-

B:H.P. -~egún .. eJ c<!-tálogo de Armee cri;i~a_go 

Í\horá -bien según ef c·atáiogo _Coppus, se tiene que p~ -

ra un~ potenciad~ .lSi B.H.P. se.selecciona un motor de 25-

H. P. de 1, 750 R. P.M. y una. turbina ·tipo TF-16L. 

El consumo de vapor para 250 psig de admisión,25 psig-
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de_eséape y 1,750 R.P.M. es: 

-} 1, 750 R.P.t4. 

C.R.V. -25#_· =-98-lb/H~P.hr. 
250#' 

usando el factor de correcéión para este caso Coppus-

- recomienda corregir por l. 03 

C.R.V. 25# - 98 X 

·]1, 750 R.P.~. 
l. 03 = -lOO. 94 ::::: 101. lb/hr H.P. 

250# 

· El factor de corrección por grado de sobrecalentamieQ. 

to estará dado por la temperatura de 650°fc de-i- .;apor m~ 

nos la temperatura de saturación ·a·-.--250 psig, es decir: 

Grado de sobrecalentamiento 650 - 406 244°F 

Cómo en el caso antérior para est~:-:grado de sobrecalen 

tamiento la correCciÓn es 11.7 % men~')S- que el consumo real 

de vapor por lo que se tiene : 

101 ;... lLfx-.-101 = 89.183 lb/H.P. hr. 

El consumo real de vapor a 350 psig de admisión, 25 

psig de escape y 1,750 R.P.~. según el catálogo Coppus --



será: 

J 

1. 750 

C.R.V. 25# 

. 350# 
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R. P.M. 

90 lb/H.P. hr • 

Usando el factor de correcci6h. dE;! 1. 03 especificado. en ei 

catálogo Coppus: 

R. P.M. 
"] 1, 750 

C.R.V •. ::: 
= 90 X 1.03 = 92.7 lb/H~P.-hr. 

El factor de correcci6n por grado de sobrecalentamien 

to será: Para 350 psi<¡J satuJ;"ado la temperatura es 43.6°F 

grado de sobrecalentamiento = 650 -436 = .214°F. 

Para 214°F el factor de corrección es 10.5 % menos, -

por lo que: 

) 

1, 750 

C.R.V. 25# 

350# 

R.P.M. 

92.7 - 92.7 (.105)= 82.96 lb/HP ñÍ 

De ].,o an~erior resumimos lo siguiente: 

PRESION 

250# 

350# 

C.R.V. lb/H.P. hr. 

89.18 

82.96 
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Interpolando para 275 psig se tiene 87.628 lb/H.P. hr 

El consumo real de vapor será: 

C.R.V.~]
275

# 87.628 x 18 

Vent. de 

bagacillo 

1577.3 lb/hr 

Por ser 3 calderas: 

C.R. V.] 
275

# 1577.3 x 3 

Vent. de 

bagacillo· 

4731.9 lb/hr. 

i) TURBOBOMBAS.- Existen también otras turbinas auxili~ 

res, accionadas po~ vapor de alta presión, c?mo por -

ejemplo las turbinas de las bombas de alimentación de 

agua a las calderas. Estos equipos no trabajan en 

operación normal, sino como repuesto en caso de emer-

genci~,- cuándo por alguna causa, los motores eléctri-

cos no funcionan, por lo tanto estos equipos, no se -

considerarán dentro del balance general. 

En ca~o de qu~ alguna bomba estuviera accionada-

ppr una turbina en la operación normal de un ingenio, 

el método para calcular el consumo de vapor, sería si 

milar a los casos anteriores es decir, calcular la -
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potencia necesaria de la turbina y a partir de catál2 

gos :de turbinas, obtener el consumo de vapor corre~ -

pond~ente a esa potencia y las presiones de vapor ut~ 

lizadas. ~in embargo este sistema no es el normal,-

ya que el costo de un par turbina-bomba, es más alto-

que uno motor-bomba, sobre todO en el caso de México 

dónde no se fabrican turbinas de alta potencia, y de 

aqui que po~ lo general se acostumbre el uso de motQ 

res eléctricos accionando este tipo de bombas. 

3:2.1.- RESUMEN DEL CONSUMO DE VAPOR DE ALTA PRESION.- El consumo 

de vapor de alta presión, se puede resumir en los siguien-

¡:.es puntos: 

EQUIPO 
Núm. de Consumo 

-crurbinas Unitario lb/hr 

Cuchillas niveladoras 1 

Cuchillas cortadoras 1 

Desfibradora 1 

Molinos 5 

Turbogenerador 2 

.Ventilador de tiro forzado 3 

Ventilador de tiro inducido 3 

Ventilador ~spar.cidor de .b~ 3 
gac;lllo. 

Turbobombas 3 

Consurno total de vapor de turbinas 

14,300 

1,9,200 

20,000 

19,500 

64,741 

4,650 

8,230.2 

1,577.3 

o.ooo 
R = 

Consumo 
total lb/lu; 

14,300 

19,200 

20,000 

97,500 

129,482 

13,950 

24,690.6 

4,731.9 

o.ooo 
lb 

323.854.5 hr 
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3.3.- CALCULO DEL VAPOR DE BAJA PRESION QUE SE CONSUME EN LA PLAN~ 

TA.-

El consumo de vapor de baja presión en el ingenio va .... _ 

a generalizarse usando vapor de 25'!f, aunque ésto no es real-. 

' 
en el proceso, ya que muchos equipós requieren vapor de m~ 

nor pres_ión, sin embargo ésta se puede obtener facilmente 

con válvulas reductoras en cada equipo que la requiera po~ 

io- cuál ésta caida de presión será isoentálpica y los calcu ... 

los se harán en báse a la entalpía de vapor de 25 psig satq~ 

rada. 

Siguiendo el proceso normal· de fabricación del azúqª~ 

los equipos que usan vapor de baja presión son genera:l,r¡l§lp:t;'ª"' 

equipos de calentamiento y algunos otros para limpieza (g;~ua 

caliente para baños, para lavar pisos, y tomas generala§ ge-

servicio). Estos equipos son.....los_siguientes: 

1.- Precalentadores y calentadores. 

2.- Eyaporadores 

3.- Tachos de A, B, y c. 

4.- Calentador de masas. 

5.- Calentadores de agua de lavado. 

6.- Disolutor de azúcar. 

7.- Evaporador de película. 

8.- Calentadores de licor. 

9.~ Recuperador de calor de liG~ ~iltrado. 

10.- Tachos de refinado. 



11.- Tanques de miel de lubricación 

12.~ Fundidores de granzas. 

13. 7 Calentadores de petróleo a la entrada. 

14.- Tanque de petróleo. 

15.- Tanque de día. 

16.- C~lentador de-petróleo a la caldera. 

17.- Pérdidas. 
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1.- CONSUMO DE VAPOR EN LOS PRECALENTADORES Y CALENTADORES~ 

Para calcular ei consumo de vapor en éste equipo debe 

conocerse previamente la cantidad de jugo que se va a 

calentar.- Es necesario aclarar que parte del vapor 

utilizado para calentar el jugo vie-ne de los evaporado-

res y por lo general se utiliza en los calentadores de-

jugo primarios y secundarios, por lo tanto e~tos no se-

considerarán en el balance, los calentadores primarios­

calientan el jugo de 30 a 70°C y los secundarios de 70 

El vapor de baja presión proveniente del sistema -

general que se usará,_-,en- es-~e equipo será entonces únic~ 

mente, el correspondiente a los precalentadores, estos-

equip~s se_localiz~n antes del evaporador y entregan j~ 

go caliente a los evaporadores. a una temperatura de 

aproximadamente l00°C y con un brix de 13 a 14, aunque-



éstos precalentadores, sacan el jugo entre 102 y 103°C 

pero hay una pérdida de 2 a·3°C antes de llegar al ev~ 

porador. 

La cantidad de jugo mezclado que se obtiene en 

una molienda normal ~s_de 1,000 Kg/T.C., incluyendo 

por supuesto el agua de imbibiciÓn, -por lo tanto si 

consideramos las 250 T.C.H. según se estableció para -

el balance y de acuerdo con Hugot se tiene: Peso del-

jugo mezclado producido 1,000 Kg/T.C. 

Por lo que: 

250 T.C. x 1,000 Kg/T.C. = 250,000 kg de jugo/ hr. 

Por lo·tanto la cantidad de calor necesario para-

elevar la temperatura de 90 a 103°C, será: 

Q 250,000 Kg jugo/hr X 2,204 lb/Kg X 0.922 BTU/lb"F X 

X (103-90}, X 1.8 ""' 111 890.,951 BTU/hr. 

Ya q~e: 

CP] Jugo 
=1.00-0.006 Brix=l,000-0.078 0.922 

Mezclado 

De aquí qu~ la cantidad de vapor necesaria de 25 psig 

será: 

933.7 BTU/lb 
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. ] Preca;I,entador 

C.R.V. = 11,890951 BTU/hr 
933.7 BTU/lb 

12735.3 lb/hr 

25# 

2.- CONSUMO DE VAPOR EN LOS EVAPORADORES.- Un múltiple 

efecto funciona con vapor de baja presión de la red 

general para el primer efecto, y en los subsecuentes 

usará el vapor producido en el efecto inmediato ant~ -

rior, por lo cuál s6lo se considerará el cálculo de v~ 

por necesario para el primer efecto. 

Al primer evaporador de un múltiple efecto, gene-

ralmente se le alimenta el jugo a un brix de 13°, y s~ 

le a l6°brix (Hugot p. 389), así mismo consideraremos-

cómo en el caso ?nterior, los 250,000 kg/hr de jugo 

mezclado que se alimen~a~ ~ los precalentadores por lo 

cuál tendremós : 

• ~ J (1 -B'\ 
~} 
- r 

Dónde: 

E Cantidad d_e agua .evaporada. 

J Jugo mezclado alimentado. 

Bj Brix del jugo mezclado alimentado. 

Bm = B~ix de lá meladura al salir del efectó. 

Por lo tanto: 

E= 250,000 X 2.2046 { 1- 13 l 
16 

103,340.62 lb/hr 
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De aquí que la cantidad de vapor consumido en el -

ler.·efecto será: 

l.er. efecto 

C.R.V.] E 
25# 

t-c.R.V. 

Dónde: 

t. Calor latente de vaporización 

La temperatura de ebullición del jugo mezclado en -

el ler. efecto- es de 105"oc aproximadamente. 

] 

Sat. 

t-c.R.V. 

25# 

Por lo tanto: 

C.R.V. rat. 
25# 

964.65 BTU/lb 

933.7 BTU/lb. 

103,340.62 X 964 •65 
933.7 

106,766.12 lb/hr. 

3 y 10.- CONSUMO DE VAPOR EN LOS TACHOS DE A, B, C Y REFINADO.-

Para una planta de 250 T.C.H. normalmente se usan -

3 tachos para A, 2 para B, 2 para e y 3 para refin~ 
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do. Y·la capacidad de éstos es 2,000 ft3 por carga. 

El brix de alimentaci6n a cualquiér tipo de tacho -

; 

es de 65~ y el de descarga es de 98~ 

De lo anterior se calcula la cantidad de agua evapQ 

rada en estos equipos, considerando que cada carga se 

mantendrá 3 hs. en el tacho. A, B y refinado y para e 

será 6 hs. así que: 

E 

Dónde: 

E 

M 

·:s.r 

E 

E 

eantidad·de agua evaporada. 

Meladura alimentada al tacho. 

Brix de la meladura alimentada. 

Brix de la~m~la-descargada. 

2,óoo (1 - ~~) ~ 673.46 ft' 

62.3 1JL x 673.46 ft 3 41,955 lb/carga 
ft3 

C.R.V.]>S# 
~achos A,B y ref. 

41,957 lb 
3 hs. 

13,985 lb/hr. 

C.R.V.] >S# 

Tacho e 

41957 lb 

6 hs. 
6,992 lb/hr 



c.a.v .. r'* 3 X 13,985 41,955 lb/hr. 

_ Tachos A, 

C.R.V.] 
25# 

2 X 13,985 27,970 

Tachos· B 

= 3 X 13,985 = 41,955 C.R~ V.] 
25

# • 

Tachos Ref. 

C.R.V. rS# 
Tacho C 

total 

C.R.V.] 
· Tachos 

2 X 6,992 13,984 

125,864 lb/hr. 

60 
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Antes de continuar con los cálculos del consumo de-

vapor en los equipos resta.ntes, tales corno disolutores e~ 

lentad9res de masas, etc .• , es necesario hacer el balance-

de material del producto (azú~ar), ya que en estos equ~-

pos el consumo de vapor no es dependiente directamente de' 

la cantidad de caña que se alimente al ingenio cómo es el 

caso de evaporadores, ta;~lios, etc. ya calculados p:¡;evi~-

mente. 

Para el balance de material partiremos del hecho de 

que se alirnentan-250 T.C.H. pero de acuerdo con Hugot, t~ 

ne:rnos;peso del jugo mezclado producido= 1,000 kg/T.C. 

Por lo qué: 

2$0 T.C.H. x 1,000 kg/T.C. =2?G,OOO kg de jÚgo rnez­
clado(hr. 

J 250,000 kg/hr x 2.2046 lb/kg 551,150 lb/hr 

El jugo rnezclade que se alimenta a los evaporadores 

tiene un brix de l3°y a la salida de estos, es de 65° 1 

por lo tanto la cantidad de meladura descargada de los 

evaporadores será: 

Meladura 

J Jugo mezclado alimentado. 

Brn Brix de la meladura. 

B'j Brix del jugo 
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M= 551,150 1b/hr x 1 3 = 110,230 lb/hr de meladura. 
65 

E&ta meladura es la que se alimenta a los tachos A -

donde se obtiene una masa c.ocida de 95 o brix,la cantidad 

de esta masa cocida será:. 

X .
BM 

MCA =M 110,230 lb/hr x 65 = 75,420 lb/hr. 
95 

Esta masa cocida es la que se alimenta a las centrí-

·fugas corr.espondientes en este caso a la centrífuga A, y-

:. aproximadamente +a mitad de ésta, se separa cómo azúcar A¡ 

·y la otra mitad cómo miel A. 

Azúcar A MCA- 75420 
-2-- 2 

37,710 lb/hr. 

Miel A 
MeA _ 75420 -y-- --2- 37, 710 lb/hr. 

La miel A obtenida, es la que se procesará en los t~ 

chos de B y será obtenida aproximadamente cómo masa coci-

da B, de la cuál la mitad se separa como azúcar B y la otra 

mitad como-miel B. 

De lo anterior: 

37,710 

Azúcar B 
M 
~CB = 37,710 ·=18,855 lb/hr. 

2 2 

Miel B MCB = 37,710 18,855 1b/hr. 
2 2 
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Por úl·timo esta miel B, se procesará en los tachos e 

y se obtendrá la masa cocida e, de la miel la mitad será-

azúcar .e y mieles incristalizables, es decir: 

Mee 18,855 lb/hr 

azúcar e Mee= 18,855 9,427.5 lb/hr azúcar e 

Miel 

2 2 

·Mee 
e= -2- = 18.855 

2 

Por lo qué el azúcar 

A 37,710 

B 18,855 

e 9l427 
65,992 lb/hr. 

9,427.5 lb/hr miel incristalizable. 

total obtenido será: 

El azúcar std A, B, y e se mezcla entre sí y se funde 

en unos disolutores dónde _s_e le reduce el brix ~on aguas -

dulces, hasta un brix de 65~ por lo que el licor que debe-

rá de clasificarse en la refinería.será: 

Licor-en refinería n .. std x BA std L = azucar 
Bl 

101·, 526 lb/hr. 

Este licor es el que se alimentará a los tachos de r~ 

finado, por 19 cuál la· cantidad de masa cocida refinada 1-

será: 

101,526 lb/hr x ~~ = 69,465 lb/hr. 



.. La masa cocida refinada 1, se separa en las centrífu 
. . ' . . -

gas de refinado cómo azúcar refinada 1 y será aproximada-

mente el 50%: es decir: 

Azúccu- refinada 1 

Miel refinada 1 

69,465 
2 

69,"465 
2 

34,732 lb;hr. 

34,732 lb/hr. 

La miel de rafinadq 1 se procesará en el ·tacho de rQ 

finado 2 obteniéndose la misma cantidad-de masa cocida r~ 
e' 

finada 2, es decir: 

Me_ = 34,732- lb/hr. 
-R2 

De esta masa :·cocida refinada 2 será la mitad aproxi-

madamente azúcar refinada 2 y miel refinada 2. 

Azúcar refinada 2 J4,732 
2 

171 366 lb/hr. 

Miel-refinad~ 2 :i: ¡~,7~2 
2 

:;1.7 1 366 lb/hr. 

Por ú).tilno esta miel se alimentará al .tacho de refi-

nado 3, obteniéndose la McR3 ~ue será -17,366 lb/hr. igua~-

mente que en el caso anterior tendremos que el 50 % será-

azúcar refinada 3 y mieles finales de refinado 3 que se -

retornan a los tachos de B, es decir: 

Azúcar refinada 3 = 17'• 366 = 8,683 lb/hr. 
2 

M~el final refinada 3 17,366 
2 

a,6a3-lb/hr. 



De lo anterior el azúcar refinado total producido será: 

Refinado 1 

Re.finado 2 

Refinado 3 
Azúcar total refinado: 

34,732 lb/hr. 

17,366 lb/hr. 

8,683 lb/hr. 
60,781 lb/hr. 

65 

Azúcar total refinado 60,781 lb(hr 27.57 ton azúcar/hr. 
2,204.6 lb/ton. 

4.- CONSUMO DE VAPOR EN LOS CALENTADORES DE MASA.- Después de -

los cristalizadores es necesario calentar la masa cocida - -

aproximadamente 20°F, para abatir la viscosidad de ésta an 

tes de ser alimentada a las centrífugas, estos calentadores-

existen uno por cada tacho es decir son 6 en total. 

La cantidad de masa cocida que se descarga de los t~ -

chos A, B y e es: 

Me 

MeA 75,420 

McB 37,710 

Mee 18 1 855 

Total =131,985 

] 

95°Brix 

cP 

Mieles 

Por lo tanto: 

lb/hr. 

Q = 131,98.5 X 0.44 (20°F) 1,161,468 BTU/hr 
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Y la cantidad de vapor necesario para dar este calor será: 

X ]Sat. 
933.7 BTU/lb°F 

25# 

25# 

C.R.V.J . = 

Calentadores 
de masas~ 

1,161,468 
933.7 

1,243.94 lb/hr. 

Cómo este va~or cederá su calor al agua de calentamieg 

to y ésta agua cederá su calor á la miel, se considerará 

una pérdida de 10 % en· cada uno de los pasos, por lo cuál 

. tendremos. 

C.R.V.] 
25

# = 1,243.94 X 1.2 

Calentadores 

1,492 lb/hr. vapor. 

de masas. 

5.- CONSUMO DE VAPOR EN LOS CALENTADORES DE AGUA DE LAVADO.-

No todas las centrífugas usan agua de lavado, genera~ 

mente las que la usan son las centrífugas de refinado, y -

es agua de 65°C de temperatura. 

En un ingenio de ésta capacidad se usan aproximadamen 

te 6 centrífugas intermitentes para el refinado, de 48 - • 
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. pulgadas de diámetro por 30 in de altura (48" x 30"). ca-

da centrífuga tiene 7 toberas para atomizar el agua y cada 

tobera según datos del fabricante maneja 1.04 lts/seg. por 

.lo que la cantidad de agua necesaria, funcionando las 6 

centrífugas al mismo tiempo será: 

Cantidad de agua 6 ~ 1.04 lts x 7 7 
seg 

43.68 lts 
seg. 

C~nsiderando que el tiempo de lavado, no es continuo-

durante todo el ciclo de centrifugación, sino unicamente 

un momento, tomaremos que un 10 % del tiempo total es el 

tiempo de lavado, por lo que la cantidad de agua ~erá: 

Cantidad de agua = 43.68 x 0.10 4. 368 lts/seg. 

De aquí tendremos ~e la cantidad de calor necesario. 

para calentar esta agua de 25°C temperatura normal a 65°C 

será: 

Q=4.368 lts X 1 ~X 2.2046 lb;x:3,600 segxl JIT!L X 40°C X 1.8= 
seg · lt Kg hr. lb°F 

= 2,496,016~2 BTU/hr. 

933.7 BTU/lb. 

Con lo cuál·tenemos: 

C.R.V.125# 

Calent. 
· agua de 

2,496.016.2 
933.7 

de 
iavadó. 

2, 637 lbjhr·. 
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·6.- CONSUMO DE VAPOR EN EL DISOLUTOR DE AZUCAR.-

El ·azúcar que se envía a refinar debe ser fundido y -

mezcladQ con agua hasta obtener un brix de 65° , para PQ 

der ser manejado en la eliminaci6n de las impurezas" La -

temperatura a la que ha de elevarse debe ser 75°C aproxim~ 

damente por lo cuál del balance de material anterior se t_ie 

ne: 

Licor en refinería i = 101,526 lb/hr.; 

65°Brix 

Q=l01,526 ~0.61 BTU X (75-25} X 1.8 
hr lb°F 

5,573,777 BTU 
hr 

la cantidad de vappr requerida será: 

C.R.V.1 

933.7 BTU/lb 

Disolutor 

5,573,777 

933.7 
5,970 lb/hr vapor 

7 • - CONSUMO DE VAPOR EN EL EVAPORADOR DE PELICULA.-

En algunos ingenios acostumbran al disolver el azúcar 

·bajarle el brix no a 65° sino hasta 58~ y pos~eriormente-
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en un evaporador de película llevarlo a 65°. Estos evapo­

radore-s· funcionan al vacío y la temperatura de ebullición-

es apro~imadamente 75°F, por lo tanto ia cantidad de vapor 

necesario para llevar el licor de 58° a 65° brix será: 

Del balance de materiales se tiene: 

Licor.refinado a 65° brix 101 526 lb/hr 

Licor refinado a 58° brix 101 526 §2 = 113 779 lb/hr 
58 

Agua evaporada a ·75°F 113779 - 101526 12253 lb/hr. 

1050 BTU/lb 

933.7 BTU/lb 

lb/hr x 1050 BTU/lb 
933.7 BTU/lb 

13780 lb/hr 

8.- CONSUMO DE VAPOR EN LOS CALENTADORES DE LICOR.-

Dura~te el proceso de la refinación del azúcar, el 1~ 

cor a refinarse es tratado con ciertos productos químicos-

tales como el ácido fosfórico y algunos coagulantes que 
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que secuestran las impurezas, llevándolas a la superficie 

del fluido y éste es bombeado por unas bombas aereadoras-

que le producen espuma pasando entonces a un tanque de 

calentamiento clarificador.de licor. En este equipo las-

espumas formadas, conteniendo las impurezas son elimin~ -

das,mecanicamente por medio de·unas paletas. En este-

equipo la temperatura se.incrementa en 25°C, ya que en el 

trayecto del disolutor al tanque clarificador la tempera-

tura se ha abatido en ese rango. 

Del balance de material anterior se tiene: 

Licor al refinado= j, 101,526 lb/hr. 

At = 25 °C . Cp J . = O. 61 BTU/lb°F 

65°Brix 

Por lo que: 

2,786,888 BTU/hr 

Pero: 

933.7 BTU/lb 

Por lo tanto: 

C.R.Vl 
. ]calentador de 

licores. 

2,786,888 

933.7 
2,984 lb/hr vapor 
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Considerando que las pérdidas de calor en estos equi-

pos de calentamiento son 15% se tendrá: 

C.R.V.1 - 2,984 X 1.15 

calentador de 
licores. 

3,432 lb/hr. 

9.- CONSUMO DE VAPOR EN EL RECUPERADO~ DE CALOR DEL LICOR FIL-

~-- Después de la clarificación (proceso anterior), -

el licor es pasado a unos filtros prensa (modelo Sweetland). 

d6nde es filtrado de todos los productos químicos agreg~ -

dos, (coagulantes, ácido fosfórico, etc.)· y posteriormente 

~ebe pasarse a unas columnas de carbón para absorber com 

pletamente el color. 

Una vez pasado el licor a través del carb6n, se.elimi-

na el carb6n arrastrado en unos filtros prensa similares -

a los ante+iores. En esta etapa el licorha perdido nueva-

mente temperatura y su Brix ha bajado a 60°, por lo cuál 

es necesario calentar para inc~ementar su temperatura en 

De lo anterior se tiene: 

Licor :1 r~finado =·i 101, 526 lb/hr. 



O. 64 BTU/lb°F 933.7 BTU/lb. 

Q 101,526 lb/hr x 0.64 BTU/lb°F x 25°C x 1.8°F/°C 

2,923,948 BTU/hr. 

25# 

2,923,948 
933.7 

3,131 lb/hr 

Considerando una eficiencia del 15 % se tendrá: 

C.R.~.} ~ 3.131 x 1.15 . _1.~01 1b/hr. vapor. 

- 25# 
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10.- CONSUMO DE VAPOR EN LOS TACHOS DE REFINADO.- Este consumo 

se estimó a~teriormente junto con los tachos de A, B y c. 

11.- CONSUMO DE VAPOR EN LOS TANQUES DE MIEL DE LUBRICACION.-· 

La mieles de lubricación son mieles finales que se retoL -

nan a los ~ristalizadores de A, B y C, en muy pequeña can-

tidad, con el único fin de hacer más fluído el derrame de-

masa cocida. La cantidad de miel de lubricación no tiene-

un cálculo muy exacto, ya que se hace a partir de datos 
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prácticos. Se estima en este caso que estos tanques son d~ 

masiado pequeños y no consumen más de 200 ~b/hr. de vapor,-

dato. que .se considerará cómo el consumo en este caso. 

C.R.V.J 

25

# 200 lb/hr. 

Tanques de 
miel: de lubric. 

12.- CONSUMO DE VAPOR EN .LOS FUNDIDORES DE GRANZAS.- El azúcar ya-

refinado se pasa a un secador rotatorio dónde se obtiene 

azúcar con 0.2 % de humedad. En este paso es común que el-

azúcar no se seque en forma uniforme, sino que se formen 

conglomerados de él (granzas), las mieles son fundidas y 

mezcladas con agua hasta un brix de 65° para ser retorn~ 

dos al tacho. La cantidad de granzas que se producen son 

aproximadamente un 2 % del total de azúcar refinado produc~ 

do: cómo ya dijimos se mezclan· con agua a un brix de ~5° y-

su temperatura se eleva de 25 a 75°C para fundirse y retor-

narse a los ~achos de refinado. 

G Granzas = Azúcar refinada x 0.02 

60,781 X 0.02 = 1,215 lb/hr. 

] ·= 1,·215 1 ~~ ·= 1,870 lb/hr. 

15°Brix 



Q 1,870 lb/hr X 0.61 BTU/lb°F X (75-25)°C X 1.8 

102,6.73 BTU/hr. 

C. R. V.] 

25

# = 

Fundidores 
Granzas 

102,673 
933.7 

110 lb/hr. 
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13.- CONSUMO DE VAPOR EN LOS CALENTADORES DE PETROLEO A LA ENTRA-

DA.- El uso del petróleo combustible en un ingenio debe tQ 

marse en cuenta, y~ que en ocasiones no es posible utilizar 

bagazo, por ejemplo al arranque; también en el caso de que-

el bagazo esté mojado ó acaso que se esté consumiendo en 

.otros lugares. Asi pués el petróleo que se recibe se de~-

carga en una fosa de concreto que tiene un serpentín de ca-

lentamiento, ya que se t~~-ae petróleo pesado (Bunker e ~ 

6 petróleo# 6 de PEMEX), el cuál ha de ser calentado para-

abatir su viscosidad y poder ser manejado. La temperatura-

del petróleo será aproximadamente 30°C y se lleva a ll0°C -

para bombearse. ~a cantidad de petróleo que se usa en un -

. ingenio cómo repuesto es de 7 lt/T.C., por lo que consid~-

rando que el ingenio procesa 250 T.C.H. tendremos: 

Cantidad de·petróleo P 

~ l -1.04 kg/lt. 

U Petróleo-

7 lts X 250 T.C.H.=l,750 lts 
T.C. hr 



~J 
Petr6leo 

AT 

Q 1.750 hlts:x:l.O~ x2.2046 lb x 0.5 BTU x 144°F 
r. lt kg lb°F 

Q 288,872 1ITQ. 
hr. 

~ l = 933.7 BTU/lb 

t5# 

C.R. V ·125# = 

Calentadores 
Petróleo. 

288, 872BTU(br. 
93~. 7 BTU/lb -

310 lb/hr. 
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14.- CONSUMO DE VAPOR EN EL TANQUE DE PETROLEO.- El petróleo -

de la fosa s.e bombea a un tanque de una capacidad bastante 

alta. La cantidad que manejan las bombas de petróleo com-

bustible es de lOO G.P.M., salíendo por el tanque de e~~ 

bustible a través de un calentador de succión, el cuál el~ 

va la temperatura desde 50°C hasta ll0°C. Por lo cuál el-

consumo de vapor será: 

cantidad de petróleo por el calentador de succión= P_ 
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P lOO G.P.M. x 3.785 lts x 1.04 ~ x 2.204 lb x 60 min 
gal lts kg 1 hr. 

P 521068 lb/hr petróleo. 

Q lb BTU 
521068 ~0.5 lboF x 60°C x 1.8 

)_ ] . 933.7 BTU/lb 

25# 

2 1 8111 672 liT!! 
hr. 

·C~R.V. 

]

25# 

218111672 
933.7 

3,012 lb/hr. 

Tanque de 
Petróleo. 

,15.- CONSUMO DE VAPOR EN EL TANQUE DE DIAo- El petróleo pasa -

del tanque de combustolió, a urt tanque más pequeño cuya e~ 

pacidad es el consumo de petróleo de un dia. De este tan-

que se bombea a las calderas a razón de 100 G.P.M. en for-

ma intermitente. En este tanque la· temperatura es incr~ 

mentada désde 100°C hasta 150°C, por lo cuál la cantidad 

de vapor será: 

Cantidad de Petróleo _lOOGPM x 3.785!!~x60m~~xl.04~fx2.204~~ 

P 521068 lb/hr. 



e J = 

P Petróleo 

933.7 _ .AT 

Q 52,06~.x O.S~~~F x 50°Cxl.8 2,342,430 BTU 
hr. 

C.R. V. ]
25

~ 
_ Tanque de 

día. 

2,342,430 
933~7 

2,509 lb/hr. 

l6~- CONSUMO DE VAPOR EN EL CAMBIADOR DE CALOR DEL AL~IENTADOR-

DE PETROLEO A LA CALDERA.- El petróleo una vez que sale -

del tanque de día debe calentarse de 150°C a 200°C, para -

abatir su viscosidad y preveer pérdidas de calor en las 

tuberías_, así mismo la .eficiencia en la c.ombustión será 

más alta. Por lo tanto la cantidad de vapor consumida - -

será: 

P = 100 GPM X 3,785 lts X 1.04 ~; 2.204 lb X 60 min 
gal lt kg hr. 

p = 52 068- lb 
' hr. 

Petróleo 

cP] 
Petróleo 

0.5 ~~F 

Q = 52,068 hlbr ~ 0.5 ~X 50°C X 1.8 
lb°F 

2,343,060 

933.7 



C.R.v.J
2

~ 
C<mib~ de 
cal.m: petról.eo 

2,343,060 
933.,7 

7B 

2,509_ l.b/hr vapor. 

l. 7 =- t:mROO C~ Jl)JB: VAl'OR Y Pm:iiiDJ!Di\5.- Se est.:lina que del. con 

Slll1lmO total. de ~ de baja pres:i6n un 3 % se pierde por 

v.ilvul.as. camm t1llil!le1!:':ias y etg[IIJI..ipos y otro 10 % se pierde por 

E1 l!llo seria l.óg:ico, pillr l.o CI!Jlili]. se a j-ustará este val.or a - -

-
350 .. 000 .l!b/ll:a'. 

- 3_3.1.-~ lD!lB:I. C~IQl ll.E ~ IDJB: ~ :a>RJB:SIG!'Jl. 

u .. 735 Ibjhr. 

41.,955 

27.,970 

2 Tachos de C 1.3,984 

ca.l.entad.ares de masas 1,492 

cal.emrtadores de agua de 1ava.do 2. 637 

Disol.utorde_azúcar 5,950 

cal.entadores de licor 3.,432 



Recuperador de calor de licor filtrado 

Tanques de mie1 de lubricación 

Fundidores de granzas 

~calentadores de petróleo a 1a entrada 

(~~que de petróleo 

Tanque de día 

-\,Calentador de petróleo a 1a caldera 

...... Consumo por pérdidas -23 % 

Es decir: E 350,000 Ib/hr. 

79 

3,601 

200 

110 

310 

3,012 

2,509 

2!509 
284,659 lb/hr 

65,093 

350,000 lb/hr 
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3.4~- CONSUMO DE VAPOR DE ALTA PRESIONEN EL INGENIO (P).-

Este consumo es relativamente bajo y se refiere prL~cipa~ 

mente a equipos muy específicos que requieren vapor de alta -

presión cómo las espreas para atomiz~ción del combustible en-

las calderas, el vapor para calentar el aire de secado, y la-

unidad de absorción para producir agua fr{a. En este estudio 

estos serán los únicos equipos que se considerarán para este 

cálculo. 

l.- CONSUMO DE VAPOR PARA IAS ESPREAS DE LOS QUE..MADORES.-

Según datos del fabricánte de las calderas 

(Babcock & Wilcox)-se requieren en cada caldera 1100 

lb/hr de vapor y éste es el dato ~ue se considerará, ~ 

ya que el cálcul.o no es posible -determinarlo pués d~ -

pende de datos del fahr1~n~e, que son patentes de di-

seña. Por lo q-ue el consumo para este caso en que se-

tienen 3 calderas será: 

]

-Espreas- de 

c.R.v .. 

275# 

quemadores 

3 X 1100 Ib/hr= 3300 Ib/hi 

2.- CONSUMO' DE VAPOR EN .EL SECADOR DE AZUCAR.- Cómo hemos 

visto en el cálculo del vapor de baja presión el azúcar 

refi."'!ada se pasa a un secador rotatorio el cuál usa - --
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debe~á·ser la misma que pierdan las masas cocidas, por ~ 

lo cuál tendremos : 

Q = 131985 ~ x 0.44 ~x 28°C x 1.8 
hr lb°F 

0.44 . A.T 

.\.165.0°F 
" = 951·.5 

275# 

BTU/lb 

2926899·~ 
hr • 

De lo-anterior el consumo de vapor de la unidad de 

absorción será: 

Unid de . 

1
absorción 

C.R.V . 

. 275# 

2926-a9g- = .3076 lb/hr. 
951.5 

3.4.1.- RESUMEN DEL CONSUMO DE VAPOR DE ALTA PRESION EN EL IÑGENIO. 

Resumiendo tenemos que el vapor total consumido de-

alta presión en el ingenio es: 

EQUIPO CONSUMO 

Es~eas_de los quemadores 3 300 lb/hr 

Secador de aziícq.r 3 040 lb/hr 

Unidad de absorción 3 076 lb/hr 

9 416 lb/hr 

Es dec:i,r: p = 9 416 lb/hr. 
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aire calentado por vapor. Según_Hugot el vapor requeri, 

do para secar lOO lb de azúc~r son 5 lb de vapor. En el 

balance de material, se ha calculado que se tienen 60781 

lb/hr de azúcar refinado producido, por lo tanto: 

1 
Secado: 

C.R.V. -

275# 

60781 lb azúcar 5 lb vapor 
hr x lOO lb azúcar 

3040 lb/hr. 

3.- CONSUMO DE VAPOR EN LA UNIDAD DE ABSORCION.- En varias-

partes del ingénio, tales cómo los cristal~zadores rápi-

dos, se necesita agua helada para enfriar las masas coc~ 

das de los tachos de A, de B y de e, las masas cocidas -

salen de los tachos aproximadamente a unos 95°C y en los 

cristalizadores hay pna pérdida natural de 95°C a 73°C,-

sin embargo para hacer crecer el cristal de azúcar es n~ 

cesario emplear agua frfa de 20°C cómo máximo, para b~ -

jar la ~emperatura de las masas a 45°C. El método para-

enfriar esta agua es emplear una unidad de absorción de 

Bromuro de litio, ¡,a cantidad de masa cocida que se pro-·. 

duce en los tachos de A, de B y de e según el balance de 

materiales es: 

131 gas lb/hr 

Entonces ia cantidad de calor cedida por el enfriador 
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CAPITULO IV • .;..· · . 

OBTENCION DE .LA DEMANDA TOTAL Y PRESENTACION DE DATOS.-

4.1.- Cálculo del agua a1imentada a la caldera: 

Si se recuerda la ecuación 17 del capftulo II en la cuál 

se estableció que: 

&= 0.1616222R + 1.1150159P + 0.9533936 E 

Y así mismo se recuerdan los datos óbtenidos en el ca-

pítulo III para R, P y E, que son los siguientes: 

A) vapor de alta presión a .turbinas R= 323 854 lb/hr· 

B} Vapor de baja presión en el Ing~ 
nio. E= 350 000 lb/hr 

C) Vapor de alta presión en el ·Ín-
genio. P= 9 _416 lb/hr 

De todo lo :·an'terlqr podemos calcular la cantidad -

de agua que ha de suministrarse a:J:<ís t;aldei:-as del Ing~ 

nio, es decir> Jiiodemos obtener eL vá:-ior de L. 

Asi que sustituyendo: 

L ~-·O.i~l6~ii X j23 854 + 1.1150159 X 9 416 + 

+ 0.9533936 X 350 000 

L = 396 528.74 lb/hr. 
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4.2.- Cálculo del balance general cuándo se_ consume vapor de­

alta-presión_ en el desaereador. 

De acuerdo con lo establecido en el capítulo II se -

pueden determinar las demás incógnitas planteadas en el­

balance del sistema general. 

Se resolverá primeramente el caso en que se usa va­

por de alta presión al desaereador: 

a) Purgaª a la caldera.-

T O. 05 L 

T 0.05 X 396 529 

T 19 826 lb/hr. 

b) Vapor gener'ado por las calderas.­

A= L T 

A = 396 529 - 19 826 

A= 376 703 lb/hr. 

376 703 

e) vapor autoevaporado en el tanque dé purgas 

F 0.00835 L 

F 0.00835 X 396529 

F 3311.02 lb/hr" 

d) Vapor de baja presión a la salida del saturador. 

D =.E - R - F 

D 3~0 000 323 854 - 3311 

D 22 835 
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e) Vapor de alta presión al saturador. 

C D X 0.8550494 

e 22835 x 0.8550494 

e = 19525 lb/hr. 

f) Condensado r~querido en el saturador. 

S = D - C 

S 22835 19525 3310 lb/hr. 

S -3310 lp/hr. 

g) vapor requerido en·el desaereador. ·Este vaior 

·se calculará cómo_se ha establecido previamen-

te primero para el caso en que el vapor que se 

use en el desaereador sea el de alta presión.~ 

por lo· tanto se tendrá: 

Q 

1
liq.- sat. 

HL 

15# 

220 BTU/lb 

·1- liq. sat~ 
HG 

180°F 

148 .BTU/lb 



Q=L 

1342. 2 BTU/1b 

220 - 148 
1342.2 - 148 

Q 396529 X 0.0602914 

Q 23908 lb/hr. 

86 

L x 0 0 0602914 

,. 

h) Condensados y agua de repuesto al desaereador. 

G = L -- Q 

G = 396529 - 23908 372621 lb/hr 

G = 372621 

i} Verificación del balance. 

A= R + P + C-~ 

A = 323854 + 9416 + 19525 + 23908 = 376703 

Con lo cuál se demuestra que·la ecuación 17 es co--

rrecta puesto que los valores obtenidos han sido comprQ -

bados. 

4-.3-.- Cálculo del balance general cuándo se consume vapor de b~ 
¡ 

ja presión en el desaereador. 

Ahora se hará el cálculo para el 2s caso, es decir. -

cuándo se al~enta vapor de baja presión al desaereador,-
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tornando cómo base la ecuación 17 ', que es idéntica a la 

ecuación 17, por lo cuál el valor de L_ será igual que -

el calculado para la ecuación 17 y que es: 

L = 0.1616222 R + 1.1150159 P + 0.9533936 E-

Por lo tanto sustituyendo los valores de R, P y E, 

obtenidos en el capítulo III se tendrá: 

L = 396528.74 lb/hr. 

De aquí las demás incógnitas se calcularán como sigue: 

a) Purgas de la caldera. 

T = 0.05 L 0.05 X 396529 19826 lb/hr. 

b) Vapor generado en la caldera. 

A= L- T 

A= 396529 -~9826 ~ 376703 lb/hr. 

e) vapor autoevaporado del tanque de purgas
1 

. F 0. 00835 X 396529 = 3311 lb/hr. · 

d) Vapor de baja presión a la salida del saturador. 

D = E + Q'- R - F 

D = 350000 + 27960 - 323854 - 3311 lb/hr. 

• D = 50795 ~b/hr. 

e} Vapor de alta presión a la entrada del saturador. 

e = D X 0.8550494 

e = 50795 x o.s550494 43433 lb_lhr. 
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f) Condensado requerido en e~ saturador. 

S D - C 

S 50795 - 43433 7362 ~b/hr. 

g) Vapor requerido en e~ desaereador. En este -

caso se ca~cu~ará tomando en cuenta que es v~ 

por de baja presión según se ha estab~ecido -

previamente: 

Q' LX 0.0705121 

Q' 396529 X 0.0705121 27960 lb/hr. 

h) Condensados y agua de repuesto al desaereador. 

G L- Q' 

G 396529 - 27960 368569 lb/hr. 

i} Verificación-del~alance. 

A=R+P+C 

A = 323854 + 9416 + 43433 376703 lb/hr. 

·con-lo cuái se comprueba que la ecuación 17' es CQ 

rrecta también para el caso. en que se alimenta vapor de 

baja presión al desaereador. 

Presenttici6n esquemática del Balance General.-

En forma esquemática y más objetiva, tenemos que ~ 

en la figura # 3 se muestran los consumos en cada equi­

po y en cada cabezal, calculados en los capítulos ante-
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riores. 

Nótese que éste es un diagrama de servicios de va­

por y sólo s~ muestran en ~1, los equipos que lo consu­

,_ men, así c6mo las líneas que lo manejan.- . Los datos 

'_.que aparecen en el diagrama se explican por sí s6los, 

ya que muestran ei.flujo normal en cada punt~, y en ca­

da equipo, así cómo los cabezales principales y además­

ha sido representado cada equipo por.una figura esquero~ 

tica típica del equipo-en cuestióno 

Importancia de estos cálculos en los resultados finales. 

Estos cálculos son de g~an importancia, porque nos 

permiten entre otras cosa!fl_. plantear el sistema general 

del equipo, calcular- los diámetros de todas las tub~ 

rías de vapor,. el arreglo de éstas en la planta, la ev~ 

.luación de su costo y por supuesto permite calcular ·la­

cantidad total de vapor y seleccionar las calderas apr.Q. 

piadas. ~Tambíen permite el diseño del desaereador y 

otros equipos que se calculan como resultado de este b~ 

lance cómo son la válvula saturadora, el tanque de con­

densados, el tanque flash~ las bombas de alimentación a 

la caldera y los sJstemas dé dosif-icación de productos-:­

químicos. 
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CAPITULO V.- SELECCION Y ESPECIFICACIONES DE LOS. PRINCIPA­
LES EQUIPOS DEL SISTEMA GENERADOR DE VAPOR. 

Como hemos establecido en el capítulo anterior 

el ba·lance general del sistema de vapor es fundame.!}_ 

tal para la selección y especificación de los equipos 

que compo_rien este sistema.· En este capítulo se espe-

cificarán los equipos que se consideran de mayor im 

portancia en el sistema, a saber: 

1.- Cal"deras 

2.- Desaereador. 

3.- Válvula. saturadora. 

4.- Bombas de alimentación de agua.· 

5.- Tanque d~ almacenamiento de condensados • 

. 
6.- cabezal principal de vapor. 

5.1.- Calderas.- Con el valor obtenido para el consumo gen~ 

ral -de _vapor en el Capítulo IV {A = 376703 lb/hr) pod.§. 

mas definir que se necesitan 3 calderas de vapor de 

150 000 lb/hr cada una, del tipo de tubos de agua. 

Las condiciones de diseño de presión y temperatura se-

rán 300 ps:ig y 650 6 F a la salida del sobrecalentador.-:-

Las calderas deberán pr0porciona_r una sobrecarga 1 O %-

arriba de la capacidad máxima continua durante 2.horas, 
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utilizando bagazo de caña de 51 % de humedad, como CO!!!, -

bustible y agua de alimentación a l80°F •. Se deberán su­

ministr¡:¡.r quemadores para petróleo pesado (PEMEX # 6), -

que permitirán operar la caldera al lOO %, de su capaci­

dad máxima continua usando este combustible. Las calde­

ras deberán ser capaces de soportar un 5 % de pérdidas -

de la alimentación de agua por purgas, sin que con esto­

se vea afectada la producción de vapor. 

En la selección de estas calderas puede observarse 

que en vez de 3 calderas de 150 000 lb/hr cada una, P.ll -

dieran ser 4 de lOO 000 lb/hr, sin embargo la cantidad 

obtenida teóricamente de vapor (376 703 lb/hr) está muy­

cercana a las 400 000 lb/hr y podría en algún momento d~ 

do haber una deficiencia.-de -Vapor por sobrecarga, y por­

otra parte seleccionar 5 calderas de 100 000 lb/hr sería 

excesivo. La selección de 3 calderas de 150 000 lb/hr,­

además de ser una solución más adecuada en cuánto a la -

inversión ocasiona un menor costo de mantenimiento y un­

número menor de personal de operación. 

Desaereador.- Del capítulo IV, se obtiene que la cant~ 

dad de vapor que se alimenta al desaereador, deberá ser 

23908 lb/hr con.vapor ·de alta presión y de 27960 lb/br­

ean vapor de baja presión, por lo tanto podemos especi-
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ficar que se necesita un desaereador de contacto directo 

tipo charolas, capaz de manejar 472500 lbfhr de agua op~ 

randa a ~na presión normal de 15 psig y alimentando el -

agua a la caldera a 180°F. El tanque de almacenamiento­

del desaereador deberá tener una capacidad de 10 minutos 

el gasto de alimentación a la caldera, es decir aproxim~ 

damente de 10000 galones. El oxígÉmo disuelto en el -

agua a la salida del desaereador, no deberá exceder de 

o.005.cm3/1 cómo tal, de acuerdo con el método autoriza­

do por el Heat Exchange Institute. Las condiciones de -

diseño de este desaereador serán 40 psig y 650°F. El m~ 

terial de construcción-de la carcaza deberá ser de acero 

al carbón tipo A-285-C. 

Válvula Saturadora.- Par~ obtel)er el relleno de vapor 

de baja presión en el ingenio~ quedó establecido en el 

capítulo IV cómo 19525 lb/hr de vapor para el caso en 

que se consume vapor de alta presión en el desaereador y 

4343~ lb/hr para el caso en que se consume vapor de baja 

pre~i6n en el desaereador, por lo que se puede seleccio­

nar una válvula que maneje 50000 lb/hr de vapor que r.§_ 

duz.ca la pr..2sión de 275 psig y 650°F a 25 psig y vapor 

saturado. Este tipo de válvula podrá ser del tipo auto­

controladora de velocidad y de acuerdo con el catálogo -
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número lOO de Control .Components, Inc. se necesita una -

válvula de 6 11 tipo Self Drag con elemento controlador de 

·. 
velocidad. 

S.4.- Bombas alimentadoras de agua.- Considerando que el gasto 

de agua de diseño a la caldera es de ~72SOO lb/hr, po~-

mos decir que se deben alimentar 1000 G.P.M. de agua con 

una.presión de· descarga de 3SO psig a una temperatura de 

diseño de 200°F·. La solución más favorable es tener 3 -

bombas de SOO G.P.M., siendo una de éstas de repuesto y-

accionada por turbina. 

El tipo de bomba que deberá usarse es centrífuga -

horizontal con impulsor de bronce y carcaza de ~ierro -

fundido. 

s.s.- Tangue de almacenamiento de condensados.- El agua que 

se alimenta a la caldera generalmente, proviene de con -

densados, los cuáles se almac~nan en un tanque, cuya ca~ 

pacidad será 30 minutos el gasto de alimentación a la 

caldera. Las características del tanque serán: Tanque-

A. P. I. cilÍndrico vertical, altura igual a diámetro, ta-

pa cónica, fondo plano y un volúmen de 30 000 galones. 

El material debe ser acero al carbón tipo A-28S-c.· 



5.6.- Cabezal principal de vapor.- El cabezal principal d@ V~ 

por a la caldera deberá ser capaz de manejar 450 OóO 

. lb/hr a 275 psig y 650°F. La velocidad recomendable en~· 

~ste tipo de fluido es de 200 ft/seg por lo que el diám~ 
.. 

tro de la tubería principal será: 

Q = 450 000 lb/hr 

V 

l65.0°F --

J 2.2 ft
3
/lb 

275# 

v .= 200 ft/seg 

A = Area de flujo 

d = Diámetro. 

A= na2 
4 

de d6nde 

d 2.64 f~x 12 in/ft 31.5 pulgadas. 

El diámetro nominal inmediato "superior al obtenidb ~ 

en el diseño es 36 pulgadas, por lo tanto éste será el 

diámetro del cabezal. 
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: e O N e L U S I O N E S 

De acuerdo con lo expuesto en los capitulas precedentes 

se pudo observar que el método propuesto para calcular la- d~ 

manda total de vapor en el ingenio, ha servido como punto de 

referencia para el cálculo· de los equipos componentes del 

sistema generador de vapor y ha permitido balancear los con-

sumos de vapor para aprovechar éste de una manera adecuad~,-

es decir evitando al máximo sobrecargas innecesarias de v~ 

por de alta presión. 

Por otra parte éste.méto~o puede ser aplicado durante-

la operación de la planta corrigiendo-las cargas en cada-

equipo ya sea que se trate --de-rma ~mayor ó una menor demanda-¡·-

teniendo asi el gasto total adecuado en las calderas y el --

consumo de vapor necesario que ha de alimentarse al desaere~ 

dar. 

Por Último puede deci~se que el baiance general de v~ -

por es susceptible de ser utilizado con algu1~as ligeras mod_i 

ficaciones p~ra c.ualquier_otro tipo de plantas ó secciones-

de éstas que requieran una optimización en sus servicios de-

vapor. 
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