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INTRODUCCION



iLit industria azucarera es sin lugar a dudas una de las mis
florectentes del pais y por la misma razdon una de las mds seguras para -
hacer una inversién tan fuerte como lo es la creacidn de una central azu -
carera,

El presente estudio pretende dar una idea de lo que puede -

significar en cuanto a capacidad de equipo, costo de instalacién del mis

mo, costos de produccién y administracidn la creacién de la tal central -
azucarera.

Por lo tanto el enfoque de este trabajo estid mds bien dirigi
do hacia el aspecto econémico de un ingenio azucarero, tomando en consi
deracién como un antecedente necesario los datos de capacidad de equipo
y variables de operacién y por medio de ellos llegar a la determinacién -
del valor de la inversidn fija necesaria asi como de los costos de produc -
cién, efectuidndose por iltimo el balance e¢conomico.

Para poder llevar a cabo lo anterior, y basindose en los -
datos del ingenio San Cristébal, fué necesario extrapolar dichos datos de-
fabricacién de aquellas inmensas instalaciones a una capacidad menor, in

troduciendo las mejoras que se han creido pertinentes y pudiéndcse dar -



asf una tdea min nancta de la inverslén necesaria sobre todo ¢n lo que se
rofiere a conto de equipo,

Nawe pretende en absoluto que este trabajo sea un estudio -
exhaustivo de {u que o8 la industria azucarera on todos v cada uno de sus -
diversos wapectos adn cuando 81 se ha tratado de establecer los principios

min modernos y econdmicos,



CAPITULO I



El proceso de fabricacidn de azicar de cafla se puede des -
cribir en términos generales en la siguiente forma:

La cafia e¢s alimentada al conductor por medio de la gria y-
la mesa alimentadora, para ser conducida al departamento de molienda -
que consiste en una deamenuzadora y tres molinos, departamento en el - -
cual se le extrae el jugo a la cafia utilizando el siguiente sistema de imbi -~
bicién: se agrega agua al bagazo entre el primero y segundo molinos asi
como también entre el segundo y tercer molinos; se agrega jugo diluido a

.la cafia entre la desmenuzadora y el primer molino.

En el presente trabajo se incluye la idea de una innovacidn-
propuesta en el ingenio San Cristébal para el departamento de molienda y
que se explica oportunamente al tratar dicho departamento.

.El jugo extraido o guarapo es recogido en unos depdsitos -
inatalados en la parte inferior de los molinos y desmenuzadora llamados -
pachaquiles y en los cualeas es soparado del bagacillo, El guarapo es de -

aquf bombeado haclia lon calentadores para pansar posteriormente a alcall

zacidn y sulfitacidn do donde o enviado hacia clarificador y filtro,
1l jugo en este punte del proceso yd se encuentra bastante -

puro y es necosario concentrarlo para lo cual se envia al departamento de



evaporacién que consaiste cn un cuidruple efecto operado con vapor de es -
cape. Al salir de este departamento la meladura se encuentra a una con -
centracién de 68° Brix, y es enviada a loa tanques de almacenamiento de -
los cuales y segin las necesidades de fabricacidén se bombea a los tachos,
pasando posteriormente a cristalizadoras y centrifugas para separar el -
azicar del licor madre residual, terminindose por fin la elaboracidén en -
¢l departamento de secado.

El arreglo y lineamientos generales siguen los principios -
tradicionales senalados por HUGOT y los que ha proporcionado la expe~ -
riencia en el ingenio San Cristébal, previendo en general la resolucidn de
los siguientes factores:

a. Dificultad de supervisidn en la fibrica.

b. Las longitudes excesivas de cables, tuberias de agua, -
de jugo y de vapor,

c. Desarreglo de miquinas el cual va siempre en detri- -
mento del mantenimiento y la buena operacidn.

Por lo anterior es necesario tomar en cuenta en el disefio -
de la fdbrica los siguientes puntos:

1. Los molinos y las calderas colocados en linea recta que
el mismo conductor tome el bagazo del dltimo molino y lo distribuya a los
hornos,

2. Las calderas cerca de la planta eléctrica para evitar -

hasta donde sea posible las pérdidas por friccién en las tuber{as de vapor.



3. Por la misma razdn anterior la planta elécirica debe es
tar situada lo mids cerca posible de los departamentos de evaporacidn y ta
chos.

4. Es muy importante que los calentadores se instalen lo -
mids cerca posible de los evaporadores, mixime cuando el vapor de calen
tamiento procede de extracciones de los vasos del milltiple efecto.

5. Los tachos, cristalizadoras y centr{fugas se deben ins -
talar tomando en consideracidn la recirculacién de mieles y los lavados,

De lo anterior se deduce que es conveniente tener en cuenta
que algunos departamentos de la fibrica nccesitan estar localizados den -
tro de clla pero en su periferia, como son: el departamento de molinos pa
ra la conveniente alimentacidn de cafla, el departamento de calderas para
eliminar ficil y rdpidamente las cenizas y el exceso de bagazo, los fil - -
tros OLIVER para la eliminacién de cachaza, y el tanque de almacena - -
miento de agua de condensados fuera del edificio pero cerca del departa -

mento de calderas.




3. Por la misma razdn anterior la planta elécirica debe es
tar aftuada lo mds cerca posible de los departamentos de evaporacién y ta
chos,

4. Es muy importante que los calentadores se instalen lo -
mids cerca posible de los cvaporadores, mixime cuando el vapor de calen
tamiento procede de extraccior :s de los vasos del miltiple efecto.

5. lLoa tachos, cristalizadoras y centrifugas se deben ins-
talar tomando en considcracidn la recirculacién de mieles y los lavados.

De lo anterior se deduce que es conveniente tener en cuenta
que algunos departamentos de la fibrica necesitan estar localizados den -
tro de ella pero en su periferia, como son: el departamento de molinos pa
ra la convenicente alimentacidn de cafla, el departamento de calderas para
eliminar ficil y rdpidamente las cenizas y el exceso de bagazo, los fil - -
tros OLIVER para la eliminacién de cachaza, y el tanque de almacena - -
miento de agua de condensados fuera del edificio pero cerca del departa -

mento de calderas,



CAPITULO II



BASES PARA EL CALCULO DEL EQUIPO

Se tomaron como base para el cdlculo del equipo datos pro-
medios de las Gltimas zafras del ingenio Sun Cristébal debido a que en la-
presente instalacién se proyecta utilizar los mismos tipos de cafia y méto~

dos de fabricacidn

Dfas de zafra 190 dias
Molienda diaria 1 600 ton.
Molienda por hora 66.7 ton.
Tiempo perdido en % de tiempo total 10 %
Molienda por zafra 273 600 ton.
Rendimiento 11 %
Azicar producida por zafra 30 096 ton.
Brix del jugo de la desmenuzadora 18,5°
Brix del jugo mezclado 11,5°
Temperatura del jugo 30.0°C
Pureza aparente de la meladura 82.0
Pureza aparenta de la miel final 40,0

Presién del vapor vivo : 225 psig



Presién del vapor de escape 20 psig
Temperatura de sobrecalentamiento ' . 285,09C
Temperatura del vapor de escape 126.0°C

Si1atema de dos templas
Clarificacién simple
Electrificacidn parcial

En el presente capitulo se calculard el equipo mecdnico si-
guiente: conductor de cafa horizontal, conductor de cafa inclinado, me -
sa alimentadora, cuchillas caferas, nivelador de cada, conductor de ba ~
gazo, conductor oscilatorio, elevador de azlcar, desmenuzadora y moli -

nos de cada.

CONDUCTOR DE CARA

Es este el medio usado para transportar la cafia del patio -
de descarga hacia la parte superior de la desmenuzadora en el departe  en
to de molienda. Es una especie de tablero movedizo constituido por tabli-
llas de acero fijas en una banda que gira continuamente entre dos poleas -
colocadits en los extremos del conductor. Consta este generalmente de -
dos partes, una de las cuales e encuentra colocada en forma horizontal y
la otra inclinada a 159 con respecto a4 la horizontal.

La velocidad del conductor no se puede fijar de una manera
absoluta debido a que en clla influyen diversos [actores, adoptindosc en -

este caso un valor igual a la mitad de la velocidad periférica de los moli -



nos, es decir una velocidad de cuatro y medio metros por minuto.
El imovimiento lo proporcionan motores eléctricos acopla

dos a reductores de velocidad y por medio da coples flexibles de éstos a -

las poleas del conductor.

Cilculos
’
v ° velocidad promedio de los molinos = 9 m/min.
S = velocidad del conductor » 4.5 m/min = 14.8 ft/min,
L =2 longitud del conductor » 21,3 m.l, ® 70 ft,

T ® molienda por hora = 66.7 ton. métricas » 147 ton. cortas,

L' = constante = 150

W = peso del conductor = 12 x 2 L (en libras)

p a0.05 (L4 LY(T403WS)
990

p =z 9:05 {70 4 150) (147 4 0.03 x 17 x 2 x 70 x 14,8)
i 990

Longitud del conductor inclinado = 30.4 m. 1. = 100 ft,

13,5 H,P,

z diferencia de niveles entre los dos extremos del conductor,

z = 7.9m.1l. = 26 ft,

P' = potencia necesaria para el conductor inclinado.

T 2
P s P4 —%
T

pt w 0.05 (100 4 150) (147 4 0.03 x 17 x 2 x 100 x 14.8) 4 147 x 26
990

Pt o=z 25 H. P,

Flerro estructural para la instalacién de los conductores.



Vigueta de 150 7 m.l. 448 kg. $ 1 433,60
Vigueta de 8" 88 m.1. 2 410 kg, $ 7T 712,00
Vigieta de e 75 m. 1. 860 kg. $ 2 752,00
Canal do 6" 123 m. 1, 1 520 kg. $ 4 864.00
Angul. ¢ de 4"x 3'x 3/8" 150 m.1. 1 B94 kg. $ 4 640.30
An uliar de Jux 3/8" 145 m. 1. 1 554 kg. $ 3 807.30
Anuvnalar de 2-1/2"x 3/8" 75 m,l. 658 kg. $ 1 612,10
Solera de Inx 1/2" 220 m.? 22 440 kg. $ 71 808,00
Placa de 3/8" 320 m,2 24 800 kg. $ 79 360.00
Total 56 584 kg.  $177 989.30
Soldadura 56 584 x $ 10,70 x 0,05 $ 30 272.45
Mano de obra 56 584 x $ 1.20 § 67 900.80
Total $ 98 173.25

Un conductor de cana de 70 ft de largo por 4 ft de ancho con
sprokets, cadenas de transmisién y conduccién, reductor de velocidad, co
ples flexibles, flechas, duelas d¢ acero, chumaceras, collarines, cunas y
motor eléctrico de 15 H. P, con sus controles,

Precio del conductor LAL planta $261 060,00

Un conductor de cana de 100 1t de largo por 4 t de ancho -
con sprokets, cadenas de transmisuin y conduccion, reductor de velocidad,
caples flexibleos, floechas, duelas de acero, chumaceras, collarines, cuias

y motor eléctrico do 25 H, P, con sus controles.



Precio del conductor 1LAP planta $ 326 000.00
Precio total de conductores y fierro eatructural $ 063 162,55
PRECIO TOTAL ADOFTADO $ 864 000,00

MESA ALIMENTADORA DE CANA

Existen varios motivos por los cuales es necesaria la insta
lacion de una mesa alimentadora de cafa, y de los cuales el mds frecuene
te puede ser una sobrecarga en las cuchillas por las descargas de los pa -
quetes de cana, que puede llegar a motivar una desarticulacién del motor=
eléctrico, Otro motivo pucede ser la irregularidad en la descarga de los -
paquetes de cana que redunda en una descontinuidad de carga en el conduc
tor y por lo tanto en una alimentacion de cafa deficiente a la desmenuzado
Tit.

Por lo anterior se comprende que la funcién de la mesa ali-
mentadora es la de mantener sobre el conductor una carga uniforme y cons

tante de cafla,
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Consiste la mesa alimentadora en una plataforma rectangue-
lar colocada perpendicularmente al conductor de cafia y movida por un mo
tor elécirico independiente que funcion a intermitentemente de acuerdo - -
con las necesidades de alimentacion de cafia del conductor.

Fierro estructural necesario para la instalacidon de la mesa.

Vigueta de 8" 2l m.l. 664 kg. $ 2 124.80
Vigueta de 6" 10 m.l. 230 kg. $ 736.00
Vigueta de 4" 3 m.l. 35 kg. $ 112,00
Angular de 6" x 1/2" 6 m.l. 175 kg. $ 428,75
Angular de 6'"x4" x 1,2 6 m.l. 145 kg. $ 355,25
Angular de 4"x3" x 1/2" 4 m.l. 66 kg. $ 161.70
Angular de I ox 1/2v 31 m.l. 435 kg. $ 1 065,75
Placa de 3/8 34 m,?% 2 620 kg. $ 6 419,00
Total 4 370 kg. $ 11 403,25
Soldadura 4 370 x $ 10.70 x 0.05 $ 2 337.95
Mano de obra 4 370 x § 1,20 $ 5 244.00
Total $ 7 581.95

Una mesa alimentadora lateral de 14 {t por 30 {t compuesta
de reductor de velocidad con acople a1 motor electrico de 20 H, P, montados
on su base, flechan, coples, cuttas, chumaceras y cadenas de transmision-

y conducaién,



CUCHILLAS CARERAS

Desde un punto de vista muy general se puede decir que las
cuchillag cafieras no son indispensables. Sin embargo su instalacidn es -
muy convemente y su inversidn se paga por si sola en un tiempo relativa-
mente corto.

Su principal funcién es la de aumentar grandemente la efi -
ciencia de alimentacién de cafa a la desmenuzadora, ya que las cafas lar
gas por su superficie tersa y cerosa resbalan ficilmente en la linea tan -
gencial que forman los dos cilindros 0 mazas de la desmenuzadora y que -
constituye el Gi.iico punto de contacto entre la cafia y el molinc a la entrada
del mismo. Las ventajas que proporcionan se pueden resumir en los dos
puntos siguientes:

l. Aumentar grandemente la densidad de la cafia duplican -
do casi su valor, lo que se refleja favorablemente en la
capacidad total de los molinos,

2. Favorecen la extraccidn de jugo debido a que cortan la -
cafia en tramos mas cortos y rompen la corteza.

Debido a que en la presente fdbrica se contard dnicamente -
con tres molinos se¢ instalaran dos juegos de cuchillas caneras mowidas -
por turbinas de vapor de 280 H, P, cada uno,

Caracteristicas de las cuchillay,
Movimiento: turbinas de 280 H, v,

p » paso de las cuchillas = 22 mm



L = ancho del conductor = 1 220 mm
N « numero de hojas cn el segundo juego

N' =z nimero de hojas en ¢l primer jugo

n nk__l_l;‘.".o

P 22

~ | » 54 hojas

N' =« 2/3 (N) = 2/3 x 54 = 30 hojas
Primer juego de cuchillas; 36 hojras de 29" x 6" x 5/8"
Segundo juego 54 hojas de 29" x 6" x 5/8"

Precio de las cuchillas LAB planta $ 432 000.00

NIVELADOR DE CANA

Es comin que se¢ confunda el nivelador de cafia con el primer
juego de cuchillas que al cortar las cafas tiende a nivelarlas.

Consiste el nivelador en un eje colocado transversalmente -
sobre el conductor en el cual van colocados unos brazos curvos del fondo -
del mismo.

La potencia del motor que se instalari es de aproximadamen
te la quinta parte de la capacidad de molienda por hora, o sea un motor - -

eléctrico de 15 H, P,

CON DUCTOR DE BAGAZO
El objeto del conductor de bagazo ey la distribucion del mis=
mo a los hurnos que se encuentran situadon en ol departamento de calderas

as{ como también conducir el bagazo al departamento de almacenamiento,




Su construccién es bastante parecida a la del conductor de
cafia variando Unicamente en su superficie, ya que no estid constitu{do por
tablillas metilicas como aquel, sino por rastrillos debido a la naturaleza
del mnaterial que transporta.

En este caso se instalarfé un conductor del mismo ancho que
la longitud de las mazas dec los molinos o sea 4 {t para aprovechar por com
pleto la superficie de descarga de los mismos. El primer tramo del con -
ductor se encuentra constituido por una seccién horizontal seguida por otra
inclinada a 45° con respecto a la horizontal y que constituye lo que se ha -
dado en llamar elevador de bagazo, con una longitud de veinticinco pies. -
Por 1ltimo el conductor principal que se encuentra a un nivel superior que
el de los hornos de las calderas y a todo lo largo de éstos, cubriendo una -
longitud total de 100 pies.

Fierro estructural para la instalacién del conductor.

Vigueta de g" 132 m.1. 3 614 kg. $ 11 564,80
Canal de 12" 246 m.l. 7 550 kg. $ 24 160,00
Canal de 10" 33 m.l. 750 Kg. $ 2 400,00
Canal de 8" 63 m.l. 1 080 kg. $ 3 456,00
Canal de 4 6 m.l. 49 kg. $ 156,80
Angular de I x 5/16" 200 m.1, 1 800 kg. $ 4 410,00
Placa de 1/4" 109 m.2 5 450 kg. $ 13 352,50
Total 20 293 kg. $ 59 500,10



Soldadura 20 293 x $ 10.70 x 0.05 $ 10 856.75
Mano de obra 20 293 x $ 1,20 $ 24 351.60
Total $ 35 208.35
Costo total de la estructura $ 94 708.45
Precio del conductor LAB planta $170 000.00
Costo total de conductor y estructura $264 T08.45
Costo total adoptado LLAB planta sin instalar $265 000,00 |

TRANSPORTE DE AZUCAR

Después de que el azicar es descargado de las méquinas -
centrifugas se hace necesario transportarlo de este punto al departamento
de secado. Para tal objeto ss usarin dos conductores oscilatorios, ambos
de setenta pies de longitud (dos mil ciento treinta y cinco centimetros), -
uno para primer azdicar con seccién de cinco pies por dos pies (ciento cin
cuenta y tres por seaenta y uno centimetros) y otro para segundo azdcar -
de tres pies por un pie (noventa y dos por treinta y uno cent{metros).

Debido a que el secador se encuentra a un nivel superior -
que el del punto en que los conductores depositan el azicar se hace nece -
sario el empleo de un elevador. [n este caso se empleari un elevador pa
ra azicar de cuarenta pies de altura (trece metros) conatitufdo por una -
banda que gira continuamonte y sobre la cual van montados ochenta canji -

lones para azicar de ocho por clnco pulgadas (veinte por trece centime = -

tros).




Precio de los conductores LAB planta sin instalar $ 94 000.00

Precio del elevador LAB planta sin instalar 3162 000.00

DEPARTAMENTO DE MOLIENDA

Es quizds el de mds importancia en una fibrica de azicar,-
ya que de su eficiencia de vxtraccidn del jugo de la cafia depende el rendi-
miento total o sea la cantidad de azlcar obtenida por tonelada de cafia.

En el presente trabajo se incluyen dos alternativas de la -
disposicion del equipo de molienda. Consiste la primera de ellas enel -
uso de la desmenuzadora tradicional FULTON de dos cilindros o mazas -
seguida por una bater{a de molinos constituida por tres de estas unidades
con tres mazas cada uno. La segunda alternativa se indica posteriormen-
te.

Se utilizard el siguiente sistema de imbibicién: afiadir - -
agua al bagazo entre el primero y segundo molinos y entre el segundo y el
tercer molinos, y afladir jugo diluido entre la desmenuzadora y el primer
molino.

Los molinos a instalarse serin de marca FARREL y los -
conductores intermedios entre molino y molino serdn del tipo de rastri- -

oy,

Longitud de las mazas de molinos y desmenuzadora = 48" 1,220 m,
Didmetro de law mazan de molinos y desmenuzadora « 27" = 0.686 m.

Revoluciones promedio de los molinos « 4.2 rpm.




Revoluciones promedio de la desmenuzadora = 5.5 rpm.
Presidn hidriulica total de la desmenuzadora = 300 ton.
Fibra c¢n cana « 15%

Numero total de mazas en los molinos » 9 mazas

Céalculos
I - potencia de la turbina de los molinos en H.P. /T.C.H.

0.3f (N)0-45

—
n

0.45
)

~
"

G.3 x 15 x (9 = 12.3 H.P. /T.C.H.
Potencia = 12.3 x 66.7 = 820 H.P.

Debido a que se instalarin mandos combinados, es decir -
que la turbina proporcionard el movimiento a los tres molinos por medio-

de reductores de velocidad, se le agregaré un 10 % del valor calculado.

Potencia de la turbina de los molinos = 900 H.P.

T! = potencia de la turbina de la desmenuzadora en H. P.
T' « 0.13PnD
T' s 0.13 x 300 x 5.5 x 0.686 = 147 H.P.

Potencia de la turbina de la desmenuzadora = 150 H.P,
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Como se indicé anteriormente se incluye en el presente tra
bajo la idea de una modificacién completa al tradicional dep:rtamento de-
molienda. Consiste cscncialmente esta innovacidn en unificar en un solo-
bloque el conjunto de desmenuzadora y molinos, estando formado este blo
que por clementos o virgenes individuales del molino desmenuzador de -

cuatro mazas.

El departamento de molienda completo consistiria en una -
desfibradora seguida por un alimentador de hule para alimentacién de ca -
fia forzada al bloque unificado de molienda, disminuyendo la inclinacién -
de la linea de centros de las mazas de 30° a 60° para que el bagazo se -
descargue a la misma altura de alimentacién de la cafia, o sea que la ali-

mentacidn de cafia quedaria en un plano completamente horizontal.




CAPITULO 1




TRATAMIENTO DEL JUGO Y CLARIFICACION

El jugo mezclado obtenido en el departamento de molienda -
es enviado a la biscula pcsadora, de la cual pasa a los dos primeros cale_r_l_
tadores, cnvidndose a continuacién a la temperatura de ochenta grados cen
tigrados a los tanques de alcalizacién y sulfita.cic.'m para ser tratado, pasan
do posteriormente al dltimo calentador del cual sale a cien grados centfgx:a._
dos aproximadamente para pasar al clarificador en el cual se separa en -
dos porciones constituidas por jugo claro y precipitado, siendo enviado es-
te ultimo al filtro rotatorio para separar la cachaza de los jugos remanen-
tes. El jugo claro es enviado al departamento de evaporacién para que ahi
sca progresivamente concentrado del primero al dltimo cuerpo, obteniéndP_
se asi la meladura que es posteriormente tratada en los tachos.

En ¢l presente caso se efectuard la operacidn de clarifica -
c10n en forma continua, ens decir en un clarificador tipo RAPI-DORR debi -
do o lan ventagan que ne obtienen subre una operacién intermitente operada
en decantadoren comunen.

Il lartficador RAPL.DORR que se instalars consiste esen -

cladmente on un tanque cilindrico vertical dividido sn varios compartimien




tos que multiplican la superficie de decantacién por medio de discos.

Tiene un eje o tubo central que gira lentamente, y sobre el-
cual van fijas unas liminas raspadoras que barren completamente la super
ficie de cada uno de los compartimientos. El jugo que se va a decantar -
entra por la parte superior del aparato hacia un compartimiento primero -
llamado de floculacidn y en el cual la espuma que sobrenada es arrastrada
por el raspador hacia un canal lateral de evacuacidn.

El jugo va descendiendo hacia todos y cada uno de los com -
partimientos por el tubo central, y la cachaza que se deposita en los dis -
cos de cada compartimiento desciende por un espacio anular en el tubo cen
tral hacia la parte inferior del aparato, punto del cual son elevados por -
una bomba hacia un depdsito cercano a la caja de jugos, para pasar poste-
riormente al departamento de filtracidn.

Tomando en consideracién las condiciones de operacién de -
la presente instalacidén, el volumen de jugo por manejar, y utilizando el -
sistema de clarificacién simple serd suficiente con un aparato clarificador
RAPI-DORR de cuatro compartimientos y de veinticuatro pies de didmetro

(setecientos trein y dos centimetros),

Precio del tanque para alcalizar, Instalado $ 70 000.00
Procio del sulfitador (con horno de azufre). Instalado $ 240 000.00
Precio del clarificador RAPI-DORR nin instalar $ 450 000,00

Total $ 760 000.00
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NOMENCLATURA DEL DIAGRAMA

CONDUCTOR DE CARA
PACHAQUIL
DESMENUZADORA
MOLINOS

CALDERAS
DESOBRECALENTADOR
BASCULA DE GUARAPO
TRATAMIENTO DEL GUARAPO
CALENTADORES
CLARIFICADOR

FILTRO

CUADRUPLE EFECTO
TANQUES DE EXPANSION
CONDENSADORES DE LOS TACHOS
TACHOS
CRISTALIZADORES
CENTRIFUGAS
CONDUCTOR DE AZUCAR
ELEVADOR DE AZUCAR
SECADOR DE AZUCAR
ENVASE

CONDENSADOR DEL CUADRUPLE EFECTO

BOMBA DE VACIO

TANQUE DE MELADURA

TANQUE DE MIEL FINAL

VALVULA REDUCTORA DE PRESION
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CALENTAMIENTO DEL JUGO

El procedimiento de defecacidn requiere el calentamiento -
del jugo por tratar para obtener mejores resultados, debido a lo cual se ha
ce necesaria la instalacidon de un juego de calentadores operados con vapor

de extracciones de los cuerpos del cuddruple efecto.

Disposicién del vapor
Extraccién del primer cuerpo calentard el jugo de 80°C a 102°C,
Extraccién del segundo cuerpo calentard el jugo de 65°C a 80°C,

Extraccidn del tercer cuerpo calentard el jugo de 30°C a 65°C,

Temperatura Calor latente
Primer cuerpo 112°9C = 234°F 531 kcal/kg.
Segundo cuerpo 94°C = 201°F 543 kcal/kg.
Tercer cuerpo 800C = 1760F 551 kcal/kg.

Determinacién de las cantidades de vapor necesarias

¢ = 1.000 - 0.006 B = 1,000 - 0,006 x 14 » 0.916 kcal/kg-°C
, 78 700 x 0,916 ,
>z : 102 - 80) = 3 090 kg/hr.
Py 53T % 0,95 ) #/
p, e I8 700 x 0,916 (49 . 65) = 3 060 kg/hr.
- 543 x 0.95

Py s I8 700 x 0,916 (65 - 30) = 4 730 kg/hr,
581 x 0,95

Nomenclatura utilizada en lon caleulos
B3 cantidad de jugo por calentar

Q = flujo do calor



cantidad de vapor necesaria

temperatura del vapor que calienta

diferencia de temperatura entre el vapor y el jugo frio
diferencia de temperatura entre el vapor y el jugo caliente
temperatura del jugo frio

temperatura del jugo caliente

ternperatura media logaritmica

temperatura promedio del jugo

temperatura en la pared del tubo

drea de flujo por tubo

drea de flujo total

masa velocidad del jugo

viscgsidad del jugo a n grados de temperatura

nimero de Reynolds

factor para transferencia de calor

conductividad térmica a n grados de temperatura

calor especifico del jugo

coeficiente de transferencia de calor en el interior de los tubos

coeficiente de transterencia de calor del interior hacia el exterior de
los tubos

coeficiente de transtferencia de calor en el exterior de los tubos
revacion de vinvondades

didmetro intertor de los tubon




DE

Ug

Rg

A

diimetro exterior de los tubos

coeficiente de transferencia de calor sin considerar las incrustacio-
nes

coeficiente total de transferencia de calor usado para el disefio
factor O coelficiente de incrustaciones

superficie total del calentador

superficie del tubo por unidad de longitud

longitud de los tubos

aGmero de tubos

aimero de pasos

didmetro de la envolvente

diimetro de los tubo s

Cilculo del primer calentador
78 700 kg./br * 173 000 1b./hr.
0.916 btu/1b-°F
g6OF = 30°C
149°F = 65°C
173 000 x 0.916 (149 - 86) = 9 950 000 BTU/hr = 2 500 000 kcal/hr
10 400 Ib/hr = 4 730 kg/hr
17601 = 80°C
176 - 149 = 27°F

176 - H#6 = You K

27 g 52,508




W e 1_4.9_..’2_8‘3 * 118.50F
a,' % 0.985 in% = 6.3 cm.?
4 . 0.985 N , 185 x 0.985 e 0.320 ftz - 297 cmZ

144 n 144 x 4
G, = 173 000 . 540 000 1b/hr-ft2 « 2 640 000 kg/hr-m?

0.320
U)jg.5 ® 2.42 x 1,22 = 2.95 lb/ft-hr # 0.0122 g/cm-seg
PI = 1.12 in = 0.0935 ft = 2,88 cm.
Re = 540000 x 0.0935 _ . 140

2.95
Jh = 60
K g g * 0.334 BTU,/hr-ft?-(°F/ft) = 0,497 kcal/hr-m%-(°C/m)
‘C U) 1/3 - (0.916 X 2.95) 1/3 « 2,01
K 0.334
LYV K cuy 1/3
5= ) 2 Y
h; )
i o« 60 (,___3_3._) x 2.01 = 432 BTU/hr-ft2-OF » 2 110 kcal/hr-m?>-°C
< .093
Dl - 1.1 o 0,897
DE 1.25
h,
=22 432 x 0.897 = 388 BTU hr-ft2.OF »
h, = 1500 BTU/hr-ft2.0F 2 7 330 kcal/hr-m=-9C
s W s 200

tw * W ¢ 7555 388 (F - W)
t, = 118.5 3 0.795 (176 - 118.5) = 164.2°F « 73.3°C
Uipd.2 ® 2.42 x 0.8 = 1,94 Ib ft-hr » 0,008 g/cm-seg
o ow (2238 0.1 2y gu0

1,94
B 2 1,060 x 358 o 412 BTU hra(t=-0F « 2 010
Uy o L200 x AL sy BIU, he=iteeOF o 1 582

T 500 ¢ 412
s ® 0,3271 (140t de longitud

1 890 kcal/hr-m2-°C

keal/hram®=-0C

keal/ hr-mé-9C



L w 20 ft » (,08 m
d s 1,25 in = 3,175 ¢m

D » 27 in ® 68.5 cm

N = 185 tubos

n s 4 pasos

A = 0.3271 x 20 x 185 = | 210 ft% = 113 m?2
Ug - T«'g?x?

= 9950 000 . 56 BTU/hr-ft2-OF = 762 k -m&-0
Uy L /hr cal/hr-m C

=
[«
[

(U, - Ug)/u, x Uy

324 - 156

L 21 .00332 hr-ft2-°F/BTU = 0, -m&.°
o 1g " © hr-ft /BT 0.00068 hr-m©-°C/kcal

=
a.
"

El factor o coeficiente de incrustaciones para este tipo de ca

lentadores se considerd de 0,0032 hr-fta-oF/'BTU para un funcionamiento

eficiente de los mismos, por lo cual el resultante de los cdlculos anterio -
res sc encuentra dentro de los mirgenes de seguridad para garantizar la -
serviabilidad del calentador,

Debido a las consideraciones anteriores se instalard un ca -
lentador de un mil doscientos diez plea cuadrados de superficle con ciento-
ochenta y cinco tubos 16 BWG de una pulgada y un cuarto de didmetro por -
veinte pied de longitud montados en paso triangular de una pulgada y nueve-

dicciseis, La envolvente serd de vemntiniete palgada de didmetro,

Cdlculo del segundo calentador



Los cdlculos que se omiten tienen el miamo valor que el con

siderado en el primer calentador.

149°F » 65°C

g
L]

ty = 176°F = 80°C

Q 3 173 000 x 0.916 (176 - 149) = 4 300 000 BTU/hr =« 1 082 000
kcal/hr

P 2 4 530 Ib/hr = 2 060 kg/hr

T = 201°F » 940C

T, = 201 - 176 = 25°F

T, = 201 - 149 = 529F
52 - 25
H = « 37°F
In (52/25)
w = 176 % 149 o 167 soF
_ 125 x 0.985 2 2
ay = Ti = 2 = 0.418 ft©" = 389 cm
G, =113.909 a 413 000 Ib/hr-ft2 = 2 020 000 kg/hr-m?
0.416
Uie7.5 = 2.42 x 0.78 = 1.89 lb/ft-hr = 0,0078 g/cm-seg
Re - 413 000 x 0.0935 s 20 400
1.89
J, = 69
K75 * 0-354 BTU/hr-t%-(°F/ft) = 0.528 kcal/hr-m?-(°C/m)
(€ uyl/3 . (9.916 x 1.89)1/3 ¢ | 19
K 0.354

Pios b9 (9:3540) 4 | 70 = 445 BTU/hr-0:2-OF = 2 170 keal/hr-m2-9C

z 0.0995



h
= ® 445 x 0.897 = 400 BTU/br-ft2-°C = 1 950 kcal/hr-m2-°C
t =z 167.5 __..L_’i?o___ [+ oC
w 5 4 TSg0 1 300 (201 - 167.5) = 194°F = 90
Ujgq T 2.42 x 0.62 = 1.50 1b/ft-hr = 0.0062 g/cm-seg

= (1.89y0.14
z = (2N = 1,033

1.50

hy, = 1.033 x 400 = 413 BTU/hr-ft2-°F = 2 015 kcal/hr-m2-°C

U, =41.300 %413, 354 BTU/hr-1t2.OF = 1 582 kcal/hr-m2-°C
1 500 ¢ 413

D s 23 in = 58.4 cm

N = 125 tubos

n ® 2 pasos

A = 0.3271 x 20 x 125 w 820 ft% = 74 m?

4 300 000 2 o 2.0
u o 2 2 = 142 BTU -{t“-CF = 6 -m©-
4 T % 830 /hr 93 kcal/hr m C

R, =232% - 142 = 0,00396 hr-ft?-°F/BTU = 0.00081 hr-m?-°C/kcal
324 x 142

Se instalard un calentador de 820 ft2 con 125 tubos 16 BWG -

de 1-1/4" por 20 pies de longitud montados en paso triangular,

Cdlculo del tercer calentador
Los cdlculos que se omiten tienen el mismo valor considera

do ¢n ¢l primero y segundo calentadores,

Y = 176°F s« 80°C

L, u 215°F 2 j02°C

Q = 173 000 x 0,916 (215 - 176) = & 200 000 BTU/hr = 1 560 000



kcal/hr
P e 6 800 1b/hr = 3 090 kg/hr
T = 234°F « 112°C
T, = 234 - 215 = 19°F

T, = 234 - 176 3 58°F

58 - 19

H * w7 " 35CF
w = 215 ; 176 . 195 50F
_ 155 x 0.985 2 2
a, = v e 0,266 ft“ » 238 cm*
G, = 1_3%.2_2 = 650 000 Ib/hr-ft® « 3 170 000 kg/hr-m?

Ujgg.5 ® 2.42 x 0,62 = 1.50 1b/ft=hr = 0,0062 g/cm-seg

Re = 650 000 x 0.0935 . 49 500
1.50

I, ¢ 134

K,gg 5 = 0.367 BTU/hr-ft2-(OF/ft) = 0.548 kcal/hr-m2-(°C/m)

(&K'E)l/} s (2916 x 1.50, 1/3

0.367 ® 155

h ,
1 s 134 (0:3670) & 1.553 = 817 BTU/hr-ft*-F « 3} 985 kcal/hrem®-°C
= 0.0935) / /

_'1‘29. s 817 x 0.897 » 730 BTU/hr-ft%-"F w 3 560 keal hr-m®="C
1 500 0y
= ) —_200 (234 - 195, Jaq, a0y
t, 1955&1500‘730(4 15.5) | !

u " 2,42 x 0,48 3 1,16 Ib/ft-hr = 0,0048 g/cmanuy

v om (_L:f’.ﬁ)- z 1.0367




h,, * 1.0367 x 730 » 755 BTU/hr-0t2.°F « 3 690 kcal/hr-m2.°C

U, = 1300 x755 . 502 BTU/hr-1t2.9F 2 2 450 keal/hr-m2.-9C
T 500 ¢ 755

D = 25 in ® 3.5 cm

N = 155 tubos

n = 4 pasos

A = 0.3271 x 20 x 155 = 1 020 ft* » 95 né
6 200 000 2 Oy 2 0

= 2200 990 2 174 BTU/hr-1t2-9F = 850 keal/hrem@-

Ud T 1030 /hr x 850 keal/hrem%“e©C
502 - 176 2 0w Tty s 2o
20c - 178 o 5 00375 hr=ft2-CF/BTU 2 0,000768 hr-mZ=YC/kcal

Ry = S0 =176 r y 1 e m /k

Se instalard un calentador de 1 020 11* con 155 tuboas LW

de 1-1/47 por 20 pies de longitud montados un pano triangular,

Fierro estructural para el primer calontador

3

Placa de o 9 m*~ 1 H4% kg, 4 840,40
Placa de 5/8" 4 m* M KR, $ 1 4,40
Placa de 3/8" 20 m? ITETY VL
Placa de 1/4n 7 m® 100 Wy, TS TR
Vigueta de g 10 m, !, EECAUR O L LA
Total hondd kg, LD, 0
Fierro eatructural para ol nogundo calontador
Placa de P 4 mé HAO Ry, $ 009,00
Placa de 5/8" 2 mt 256 k. $ 627,40



Placa de 3/8" 10 m? 768 kg. $ 1 881.60
Placa de 1/4" 4 m? 205 kg. $ 502,25
Vigueta de 8" 5 m.l. 136 kg. $ 435,20
Total 2 185 kg. $ 5 455,25

Fierro estructural para el tercer calentador

Placa de i 7 m? 1 440 kg. $ 3 528.00
Placa de 5/8" 3 m? 384 kg. $  940.80
Placa de 3/8" 19 m? 1 450 kg. $ 3 552,50
Placa de 1/4" 6 m? 308 kg. $  754.60
Vigueta de 8" 9 m.l. 244 kg. $ 780.80
Total 3 826 kg. $ 9 556.70
Total del fierro estructural para los tres calentadores $ 26 312,00
Peso total del fierro estructural = 11 540 kg.

Soldadura 11 540 x $ 10.70 x 0.05 $ 6 173,90
Mano de obra 11 540 x $ 1.20 $ 13 848.00
Tubos 16 BWG de 1-1/4" x 20 ft 465 x $ 148.00 $ 68 820.00
Barroenos de 1-5/32" 465 x 2 x $ 3.00 $ 2 790.00
Total $ 91 631,90
Couto total de los tres calentadores $117 943.90

Fierro estructural necesario para la construccién de la es -
tructura que sopartard los calentadores y los cuerpos del multiple efecto -

del departamoento de evaporacion,
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Vigueta de 15" 89 m.l. 8 010 kg. $ 25 632.00
Canal de |PAL 241 m.l. 7 392 kg. $ 23 654.40
Placa de /2" 74 m? 7560 kg. $ 18 522.00
Total 22 962 kg. $ 67 808.00
Soldadura 22 962 x $ 10,70 x 0,05 $ 12 283.60
Mano de obra 22 962 x $ 1.20 $ 27 554.40
Total _ $ 39 838.00
Total de la estructura $ 107 646,40
Total del departamento de calentamiento $ 225 590.30
TOTAL ADOPTADO $ 226 000,00
FILTRACION

A continuacidn del departamento de clarificacién los jugows -
claros son enviados directamente a los evaporadores del miltiple efecto, =
mientras que la cack;aza se envia al departamento de filtracién para sepa -
rar el jugo que adn contiene de las sales insolubles y el bagacillo fino quo-
se arrastré. Para lograr una buena filtracién es necesario llevar a calio »
esta operacidn a ochenta grados de temperatura si es posible, ya que con «
¢sto s¢ aumenta la filtrabilidad de los jugos al descender su viscosidad,

Existen en el mercado diversos tipos de filtros, pero hay -«

una marcada tendencia universal hacia el filtro rotatorio al vacio OLIVIER.

. . ?
que e8 el que se usard en la presente instalacion,




Consiste el filtro OLIVER en un tambor cil{ndrico horizontal
que gira alrededor de un eje central, y una seccién del cual se encuentra su
mergida en el liquido por filtrar. La periferia del tambor rotatorio es la -
que se utiliza como superficie filtrante y la cual se encuen tra dividida en -
24 sectores circulares del 15° cada uno y comunicados por medio de un tu-
bo a la central de vacio al través de un distribuidor situado en uno de los -
extremos del eje y que ticne tres departamentos diferentes: que son los si-
guientes:

1. En comunicacién con la atmdsfera

2. En comunicacién con un vacio moderado

3. En comunicacién con un alto vacio
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La primera seccidén que se pone en contacto con el jugo es la
de bajo vacio que aspira el l{quido al través de los pequeiios orificios de la -
tela filtrante, los cuales se empiezan a tapar debido a el bagacillo y a las —
materias en suspension por lo cual este primer filtrado es imperfecto y se
le llama filtrado turbio depositandose en un recipiente especial, Continda .
girando el filtro y entra en funcion el alto vacio que aspira mayor cantidad -
de liquido y que tiene mayor volumen filtrante debido a la torta formada an-
teriormente, por lo cual el filtrado obtenido es mas puro que el anterior.

En la siguiente seccion y ya fuera del liquido viene el lavado-
de la torta de cachaza mediante aspersores, iniciandose a continuacidn el —
secado de la misma por aspiracion del agua de aspersion y recogiéndose --—
por Glitimo la torta por medio de un raspador especial de hule que barre la -
superficie [iltrante conduciendo la torta a un transportador de gusano.

El filtro esta constituido ademas de lo descrito por una peque
fia bomba de vacio que modifica el mismo por medio de dos reguladores de -
membrana; la bomba se acciona por motor eléctrico. Segin las necesida-—~
des de fabricacion de la presente instalacion sera necesario un filtro OLI---
VER do dieciseis pies de largo por ocho pies de diametro con una superficie
filtrante de tres mil setecientos cuarenta decimetros cuadrados,

EVAPORACION

En las operaciones efectuadas con anterioridad a la evapora-
cibn se obtuvo un jugo claro que no es sino azicar disuelta junto con ciertas

impurezas.
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La concentracion de dicho jugo se efectuari en dos pasos los
cuales se llevan a cabo en dos departamentos contiguos, el primero de los
cuales es el departamento de evaporacion seguido por el departamento de co
cimientos o tachos. En el dopartamento de evaporacion se lleva a cabo una
concentracion limitada de jugo claro hasta un brix de 650, continuandose en
ol departamento de cocimientos. EIl producto obtenido a el final de la evapo
racion recibe el nombre de meladura.

Bases que se tomaron en cueuta para proyectar el departa---
mento de evaporacion:

Cuatro efectos o cuerpos le evaporacion.

Circulacion del primero al Gltimo cuerpo en paralelo.

Extraccion de condensados: En el primer cuerpo utilizando --
una trampa de vapor, en los cuerpos subsiguientes por medio de vasos de ex
pansién aprovechando la auto-evaporacion.

Aguas de condensacion; las del primer cuerpo a calderas, las
del segundo a faltantes y las de los restantes a el tanque de agua caliente.

Alimentacion de jugo: de fondo a fondo de los cuerpos por me-
dio de circulacion chapman o tipo embudo,

Antecedentes

Molienda por hora 66,7 ton,
Peuo del jugo mezclado 1 18¢.0 Kg./T,.C.
Brix de! jugo mezclado 11,6°

Brix de la meladura 68.0°
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Vapor de escape para calentar el primer cuerpo 2,436 kg. lcm2
Temperatura del vapor de escape 126, 0°C
Extraccion de vapor del primer cuerpo 3 090.0 kg, /hr.
Extraccion de vapor del segundo cuerpo 2 060.0 kg. /hr.
Extraccion de vapor del tercer cuerpo 4 730,0 kg, /hr.

Las presiones absolutas se consideran tomando en cuenta la -
presion atmosféerica al nivel del mar, ya que los terrenos en los cuales se -
piensa construir la fabrica se encuentran a una altura de seis metros sobre
el nivel del mar, lo cual introduce una variacion despreciable en los valores

de las condiciones estandar,

Caidas de presion establecidas,

Vapor de escape 2,436 kg. /em®
Primer cuerpo 1,560 kg. /em?
Segundo cuerpo 0,830 kg. /c1:nZ
Tercer cuerpo 0. 480 kg. /cm?
Cuarto cuerpo 0. 160 kg. /cm2

Las elevaciones del punto de ebullicion de las soluciones azu-
caradas (E,P,E.) se obtuvieron en las tablas 58 y 59 del manual azucarero-

de E, HUGOT.

PRESION TEMPERATURA E. P, E,
Primer cuerpo 1.560 kg./cma 1:2°¢c 1,5°C
Segundo cuerpo 0,830 kg, /cm? 940C 2. 1°C

Tarcer cuerpo 0. 480 kg. /em® 80°C 3,0°C
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Cuarto cuerpo 0.160 kg. /cm? 55°C 7.0°C

De los datos anteriores se puede deducir la siguiente tabla:

VAPOR E.P. E, JUGO CAIDA
Primer cuerpo 112°C 1.5°C 113, 5°C 12, 5°C
Segundo cuerpo 94°C 2.1% 96.1°C 15.9°C
Tercer cuerpo 80°C 3.0°C 83.0°%C 11.0°C
Cuarto cuerpo 55°C 7. 0°c 62.0°% 18. 0°C
Caida de ternperatura total 57.4°C

E = evaporacion total

) 11.5
E = 66.7 x| 180 x (1- %85 ) = 65 500 kg. /hr

Balance de calor en el multiple efecto.

P = cantidad de vapor de escape que entra a la calandria del primer cuerpo

del miultiple efecto.

P 2 23 600 kg. /hr {supuesto)

Primer cuerpo: kecal/hr.
Vapor 23 600 x 521 = 12 300 000 -
Jugo 78 700 (113.5 -96,1) x 0,916 = 947 000 -
Vapor al tercer calentador = 1 560 000 -
Total = 9 793 000 -

Evaporactén o 2.793 000 - 18 300 kg. /hr
531

Segundo cuerpo:

Calor del primer vapor = 9 793 000 -
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Flash del jugo 60 400 (113,5 - 96.1) x 0.910
Vapor al segundo calentador

Total

Evaporacion = 2 _667 000  _ 17 700 kg. /hr.
543

Tercer cuerpo:
Calor del segundo vapor
Flash del jugo 42 700 (96.1 - 83,0) x 0.880
Flash en tanque de expansion (18 300 - 3 090) (112 - 94)
Vapor al primer calentador

Total

Evaporacién = Zﬂi__m = 14 100 kg. /hr
55

Cuarto cuerpo:
Calor del tercer vapor
Flash del jugo 28 600 (83.0 - 62.0) x 0.820
Flash en tanque de expansion 30 B50 (94 - 80)

Total

Evaporacién » B ‘;38 900 , 5 400 kg. /hr

E 18 300 - 17 700 - 14 100 - 15 400 = 65 500 kg. /hr,

"

9 793

1 082

000 -

000 -

1"

9 667

9 667

474
264
2 500

T 915

7 915
492

431

000 -

000 -

000 -

000 -

000 -

000 .

000

000

000 -

Chlculo de las concentraciones o brix promedio,

B, s« B ¢
C = {suma q5 ) - qq

8 838

000
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By 3 bLrix a la salida del cuerpo n.
Bo = brix del jugo antes de entrar al primer cuerpo.
9, s evaporacion del cuerpo n
B} - 11.5x 78 700 - 15.00 -E‘ 11.50?15.00 - 13.25
78 700 - 18 300 -
B2 . 60“4.050"- 7:377:000 - 21.20 B, - 15.00; 21.20 18. 10
By : 4121.752);-7814701%0 - 31.60 B, - zx.zo; 31.60 . ¢ 40
By . 11.5x 78 700« g 0o By : 1604 68.00 . 49,80
28 600 - 15 400 2
Calculo de los coeficientes de evaporacion especificos.
Cn « 0.0007 (100 - B,) (Ty - 54)
Cn 2 coeficiente de evaporacion especifico.
Tv z temperatura del vapor que calienta la calandria.
C) - 0.0007 (100 - 13.25) (126 - 54) = 4.370 kg. /cm®-hr-°C
C; = 0.0007 (100 - 18,10) (112 - 54) = 3,325 "
C3 z 0.0007 (100 - 26.40) { 94 - 54) = 2.060 "
C4 = 0.0007 (100 - 49,80) ( 80 - 54) = 0.913 "
Primer calculo de las superficies de calentamiento.
Sn = Ch x :)a(da real
W 1z.somx 3(:3370 T s me
§, - 17 700 s 335 me

) 15,90 x 3,325
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r4

re

r2

r2

Tl
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- 14 100 - 2
= z 62
11.00 x 2.060 622 m
. 15 400 - 937 m?
18.00 x 0.913
Calculo de las capacidades de evaporacion,
. 18300 4 190
4.370
) 17 700 B
- 3325 > 30
14 100 -
T Teeo - 6 8%0
- 15400 . ¢ ggo
0.913
Calculo de los coeficientes de recurrencia,
R BT
2t,
6 850 i
: (‘,_x 1% 850 )¢ = 0,450
1
(1 4 T4 )% t, 2
T
(2 t3 + 2 tyry)?
1 H
. {1l 4 1/0,450)3 5 320 . 0.770
(2 6 850 4 2 x 16 880 x 0.450) %
- (1 4 U/ry » l/r3r4)% n* x (t2 ¢ t3ry ¢ t4r4r3)°§ 2.'i
1
= (2 + 1.30 4 2.89)2 4190* x (5 320&5270o5850)'* z'*
s 0,812
1 1
- ! + +

0.812 0.812 x 0,770 0.812 x 0,770 x 0,450



= 7.380

Calculo de las nuevas caidas de temperatura.
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Cafda total de temperatura = 57,400 ©°C

Ln

Ly

)

caida de temperaturas en el cuero n,

57.400

7.380

7.770

0.812

4.570

0.770

12,430

0. 450

7.770 &
9.570 +
12. 430 -

27,630 -

7.7170 °c

3. 570 °¢C

z12.430 ©°¢

127,630 °c¢

Coreccion de las caidas de temperatura.

0.300

0.200

0.000

0. 500

8,070°C

9.770°C

12.430°C

27.130°C

Debido a la gran diferencia que existe entre estas nuevas cai--

das de temperatura y las anotadas en el principio de los calculos, se hace ne-

cesario reconsiderar las temperaturas del vapor y del jugo.

Vapor de escape

Primer cuerpo

Segundo cuerpo

Tercer cuerpo

VAPOR

126,00

116,43

104,56

89.13

E. P, E, JuGo
1.50 117.93
2,10 106, 66
3,00 92.13

NUEVA CAIDA

8.07

9.77

12,43
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Cuarto cuerpo 55,00 7.00 62.00 27.13

Segundo balance de calor en el multiple efecto.

P : 24 100 kg. /hr (supuesto)

Primer cuerpo: kcal/hr.
Vapor de escape 24 100 x 521 = 12 550 000 -
Jugo diluido 78 700 (117.93 - 102,00) x 0.916 = 1 150 000 -
Vapor al tercer calentador = 1 560 000 -
Total = 9 840 000 -
Evaporacién : 3 840 000 g 499 kg. /hr

528

Segundo cuerpo:
Calor del primer vapor = 9 840 000 -
Flash del jugo 60 100 (117.93 - 106.66) x 0,910 = 615 000 -
Vapor al segundo calentador = 1 082 000 -
Total = 9 373 000 -
Evaporacién » -3 373 000 . 7 500 kg, /hr

536

Tercer cuerpo:
Calor del segundo vapor « 9 373 000 -
Flash del jugo 42 600 (106,66 - 92,13) x 0,880 z 544 000 -
Flash en tanque exp. (18 600 - 3 160) (116,43 -~ 104,56) = 184 000 -
Vapor al primer calentador = 2 500 000 -

Total = 7 601 000 -
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Evaporacion s ._7_‘.’5%!5_.0_99__ =13 900 kg. /hr

Cuarto cuerpo:

Calor del tercer vapor 2 7 601 000 -
Flash del jugo 28 000 (92.13 - 62.00) x 0.820 = 708 000 -
Flash en tanque de expansion 30 815 (104,56 - 8913) = 474 000 -
Total =z 8 785 000 -
Evaporacién : 8 785 000 15 500 kg. /hr
566
Calculo de las concentraciones o brix promedio.

By = —tl:3 x 78 700 = 15,10 By - _11.50 4+ 15.10 13, 30

78 700 - 18 600 2
B, - 11.5 x 78 700 = 21.20 B, 15,10 ¢« 21.20 . 43,15

60 100 - 17 500 2
By .-__1l.5 x 78 700 = 31,50 B.: 21,20+ 31,50 .

42 600 - 13 900 3 2 6. 35
Byg = —il:e3 x 78 700 68,00 By: .31.50 % 68.00 . 49,75

28 700 - 15 500 3

Calculo de los coeficiertes de evaporacion especificos,

Cy = 0.0007 (100 - 13.30) (126 - 54) = 4,370 kg. /m*-hr-9C
C, = 0,0007 (100 -26.35) (104.56 - 54) = 3,580 kg, /m=-hr-9C

Cy = 0,0007 (100 - 26.35) {104.56 - 54)z 2,610 kg, /m=-hr-°C

C, = 0,0007 (100 - 49.75) ( 89.13% - 54)= 1,235 kg, /m“=hr-°C

Segundo cilculo de las superficies de calentamiento.

S, * 18 600 .

N 2
B.07 x 4,370 3T m”.
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Placa de 1/4" 29 m? 1 495 kg.
Total ' 101 625 kg.
Soldadura 101 625 x $ 10,70 x 0,05
Mano de obra 10! 625 x § 1.20
Barrenon de 1718732 $ 3,00 x 2 x 9 478

Fopaipo o donal

I aal

Caliulo dal numero de tubos an cada cuerpo,

$ 3662.75

$ 248 981,25

$ 54 369.40
$ 121 950,00
$ 56 Hod,00

$ 200 000,00

——————

$ 48 187,40

Heoanwtalaran tubon de TR VR de didmeteo cortados Je fluxoes

A vatnte plaa de bong bt an e sgutente Tarma

Pybmer caeepn Cihow de 1720 e o 0,088
Heando cunepoe Tabow de P00/ B4 2 0,008
Faren) cunepo tubow da PV H P ad” 2 0,018
Candrta cuerpn tubow de 1730 « 54" 2 0,035

SUPKREICIE POR TURO

rbme e vaenrpoe Vol o 0,080 « 00 2 0, 100 m‘:
Hegundo cunepo LG v 0,080 0 g T 0, 2ol e
Torenr cuarpn Bl n 0,000 v 18 2 o0, 2wt
Cuartorunrpo Goldlo « 0,008 « 1,04 = 0, 1HOY m~

m

m

m

m

x J,H5 m

NUMERO DE TUBOS

1 8450

e 394

3 110

Forando on conutdaracion que e cuanta con fluxes de veinte

pilon do longitud de lon vaales we cortaran los tubos para los distintos cuer—

pos, seran necesarios tres mil ochocientos cincuenta y cinco fluxes,



Fluxes 3 855 x $ 155,00 $ 597 525,00

Couto total del cuadruple efecto $1 279 693,65

Costo total adoptado sin instalar LAB planta $ 1 280 000.00
COCIMIENTOS

Es el departamento de cocimientos aquel en el cual se concen
tra v meladura hasta obtener las masas cocidas. En el presente caso se -«
uttlizara el sistema de dos templas en los cocimientos, o sea primera masa
cocida (P.M,C.) v segunda masa cocida (S, M,C,), operando en la siguiente
torma:

Una primera masa cocida constituida por un pie de templa de
meladura con retorno de primeras mieles (P, M.); una segunda masa cocida
formada por un pie de templa de meladura y segundas mieles (S.M.), llegan
Jdo hasta un agotamiento de miel final con pireza aparente de cuarenta,

Calculos.

Meladura, . . ... ... ... P.M.C, pureza aparente = 82
Primera masa cocida. ., ....... P.,M.C. " " =75
Segunda masa cocida. . ......... S5 M.C. v ' t 60
Primeramiel. . . . ..., v e.... P. M, " " =62
Segunda miels v v v v s v v v a e e e e SiM, " " s 55
Miel finale v v oo venevnesenes MF, 0 " = 40

Primer azlCar, « + « s s e s oo o ess Po A, " "

97

Segundo AZUCAT. 4+ « o v s s s s v 0o s 0s S. A, " " 94



Primera templa,
(75 - 62) / (B2 - 62)» 65 % de M,
35.0 % de P.M.

75 . 55
37 - 55

x 100 = 47,6 % de P, A,
100 - (47.6 - 35,0) =17.4% de S.‘M.
Segunda templa,

60 - 55 4 100z 18.5 % de M.
8 5

B1,5% de S.M.

€0 - 40 100 z 37.0 % de S. A.
94 - 40
63.0 % de M.F.
Meladura requerida para S,M,C,=(117.4 x 18,5)/81,5 =3,95

S5.M.C. producida = 3.35/0,185 = 21,3

.%%_'._‘)‘;.'_g_g. = 1.76 partes de M,C, /parte de M.

Cantidad de meladura = (78 700 - 65 500) (68/96) = 9350 kg. /hr
Produccion de M. C, = 1.76 x 9 350 = 16 456 kg, /hr

P,M.C. = 13 576 kg./hr=9 367 lt/hr = 331 ft/hr

S.M.C. = 2 880 kg./hr =1 959 1t /hr = 70 ft>/hr
P,M. = 4 759 kg./hr
S, M. = 2 347 kg /hr
M, F, = 1 3415 kg, /hr



S, A, T 1 0065 kg, /hr

Cantidad de meladura para P.M,C, = 8 817 kg, /hr

Cantidad de meladura para S, M. C, = 5313 kg, /hr

Tiempo promedio de cocimiento para primera templa I v hrs.

Tiempo promedio de cocimiento para segunda templa = !3 hrs,

Volumen de tachos para primera templas 1 980 i3 = 56 104 lts.

Volumen de tachos para segunda templa= 7101t = 25 753 lts.
Tomando en consideracion lo anteri or se instalaran para pri-

mera templa dos tachos de mil cien pies cubicos cada uno (treinta y un mil -

ciento cincuenta y dos litros), y para segunda templa un tacho de mil cien -

pies cubicos.

, L 2
Relacion superficie entre volumen para P.M.C. =6 m /m3

Relacion superficie entre volumen para S.M.C, = 5 m‘l/m3

Superficie por tacho para P.M.C., = 6 x 31,152 = 187 m?
Superficie por tacho para S.M.C. 5 x 31,152 = 156 m?

Tubos de 4'' x 3°-10" = 0.1016 m, x 1.1668 m.

Superficie por tubo = 3.1416 x 0.1016 x 1.0668 = 0.3405 m*

Nime ro total de tubos para tachos de P.M.C. = (187 x 2)/0.3405=1 100

Néimero total de tubos para tachos de S.M,C. = 156/0,3405 = 460 tubos
Los tubos para las calandrias de los tachos se cortaran de --

fluxes de diez pies de longitud por lo que seran necesarios setecientos ochen

ta fluxes para cortar los tubos de tres pies y diez pulgadas de longitud.
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Filerro estructural necesario para los tachos.

Vigueta de 6" 3 m.l. 56 kg. $ 179.10
Placa do P 84 m’ 17 220 kg. $ 42 189.00
Placa de 5/8" 321 m? 41 088 kg.  $100 665,60
Placa de /8" 120 m? 9 204 kg. $ 22 549,80
Angular de 3" x 1/4" 23 m.l. 168 kg. $ 416,70
Solera de 3" x l/2" 20 m.l. 608 kg. $ 1 489.60
Total 68 344 kg. $ 167 489,80
Soldadura 68 344 x $ 10,70 x 0.05 $ 36 564,05
Mano de obra 68 344 x $ 1.20 $ 82 0l2.80
Fluxes 780 x $ 1 010.40 $ 788 112,00
Barrenos de 4''-1/32 $ 14.00 x 2 x 1 560 $ 43 680,00
Equipo adicional $ 60 000,00 x 3 $ 180 000,00
Total $ 1130 368.85
Costo total de los tachos $ 1297 858,485
Total adoptado sin instalar LAB planta $ 1 300 000.00
CRISTALIZACION

Tiene por objeto provocar la depositacion de nuevos cristales
por accion de los ya existentes al salir de los tachos.

Debido a la alta viacosidad del licor madre v a la gran sobre-
aaturacion no seria posible obtener una cristalizacion comoleta si se dejara
la masa cocida en reposo, por lo que es necesario manteneria en continuo -

movimiento para cambiar la posicion relativa de los cristales y disminuir -
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Poco a poco su temperatura provocando as{ la depositacion de nuevos crista
les,
En la presente instalacion se utilizaranp cristalizadores tipo -
WERKSPOOR cou enfriamiento por agua que circula en el interior de discos
fijos sobre un eje central que se encuentra en continuo movimiento.
Calculos.
Tl = temperatura de entrada de la masa cocida al cristalizador.
T, = temperatura de salida de la masa cocida del criatalizador.‘
T, = temperatura de salida del agua dal cristalizador.
T4 * temperatura de eatrada del agua al cristalizador.
K = coeficiente de transferencia de calor.
¢ = calor especifico de la masa cocida,
a = coeficiente de dilucion.
R = volumen de la masa cocida.
S = superficie de los discos del cristalizador.
d = densidad de la masa cocida.
F = relacion entre superficie y volumen del cristalizador,
T, = 175 °c
T, = WM °C
Ty ¢ 4% °C
T, ® 30 9C
o 0.44 kcal/kg, -°C

i « 1,20



1.47 kg. /1t

Cristalizadores para primera masa cocida,

2 [
55.2 kcal/m"-hr- C

9 367 lt/hr
5,25 mi/m?
, Rd ¢ ' L% . T
‘ ¢ -
K Ty - 157 - (T - T3 COTTT - 1g)
1,20 _9 367 x 1,47 x 0,34 75 - 39 In, 75 - 49
55,30 (75 - 49) - (39 - 300 (3930

298 m<
volumen total de cristalizacion

298.00

56,75 m> = 2 000 3
5.25

Cristalizadores para segunda masa cocida,

17.1 kecal/m2-hr-°C
1 959 1t/hr

1,31 m&/m3

1.20 1 959 x 1.47 0.4+ 75 - 49 ln ( 75 - 49 )
17.10 (75 - 49) - (39- 30) 39 . 30
k)
200 m”~
200.00 3

=020 - 52 md = 5 380 1!
1,31
cantidad de agua total necesaria para los cristalizadores,
.
1,20 x 1.47 x 0.44 x (7 307 & | uso)_“(;._-—:n—_ : 16 800 Wt/hr

Tomando en consideracion los volumenes de cristalizacion cal—
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culados se inntalaran dos cristalizadores tipo WERKSPOOR con capacidad -
de mi} cien pies cdbicos cada uno {31 152 litros cada uno) para la cristaliza
cion de la primera masa y cocida, y cinco cristalizaddres tipo WERSKS---
POOR con capacidad de mil cien pies cubicos cada uno para la cristalizacion

de la segunda masa cocida.
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CORTE LONGITUDINAL

SECCION TRANSVERSAL

CRISTALIZADOR

CAPACIDAD 1190 FT3
MOTON ELECTRICO 5 HP
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Equipo necesario para el movimiento de los cristalizadores.

Corona T x § 10,234.00
Sinfin 7 x$ 1,178.10
Reductor de velocidad 7 x $ 10,195,00
Motor de 5 H.P. 7 x $ 3,300.00
Total

Cri stalizadores para primera masa 2 x $ 240,000.00
Cristalizadores para segunda masa 5 x § 59,700.00

Total

Estructura para tachos cristalizadores y centr{fugas.

Viguera de 12 100 m.l. 4,732 kg.
Canal de 12 560 m.l. 17,253 kg.
Placa de 3/4m 242 m? 37,123 kg.
Placa de /2 400 m? 40,800 kg.
Total 80,908 ky.
Soldadura 99,904 x $ 10.70 x 0.05

Mano de obra 99,908 x § 1,20

Total de la entructura

Costo total de toa eristalizadores y estructura

Costo total adoptado sin instalar LAB planta

$ 71,638.00
$ 8,246.70
$ 71.365.00
$ 23,100.00
$ 174, 349.70
$ 480,000, 00
$ 298, 500. 00
$ 778,500. 00
$ 15,142.40
$ 55,209.60
$ 90,951. 35
$ 99,960, 00
$ 261,203, 35
$ 53,450, 80
$ 119,889, u0
$ 434,003, 75
$ L.IH7.453.45
$ 1.390,000.00
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CENTRIFUGADO.

La ultima operacién conducente a la obtencién de azicar es
el centrifugado de los cristales obtenidos en la operacibn anterior para se-
pararlos de las imieles incristalizables o mieles finales. Esta operacidn -
s¢ efectua en unos aparatos especiales que reciben el nombre de centrifu—
gas.

Constan esencialmente las centrifugas de una canasta cilin-
drica vertical fija a un eje central rotatorio también vertical, y en la cual
se deposita la masa cocida por tratar.

La superficie de la canasta se encuentra multiperforada por
orificios que permiten el paso de las mieles que se recogen en una envoltu
ra exterior, mientras que el azicar es retenido en la parte interior de la-
canasta formando una pared sobre la superfice de la misma.

En la centrifugacién de las primeras masas cocidas se pur-
ga el azicar con vapor por medio de una valvula automdtica después de lo-
cual se lava con agua, motivos por los cuales en las centr{fugas de prime-
ra templa se instalan tuberias de agua y vapor.

En la presente fibrica se instalaran seis maquinas centrifu~
gas marca WESTERN STATES con dimensiones en la canasta de cuarenta-
pulgadas de didmotro por veinticuatro pulgadas de altura, semi-automiiti-

can y accionadan por motor eléctrico,

Precio de las centr{fugas LAB planta $ 1.184,000,00
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CONDENSADOR PARA EL CUADRUPLE EFECTO.

De qué parte de los cuerpos del departamento de avaporacién
trabajarin a una presibn inferior a la atmosférica, y por necesidades del-
mismo tipo en los tachos de cocimiento se hace necesaria la inatalacién de
condensadores en ambos departamentos.

Existen varias dificultades derivadas del uso de un vacio cen
tral, sobre todo en los tachos de cocimiento, ya que cuando empieza la -
concentracién de la meladura la evaporacidn es muy rapida y se condensa -
mucho mayor cantidad de vapor que el normal lo cual puede llegar a ocasio
nar un descenso brusco en el vacio.

Si lo anterior ocurre simultineamente en dos tachos el pro-
blema se hace evidentemente mas serio debido a que estos cambios llegan-
a afectar los cocimientos, para cuyo buen resultado es necesario mantener
un vacio uniforme. Una solucidn parcial de este problema seria la instala
cién de una vdlvula reguladora de vacio en cada uno de los tachos.

El mejor método para solucionar el problema anterior con—
siste en la instalacioén de condensadores individuales en cada uno de los ta-
chos de cocimiento, para que se pueda modificar el vacio en cada uno do -

allon segin sum proplas necesidades,

Cilculo del condenuador.

Se instalara un condensador baromatrico de airo socoy a con

tra-corriente alimaentado con agua fria a la temperatura de 109C,
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Q = cantidad de Vapor que se va a condensar,
Q = 155 ton. /hr

S5 ® aseccidn transversal del condensador,

S = 0.15 Q

S = 0.15 x 15,5 « 2,320 m2

D = didmetro del condensador,

2.320 1,2
D » (W) * 1.720 m.]l.

P = gasto de vapor,

15.500

4.300 kg. .
3600 3 kg /seg

Densidad del vapor ® 0,100 kg./m3

ﬁ) = 43 m3/seg

Volumen de vapor = %_%.8

Velocidad del vapor = 350 m.l./seg

Seccién del tubo de va or = 43.000 0,860 2,
P 35,000 m

Didmetro del tubo de vapor = (-g'_?.g.g) /2, 1.046 m.1,

ty ® temperatura del vapor = 559

'} * temperatura del agua frfa = 30°c
t2 7 temperatura del agua caliente.

ty P, - 0,12 (ty = ty)

e T 85 - 0012 (55 - 30) e 529

W * cantidad de agua (rfa nocowaria.

VR prasion abuoluta on ol condennador corpran wndiento al vacfo,
I

PR 0,160 k“./'cm': {vacfo de o4 cin de Hy reforidon o 70)




L. = calor total del vapor a la presién p = 620.4 kcal/ky

L -t
woe z

t, =t

o 0204 - 52 R '

W <> -5 ° 25.84 kg. de aguarkg. de vapor condensado.
25.34 x 15.500 . . .
5 111 ;g. seg de agua de entriamiento.
q = 11l kg. ~eg
h = altura de! agua tria a4 la entrada del condensador = 40 dm

g ® aceleracidn de la gravedad = 98 dm, seg':

v ® velocidad del agua {ria en el tubo de entrada.
vz gmlie
v = (2 x 98 x 40)1/z * 44 dmseg

D' = diametro de la tuberia de agua de enfriamiento.

4 x 11 1,2

D' '(m—) * 1.7 dm = 0.179 m.l.

Se construird un condensador barométrico de aire secoy a -
contra- corriente con un didmetro de 1,720 m.1. y una altura de 3.000 -
m. 1. con tuberin de entrada de vapor de 1040 m.l. y tuberia de entrada-

de agua tria de diametro 0,170 L

Caloulo de Ta bamba de vacio,
Para cadtvular b bomba de vaefo que se mstalara o necesas
rrooen pruner lugay tomae en constderacion of volamen de atre que so dobe

eatiaer ded condenaador vogpae e caloaia en o srgutepte tormyg
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a; * aire contenido ¢ . el vapor de calentamiento 10 g/ton.
a, ® aire presente en cl jugo 300 g/ton.
4, = mreque entra con el agua fria 40 g/ton.
Ay ¢ awre que entra por las {ugas 3,000 g/ton.
ay = 10 x 2401 . 241 g/hr

-3

a, = 300 x 78. = 23,600 g/hr

ay * 40 x 15.5 x 25.84 = 16,000 g hr

(831
[l

a, =3.000 x 15, z 46,500 g/hr

Total = 86,341 y/hr

P I presidéndel aire saturado a la salida del condensador.
P, * presion de vapor correspondiente a ty

p, * 0,043 kg.,"cm‘: abs,

P * opresidén correspondiente a el vacio.

P, = P - P,

P = 0.160 - 0,043 = 0.117 kg./cm?® abs.

V_ ® wvolumen estindar = 22.4g. mol

T, = temperatura estandar = 273K

Pooe  presion estindar = L o048 ky., cms by,

Ve voluwtnen de wee por extracese o W00C v 0,117 kg./cm?‘ abw,

—) () e Jo It g, mal
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220 x 86.341

® 650.00 1t
29 /hr

—
"

cantidad de vapor quc sale con el aire saturado.

.0
650.000 (%ﬁ-_}) * 240.000 lt, hr de vapor

L
1"

Volumen total = 650,000 ¢+ 240,000 = 89%0.000 It hr

Al volumen de aire anterior se le aplicara un coeficiente de

seguridad de 20% y se considerara una eficiencia volumétrica de 70%.

v' = 890,000 x1.20 . | 550,000 1t/hr = 900 ¢t min.

0.70
Precio del condensador LAB planta sin instalar $ 15,000, 00
Precio de la bomba de vacio sin instalar LAB planta $ 45,000, 00

CONDEN‘SADORES PARA L.LOS TACHOS DE COCIMIENTO.

Como ya de dijo anteriormente y debido a los problemas que
ocasiona la instalacién de un equipo de vacio central que condensa conjunta
mente los vapores del ultimo cuerpo del muiltiple cefecto y los de cada uno -
de los tachos de cocimiento, se instalardn condensadores individuales en ca
da uno de estos Gltimos.

Debido a la economia que representa la no necesidad de insta
lacién de bomba de vaciv en los condensadores de churro se emplearin es-
te tipo de aparaton como elementos tndividuale s v cada uno de low tachou =

de cocinuento,

Agua original de la meladura = 13.200 (1 - :;i\ o 3,870 kg, /hr

&}
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Agua afiadida durante el proceso = 2,000 kg./hr

Cantidad de vapor al condensador para cada tacho aprox. = 2,000 kg./hr
Vacio « 23 pulgadas de Hg referidas a 29.92

p = presidon abs. correspondiente al vacfo = 0.239 kg.,’cmZ
Temperatura del vapor = 640C

t, = temperatura del agua {ria = 30°C

t, = termperatura del agua caliente = 410C

I

L = calor total del vapor a la presién p. = 561 kcal/kg.
561 - 41
W oS T ¢ 473 kg de agua/kg. de vapor condensado.

Cantidad de agua por tacho = 47.3 x 2,000 = 94,600 kg./hr

DEPARTAMENTO DE CALDERAS,

En algunos casos la cafia de azicar produce el bagazo sufi—
ciente para obtener la cantidad de vapor necesaria en el funcionamiento de
la fibrica. En otros casos mis comunes el bagazo producido no es sufi--
ciente para obtener la cantidad de vapor requerida en fabricadién.

En el presente caso se instalarin calderas de tubos rectos -
BABCOCK & WILCOX con hornos para bagazo y quemadores especiales pa
ra petroleo.  Los calculos se hardan a partir de un balance de vapor toman-
do en consideracion lo aiguiente:

Bades para el caleulo,

Trabajo de la fabrica 6u.7 T.C.H,
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Fibra de la cafia

Cantidad de bagaro

Exceso de aire en los hornos

Presidn de las calderas

Temperatura de sobrecalentamiento del vapor vivo
Temperatura de los gases en la chimenea
Temperatura del agua de alimentacidn
Vapor tornado del primer cuerpo

Vapor tornado del segundo cuerpo

Vapor tomado del tercer cuerpo

Sélidos no quernados (a) *
Radiacién (b)

Combustiéon mala (c)

Humedad del bagazo

Calculos.
V.C.N. valor calorifico neto del bagazo.

= pérdida de calor sensible de loy gaues.

q
M 3 calor transmitido al vapor por el bagazo quemado.

15.

22.

50.

l6.

285

306.

90.

47.

32.

71,

50.

0%
6 T.B.H.
0%

8 kg/cm? abs.

.0 °c

0 °c
0 °C
4 kg/T.C.H.
0 kg, T.C.H.

0 kg/T.C.H.

.99
.95

.95

0%

w = humedad del bagazo.

m = relacién entre el peso de alre empleado y peso de aire necesario.
t 2 tempuratura de low gasen on la chimenoea.

V.C.N. = 4,250 - 4H50 w
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V.C.N, = 4,250 - 4,B50 x 0.5 = 1,825 kcal/kg de bagazo

q t {1 - w) l.d m (1 -~ w) + 0.5 = 0.12 (1 - w)
(1 - w)

.4 . . . ~ 0, . .
q :306)‘0.514‘15:10504505 12 x 0.5 - 456kcal/Kg

bagazo.

= (V.C.N. =~ q) abc
= (1.825 - 456) 0.99 x 0.95 x 0.95 = 1,223 kcal/kg de bagazo
G ° cantidad de valor necesario para obtener vapor a 16.8 kg/cm?‘ abs,
de presidn y 285°C de temperatura,
L = calor total del vi.por saturado a 16,8 kg/cml abs.
L = 667.4 kcal/kg de vapor.
t' = temperatura de saturacién = 206°C
h = calor sensible del agua de alimentacién = 90 kcal/kg de vapor prod.
c¢' = calor especifico medio del vapor = 0.597 kcal/°C-kg de vapor.
G = L 4 ¢ (T -¢t') ~h
T = temperatura de sobrecalentamiento ® 2859C
G = 667.4 4 0.597 (285 - 206) - 90

G ® 624.0 keal/kg de vapor,

Canttdad de vapor = l""é‘r‘i_'(y.. * 1.97 kg de vapor/ky de bagazo.

Jd.

22.6 x 1,000

10,

1.97 x 340 = 670 kg de vapor/T.C,H.

Cantidad de bagazo ® = 340 kg de bagaze/T.C.H,

Vapor consumido por los motores.
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Cuchillas 560 H. P,
Desmenuzadora 150 H.P.
Molinos 900 H.P,
Turbo-generador 2.770 H.P.
Total 4.380 H.P,

Considerando una eficiencia en los motores de 70% se tie—

ne un consumo de vapor de 9.03 kg. por H,P., por lo cual:

Consumo de vapor vivo © _?_22%61,'.9__0.2_ = 593 kg./T.C.H.

El vapor vivo utilizado se recupera en.forma de vapor de es
cape deduciendo un 10% de pérdidas, o sea aproximadamente 60 kg./T.C.H.

Cantidad de vapor de escape disponible = 593 - 60 = 533 kg./T.C.H.

Vapor de escape consumido en fabricacién.

a.- Evaporacién 24,100 kg/hr
b.- Tachos 13.200 (1 - 68/96) 1.8 6,940 kg/hr
c.- Lavado de centrifugas 2,400 kg/hr
d.- Calentador de aire del secador 225 kg/hr
e.- Pérdidas 2,670 kg/hr
Total 36, 335 kg/hr

Cantidad de vapor de escape consumido = 545 kg./T.C.H.

De los calculos anteriores se deduce que el vapor de escape

obtenido de los motores es insuficiente para cubrir las necusidades de fa-



-T2 -

bricacién por lo cual y para cubrir oste déficit en vapor de escape es nece
sario obtenerlo del vapor vivo no usado en los motores por medio de una -
valvula reductora de presién seguida de un desobrecalentador.

Déficit de vapor de escape = 12 kg./T.C.H.

Cantidad total de vapor vivo necesaria = 605 kg./T.C.H,

Cantidad de vapor vivo que puede producir el bagaze = 670 kg./T.C,H.
Cantidad de vapor vivo que se puede ahorrar = 65 kg./T.C.H,

A

ahorro de bagazo.

A = 100 x 65.00

= 9.70% de bagazo ahorrado.
340 x 1.97

Cantidad total de vapor vivo que se puede producir = 44,700 kg./hr

Instalando dos calderas BABCOCK & WILCOX, una de cua
renta mil libras por hora y otra de sesenta mil libras por hora trabajande
a un régimen de 225 psig (16.8 kg./cm? abs.) sc obtendra la cantidad de
vapor suficiente para operar la fibrica.

Adn cuando de el resultado de los cilculos teéricos no se --
desprende la necesidad del uso de petrdleo se instalaran quemadores espe-
ciales para este combustible en atencién a cualquier emergencia que pueda

presentarsc,
Precio de las calderas LAB planta $ 3.100,000,00

DEPARTAMENTO DE SECADO.

Una de las razones por las cuales se"hace necesario dismi—
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nuir el contenido de humedad del azicar es que por medio de esto se aumen
te la polarizacidn del mismo lo cual légicamente redunda en ganancias ma-
yores, contribuyendo ademis a su mejor conservacién.

Para cl efecto de secado del azicar se utilizard un secador-
rotatorio operado cn contra-corriente en el cual el medio secante es aire -
caliente proccedente de un calentador que utiliza vapor de escape.

Nomenclatura,
A = cantidad de agua contenida en el azicar.
z cantidad de azicar seca.
C ¢ agua contenida en el azicar final.
F = azicar {inal a la salida del secador.
E * evaporacidn durante el proceso.
H, = humedad del aire ambiente.

'I‘h = temperatura del bulbo humedo al entrar al secador.

r = calor latente de vaporizacién a T.
f = una funcidn.
H, < humedad del aire a Ty,.

T, " temperatura a que se caliente el aire.

T ® temperatura de salida del aire dol secador.

Qq = calor requerido para calentar el asicar a sutemperatura de salida,
Q, = calor requerido para quitar la humedad del amicar,

Q, = calortotal,

S| = calor humedo del aire a la entrada.
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S; = calor himedo del aire a la salida.

S, = calor himedo promedio.

G' = masa velocidad (base humedad libre ).

G = masa velocidad.

S = seccidn transversal del secador.

H3 = humedad del aire a la salida.

D * diametro del sccador.

u = coeficiente de transferencia.

9p * calor requerido para calentar el azicar a Ty.

qgq = calor requerido para calentar el azicar de Ty a Tj.

qy = calor requerido para evaporar el agua a Ty,.

t) = temperatura del aire al final del primer calentamiento.

t; = temperatura del aire al principio del segundo calentamiento.
t, = temperatura media logaritmica en el primer calentamiento.
ty = temperatura media logaritmica en el segundo calentamiento,
t, = temperatura media logaritmica en el periodo de evaporacidn.
(T)...= temperatura media logaritmica total en el secador.

L % longitud del secador.

N.U.T. = nimero de unidades de transferencia.

Basces para el cdlculo.

Cantidad de azicar = 7,535 kg./hr = 16,600 1b/hr

Humedad inicial del azdcar » 2.0%
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Humedad final del azdcar ® 0.5%

Temperatura de entrada de azicar al secador = B0 OF

T emperatura de salida del azdcar del secador =

Calor especifico del azdcar = 0.30 B.T.U/lb- °F

Temperatura del bulbo seco del aire ambiente = 86

Temperatura del bulbo himedo del aire ambiente =

Hy

N.

T 16.268

= 0.012 Ib de vapor/lb de aire seco.
Uu.T. = 1.5

= 900 lb/hr-fed

Cdlculo del secador.

= 16.600 x C.02 » 332 1lb/hr

» 16.600 - 332 = 16.268 lb/hr

c 0.005

82 lb/hr

16.268 4 82 = 16.350 1ib/hr

332 - 82 = 250 lb/hr

Primer intento para obtener T,.

100 9F (supuesto)

1,037 B.T.U./lb de vapor.

0.0434 b vapor/lb aire seco. H, - H, =

200 Of

120 OoF

oF

70 OF

constante * 0.26 B, T.U./°F-lb de aire seco.
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0.26 (200 - 110)

: 1,037

= 0.0251

Segundo intento para obtener Ty.

Ty = 95 O9F (supuesto)

r = 1,040 B, T.U./Ib aire scro.

H, = 0.0368 Ib vapor,/ib aire seco. H, - H; = 0.0248
T, = 200 oF

. 0.26 (200 - 95) _ ..,

1,040

Tercer intento para obtener T,.
T} s 96 OF
r = 1,039 B.T.U,/lb aire seco.

H, = 0.0380 1b vapor/lb aire seco. H, = H, = 0.0260

-
"

200 OoF

0.26 (200 — 96 )
1,039

= 0.0260 lb vapor/lb aire seco.

Por lo tanto la temperatura del bulbo himedo serad de 96 °F

Tl - Th .
N.ULT. = 2.3 log (o) ® 1.5
. 200 - 96
5 % 2.3
L5 = 2.3 log (Sr—7)
0.u53
. 104 + 96 x 10¥ . o
T, UST 120 °F

Balance de energia.

Qp = 16.268 x 0.30 (120 - 80) + 82 x 1.0 (120 - B80) = 198,580
B.T.U./hr
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Q; = 250 (96 - 80) 4 250 x 0.45 (120 - 96) 4 250 x 1,039 = 266,400
B.T.U./hr

464,980 B.T.U./hr

D

3, = 0.240 4 0.45 x 0.012 = 0.2454 B.T.U./lb aire seco.
s_ ° 0.2480 B.T.U./lb aire seco (supuesto).

464,980
0.2480 (200 - 120)

23,700 1b aire seco/hr

2309 4 0.0120 = 0.02255 1b vapor/lb aire seco.
23,700 »
52 = 0.240 4 0.45 x 0.02255 = 0.25015 B.T.U./lb aire seco.

S, * 0.24540 ; 0.25015 . (5, 2478 B.T.U./Ib aire seco.

El calor himedo promedio supuesto checa con el calculado -
con una diferencia de 0,0002 B,T.U./lb aire seco.

En la carta de humedad se encuentra que el aire saturado a
120 °F tiene una humedad de 0.080 lb vapor/lb aire seco; por lo tanto el
% de humedad en el aire de salida del secador es:

0.02255 x 109

= 28.2
0,080 T

Tomando en consideracibn las pérdidas de calor los cdlculos
del secador se basardn en un flujo de aire de 25,000 lb/hr aire seco. Por
lo tanto en la salida de aire al {inal del secador tendremos:

GS ® 25,000 (1 - 0.02255 x éé;'{;%%) - 25,540 Ib/hr

wh, 540 )
S 2 'T)JOT" = A8 fte



- 78 -

28.000, 1/2
0.785
0.16

- 17 (G)
u D

D s b &.

0.16
v = U 9°: « 8.40 B.T.U./hr-°F-ft

Cilculo de la longitud del secador.

Qb = 16.268 x 0.30 (96 — 80) + 332 x 1.0 (96 ~ 80) = 83,420 B.T.U./hr

Cambio en la temperatura del aire = (B3 320) (200 - 120) = 14.35 °F

t; = 120.00 - 14.35 = 134.35 °F ‘
b, = 13435 - 96) — (120 - 86) . 35 Of
231 134,35 - 96
-2 %8 720.00 - 86

n

qd 16 268 x 0.30 (120 — 96) + 82 x 1.0 (120 -~ 96) = 118 970

B.T.U./hr

Cambio en la temperatura del aire = ( %) (200 - 120) = 20.45 °F

t, = 200.00 - 20.45 = 179.55 °OF

L. = (179.5 - 96) - (200 - 120) | 43 o
d 179.55 - 96
2.3 log 300.00 - 120

q, ° 464 980 - (83 420 + 118 970) = 262 590 B.T.U./hr
o x (179.55 = 96) = (134,35 - 96) u 57.8 OF
v . 31 179.55 = 96
=2 1% T3 35 - 96
1 -, 83 420, | 262 590, | 118 970 1

o (agios0) T *(TerEn) srw *o(wAoso) oy 00U

(T)gy * 56 °F
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U (T)mS L = 464 980 B.T.U./hr

464 980

L - S5 x28.0x 540 - 48

Se instalara un secador rotatorio de seis pies de didmetro -

por treinta y cinco pies de longitud,

Precio del secador LAB planta $ 600.000. 00

PLANTA ELECTRICA.

Turbo-generador 1| 700 KWH sin instalar. $ 829,960, 00
Generador diesel 100 KWH (emergencias ) sin instalar 100,00C. 00
Tanqueria.

Tangque para meladura.

Cantidad de meladura en peso = 13 200 kg./hr
Cantidad de meladura en volumen = 13 200,1.32 = 10 000 It hr
Se construird un tanque con capacidad para almacenar la pro
duccidn de meladura correspondiente a tres horas de operacidn, o sca con
un volumen total de treinta mi' hitro .,
Fierro estructural necesario para un tanque de 34 000 hitros,
Angular de 3" x 3/8" 48 m. 1. 305 kyg. $ 1,201, 75

Placa de 380 o4 m=. 4 910 kg. $ 2,029, 50

Total 5 425 ky. 3 i3,291.235
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Tanque para primeras y segundas mieles.,

Cantidad de primeras mieles en peso = 4 759 kg/hr

Densidad considerada = 1,5 kg/lt
Cantidad de primeras mieles en volumen * 3 180 lt/hr

Sc construiria un tanque con capacidad de treinta mil litros,
o seq con capacidad suficiente para almacenar las mieles correspondientes

a ses horas de operacidn, que e¢s precisamente el tiempo promedio de coci

micnto de las primeras masas.

Fierro estructural necesario para un tanque de 20 000 litros.

Angular de 3ox 3780 33 m.!. 354 kg. $ 867.30
Placa de /a0 45 m? 3 454 kg. $ 8.462,30
Total 3 BO8 kg. $ 9.329.60

Tanque para micles finales,

Cantidad de mieles finales en peso = | 815 kg/hr
Densidad considerada = 1.5 kg/It
Cantidad de mieles finales en volumen = 1 210 1t/hr
Volumen de micles finales por dfa = 29 040 1t/24 hrs.
Trempo promedio para media zafra = 85,5 dias
Volumen de mieles finales en 85,5 dias = 2 482 920 litros.
Se construird un tanque con capacidad suficiente para absor-
ber la produccion de mieles finales correspondiente a media zafra,

Fierro estructural necesario para un tanque de 2 500 000 de litros.
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Angular de 4" x 3/8" 302 m.1. 4 403 kg, ¢ 10,787.35
Placa de 1/2" 1 330 m2 135 660 kg. $ 332,367.00
Total 140 063 kg. $ 343,154.35

Tanque para petréleo.

Molienda durante una tercera parte de la zafra = 91 200 ton. de caga.
Consumo promedio de petrdleo = 4 It/ton. de cafia molida
Consumo de petrdleo en 57 dias de zafra = 364 800 litros.

Fierro estructural necesario para un tanque de 365.000 litros.

Angular de 4" x 3/8" 100 m. 1. 1 458 kg. $ 3,572, 10
Placa de 1/en 315 m?2 32 130 kg. $ 78,718.50
Total 33 588 kg. $ 82,290.60

Tanque para agua caliente.

Considerando que las calderas trabajen a su maxima capaci-
dad producirdn 45 400 kg. de vapor por hora, requiriendo la misma canti
dad de kilogramos de agua de alimentacidén suministrada a una temperatura
promedio de noventa grados ceatigrados con un volumen de 47 000 litros.
Se construird un tanque con capacidad para almacenar cuatro veces ese vo-
lumen,

Fierro estructural necesario para un tanque de 190 000 litros,

Angular de ox 3/8n 51 m., 1, H47 kg. $ 1,340.15
Placa da 1/an 203 m< - 20 706 kg. $ 50,729.70

Total 21 253 kg. $ 52,069. 85
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Tanque para sosa.

El hidroxido de sodio (Na OH) en solucién al 40% (en peso) se utiliza pa
ra limpiar los tubos de las calandrias de los cuerpos del miltiple efecto y
para prevenir la corrosion en los tubos de las calderas. El consumo apro
ximiado de sosa es de ochenta gramos por tonelada de cata, y se disedard
un tanque con capacidad suficiente para almacenar en solucidn la cantidad-
correspondiente a media zafra, de donde se desprenden los siguientes cil-
culos:

Molienda = 136 800 toncladas de cafla,

Cantidad de sosa = 1306 B00O x 0.08 = 10 944 kg.

Pueso de la solucidén al 409% = 10 944/0.4 « 27 360 kg.

Densidad de la solucidén a 30°C = 1.4232 kg/lt

Volumen de la solucién = 27 360/1.4232 = 19 225 1t. -

Fierro estructural necesario para un tanque de 20 000 litros.

Angulas de 2'" x 3" x 3/8" 25 m.l. 175 kg. $ 428,75
Placa de 3/8" 45 m?o 3 454 kg. $ 8,462, 30
Total 3 629 kg. $ 8,891.05

Tanques distribuidores de masa cocida.

Debido a que las centrifugas tienen un tiempo determinado -
para separar la masa cocida en mieol y azicar se hace necesaria la instala-
cidn de tanque que contengan la masa cocida salida de low cristalizadores -
mientras las centrifugas estan trabajando. Para el cdlculo de la capacidad

de estos tanques se consider6 para primera masa cocida un tiempo de cen-
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trifugacién de quince minutos, y para segunda masa cocida un tiempo de cua

renta y cinco minutos.

Volumen de primera masa cocida s 2222 X 12 = 5 810 litros.

4

1 959 1.8 3
Volumen de segunda masa cocida *® 2 x4 = = 1 764 litros,.

Por lotanto, se construirin dos tanques con capacidad pa-—
ra contener los volimenes anteriores y equipados con mezclador de hélice
fija en un eje horizontal que recibe ¢l movimiento de un moto-reductor de-
I H.P.

Fierro estructural necesario para los tanques.

Angular de 2" x 3" x 3/8" 80 m.l. 560 kg. $ 1,372.00
Placa de 3/ 25 m? 1 916 kg. $ 4,694.20

Total 1 476 kg. $ 6,066.20
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Equipo necesario para el movimiento.

Coronas $ 9,852, 00
Sinfin $ 1,264,00
Motoreductor $ 10.240,00
T otal $ 21,356.00

Peso total del fierro empleado en tanqueria = 209 242 kg.

Soldadura 209 242 x 10,70 x 0,05 $ 111,934.40
Mano dec obra $ 251,090.40
Total $ 363,024.80

El costo de las estructuras para soportar los tanques anterio

res se considerara como un 30% del valor total de 1os mismos.

Costo total de los tanques $ 515,092.90
Costo de las estructuras $ 154,527.90
Movimiento para los mezcladores de masa cocida $ 21,356.00
Costo total de tanquerfa $ 690,976.80
Costo total adoptzdo $ 691,000, 00

TERRENO Y EDIFICIOS,
Se ha considerado un terreno de dicz mil metros cuadrados-
de superficie incluyendone Jun edificion de la fibrica, oficinas, laboratorio,

departamento técnico, muchles y equipo necesario para las instalaciones -
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anteriores, as{ como una bodega para almacenar azdcar con capacidad de

cinco mil toneladas.

$ 4.500,000.00

Costo de terreno y edificios




CAPITULO IV
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A.O INVERSION FIJA.

Costo del equipo LAB planta.

Grua auto-estable MANUFACTURERA 3M $ 200,000. 00
Cabrestante eléctrico LINK BELT $ 37,000. 00
Basculador hidradlico LINK BELT $ 65,000. 00
Conductores de cafla LINK BELT $ 864,000. 00
Mesa alimentadora LINK BELT $ 353,000. 00
Nivelador de cafia LINK BELT $ 75,000.00
Cuchillas cafieras LINK BELT $ 432,000.00
Desmenuzadora FULTON $ 900, 000. 00
Molinos FARREL $ 3,347,000.00
Calderas BABCOCK & WILCOX $ 3.100,000.00
Conductor de bagazo LINK BELT $ 265,000.00
Chimenea de concreto armado $ 500, 000. 00
Turbo-generador FAIRBANKS-MORSE $ 829,000. 00
Generador diesel FAIRBANKS-MORSE $ 100‘.000. 00
Bdscula para guarapo FAIRBANKS-MORSE $ 188,000. 00
A la siguiente hoja $ 11.255,000,00
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De la hoja anterior $ 11.255,000.00
Alcaligador MANUFACTURERA 3M $ 70,000.00
Sulfitador MANUFACTURERA M $ 240,000.00
Calentadores MANUFACTURERA 3IM $ 226,000. 00
Clarificador RAPI-DORR $ 450,000, 00
Filtro OLIVER $ 237,000.00
Cuidruple efecto MANUFACTURERA 3M $ 1.280,000.00
Tachos MANUFACTURERA 3M $ 1.300,000.00
Cristalizadores MANUFACTURERA IM $ 1.390,000.00
Centrifugas WESTERN STATES $ 1.184,000.00
Conductor oscilatorio LINK BELT $ 94,000. 00
Elevador de azdcar LINK BELT $ 162,000.00
Secador para azicar GATO $ 600,000. 00
Bdscula para azicar FAIRBANKS-MORSE $ 63,000. 00
Mdquina cosedora de sacos FAIRBANKS-MORSE $ 8, 000. 00
Condensador para el cuidruple MANUFACTURERA 3M § 15,000.00
Bomba de vacio NASH $ 45,000, 00
Condensadores para tachos MANUFACTURERA 3M $ 75,000, 00
Tanquerfa MANUFACTURERA M $ 691,000, 00
TOTAL . . . . . . . « « « v « . « « & v « v « . +« $19,385,000.00

El cdlculo del equipo de bombeo presenta infinidad de dificul
tades debidas sobre todo a la connsideracidén de las alturas a que se daben -

elevar los liquidos para establecer la capacidad de la bomba, y a la natura
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leza de los flu{dos por manejar.

En el presente caso se establecid una correlacién entre ol valor del -
equipo de bombeo dc una fibrica de capacidad conocida y el de la presente-
en la siguiente forma:

C = capacidad de la fibrica conocida = 4.500 ton. diarias.

C_ < capacidad de la fabrica del presente proyecto = 1.600 ton. diarias.
P_ = costo del equipo de bombeo de la primera fibrica = § 1.240,000.00
r ® relacién de capacidades * 2.8125

P_ = costo del nuevo equipo de bombeo.

n
Pc
P & ——
n 0.685
(r)
p = 1.240,000.00 : § 612,000.00
n 0.685
(2.8125)
Costo del equipo de bombeo = 612.0004 30% (seguridad) = $ 796,000.00

Costo de instalacidn del equipo.

Conductor de cafa 56,584 kg. a $ 2.00/kg. $ 113,168.00
Mesa alimentadora 4,370 kg. a $ 2.00/kg. $ 8,740, 00
Conductor de bagazo 20,293 kg. a $ 2.00/kg. $ 40,586.00
Calentadores 34,502 kg. a § 2.00/kg. $ 69,004.00
Cuddruple ofocto 10},625 kg, a § 2.00/kg. $ 203,250.00
Tachon 68,344 kg, a $ 2.00/kg. $ 136,668,00
A la wigulente hoja $ 571,416,00
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De la hoja anterior

Estructura de tachos 99,908 kg.
Tanqueria ‘ 209,242 kg.
Estructura tanques 62,773 kg.
Total

Turbu-g:nerador 10
Genecrador diesel 3
Biscula de guarapo 5
Clasiﬁcador i0
Filtro 10
Bomba de vacio 5
Centrifugas 10
Conductor oscilatorio 8
Elevador de aztcar 10
Secador rotatorio 10
Biscula para azidcar 3
Miquina cosedora de sacos 3
Gria auto-estable ' 6
Bombas 8
Total. . . . . . .. .

Costo total del equipo instalado

a $ 2.

a $ 2.

a $ 2.

%
%

de

de

de

de

de

% de

% de

Yo

%
%
%o
%
%o

de

de

de

de

de

de

de

su

su

au

su

su

su

su

su

su

su

su

su

3u

00/kg.
00/kg.

00/kg.

costo
costo
costo
costo
costo
costo
costo
cosato
costo
costo
costo
costo
costo

costo

$ 571,416.00
$ 199,816.00

$ 408,484.00

$ 125, 546.00

$ 1.315,262.00

82,900.00
3,000.00
9,400.00

45,000.00

23,700.00
2.250,00

118,400.00
7.520,00

16,200.00

60,000.00
1,890.00

240.00

12,000.00

L7, T T - T~ R R - R R . TR~ TN . R - S - S BN ]

63,680.00

$  446,180,00

$1.761,442.00

El equipo no inclufdo en la lista anterior, como son calderas, molinos, desme-
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nusadora, etc. tienen su costo de instalacién comprendido en el precio de lista.

Coato del equipo instalado por departamentos.

I.- MANEJO DE CARA.
Gria auto-estable
Cabrestante

Basculador

Conductor de cafia

Mesa alimentadora
Nivelador de cafia
Cuchillas cafieras

TOTAL .

U.- EQUIPO DE MOLIENDA.
Desmenuzadora
Molinos

TOTAL .

.- PLANTA DE VAPOR.
Calderas

Conductor de bagazo
Chimenea

TOTAL . . . . . « « v

“"w

212,000.00
65,000.00
37,000.00

977,168.00

361,740.00
75,000.00

432,000.00

900, 000.00

. 347,000.00

. 100,000.00

305,586.00

500,000.00

$ 2.159,908,00

$ 4.247,000.00

$ 3.905, 586,00



.93 -

v.- PX‘AIrYI\lﬂuECVIRJCl\.

Tuxbo-genarndor $ 911,000.
Generador diesel $ 103,000.
TOTAL . - - = = ° A .
V.- CLARIFICACION.

Alcalizador $ 70,000.
Sulfitador $ 240,000,
Bascula de guarape ¢ 197,400.
Calentadores $ 295,004,
Clarificador $ 495,000.
Filtro rotatorio $ 260,700,
TOTAL . + + = °~ S e e e

vi.- EVAPOMCION.

Cuidruple efecto ¢ 1.483,250.
Condenaador - 8 15,000.
Bomba de vacfo $ 47,250,
TOTAL . « + -~ ' ' A T
Vﬂ.-TACHO&

Tachosd $ 1.436,068.
Condensadores $ 75,000,
TOTAL .« « ' T e e e

—-———'/

00

00

$ 1.014,900.00

00
00
00
00
00

00

« s e

00
Q0
00

$ 1.545,500.00

o s

00
00

$ 1.511.668.00
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VIII. - CRISTALIZACION.

Cristalizadores $ 1.390,000.00
Estructura tachos y crist. $ 199,816.00
TOTAL . . . . . . v v v v e e e

IX.- CENTRIFUGACION,

Centr{fugas $ 1.302,400.00
Conductor oscilatorio $ 101,520.00
Elevador de azdcar $ 178,200.00
TOTAL . . . . . 0 0 v v 0 v v e e e e e e e e e

X.- SECADO Y ENVASES.

Secador rotatorio $ 660,000, 00
Bascula de azdcar $ 64,890.00
Maiquina cosedora de sacos $ 8,240.00
TOTAL . . . .« & 0 v v v v e v v e e e e e e

XI.- TANQUERIA.

Tanques $ 1.109,484.00
Estructura tanques $ 125, 546,00
3 .

XlI.- EQUIPO DE BOMBEO,
Bombaa $ 859,680, Q0

TOTAL . v« « v v v v v v v e e e e e e

$ 1.589,816.00

$ 1.582,120.00

$ 733,130.00

$ 1.235,030.00

$ 859,680,00
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XIIl.- TUBERIAS Y CONEXIONES.

Para calcular ¢l costo de las tuber{as y conexiones necesarias se considerd un

quince por ciento del costo total del equipo instalado tomando en consideracién los -

mismos puntos que se expusieron en el caso del equipo de bombeo.

Costo de tuberia y conexiones $ 3.291,366.00

TOTAL . . . . .« .« ¢ o o v v v e v

XIV.- TERRENO Y EDIFICIOS.

Costo de los mismos $ 4.500,000.00

TOTAL .

INVERSION FIJA TOTAL

B.- COSTO DE PRODUCCION,
a .- Materias Erimas.
Casa 273,600 ton. a $ 70.00/ton.

Varios

b .- Combustibles.
Petréleo 1.095 m3 a § 180.00/m3

Bagazo Inclufdo en la cafla.

¢, Mano de obra.
Manejo de cana

Molienda

$ 3.291,366.00

$ 4.500,000.00

$29.733,808.00

$19.152,000.00

$

700,000.00

197,100.00

65,000.00

127,000,00



Planta de vapor
Planta electrica
Clarificacién
Evaperacién
Tachos
Cristalizacién
Centrifugacién
Secado y cnvase

Scguro social e impuestos

d.- Supervisién.

Per sonal técnico

Seguro social e impuestos
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e .- Mantenimiento y reparaciones.

Mantenimiento

Reparaciones

f.- DeEreciacién.

Cargado como un 10 7 del costo del equipo instalado

.- Varios,
Laboratorio

Departamento técnico

COSTO TOTAL DE PRODUCCION

10 % del costo del equipo instalado

«»

$

L

$

40, 000.
16,000,
106, 000.
38, 000.
50.000.
96,000,
80, 000.
46, 000.

112,880.

186,000,

31,600,

2.523, 380.

500, 000.

2,523, 380.

40,000,

18, 000,

00

00

oQ

00

00

00

00

00

00

00

00

00

00

00

00

00

$26.648, 340,00



C.- GASTOS DE ADMINISTRACION Y VENTAS.
a.- Salarios $ 170,000, 00
b. - Seguro social e impucstos $ 28,900.00
Debido a que ¢n el precic de venta que se considerara estd -
incluida una de las funciones de U.N.P.A.S.A. que consiste precisamente
en la distribucidn y venta de lo; azicares producidos por los ingenios aso-

ciados, no existirdn gastos de venta,
COSTO TOTAL DE ADMINISTRACION $ 198,900, 00

D.- CAPITAL DE TRABAJO.
Antecedentes.

Los ingemos azucareros que operaban en el pais en el ajio -
1931 acordaron organizarse en una institucidén de servicio, sin fines de lu-
cro que se cenomind AZUCAR, S.A., y que inicid sus actividades los pri-
meros dias de Enero de 1932, y que en el afio de 1938 se transformo en la
Unidn Nacional de Productores de Azicar, 5. A. de C. V., y que tiene el
cardcter de arganizacidn nacional auxiliar de crédito,

La UN/PLAS, A, agrupa a4 todos los igenios azucareros -
que operan en el pais de low cuales recibe ol woucar que producen, encar =
wandoae de Lo diatribuciin v o venta de eate articalo en todo el terrtorio nas
vional, -'xpm't.unln loy exvedenton y \‘nl\:ng\n"lhl«' Y prnpurclun.m(ln LS R Y4, B
anoctdos crdditos para La prodacoron asucatrera de cada nueva satra,

Lod tngentos como untdades fnduatewde s, constituyen empry
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sas autdnomas que conservan su administracién y dominio independientes,
regulando sus relaciones con la U.N,P.A.S.A. através de los estatutos y
el control uniforme de aportacidn y distribucién de aztcares.

La U.N.P.A.5.A. como asociacién de productores y como
organizacién nacional auxiliar de crédito, realiza actividades comerciales,
como son organizar y realizar la distribucién del azicar al menor costo =
as{ como efectuar las ventas en {orma directa o por conducto de distribuido
res en todo el pais, fomentar y promover el consumo interno con miras a
mejorar la dieta alimenticia de nuestro pueblo; actividades varias como '~
son estimular la implantacién de medidas tendientes al mejoramiento del -
cultivo de la cafla de azicar, la aplicacidn de fertilizantes adecuados asi -
como estudios analiticos de los suelos; actividades financieras facilitando
a sus miembros el uso del crédito para la fabricacién de azdcar mediante -
préstamos, anticipos sobre la produccidn y otros créditos con objeto de -
que puedan absorber los trabajos de campo, reparar maquinaria, cubrir -
salarios y adquirir combustibles.

En todos loi créditos que otorga U,N.P,A,S.A. obtiene la
ga\r;mtfa adecuada, como hipotecaria de law unidades industriales, prenda-
ria de las canas y de los azicares quo ae produszcany, on su cano, la pren
daria de.la maquinaria que se adguiore con el credito, con lo cual sy posi-
cion financiera reune las mejoren condtcionen de soyguridad,

Contorme Jos ingenion infeian su zalra y connncuohtoemonte -

sus aportaciones de azucar, se los otorgs un anticipo a cuenta del precio -
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de venta del azicar, el que destinan a sus gastos normales de fibrica y de
campo incluyéndose el salario de los trabajadores.

Durante el mes de Junio de cada afo, una vezterminada la -
zafra se calcula un precio inicial de liquidacidn del azicar, estimado de =
acuerdo con la expericncia y las perspectivas de los mercados, los ingre~
sos y gastos correspondientes al azdcar producido. De esta liquidacién se
descuenta el anticipo otorgado, cubriéndosc el remanente en efectivo y rhg
diante aceptaciones conforme a las posibilidades financieras de la U,N.P.
A.S5.A, El pago en efectivo es suficiente para que el ingenio liquide a los-

campesinos las canias industrializadas.

Estimacidn del capital de trabajo.

Capital de trabajo maximo:

Inventario de azucar a costo $ 26.847,240.00
Deuda por caifla $ 19.152,000.00
Diferencia $ T7.695,.240.00

Capital de trabajo minimo:

Después de cobrar a U.N.P.A.S.A. no hay practicamente capital de traba
jo.  Sin embargo, oxisten intereies que se suman por el financiamiento de
U.NJPOALS AL durante ol periodo de zafra,

Interes del tinanciamiento o s anual,

Total do o interedes gque e suman

{capital de trabaju axama) x 1 & tinteren anual)
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(7.695,240.00) « 1/2 x (0.06) *

E.- ESTADO DE PERDIDAS Y GANANCIAS.

a.- Ventas

Azicar 30,096 ton. a $ 1,220.00/ton.
Mieles finales 7.448,760 kg. a $ 0.40/kg.
Total

b. - Costo de produccibn

Utilidad bruta

¢.- Gastos de administracidn

Utilidad de la operacidn

d. - Intereses del financiamiento de U.N.P.A,.S,A.

Utilidad antes de impuestos

e.~- Impuestos: 43 %

UTILIDAD NETA

F.- RENTABILIDAD,
Utilidad después de impueatos
Inversibn fija

Rentabilidad » utilidad neta 4
nversion a

230, 858.

36.717,120.

2.979,504.

oo

00

00

R

R ]

39.696, 624.

26.648, 340,

00

00

»

13.048,284.

198, 900.

00

00

»

12,849,384,

230,858,

00

00

L

12.618,526.

5.425,966,

00

00

$
$

7.192,560

7.192,560.

29.733,808,

.00

00

00
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Rentabilidad = $ 7.192,560.00 x 100 » 24.2 %

G.- TIEMPO DE RECUPERACION DE LA IMVERSION.,
Depreciacién $ 2.523,380.00

Tiempo en afios en que se rccupera la inversidn « x

Inversidn fija.
utilidad neta + depreciacion

X

. 29,733,808.00 -« 3.06 afos.

7.192,560.00 ¢+ 2.523,380.00




CONCLUSIONES



Del andlisis de los capitulos anteriores se desprenden las si

guientes consideraciones importantes:

'

i.- Lainversién mds fuerte en lo que se refiere a costa de equipo es
td representada por el departamento de molienda, por lo que seria desea~
ble la instalacién del bloque de molinos unificado que se propone en el de—~

partamento respectivo.

2.- La erogacién del capital de trabajo como tal no es necesario debi
do a el anticipo de pago de azicares por U.N.P.A.5.A. con un interés --

muy maoderado, lo cual viene a significar una gran ventaja.

3.~ La ausencia de gastos de ventas y por consiguiente de departamen
to y personal respectivo con todos los problemas que traen consigo debido-
a que los tales gastos se encuentran incluidos en el precio del azicar pro-—

porcionado por U.N.P.A.S.A.

4.- Tomando en consideracién que en la situacidn actual una rentabili
dad de 15 % se puede considerar buena, para una empresa con riesgod nor
males, la obtenida tedricamente en ¢l presente estudio del orden de 25 % ~

¢8 muy aceptable.

5, - La recuperacion del capital en tros anow ¢s la adecuada para una -
inver4ibn de esta magnitud, méxime 4i e constdera que Gnicamente so tra

baja durante sers meses al ano.



w

10.

i1,

12,

13,

14,

15.

16.
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