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IX 

La rndustri.i. azucarera es sin lugar a dudas una de las más 

florecientes clci ¡>aÍs 'l por la misma r:u.Ón una de las más seguras para -

hacer una invcrH1Ón tan fuerte como Lo es La creación de una central a7.U -

carera. 

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

significar en cuanto a capacidad de equipo, costo de instalación del mis -

mo, costos de producción y adxninistración la creación de la tal central -

azucarera. 

Por lo tanto el enfoque de este traba.jo está más bien diri~ 

do hacia el aspecto económico de un ingenio azucarero, tomando en consi 

deración como un antecedente necesario los datos de capacidad de equipo 

y varia.bles de operación y por medio de ellos llt!ga.r a la determinación -

del valor dt! La inversión fija necesari.i ;LsÍ como de Los co<1tos de produc -

ción, cícctuándose por último el b.ilance económico. 

Para pod1!r llevar .1 c."Lh<> lu anterior, y bat1ándose en 10<1 -

dato!! del ingenio San Cri:itób."Ll, fué necet1.1riu extrapolar dichos datos de­

fabricación de aquell.1:1 innwn:1.u1 in:ttal.Lciones a una capacidad menor, i~ 

traduciendo Las mejoras que se han creído pertinentes y pudiéndose dar -
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X 

••Í 11n.1 tclr,, rn.i 1 ,,,., .. t;\ dn ¡,, 1nvar•l6n nac111.iria •obre todo en lo que 1e 

rnflr.r11 ;t. Cu8lO do• <"<\Ulpo, 

!'; .. •r ¡.ir~lcnde r.n abnoluto que este tra.ba.j0 sea un e1tudio -

rx11.1ust1vu dr ¡., qur 1'8 ¡,, industria a.r.ucarnra en todo11 v cada uno de su• -

clh·,,r """ ,, "l'"l'lo" .1ú11 c1.i;1nd<> si ee ha tratado do: e•t.~blecer 1011 principios 

m~i" n1ndt• rno :t y r.C"nnómico". 



CAPITULO 1 



El proceso do fabricación de azúcar de cafia se puede des -

cribir en términos generales en la siguiente forma: 

La ca.da es alimentada al conductor por medio de la. grúa y­

la mesa alimentadora, para ser conducida. al departamento de molienda 

que consiste en una desmenuzadora y tres molinos, departamento en el - -

cual se le extrae el jugo a la cada utilizando el siguiente sistema de i.rnbi -

bidón: se agrega agua al bagazo entre el primero y segundo molinos así -

como también entre el segundo y tercer molinos; se agrega jugo d.iluído a 

. la cada entre la desmenu:r.adora y el primer molino. 

En el presente trabajo se incluye la idea de una innovación­

propuesta en el ingenio San Cristóbal para el departamento de molienda y 

que se explica oportunamente al tratar dicho departamento. 

El jugo extraído o guarapo es recogido en unos depósitos 

instalados en la parto inferior de 1011 molinos y d1H1monuzadora llani.ados -

p.1chaquile11 y r.n 1011 cu<do11 eu 11r.p.1rado d<'l b¡¡"acilln, El guar11po e11 de -

aquí bor11hcadu hacia 1011 c.1i<ml.1d"r"s p.ira p.111.1r ¡>•1Ht<"riormente a .Llcali -

:r.aciÓn y sulflt.11:1.:Ín dn do11dc• <'11 <'llVl.1du h.1c1a d.1r1f1cadur y filtro, 

l•:I jUI(<> tm cut .. puntu t!el proccliu Y" ne t<ncuentra bastante -

puro y 011 neco11ario concentrarlo p;ira lo cual 11e envía al departamento de 



evaporación que consiste en un cuádruple efecto operado con vapor de es -

cape. AJ >1alir de este departa.mento la mela.dura se encuentra a. una. con -

ccntrac1ón de 68° Brl:x., y es enviada a los tanques de a.linacenamiento de -

los cuale11 y según las necesidades de fabricación se bombea a los tachos, 

pasando posteriormente a. cristali:r.adoras y centri'!ugas para separar el 

ai.Úca.r del licor madre residual, terminándose por fin la. elaboración en -

el departamento de secado. 

El arreglo y lineamientos generales siguen los principios -

tradicionales se"alados por HUGOT y los que ha proporcionado la expe- -

ricncia en el ingenio San Cristóbal, previendo en general la resolución de 

los siguientes !actores: 

a. Dificultad de 11upervisiÓn en la fábrica. 

b. Las longitudes excesivas de cables, tuberías de agua, -

de jugo y de vapor. 

c. Desarreglo de máquinas el cual va siempre en detri - -

mento del mantenimiento y la buena operación. 

Por lo anterior es necesario tomar en cuenta en el diseño -

de la fábrica los siguientes puntos: 

1. Loa rnolino11 y la.11 calderas colocados en lÚlea recta que 

el mismo conductor tome el b.1~a:i:o del último molino y lo distribuya. a los 

hornos. 

l. L..1s c;lldera.:1 ccrc;1 de la planta eléctrica para evitar 

hasta donde sea posible las pérdidas por fricción en las tubería.a de vapor. 
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3. Por la misma. razón antet"ior la planta elécuica debe e_! 

t:ir :1ituada lo m:Ís cerca posible de los departamentos de evaporación y~ 

cho11. 

4. Es muy i.rnporta.ntc que los calentadores se instalen lo -

mas cerca posible de los evaporadores, máxime cu.ando el vapor de calen 

tamicnto procede de extracciones de los vasos del múltiple efecto. 

5. Los tachos, cristali:r.adoras y ccntrí'Iugas se deben ins -

talar tomando en consideración la recirculación de mieles y los lavados, 

De lo anterior se deduce que es conveniente tener en cuenta 

que algunos departamentos de la fábrica necesitan estar localizados den -

tro de ella pero en su periferia, como son: el departamento de molinos !?!. 

ra la conveniente alimentación de caíla, el departamento de calderas para 

eliminar fácil y rápidamente las ceni:l.as y el exceso de baga:l.o, los fil - -

tros OLIVER para la eliminación de cacha:l.a, y el tanque de alxna.cena -

miento de agua de condensados fuera del edificio pero cerca del departa -

mento de calderas. 
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3. Por la misma razón anterior la planta eléctrica debe e.! 

t;n !tÍlu,'\da lo más cerca posible de 1011 departamento11 de evaporación y~ 

cho R. 

4. I'.:8 muy importante que los calentadores se insta.len lo -

nMs e<•rc.'\ posible de los ev<lporadore11, máxime cuando el vapor de calen 

ta.miento procede de cxtr.~ccio1 J9 de los vasos del múltiple efecto. 

5. Los t.~chos, cristalizadoras y centríiugas se deben ins­

talar lomando en consideración la recirculación de mieles y los lavados. 

De lo anterior se deduce que es conveniente tener en cuenta 

que algunos departamentos de la fábrica necesitan estar localli.ados den -

tro de ella pero en su periferia, como son: el departamento de molinos ~ 

ra la conveniente alimentación de cai\a, el departamento de calderas para 

cEminar fácil y rápidamente las cenizas y el exceso de bagazo, los fil - -

tros OLIVER para la eliminación de cachaza, y el tanque de alin.acena -

miento de agua de condensados fuera del edilicio pero cerca del departa -

mento de calderas. 



CAPITULO Il 



BASES PARA EL CALCULO DEL EQUIPO 

Se tomaron como base para el cálculo del equipo datos pro­

medios de las últimas zafras del ingenio San Cristóbal debido a que en la· 

presente instalación se proyecta utilizar los mismos tipos de caila y méto­

dos de fabricación 

Días de 7.afra 

Molienda diaria 

Molienda por hora 

Tiempo perdido en % de tiempo total 

Molienda por zafra 

Rendimiento 

Azúcar producida por zafra 

Brix del jugo de la desmenuzadora 

Brix del jugo mezclado 

Ternpcr;1tura del jugo 

Pureza aparente de la meladura 

Pureza aparenta de la miel final 

Presión del vapor vivo 

273 

30 

190 días 

600 ton. 

66. 7 ton. 

10 % 

600 ton. 

11 % 

09ó ton. 

18.5º 

11. 5° 

30.0ºC 

82. o 

40,0 

22 5 pslg 
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Pre11i6n del vapor de escape 

T<'nlpcratura de 11obrecalentarniento 

fcmpcratura del vapor de esca.pe 

Sistema de dos templas 

C!.t ri íicac 1Ón i11mpl e 

I::ieLtt:ificac1Ón parcial 

2.0 psig 

285. OºC 

126. OªC 

En el pre 11cnte capítulo se calculará el equipo mecánico si-

,¡uientc: conductor de car1a hori:r.onta.l, conductor de cal'ia inclinado, me -

sa. ali.menta.dora., cuchillas cañeras, ni velador de e aña, conductor de ba -

ga.:r.o, conductor oscila.torio, elevador de azúcar, desmenuzado1a y moli -

nos de caña. 

CONDUCTOR DE CAÑA 

Es este el medio usa.do para transportar la. cai\a. del patio -

de descarga hacia la parte superior de la desmenuzadora. en el depart; ""' 

to de molienda. E11 una especie de tablero movedizo constitUÍdo por tabli­

Uas de acero fijas en una ba.nd;i. que gira continua.mente entre do11 poleas -

coloc•idas en los extrcn\011 del conductor. Con11ta este generaln1ente de 

do:; partes, una de las cuales ~e encuentra colocada en forma. horizontal y 

la otra inclinada ;l 15° con respecto .L la hori:t.ontal. 

La veloc1cL.Ld di~! cnnductor no se puede fijar de un.a m;Lnera 

absolut.1 debido a r¡ue en ella iniluyen diversos f,ictore11, adoptándose en -

este caso un valor igual a la mitad de la velocid;i.d periférica de los molí -
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no11, e• decir un& velocld.ad de cu.atro y medio metro• por minuto. 

El movimiento lo proporcion.a.n motoree eléctrico11 acopla -

dos a reductori:" de velocidad y por medio do cople• fiexiblt·~ ,le é~tos & -

las poleaA del conductor. 

C.Üculos , 
vm : velocidad promedio de lou molino11 : 9 m/min. 

S " velocidad del conductor • 4.S m/min: 14.B !t/min, 

L :1 longitud del conductor• 2.1.3 m.l. • 70 {t. 

T • molienda por hor.a • 66, 7 ton. métricas • 147 ton. cort&e. 

L' • constante • l SO 

W • peso del conductor : 12. x Z. L (en libras) 

• O.OS {L + L') (T + 0,3 W S) p 
990 

p : 0,0S {70 t lSO) (147 t 0,03 X 

990 
17xZ.x70xl4.B) 3 H • 1 • 5 , P. 

Longitud del conductor inclinado : 30. 4 m. 1. • 100 ft, 

z 

z 

P' 

pt 

P' 

P' 

: diferencia de niveles entre los dos extremos del conductor. 

• 7.9m. l.• Z6 !t. 

= potencia necesaria pa 1·a el conductor inclinado. 

m p + .!......!, 
990 

• 0,0S {100 t 150) {147 + 0,03 X 17 X 2. X 100 X 14,8) + 147 X Z.6 
990 

:: ZS 1-t. P. 

Fierro estructural para la l.n11talnción de los conductores, 



Vl¡ueta de 1511 7 m.1. 4-48 kg. $ 1 -433,60 

V igufttil de fl" 88 m. l. z. •'10 kg. $ 7 712.00 

Vi1'.'ll~t" de ·I" 75 m.I. 860 kg. $ z. 752.00 

e.mal do 6" 123 m,1. 5Z.O kg. $ 4 864.00 

Angul • .- de 4 11 x 3" X J/ll" 150 m.1. 894 kg. $ 4 640.30 

:\11 ,·;; 1r de 3"x 3/8" 145 m. l. 554 kg. $ 3 807.30 

An·;·ll;Lr de Z.-1/Z"x 3/8" 75 m, l. 658 kg. $ 612. 10 

Soler..L ,¡., 3"x l/Z." Z.Z.O m. Z. z.z. 440 kg. $ 71 808.00 

Placa de 3/8" JZO m, z. Z4 800 ka. $ 79 360,00 

Total 56 584 kg. $177 989.30 

Soldadura 56 584 X $ 10.70 X 0,05 $ 30 Z.7Z.4S 

Mano de obra 56 584 X $ l. z.o $ 67 900.80 

Total $ 98 173. z.s 

Un conductor de caJ1a de 70 ft de largo por 4 ít de ancho con 

!lprokets, cadenas de transrrlialón y conducciÓ:l, reductor de velocidad, c~ 

ples fiexiblea, flechas, duelas do olccro, chumaceras, collarineo, cw\all y 

motor eléctrico ele l"> 11.P. con 111111 <.:ontroleH, 

Precio del conductor Li\ 11 pl.u1t.1 $Z.bl ººº·ºº 
Un c1111d11ct11r du l«Ll\.1 ilu 100 lt dn largo pur •l fl de ancho 

c.un 11pruknt11, i:1ul1m;L11 d11 tr.111dn11111,-111 y i:n11d11<'<.l1jn, red11i:lor de velocidad, 

t'Oplr~ flt•Xlbin11, flu.:11,111, <l\lr.[illl dl' oH'.IHD 1 d111111,1cer;Lll, collarines, CU11a8 

y motoi' c!>léctrico de ;!5 H.P. con !IU~ ('ontrolr.•. 
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Precio del conductor LAB planta 

Prr.cio tot.i.l de condu<.:tore!I y Horro estructural 

PRECIO TOTAL ADOPTADO 

MESA ALIMENTADORA DE CAÑA 

$ 3Z6 000.00 

$ d63 16Z.55 

$ 864 000.00 

F~x:i8ten varius rnotivo11 por 1011 cuales "ªnecesaria la insta 

Llción de una rn•·sa .i.liment.L<lora de cana, y de los cuales el más frecuen• 

te puede ser una sobrecarga en l<u cuchillas por las descargas de los pa -

quctcs de carla, que puede llegar a motivar una desarticulación del motor­

cléctrico, Otro motivo puede ser la irregularidad en la descarga de 1011 -

p;Lquetes de car\a que redund... en una deecontinuidad de carga en el conduE_ 

tor y por lo tanto en una alimentación de carla deficiente a la desmenuzado 

ra. 

Por lo ante riu r .ic comprende que la función de la mesa ali­

rncntador.• es la de mantener soure el conductor una carga uniforme y con.! 

tante de cana. 
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Conai ate la m <! "ª alimenta.dora en una plataforma rectangu-

lar colocad."\ jJerprnd1n1L\rm<!ntc al conductor de caf'la y movida por un m5!. 

tor ·~léc:rico independiente que íun cion a intermitentemente de acuerdo - -

con las neces11:i."\de5 de alimentación de caf'la del conductor. 

Fierro estructural necesario para la instalación de la mesa. 

';i~ur.:ta de 8" 21 m.l. 664 kg. $ 2 124.80 

Vigueta de 6" 10 m.l. 230 kg. $ 736. 00 

''igueta 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 l/:l'' 6 m.l. 145 kg. $ 355.25 

Angular de 4"x3" X l /? 11 I ~ 4 m. l. 66 kg. $ 161. 70 

Angular de 3" X 1/2" 31 m.l. 435 kg. $ 065.75 

Placa de 3/8 34 m. 2 2 620 kg. $ 6 419.00 

Total 4 370 kg. $ l l 403.25 

Soldadura 4 370 X $ 10. 70 X 0.05 $ z 337.95 

.Mano de obra 4 370 X $ l. :!O $ 5 244.00 

Total $ 7 581. 95 

Una nHi11.1 alirnent.1do ri\ l.Horal dt• 14 ít por 30 ít compuesta 

di' r , .. Juc to r ch• Vt!locicl."ld con .1cu ¡il•• .1 111ot1ir d.;<.:trico di' .!O 1-1. p • mont.1dos 

flll HU b1t!IC 1 ílr.ch,111, l'llpl•!ll' LUJ\,, tt, .: l\\1111<1 e I' r a H ~· c;\ullna~ de tran11mi11iÓn• 

y C•HHluc:<:l<lll. 
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CUCHILLAS CAÑERAS 

Desde un punto de vista muy general se puede decir que las 

cuchill.-l~ cai\cras no son indispensables. Sin embargo su instalación es -

muy c0n·.•cmcntc y su inversión se paga por si sola en un tiempo relativa.-

1nent1.• corto. 

Su pnnc1pal función es la de awnentar grandemente la efi -

Clt·ncia de ali.rnentac1Ón de ca11a a la desmenuz.adora, ya que las cat1as laI'­

gas por su superficie tersa y cerosa resbalan fácilmente en la línea tan 

gencial que forman los dos cilindros o mazas de la desmenu;.adora y que -

constituye el Ú.tico punto de contacto entre la cada y el molin< a la entrada 

del mismo. La.s ventajas que proporcionan se pueden resumir en los dos 

puntos siguientes: 

l. Awnentar grandemente la densidad de la ca11a duplican -

do casi su valor, lo que se refleja favorablemente en la 

capacidad total de los molinos. 

2.. Favorecen la. extracción de jugo debido a que cortan la.-

ca.i\a en tramo11 mái1 cortos y i·ompcn la corteza. 

Debido a que en la presente fábrica se cont;i.rá Únicamente -

con tres molinos se infft;i.l.irán do11 JU<"~os <l•! c:uchill.1.11 cal\eras moVldas 

por turbinaK de vapor de 280 ll.P. c1<l.t unu. 

C;tracterÍtHic:at1 dt! l.i~ cuchill.t~. 

Movimiento: tu rb1na 11 <lt• 2.HO I!, l•. 

p • paso de la11 .;uchillas • 2.2. mm 
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L • ancho del conductor • l 2.2.0 mm 

N . núrnero de hojas en el segundo juego 

N' = núrncro de hojas en el primer jugo 

L 
l 

1 ¿¿o 
1 54 hojas n e - . - . 

p 2.2 

N' • ~/J (N) = 2./3 x 54 • 3b hojas 

Primer juego de cuchillas; 30 hoJras de 29" x ó" x 5/8" 

Segunda juego <;.¡ hojas de zq" X Ó" X 5/8" 

Precio de las cuchillas L:\B planta $ 432. 000. 00 

NIVELADOR DE CAÑA 

Es común que se confunda el nivelador de ca.da. con el primer 

juego de cuchillas que al cortar las cañas tiende a nivelarlas. 

Consiste el nivelador en W1 eje colocado transversallnente 

sobre el conductor en el cual v:in colocados w..oa bra:r.011 curvos del fondo -

del ntlsmo. 

La potencia del motor que se instalará es de aproxi.Jnada.me~ 

te la quinta parte de la capacidad de molienda por hora, o sea un motor - -

eléctrico de 15 11, P. 

CON DUCTOR De: BACiA/.O 

F~l objeto del cunrluctur de b.q¡a1.u t"H l.1 d1HtribuclÓn del rni•· 

n10 <l lou hurno11 que "" m1n1cntr.1n 111t11.1dun rn nl d•~I'·' rtilrn.,nto de c.lldcra11 

así corno también conducir rl hal(.17-" .11 d"Jlilrl.ur\l'nlu ,¡., .1l111.1L·1milm1ento, 
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Su conatrucci6n ea baata.nte parecid& & la del conductor de 

carui. vari&ndo únicamente en au superficie, ya que no está constitu!do por 

Ulblilla• met.ilicaa como aquel, al.no por rastrillos debido a la natura.lea 

del uwi.teri.·'1 que transporta. 

En cate ca.110 ae instalará un conductor del mismo ancho que 

l.a longitud de la.a mazas de los molinos o sea 4 ft para a.provechar por co~ 

pleto la super!icie de descarga de los mismos. El primer tramo del con -

ductor se encuentra constitufdo por una sección horizontal seguida por otra 

inclinada a 45º 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 último el conductor principal que se encuentra a un nivel superior que 



Soldadura 

M.a.no de obra 

Total 

16 

20 29) X$ 10.70 X 0.05 

Z.0 Z.93 X $ l. Z.0 

Costo total de la estructura 

Precio del conductor LAB pla.nta 

Costo total de conductor y estructura 

Costo tot&l adoptado LAB pla.nta sin instalar 

TRANSPORTE DE AZUCAR 

$ 10 856.75 

$ 24 351.60 

$ 35 208.35 

$ H 708.45 

$170 000.00 

$Z64 708.45 

$Z65 000.00 

Después de que el azÚcar es descargado de las máquinas -

centri'fugas 11e hace necesario transportarlo de este punto al departamento 

de secado, Para tal objeto se usarán dos conductores oscilatorios, a.mbos 

de setenta pies de longitud (dos mil ciento treinta y cinco centúnetros), 

uno para primer azúcar con 11ecció~ de cinco pies por dos pies (ciento c~ 

cuenta y tres por sesenta y uno centúnetros) y otro para segundo azÚcar -

de tres pio&s por un pie (noventa. y dos por treinta y uno centím.etros). 

Debido a que el secador se encuentra a un nivtol superior -

que el del punto en que los con ductores depositan el ar.Úcar se hace nece -

sario el empleo de un elevador. b:n este caso 11e empleará un elevador P.! 

ra azúcar de cuarenta ples de altura (trece metro11) constlluÍdo por una 

banda que gira conllnuamenle y 11obre La cwi.L '-'ª" mont.i<lois ochenta canjl -

lones para azúcar de ocho por cinco pulKada11 (veinte por trece ccmtíme • • 

tro11), 
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Precio de loa conductores LAB planta 111in inatalar 

Precio del elevador LAB planta ain instalar 

DEPARTAMENTO DE MOLIENDA 

$ 94 000.00 

l 16Z 000. 00 

Es quizás el de más ilnportancia en una fábrica de azúcar,­

ya que de su eficiencia de extracción del jugo de la cai\a depende el rendi­

miento total o sea la cantidad de azúcar obtenida por tonelada de caña. 

En el presente trabajo se incluyen dos alternativas de la -

disposición del equipo de molienda. Consiste la prilnera de ellas en el 

uso de la desmenuzadora tradicional FULTON de dos cilindros o mazas -

seguida por una batería de molinos constituída por tres de estas unidades 

con tres mazas cada uno. La segunda alternativa se indica poateriormen.-

te. 

Se utilizará el siguiente sistema de ilnbibición: afladir -

agua al bagazo entre el prilnero y segundo molinos y entre el segundo y el 

tercer molinos, y añadir jugo diluído entre la desmenuzadora y el primer 

molino. 

Los molinos a instalarse serán de marca FARREL y los 

condu,:toreti intermedios ••ntrt• molino y molino serán del tipo de rastri- -

lluu. 

l .• llllflll111I el!! l11n maz;1K tic• moli11011 y dr11mcn1111.ador;i • 48" • 1. ZZO m. 

D\1Ínll'lru dl' laH lllil1.1111 d•• mollnou y dcBnH!llUZ.H!nr.1 • 27 ' = O. 686 m. 

llevoluc\on.-a promedio dl~ loa molinort • 4. 2. rpm. 

&&E2&&± ®Z:i :www.c_.,,._19:.;rn& &ZZ E E 2 22 ZZ&C&&&& &uh 
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Revolucione• promedio de la. desmenuzadora • S. S rpm. 

Pre1ión hidráulica total de la desmenuzadora = 300 ton. 

Fibra en cai\a • 15% 

Núrriero total de ma.r.a11 en 1011 molinoo • 9 mazas 

Cálculos 

T j)otenc ia de la turbina de los molinos en H. P. /T. C. H. 

T U. 3 f (N)O' 4 5 

T = 0.3 )(. 15 X (9)º'
45 

IZ. 3 H.P./T.C.H. 

Potencia = 12. 3 x 66. 7 • BZO H. P. 

Debido a que se instalarán mandos combinados, es decir -

que la turbina proporcionará el movimiento a los tres molinos por medio­

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

Potencia de la turbina de los molinos :a 900 H. P. 

T' : potencia de la turbina de la desmenuzadora en H. P. 

T' • O. 13 P n D 

T' • 0.13 X 300 X s. 5 X 0.686 = 147 H.P. 

Potencia de la turbina de la desmenuzadora " 150 H.P. 
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Como se indicó anteriormente 1e incluye en el pre•ente tr~ 

11 

bajo la idea de una modi!ic;ición completa al tradicional departa.mento de-

molienda. ConsiBtc c11cncial..rnente e1t& innovación en unificar en un solo-

bloqu<" el conjunto de clesmcnuzadora y molinos, estando formado este bl2_ 

que por elementos o v1rgenes individuales del molino desmenuzador de 

cuatro mazas. 

El depart;unento de molienda completo conaistiría en una -

desfibra.dora. seguida. por un alimentador de hule para alimentación de ca. -

t'\a for:t.ada al bloque unificado de molienda, disminuyendo la inclinación -

de la línea de centros de las mazas de 30º a 60º para que el bagazo le -

descargue a la misma altura. de alimentación de la ca.da., o sea que la ali -

mentación de caila quedaría en un plano completamente horizontal. 
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TRATAMIENTO DEL JUGO Y CLARIFICAClON 

El jugo mezclado obtenido en el departamento de molienda -

es enviado a la báscula pesadora, de la cual pasa a los dos primeros cale~ 

tadores, envi;Índose a continuación a la temperatura de ochenta grados ce~ 

tígrados ~1 los tanques de alcalización y sulíitación para ser tratado, pas~ 

do posteriormente al Último calentador del cual sale a cien grados centfgr~ 

dos aproxirnada1nente para pasar al clarüicador en el cual se separa en 

dos porcioneB constiluÍdas por jugo claro y precipitado, siendo enviado es­

te último al filtro rotatorio para separar la cachaza de los jugos remanen­

tei;. El ju~o claro es enviado al departamento de evaporación para que ahí 

sea pro~rt·11ivamcnte concentrado del primero al Último cuerpo, obteniéndo 

uc a11Í l;\ meladura c¡uc es posteriorn1ente tratada en los tachos. 

C:n t•l prest•ntt• ca110 fil' ..Cect11¡lrá la operación de clarifica -

•11111 t'll forma l'<>ntlnua, "11 dt'<'Í r ·~n un d;\rificndor tipo RAPl-DORR debi -

<111 " J,111 VP11t.1,1o1u q111• 111• 11ht11•111•11 nubrt• 1111;\ opc rac1Ún lntc rmitentc opcr:ada 

t•n d1 1 l·.u1taduro11 1·1111\\UH'H 

l·:I, l.1r1ftt·11<lor llAl'l .. UORR <JllC st• irrntalarii consiste esen -

d;d111t•11t1• ton 1111 t,111qu1• cilí'11drh·<1 vrrtrral d1vid1du nn var1011 coinpartunie~ 

&E &&JLJQ!lfdll' 22 fa?M'h' &Zd& zm= LE 
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toa que multiplican La auperficie de decantación por medio de diaco•. 

Tiene un eje o tubo central que gira lentaznente, y •obre el­

cual van lijas wa1 lá.minaa raspadoras que barren completamente la supe!. 

iicie de cada uno de 101 compartimientos. El jugo que se va a decantar 

entra por la parte superior del aparato hacia un compartimiento primero -

llamado de flocula.ción y en el cual la espuma que sobrenada es arrastrada 

por el raspador hacia un canal lateral de evacuación. 

El jugo va descendiendo hacia todos y cada uno de los com -

partimientos por el tubo central, y la cacha.za. que se deposita en los die -

coa de cada compartimiento desciende por un espacio anular en el tubo ce~ 

tra.l hacia la parte inferior del aparato, punto del cual son elevados por 

una bomba hacia. un depósito cerca.no a. la. ca.ja. de jugos, para pasar poste­

riormente al departa.mento de filtración. 

Tomando en consideración las condiciones de operación de -

la pre11ente instalación, el volwnen de ;ugo por manejar, y utilizando el 

sistema. de clarificación simple será s1úiciente con W\ aparato clarificador 

RAPI-DORR de cuatro compa.rtimiento11 y de veinticuatro pies de diámetro 

(11eteciento11 trein y doH cr.nt(mr~trot1). 

Precio del tanque par;L aln\li1.1H. ln11t;d,uio 

Precio del 1ulfil¡ulur (con h•.Hl\l) el" lLt.uir.,). [1111tala.do 

Prr.du dlll cl.Hllicador H.APl-DOIUl tt111 111111"lar 

T ot¡¡l 

$ 70 000. 00 

$ l.40 000.00 

$ 450 000. 00 

$ 760 000.00 
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NOMENCLATURA DEL DIAGRAMA 

1. CONDUCTOR DE CANA 

2. PACHAQU1L 

3, DESMENUZA DORA 

4, MOLINOS 

:;, CALDERAS 

6. DESOBRECALENTADOR 

7. BASCULA DE GUARAPO 

8. TRATAMlENTO DEL GUARAPO 

9. CALENTADORES 

10. CLARIFICADOR 

11. FILTRO 

12.. CUADRUPLE EFECTO 

13. TANQUES DE EXPANSION 

14. CONDENSADO~ES DE LOS TACHOS 

15. TACHOS 

lb. CRISTALIZADORES 

l7. CENTRIFUGAS 

l8. CONDUCTOR DE AZUCAR 

19. ELEVADOR DE AZUCAR 

20. SECADOR DE AZUCAR 

Z.l. ENVASE 

22.. CONDENSADOR DEL CUADRUPLE EFECTO 

23. BOMBA DE YACIO 

2.4. TANQUE DE MELADURA 

2.S. TANQUE DE lvUEL Fú"lAL 

2.b. VALVULA REDUCTOR:\ DE: PRES!ON 



CALENTAMIENTO DEL JUGO 

El procedimiento de defecación requiere el calentamiento -

del jugo por trat.ir para obtener mejores resultados, debido a lo cual se ha 

C<' neccH;iria b 1n~talación de un juego de calentadores operados con vapor 

de cxtr.1cri0ncs d<• los cuerpos del cuádruple efecto. 

Disposición del vapor 

Extracción del primer cuerpo calentará el jugo de BOºC a 102.0C. 

Extracción del segundo cuerpo calentará el jugo de 65ºC a aooc. 

Extracci<)n del tercer cuerpo calentará el jugo de 30ºC a 65ªC. 

Temperatura Calor latente 

Prin1e r cuerpo l 12ºC . 234ºF 531 kcal/kg. 

Segundo cuerpo 94°C = 201 ºF 543 kcal/kg. 

Tercer cuerpo a o oc .. 176°F 551 kcal/kg. 

Dclcrn11nación de las cantidades de vapor necesarias 

e = 1. 000 - 0,006 B • 1.000 - 0.006 K 14 • 0.916 kcal/kg-ªC 

p : 78 700 K 0,')16 
( 102 80) . 3 090 kg/hr. 

l 531 X 0, 'J5 

11 '~ • 78 700 X 0, 'J 16 80 o<;) : 3 060 kg/hr. 
•;.¡ 1 X o. ')'i 

l' 1 • rn 700 X o.')¡{¡ 65 - JO) • •I 730 k1v'hr. 
r,r,¡ X u.')'> 
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P cantidad de vapor ncc c.,ia ria 

T • temperatura del vapor que calienta 

T ¡ " diferencia de temperatura. entre el vapor y el jugo frío 

Tz = diferencia de temperatura entre el vapor y el jugo caliente 

t 1 • temperatura del jugo frío 

t 2 : temperatura del jugo caliente 

H = temperatura media hgarítmica 

W • temperatura promedio del jugo 

lw = temperatura en la pared del tubo 

ªt' • área de flujo por tubo 

ªt • área de flujo total 

Gt • masa .velocidad del jugo 

un " visc.Csidad del jugo a~ grados de temperatura 

Re : número de Reynolds 

Jh = factor para transferencia de calor 

~ • conductividad térmica a.!! grados de temperatura 

c • calor específico del jugo 

hi " coeficiente de transferencia de calor en el interior de ios tubos 

hill • C()eiic1entc de tranHferencia de c•dor del interior hacia e1 exterior de 
1011 lUbllH 

h,, • co1dic1t•11tt• rl1~ tr.1nitfor.,nci.1 1lt! c;ilor en el exterior de los tubos 

Dl .t1,í11wtro 111torwr <le loH tul>oH 
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DE • diámetro exterior ti<! los tubo• 

U 

1 

• coeficiente de transferencia. de calor sin considera.r la• l.ncrustacio­

nes 

Ud • coeficiente total de tra.na!crencia de calor uaildo para el diaei'lo 

Rd • {actor o coeficiente de incrustaciones 

A = superficie tot.al del calentador 

a : superficie del tubo por unidad de longitud 

L : longitud de los tubos 

N • númc ro de tubo 11 

n = númcr<> de pasos 

D • diámetro de la envolvente 

d : diámetro de loa tubos 

Cálculo del primer cillentador 

B 
• 78 700 kg./hr • 173 000 lb./hr. 

c • 0.916 btu/lb-ºF 

• BóºF • 30ºC 

tz. 
Q : 173 000 x 0.916 (149 - Só) • 9 950 000 BTU/hr: Z. 500 000 kcal/hr 

P :i 10 400 lb/hr : 4 730 kg/hr 

T • 171><>!." • BOºC 

T
1 

• l71i - 14'1 • ,n°1•' 

T ¿ : l 7h 

11 : 'JO Z 7 a 'J;?., '>º f 
1n (qo/z7T 



W • 149 + 86 
• 118.5ºF 

2. 

a 1 • 0.985 in2. • 6.3 cm,2. t 

2.9 

0.985 N • 185 x O. 985 • o. 32.0 ftZ _ 2.97 cmZ 
144 n 144 X 4 

Gt • l 73 OOO • 540 000 lb/hr-!t2. • 2. 640 000 kg/hr-mZ 
o. 32.0 

ullB.5 • 2..42. x l.22 • 2..95 lb/ft-hr • 0.012.2. g¡cm-seg 

Dl • 1.12 in: 0.0935 ft • 2..88 cm. 

Re : 540 000 x 0.0935 • 17 IOO 
2.95 

Jh • 60 

K 1 IS. 5 • O. 3H BTU/hr-ft2-(°F/ft) • O. 497 kcal/hr-mz-(ºC/m) 

(C U) l / 3 a ( 0 . 9 16 X 2 • 9 5 ) l / 3 • 2 , 0 l 
K 0.3H 

J ~) ~) 1/3 
h Dl -X-

• bO (º· 3340) x 2. O 1 • 432. BTU/hr-ft2-°F • 2. 110 kcal/hr-m2..oc 
0.0935 

DI : l. l 2 • O . 8 97 
DE T.25 
h. 
~ = 432. x O. 897 • 388 BTU/hr-ft2.<JF • l 890 kcal/hr-m2- 0 c 

he • l 500 BTU/hr-ft2.o¡.- : 7 330 kcal/hr-m2..oc 

l "ºº tw = w ~ l soo + .rn8 (T • ·.~· ¡ 

tw • 118.5 + o.7'1"> (l?t> - 118.'i) • 164.zü¡;· • 73.3°C 

llltJ·l.2. • 2..·I.! x 0.8 • l.'J.1 lb:ft-hr • 0.008 !Z/CIT\•:I<'!; 

l. • (.!,')~;) O. l·I: l.Ot>O 
l • 'M 

: l.Oi10 x \Fil • ·ll.! HTü, hr-it•!."F • .'. 010 k,·;\lihr-m.!.oc 

u l "ºº x ·11.! • l.!·l 11 ru, hr-i1.'.- 1JF • 
1 

• 1 "ºº + .m 
:1 • O. 32.7 l fl.! .. 'ft lk lnn~ttucl 
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L • 20 Ct • 6. O 8 m 

d • l.Z5 in• 3.li5 cm 

D • 27 in • 68. 5 cm 

N 

n 

A 

: 1 H'i lubo!I 

• ·I pilsoa 

• 0.3Z71 x ZO x 185 • 1 ZIO etZ • 113 mZ 

Q 
•'HA 

u : 9 950 000 = 156 BTU/hr-ítZ-°F • 7óZ kcal/br-mZ.oc 
d sz.5 x 1 210 

• (Ul - Ud)/U1 X Ud 

• 3 z4 - l56 • 0.0033Z hr-ít 2-°F/BTU • 0.00068 hr-m2-°C/kcal 
324 X 156 

El factor o coeficiente de incrustaciones para este tipo de c~ 

lentadores se consideró de O, 0032 hr-ítl.- °F/DTU para un íuncionamiento -

eficiente de los mismos, por lo cual el resultilnte de los cálculos anterio -

res se tmcuentra dentro de los márge1w<1 de seguridad para garantizar la -

servia bilidad del calentador, 

Debido a las con111der.1ctonet1 anteriores se instalará un ca -

lentador de un mil do>1ci<mt1rn dic1. plt'tt n1.11lr11rlo11 du duperUcie con ciento-

ochcnt•1 y cinco tubos 16 BW<i di' 1111.1 p11l~,1d.1 y 1111 l'u.irto de diámetro por -

vt~inlc ples de lon~:itud 111"nt.1du11 1•11 J"I "" t n.11q~11l.1 r d1• u11¡1 ¡mlg.1da y nueve-

Cálculo del twgundu l'idrrnt;uior 
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Lo• cálculos que se omiten tienen el mi11mo valor que el co~ 

siderado en el primer calentador. 

t
1 

: 149ºF • 65ºC 

tz : 176ºF 80ºC 

Q " 173 000 X 0.916 {176 - 149). 4 300 000 BTU/hr. l 082. 000 
kcal/hr 

P : 4 530 lb/hr • Z. 060 kg/hr 

T¡ • Z.01 - 176 • 2.5ºF 

T z. : Z.O 1 149 " 52.ºF 

H 

w 

• 52 - Z.S • 37ºF 
I.n ( 5 z./ z 5) 

: 176 t 149 • ló7. 5ºF ---¿--

= 125 x o. 9 fl 5 • 0.418 ít 2 • 389 cm 2 
144 X l 

: ~~ 11 413 000 lb/hr-{tz. = 2. OZ.O 000 kg/hr-m2 
0.41& 

u 167 • 5 = 2..42. x 0.78 • 1.89 lb/ít-hr • 0.0078 g/cm-seg 

Re = 413 000 x 0.0935 • z.o 400 
l. 89 

Jh = 69 

K
167

•
5

" 0.354 BTU/hr-ítz.-{ºF/ít): O.S;!8 kca.l/hr-mz.-(ºC/m) 

(~) 1/3 • (0.916 X l.89¡ 1/3 • l. 70 
K 0.3S4 

h¡ • 69 (O. 3S40¡ x l. 70 • 44S BTU/hr-ít.!- 0 1:-~ • Z. l 70 kcal/hr-m 2- 0 c 
z 0.0995 



t w 

D 

N 

n 

A 

3Z 

• 445 x o. 897 • 400 BTU/br-ft2- 0 c • l 950 kcal/br-m2-0 c 
1 500 

: 167.S ~ l soo 4 400 (ZOl - 167.5) = 194ºF. 9ooc 

= 2..4Z X o.6Z.. l.SO lb/ft-hr. 0.0062 g/cm-1eg 

= ~)0.14. l. 033 
l. 50 

• l. 033 ll 400 • 413 BTU/hr-!t2.oF • 2 015 kcal/hr-m 2. 0c 

= 
500 A 413 . 324 BTU/hr-ftZ.°F • 582. kcal/br-m 2_ ºC 
500 + 413 

• 23 in • 58. 4 cm 

= 125 tubos 

• 2 pasos 

" 0.3Z71 X zo X 125 • 82.0 ít 2 - 74 m2 

4 300 ooo • 142 BTU/hr-rt2-°F = 693 kcal/hr-m2- 0 c 
37 X 820 

: 324 - 142. : 0.00396 hr-ít2.-°F/BTU = 0.00081 hr-m2-°C/kcal 
324 X 142 

Se instalará un calentador de 82.0 ft2 con 125 tubos ló BWG -

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

Cálculo del tercer calentador 

Lo11 cálculos que Hll omiten tienen el m.ismo valor consider~ 

do en el primero y segundo calentadore11. 

t 1 • l 7ó°F • 80°C 

lz • 2.15ºF : IOZºC 

Q • 173 000 x U.916 (215 - 176) :: 6 ZOO 000 DTU/hr :i l 560 000 
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kc&l/hr 

P • 6 800 lb/hr • 3 090 k¡/hr 

T¡ • 

Tz. . 
H = 

w = 

ªt :: 

Gt • 

z.34 2. 15 : l 9º F 

Z.H - 176 • '.>BºF 

58 - 19 
In (58/19) • 35ºF 

2.15 + 17b • 195 . 'iºF 
2. 

155 x 0.985 • O. 2.b 6 !t2. • 238 crni? 
144 X 4 

17 3 OOO • 650 000 lb/hr-ft Z. • 3 170 000 kg/hr•m Z. 
O.Z.66 

u 195 • 5 • Z..42. x 0.62.:: 1.50 lb/Ct-hr: O,OObZ. g/cm-seg 

Re :: 650 000 x 0.0935 • 40 500 
l. 50 

: 134 

K. 11 O. 367 BTU/hr-ft2.-(°F/ft) : O. 548 kca.l/hr-mZ.~(ºC/m) 
,95.5 

(e u}l/3,. {0.916 x l.50)1/3:: i.:, 53 K 0.367 

~ • 134 (0.3b70¡ x 1.553 • 817 BTU/hr-ft.!-ºF • .\ 'lll".1 kcal/hr·m2..oc 
0.0935 

t 
w 

: 195.5 • 1 5oo (l.H - 1'15.~) • .!.!l,i;ll¡.• 
l ".100 ~ 730 

u • 2.. 42. x 0.·18 • l. lb lb/ft-hr = U, OO·lli ~/cm-•1111 
2.Z l."> " 

,, • 



34· • 

h. 
1e • 1. 0367 x 730 • 755 BTU/hr-rtZ.oF • J 690 kcal/hr-m2. 0 c 

= 
1 500 x 7 55 ª 50Z BTU/hr-ft2.°F • 2 450 kcal/hr-m2.oc 
1 500 + 755 

D: Z5in•b3,5rrn 

N = 

n = 

A = 

= 

155 tubo~ 

4 pasos 

o. 3Z7 l x. ZO x. 155 = 1 02.0 Ctl • 95 m2 

6 200 ooo • 1 H 13TU/hr-ftl.o¡.· • 11r,u ltull/hr-m2.oc 
35 X 1 020 

.. 502 - 17 ~ • 0.00375 hr-ft2-°F/11TU: O,llOU7till hr·m¿· 11C/kcal 
50Z X 17 

Se instalará un calentador dt• 1 OlO ' (\ '' l' Ull l"I., llllKll lldlWO 

de l- l/4i por 20 pies de longitud rnunt;idlln un p.1 "" 1 r lo111Mlil4ll', 

Fierro estructural para el pr11111H .:ale11t.11lu r 

Placa de l" e¡ ' n1'" H•l'i kM, • .. l\,tu, ,\1\ 

5/8" ' Placa de 4 nt'"• 11 1 .~ ""' • ,\l\ol, "º 
Placa de 3/8" lO 0\2 '•·10 ""· • , ., ' • tlll 

Placa de 1/4" 7 lll l '"º ""· 1i 1111,1 , llll 

Vigueta de 8" 10 m,l, ~~~.lt. t .. _,_,.'.1.!. 1~1~'·"' 

Total ~l 'l .~ ,, 

""' 1i 11 11111,11 11 

Fierro c 11t ructu r111 pa r.1 ul """"""" 1' 11l1111l111 IOI 1 

Placa ele l" •I ml 11.w ""' 1i ' 0011, uo .. 
Placa de 5/11" 2 ml 2'•" kM. ' (127' .:o 
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Placa de 3/8" 10 mz 768 kg. $ 1 881.60 

Placa de 1/4" 4 m2 205 kg. $ SOZ.25 

Vigueta de 8" 5 m.l. 136 ks. $ 435.20 

Total 2 185 kg. $ 5 455.Z5 

Fierro estructural para el tercer calentador 

PI.le .• de l" 7 mz 440 kg. $ 3 5Z8.oo 

Placa de 5/8" 3 m2 384 kg. $ 940.80 

Placa de 3/8" 19 mZ 450 kg. $ 3 552. 50 

Placa de 1/4" 6 z 308 kg. $ 754.60 m 

Vigueta de 8" 9 m.l. 244 ks. $ 780,80 

Total 3 8Z6 kg. $ 9 556.70 

Total del fierro estructural para los tres calentadores $ Z6 312.00 

Peso total del Cierro 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- l/ 4" X 20 ft 465 X $ 148.00 $ 68 azo.oc 

B•Hrnno11 de 1-5/32" 465 X 2 X $ 3,QQ $ z 790.00 

Total· $ 91 631. 90 

Cu 11tu tot.1.l de 1011 tres calentadores $117 943.90 

F'lr.rru r.11tructural necesario para la construcción de la es -

tr11<:111r.1 q111• 110¡111rtar.í lott ,;;dcntadoreH y loH cuerpos del mÚltiple efecto -

1!111 dn¡1oirt.11n1•11to dr• UVilJ>Uración. 
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Vigueta de 15" 89 m.l. 8 010 k¡. $ 2.5 632..00 

Canal de l 2." 2.4 l m.l. 7 392. k¡. $ 2.3 654.40 

Placa de 1/2." H m2. 7 560 k¡. $ 18 52.2..00 

Tot.i.l 2.2. 962. kg. $ 67 808.00 

Soldadura 2.2. 962. X $ 10.70 X 0,05 $ 12. 283.60 

M.ano de obra 2.2. 962. X $ l. 2.0 $ ?.7 554.40 

Total $ 39 838.00 

Total de la estructura $ 107 646.40 

Total del departamento de calentamiento $ 2.2.5 590.30 

TOTAL ADOPTADO $ 2.26 ººº·ºº 
FlLTRACION 

A contin uaciÓn del departamento de clarificación 1011 jugo• • 

claros son enviados directamente a los evaporadores del mÚltiplo efecto, • 

mientras que la cachaza se enví'a al departamento de filtración para 11o¡>il • 

rar el jugo que aún contiene de las sales insolubles y el bagacillo flno <¡llU• 

se arrastró. Para lograr una buena filtración es necesario llevar 11 c11h11 • 

esta operación a ochenta grados de temperatura si es posible, yn. 'I"" 1:1111 • 

esto HC .•urnen ta la filtrabilidad de los jugos al descender su vl11co1111l.HI. 

Existen en el mercado diversos tipos de filtros, poro h.1y 

una rnarcada tondencia universal hacia el filtro rotatorio al vacío OLlVl!:i\• 

que es el que se uHará en la presente instalación, 
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Con1iste el filtro OLIVER en un tambor cili'.ndrico horizontal 

que gira alrededor de un eje central, y una sección del cual se encuentra s~ 

mergid.a en el líquido por filtrar. La peri.feria del tambor rotatorio es la -

que se utiliz.a como superficie filtrante y la cual se encuen tra dividida. en -

Z4 sectores circulares del 15° cada uno y comunicados por medio de un tu -

boa la central de \·acío al través de un distribuidor situado en uno de los -

extremos del eje y que tiene tres ~epartamentos diferentes: que son los si­

guientes: 

l. En r.omunicación con la atmósfera 

Z. En comunicación con un vacío moderado 

3. En comunicación con un alto vacío 
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La primera sección que ae pone en contacto con el jugo ea la 

de bajo vado qua a11píra el Líquido al través de los pequellos orificios de la -

tela filtrante, lo11 cuales se empiezan a tapar debido a el bagacillo y a las -

m."\terias en suspensión por lo cual este primer filtrado es imperfecto y se 

le llama. filtrdúo turbio depositándose en un recipiente especial. Continúa . 

~irando el filtro y entra en función el alto vaéio que aspira mayor cantidad -

úc líquido y que tiene mayor volumen filtrante debido a la torta formada an­

teriormente, por lo cual el filtrado obtenido es más puro que el anterior. 

En la siguiente sección y ya fuera del líquido viene el lavado­

de la torta de cachaza mediante aspersores, iniciándose a continuación el -

secado de la misma por aspiración del agua de aspersión y recogiéndose -­

por Último la torta por medio de un raspador especial de hule que barre la -

sup.nficie filtrante conduciendo la torta a un transportador de gusano. 

El filtro está constituído además de lo descrito por una pequ!:_ 

ña bomba de vado que modifica el mismo por medio de dos reguladores de -

membrana; la bomba se acciona por motor eléctrico. Según las necesida-­

dcs ele fabricación de la presente instalación será necesario un filtro OLI-­

VER do 1hecisei11 pies de larKo por ocho ples de di.Í.metro con una superficie 

fllt rante ele t reH mil Hetecientos cuarent,"\ cledmetros cuadrados, 

~:VAPORACION 

En l;u oper."'lciones efecll1ada11 con .interioridad a la evapora­

ción se obtuvo un jugo claro que no es 11ino .1zúcar disuelta junto con ciertas 

impurezas. 
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La concentración de dicho jugo •e efectuará en do1 pa101 101 

cuales 11e llevan a c,"1bo en dos departamentos contigüo1 1 el primero de los 

cuales es el departamento de evaporación .ieguido por el departamento de c~ 

cimientos o tachan. En el departamento de evaporación se lleva a cabo una 

concentración limit."l<la de Jugo claro hasta un brix de &o 0
, continuándose en 

el dcp.Htamento de cocimientos. El producto obtenido a el final de la evap~ 

ración recibe el nombre de meladura. 

Bases que se tomaron en cuenta para proyectar el departa---

mento de evaporación: 

Cuatro efectos o cuerpos Le evaporación. 

Circulación del primero al Último cuerpo en paralelo. 

Extracción de condensados: En el primer cuerpo utilizando 

una trampa de vapor, en los cuerpos subsiguientes por medio de vasos de ex 

pansión aprovechando la auto-evaporación. 

Aguas de condensación; las del primer cuerpo a calderas, las 

del segundo a faltantes y las de los restantes a el tanque de agua caliente. 

Alimentación de jugo: de fondo a fondo de los cuerpos por me­

dio ele circulación chapman o tipo embudo, 

Antecedentes 

Molienda por hora 

Peso del ju~o me7.Cl.1.<lo 

Bdx del jugo mezclado 

Brix de la meladura 

óó,7 ton, 

LSO.O Kg. /T,C. 

11. sº 

óS.0° 
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Vapor de escape para calentar el primer cuerpo z. 436 kg. /cm2 

126.0ºC Tempci ratura dcil vapor de escape 

Extracción de vapor del primer cuerpo 3 090, O kg. /hr. 

Extracción d~ vapor del segundo cuerpo l 060. O kg. /hr. 

Extracción de vapor del tercer cuerpo 4 730, O kg. /hr, 

Las preelone s absolutas se consideran tomando en cuenta la -

presión atmosférica al nivel del mar, ya que los terrenos en los cuales se -

piensa construir la fábrica se encuentran a una ."\ltura de eels metros sobre 

el nivel del mar, lo cual introduce una variación despreciable en los valoreo 

de las condicione& estándar, 

Caídas de presión establecida&, 

Vapor de escape 

Primer cuerpo 

Segundo cuerpo 

Tercer cuerpo 

Cuarto cuerpo 

z. 436 kg. /cm2 

l. 560 kg, /cm2 

z 
O, 830 kg. /cm 

O, 480 kg. /cmZ 

o. 160 kg. /cm2 

Las elevaciones del punto de ebullición de las soluciones azu-

ca radas (E. P. E.) se obtuvieron en las tablas 58 y 59 del manual azucarero-

de E. HUGOT. 

PRES ION TEMPERATURA E. P, E. 

Primer cuorpo l. 560 kg. /cm 
¿ 

l l.!ºC 1, SºC 

Segundo cuerpo O, 830 kg. /cm?. <J<lºC l, lºC 

Tercer cuerpo 
, 

soºc 1. oºc O, 480 kg. /cm .. 
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Cuarto cuerpo O. 160 kg. /cml 1.oºc 

De los datos anteriores se puede deducir la siguiente tabla: 

VAPOR E. P. E. JUGO CAlDA 

Primer cuerpo 112.ºC l. sºc 113. sºc 12.sºc 

Segundo cuerpo 94°C 2.1ºc 96. 1ºc 15. 9°c 

Tercer cuerpo soºc 3. oºc 83.oºc i i. oºc 

Cu.1 rl o cuerpo ssºc 7. oºc 62. oºc is. oºc 

Caída de temperatura total 57. 4°C 

E : evaporación total 

E= 66.7 x l 180 x (l- i!:~): 65 SOOkg./hr 

Balance de calor en el múltiple efecto. 

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

del múltiple efecto. 

P: 23 600 kg. /hr (supuesto) 

Primer cuerpo: kcal/hr. 

Vapor l3 600 X 521 • 12 300 000 -

Jugo 78700(113.5-96.l)x0.916: 947 000 -

Vapor al tercer calentador 560 000 -

Total : 9 79 l 000 -

Evaporación • 9 793 000 : 18 300 kg. /hr 
531 

SeKUnrlo cue 1·po: 

Calor del primer vapor : 9 79 3 000 -
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Fluh del jugo 60 400 (113,5 - 96,l) X 0,910 

Vapor .U segundo calentador 

Total 

Evaporación : 9 667 000 • 17 700 kg. /hr. 
543 

Tercer cuerpo: 

Calor del 11egundo vapor 

Flash del jugo 4l 700 (96, l - 83,0) X 0,880 

Flash en tanque de expansión (18 300 - 3 090) (112 - 94) 

Vapor al primer calentador 

Total 

Evaporación• 7 915 000 : 14 100 kg. /hr 
551 

Cuarto cuerpo: 

Calor del tercer vapor 

Flash del jugo Z.8 600 (83, O - 62.. 0) x 0, 82.0 

Flash en tanque de ex.panelón 30 850 (94 - 80) 

Total 

Evaporaclón • 8 818 OOO • 15 400 ko, /hr 
Sbb " 

E 111 300 - 17 '700 - l•I 100 • I'> •rnO: 65 500 kR, /hr, 

: 9 793 000 -

= 08Z 000 -

= 9 667 000 -

: 9 667 000 -

• 474 000 -

: 2.64 000 -

: z 500 000 -

: 7 915 000 -

= 7 915 000 -

: 492. ººº -
: 431 000 -

s 8 838 000 -

c/,lculo de l1lll enncenlrt1.clone11 o hrl>< promedio. 

e 
e . (euml' '!n-ll - q n 
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Bn a Ltrlx a l& aalld.a de 1 cuerpo !!.• 

Bo : brix del jugo antea de entrar al primer cuerpo. 

qn • evaporación del cuerpo ~ 

Bl 11, 5 X 78 700 
: 15. 00 Bi 

11. 50 t 15.00 
13.Z5 : : 

78 700 - 18 300 ~ 

B¿ 11, 5 X 78 700 : z 1. zo Bz 15.00. Zl.ZO 18. 10 :: : 
60 400 - 17 700 z 

83 11.5 X 78 700 31.60 IJ 3 : Zl. lO 4- 31.60 
Z6.40 

4Z 700 - 14 100 z : 

84 11,5 X 78 700 • 68.00 B4: 
31.60 4- 68.00 - 49.80 :: -28 600 - 15 400 l 

Cálculo de loa coe!iciente11 de evaporación especÍ!ico11. 

Cn • 0.0007 (100 - ~) (Tv - 54) 

Cn " coeficiente de evaporación e11ped!ico. 

Tv : temperatura del vapor que calienta la calandria. 

C1 - O. 0007 (100 

Cz : O. 0007 (100 

C3 : O. 0007 (100 

13.Z5) (1Z6 

18.10) (llZ 

26. 40) 94 

54) : 4. 370 kg. /cmz-hr-ºC 

54) : 3, 3Z5 " 

54) : Z.060 " 

c4 a 0.0007 (100 - 49.80) 80 - 54): 0.913 " 

Primer cálculo de la 11 supe r!icie s de calentamiento. 

5n : Q 
Cn X calda real 

S1 : 18 300 : l 15 m.! 
1 z. 50 X 4, 370 

s, 17 700 JIS m.! .. 15, <JO 11 ¡, .llS 

1 
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53 : 14 100 - 6lZ m 2 
ll,00 X Z,060 -

54 : 15 400 : 937 mz 
18.00 X 0,913 

Cálculo de las caeacidades de evaeoración, 

t 1 18 300 
4 190 : : 

4. 370 

t2 17 700 
:: : 5 320 

3. 3l5 

tJ 14 100 
6 850 : 

2.060 
: 

t4 : 15 400 = 16 880 
º· 913 

Cálculo de loa e oeíiciente a de recurrencia, 

t3 !. 
r4 = ) ¡ 

l t4 

r4 - ( Z X 

6 850 )! 0.450 - 16 880 
: 

11r4 )i l 
p • t¡:, ¡ 

r3 :: 
l 

(l t3 + l t4q )l 

r3 
(l .. l /0, 450)Í 5 noÍ 

" 0.770 : 

(Z 6 850 i 2 X 16 880 X 0, 450) t 

r¿ : (l + l/r 3 + l/r3r4)l tt t X (tz t t3r3 + t4qr3) -i z· t 

1 
190 t 5 270 + 5 850) - i z~ i rz : (l • 1. 30 + l, 89) .l 4 X (5 3l.O + 

rz " 
0,8ll 

r¡ l t + + : 0,812 0,812 X o. 770 0,812 X 0.770 X 0,450 
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r 1 : 7,380 

Cálculo de la.1 nuevas caídas de temperatura, 

Caída total de temperatura : 57. 400 ºC 

Ln : caída de temperaturas en el cuero n. 

Ll : 57.400 
7. 380 

7. 770 ºc 

L, 7.770 
9. 570 ºe 

O.Bl2 

L3 : Y. 570 
0.770 

: 12.. 430 ºe 

L4 - 12,. 430 
: 2.7. 630 ºe - 0.450 

CorecciÓn de las caídas de temeeratura. 

Ll : 7. 770 .. 0.300 = B.070ºC 

L¿ : 9. 570 + o. l.00 ;; 9.770ºC 

L3 : 12.430 º·ººº : 12..430°C 

L4 : 27.630 o. 500 :!.7.l30ºC 

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

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

cesario reconeiderar las temperaturas del vapor y del jugo. 

VAPOR E. P. E. JUGO NUEVA CAlDA 

Vapor de eHcape l .!6, 00 

Primer c:ue rpo l. 50 117. q 3 B.07 

Se¡.:undo cuerpo l04.56 .!, 10 l06.66 9.77 

Tercer cuerpo 89. 13 3,00 9l. 13 12..43 
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Cuarto cuerpo 55.00 7.00 6Z.OO 

Segundo balance de calor en el múltiple efecto. 

P: 24 100 kg. /hr (supuesto) 

Primer cuerpo: 

Vapor de escape l4 100 X 5Z.l 

Jugo diluÍdo 78 700 (117.93 - lOZ..00) X 0.916 

Vapor al tercer calentador 

Total 

Evaporacibn - 9 840 000 
5Z.8 

Segundo cuerpo: 

Calor del primer vapor 

: 18 600 kg. /hr 

Flash del jugo 60 100 (117.93 - 106.66) X 0.910 

Vapor al segundo calentador 

Total 

Evaporacibn : 9 373 000 
536 

: 17 500 kg. /hr 

Tercer cuerpo: 

Calor del segundo vapor 

Z7. 13 

kc&l/hr. 

" lZ. 550 000 -

= 150 000 -

= 560 000 -

: 9 8~0 000 -

• 9 840 000 -

: 615 000 -

a oaz. ooo -

!!! 9 373 000 -

• q 373 000 -

Flat1h del jugo 4¿ 600 (106.66 - 9Z.. l3) x o.sao = 544 000 -

Flash en tanque exp. (18 600 - 3 160) (116.43 - 104.56) : 184 000 

Vapor al prime• calentador : z. 500 000 

Total 7 60 l 000 -
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Evaporación • 7 601 000 
545 

• 13 900 kg. /br 

Cuarto cuerpo: 

C.üor del tercer vapor " 7 601 000 -

Flash de 1 jugo .!8 000 (92, 13 - 6?., 00) X 0, 8?.0 • 708 000 -

n.1sh en t•1nqu0'! de expansión 30 815 (104. 56 - 8913) ::; 4 74 ººº -
: 8 78 5 000 -

Evaporación = 8 78 5 ººº ::; 15 500 kg./hr 
566 

Cálculo de las concentraciones o brix promedio, 

B1 : 11. 5 X 78 700 : 15. 1 o 81 : 11. so • 15. 10 
78 700 - 18 600 ?. 

Bz - 11. 5 X 78 700 : ?.l. ?.O Bz: 15. 10 + l l. ?.O : 
60 100 - 17 500 z. 

B3 : 11. 5 X 78 700 = 31. 50 B3 : 
?. l. z.o ¡. 31.50 : 

4?. 600 - 13 900 l 

B4 : 11, 5 X 78 700 : 68,00 84: 31. 50 + 68,00 : 
28 700 - 15 500 2 

Cálculo de los coeficier1:es de evaporación específicos, 

c 1 : 0.0007 (100 - 1L30) (lló - 54): 4.370 kg./m.!-hr-ºC 

C.: 0,0007 (100 -.!6, 35) (104, 56 - ">·1): ~. 5!:10 kg. /m.!-hr-ºC 

e 3 = o. ooo 1 ( 1 oo 

C.¡ 0,0007 (100 

.!6. l'i) ( 104, 56 

4'1. 75) ( 89. l 1 

5·~): ~.blO kg. /tn..!-hr-°C 

54): l • .! 15 kg. /m~-hr-ºC 

Segunc\o .:.'1lculo de l.t~l >iupcríicie>1 de calentamiento, 

S¡ • 18 600 a ' 5.!7 m". 
8,Q7 X 4,370 

1 3. 30 

18. 15 

?.6. 35 

49.75 
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Sz : 17 500 soz > 
m~. 

9.77 X 3. 580 

S3 : 13 900 - 428 
¿ 

m. 12. 43 X 2.610 

15 500 
·lt>l 2 

m' .!7,1.1 l .. !I<; 

Por 1·0111 nptu ,¡,. •1111o:11rldad ~n 11rlnpt111·a • 1111111 ~llllt!rÍI• 111 IJ•lt'I\ 

c,1il.1 11110 dr 1,,., • 111'1"1'"" l.1 •I" •1•11111••11l11tt '"'""111.1 1111111° ,, 1111l1lt1t1liu 11111111111111 

n11 1·.,1111id11r,11 11111 "I p1·11itl11111, ,¡,. 1.1, 111• 1 ·1·11.1 1 lllP ', 

l'Hlt-.ll·:ltll ~a·:UUNUO Tli!llCM:l\n t:IJAll l'O 

Prn•liJtt 1111 • ,11.111d rl,1 ~ M· ' '111' ,,1111. 
.1 •• , '" 1. 1•111 l. .! 1 ·I ll, h'I,' 

Tom11, dol \'olp u I' "11 '.1l.111dr1.1 .. ,. 
1 .! ". 110 11 h, ·I 1 1 CH, 'lh 11·1, 1 1 

Tomp. dnl j U¡( IJ 
11 f" 11 ·1, '11 106, Úh 11.!, 11 ".! ' ll () 

Prt1eli1n clnl ' 
1 ' 7•J!i \'il(llll' k 11· l tll olhtt, I, ~ 14 º· h'I,! O, ll1U 

e il l u r l.1tn111" lu ·" 11< 11 ' 'i,!11 5 lb ~ .. i; 'lhh 

E: 11 t r i1 el,, d n 111 ¡¡u I• ¡¡ , lir 71! 700 60 too 4.! hl)(l ,!H 700 

S.ll ld,1 dn .1•11 11 I<¡¡, 1hr. 60 100 ·I,! hllO -~ 11 7011 11 ,!llll 

!o:v,1p11r.1,·11'111 lll ,, ()1) 17 ~011 11 •ll)ll '" '1110 

l'l.11-.1 "" I" 11111 ' '1 lllltl ~ 11' ~ '• 1 '11)0' lltl 111· 

l / •I" ' 

""· ~ 1 11 l\,!'i, 011 I' 1 óll" .1 .tln \.111 11\ 1 11·1 111111 

Pl;u:11 do 1 / .! " 11111 111 
,• 

111 .' 
1111 kl(, ~ .¡.¡ 7 l.!' 50 

Placil de 1 /11 '' 70 .! 
'i 111 1110 k>i, $ 11 181, 00 
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Placa de 1/4" l9 ml 495 kg. $ 3 66l.75 

Total 101 6l5 kg. $ 248 981,lS 

Soldadura 101 6l5 X $ 10.70 X 0, 05 $ 54 369.40 

M.1no rin ohr.1 lo 1 6.!5 X $ l. lO $ l.!l 950.00 

1111 r r""'"' dn 1 •.• 1 j ¡ l.! $ 3, 00 X .! )( 9 478 $ Sh IH1ll,OO 

1•:1¡•111"· 1 <¡ l 1111111 $ .!00 ººº·ºº 
$ .¡ 11 l H7, •10 

'In 111"1,1l111,111111h1111 oln 11!- \/!\ dn dl!1111nlr11 1·urtailoH 1lo fl11xoH 

"" •·ftilllll pi .. ~ ,¡,, l 11111pt q,¡ ,,,, 1.1 •111111ln11l1• r u 1· 111 ,, 

1111111111 
' "" r i'" l •1l 111H .¡,, I ". 1 ·11 ' 

'I'. ,, •. º·o l'i 111 " .!,H5 111 

'11' 111111dt1 ' 11111 ¡111 1111111 it .¡,. 1 · • l.'11 ' 11 ' - ·I" n, o .l'i 111 )( .!. 'i4 m 

1'111·1ti1 l 11h11 H "" .• 11 11 ... '11111 p« \ 1 .. I" 0,015 In )( ~. ~ .\ m 

<:11.11'(11 ' '"' l'l 111 l 111111 H "" 1 " - 1 • ti " 'i'-·l'' º·OH 11\ " 1. 74 m 

HUl'li:ltl'ICll< 1'01{ TUllO NUMERO DE TU130S 

l'r 111111 r '11111'¡111 1, l ·11 h • 1), () 11, ~ 

. 
1 .,, ... } 1), \O,! ·I 111 ~ 850 

1l11111111d11 '1111 r1111 \, 1•1111 \ 11, 1) 11, \ .', .¡.¡ ll, .! lt t\.I 
1 

111" l l.?4 

1'111'1111' 1 1111 l'pll 1, l·llh " ll, 111 11 \ ••• 11 ll, .! \.1 1 lll 
.! 

.! .194 

( :11.1rt11 1 1111 rp11 1, l •1111 ll, ll 1 ~ 1, h·I ll, 1 !Hl j 
.! 

110 \ \ 111 

1'111\1.111d11 "" 1 011111<111 '"'' 1011 q110 ,.., ,·11nnl;1 <'011 fluxu11 110 veinte 

po11, H1Hi1n necouarlo11 tres mil ochocicrnloH cincuenta y cinco fluxt111, 
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Flu.'Cos 3 855 X $ 155.00 

Co!1to total del cu.1dn1ple efecto 

CoHto total adoptado 9in instalar LAB planta 

COCIMIENTOS 

$ 

$ 

$ 

S97 SZ.S. 00 

279 693.65 

280 ººº·ºº 

Es el depart;1mento de cocimientos aquel en el cual se conce~ 

1 r.1 !;1 n1eL1dur.1 h.1sta obtener L111 n1a~as cocida11. En el presente caso se --

11t1li1.;1r.~ el si.•tem•1 de do:; t<~mpl.i.~ en 10:1 cocimiento:1, o sea primera masa 

cndd.1 (P.M.C.) y :1egund;1 111a:1.1 cocida (S,M,C,). operando en la siguiente 

Una primer•1 masa cocida constitu(da por un pie de templa de 

111cl.1dura con retorno de primeras mieles (P.M.); una segunda masa cocida 

torm;1da por un pie de templa <le meladura y segundas mieles (S, M.). llega~ 

.10 hasta un agotamiento de miel final con p 1reza aparente de cuarenta. 

Calculo,;, 

Meladura •••• P,M,C. pureza aparente = 82 

Primera masa cocida. P.M.C. • 75 

Segunda masa cocida .•••••.•••• S.M.C. 11 : 60 

Primera miel. P.M. 11 : 62 

Segomda niiel. ••••• , ••••• , ••• S, M. " 11 • 55 

Miel final. , •.• M.F. " " = 40 

Primer azúcar, P, A, " : 97 

Segundo azúcar ..•.••••••••••• S. A, : 94 



l75 - 6.?.) 

7 5 - 55 
·n - 55 
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Primera templa, 

(8Z - 6~) • 65 % de M. 

35, O 3 de P, 1'!. 

x 100: 47,6 "lo <le P.A. 

100 - (47,6 - 3S.O): 17.·>% de S.M. 

60 - 55 
8.?. - 5 5 

Segund;i templa, 

x 100: l8,5%deM. 

Bl. 5% de S, M. 

60 - 40 x l 00 : 37, 0 % de 5, A. 
94 - 40 

63,0%de M.F. 

Meladura requerida para S, M, C.• ( 117, 4 x 18, 5) / B l, 5 • 3, 95 

S,M.C. producida: 3.'~5/0,185 = Zl.3 

l~~ = .?.t~~ = l. 76 partes de M,C, /parte de M. 

Cantidad de meladura = (78 700 - ó5 500) (68/96) • 9350 kg. /hr 

Producci6n de M. C, : l, 76 x 9 350 " 16 456 kg. /hr 

P,M.C,: 13 576 kg./hr: 9 367 ltihr; 331 ft 3 /hr 

S, M, C • .: l 880 kg. íhr = l C) 59 lt /hr : 70 ft
3 
/hr 

P, M. = 4 7 59 kg. / h r 

s. M. 2 347 kµ./hr 

M, F. 1\\ 'J kg. /h r 

P, A. 6 -170 kg, .'h r 
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. S. A. 1 065 kg,.'hr 

B 817 kg. /hr 

C.111tid.1d de nwl.11bra ¡i.1r;1 5,1\.1,C, 

Tiempo promedio ,¡e con1nio11to para primera templa - "hrs. 

Tiempo pron1edio do co<.:iniiento para segunda ttlmpb. • l 3 hrs, 

Volumen de tachos p;ira pri:ncra templa• '.ISo ft
3 

Volumen de tachos p<1ra se¡.:unda templa= ' '.) 1 o ft 

So 204 lts. 

= 25 753 lts. 

Tomando en consideración lo antcd ar se instalarán para pri-

mere. templa dos tachos de mil cien pies cubicas cada uno (treinta y un mil -

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

pies cúbicos. 

Relación superficie entre volumen para P.M. C. • 6 m
2 

/m
3 

Relación superficie entre volumen para S, M.C. : 5 m
2

/m
3 

Superficie por tacho para "P.Jl.1,C. = 6 x 31.152 = 187 m
2 

Superficie por tacho para S, M.C. 5 x _n. 152 ,. 156 m 2 

Tubosde4" x 3'-10"= 0.1016 m. x 1.1668 m. 
) 

Superficie por tubo• 3.1416 x 0,1016 x l,0668 = 0,3405 m-

NÚmerototaldetubosparatachosdeP.M.C.: (187 x 2)/0.3405= l 100 

Numero total de tubos para tachos de S.M. C. • 156/0. 3405 = 460 tubos 

Los tubos para las calandrias de los tachos se cortarán de 

fluxes de diez pies de longitud por lo que serán nece,;arios setecientos oche;: 

ta fluxes para cortar los tubos <le tres pitls y <liez pulg,1das ele longitud. 
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Fierro e,o¡tructural neceaario eara 1011 tachos. 

Vlcueta de 6" 3 m. l. Só kg. $ l 79. lo 

Pla.ca do l" 84 mz. 17 Z.!O kg. $ 4l 189.00 

Placa do 5/8" 3Z I ml 41 088 kg. $too 665.60 

Placa de 1/8" IZO ml 9 204 kg. $ u 549.80 

Angular de 3" X l / 4" l3 m. l. 168 kg. $ 416.70 

Solera de 3" X l / Z" lO m. t. 608 kg. $ 489. 60 

Total 68 344 kg. $ 167 489.80 

Sol<adura 68 l4·4 X $ 10.70 X 0.05 $ 36 564. 05 

Mano do obra 68 344 X $ l. ZO s 8Z. 01~.ao 

Flu:xes 780 X $ 1 010.40 $ 788 11 Z. 00 

Barrenos de. 4"-1/32 s 14.00 X l X 560 $ 43 680.00 

Equipo adicional $ ÓO 000.00 x 3 $ ISO ººº·ºº 
Tota.1 $ l 130 368.SS 

Coato total de los tachos $ l.97 358,óS 

Total adoptado 11in instala..r LAB planta. $ l 300 000.00 

CRIST Al.17.ACION 

Tiene por objeto provocar la deposita.ción de nuevos e ri:stale" 

por acción de 1011 ya existentes al salir de lo!! tacho!!. 

Debido a la a.Ita vi~cosidad del licor ma'i=-e v a Li gran sobre­

•rnturaciÓn no ser{a posible obtener U!Ll cd;t:i.!Lr.aciun c:ornoleta !li !le dejara 

la ma11a coci.da en r<:poso, por lo que es nece!lario ma.ntenerla. en continuo -

movimiento para cambiar la posi.::ión relati•-a. de .los cnstales y disminuir -
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poco a poco 1u tempera.tura. provQ<:ando a.11{ la depositacíÓn de nuevos crist!_ 

les. 

En la pre sen te instalación se utilizarán c rista.liz:a.dores tipo -

WERKSPOOR con enfriamiento por a.gua. que circula en el interior de discos 

íijos sobre un eje central que se encuentra. en continuo movimiento. 

Cálculos. 

T¡ • tempera.tura. de entra.da de la. masa cocida a.l cristaliza.dor, 

Tz. temperatura de salida de la masa cocida del cristalizador. 

T 3 t empara.tura de salida del agua del cr'istalizador. 

T 4 : temperatura de entrada del agua al crista.lizador. 

K : coeficiente de transferencia de calor. 

c : calor especÍ!i.co de la masa cocida, 

a 11 coeiiciente de dilución. 

R • volumen de la masa cocida. 

s : superíicie de los discos del e t"istalizador. 

d : densidad de la masa cocida. 

F • re !ación entre superficie y volumen del cristalizador. 

T¡ • 75 ºC 

T.! : l'I ºe 

Ti 4•1 ºe 

T,1 • .10 ºC 

,. o. H kc:a.l/kg. -ºC 

.. 1 • .!O 
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d : 1. 47 kg. /lt 

Cristali7.adores para primera masa cocida. 

K 
} o 

: 55. ~ kcal/m""-hr .. e 

R : lJ 367 lt,'hr 

F 

s : " 
R d e 

K (T 1 - T3 ) - (Tz - T4 ) 

s l. ~o 9 367 X l. 47 X O.H 

ln 

75 - 39 
55. 2.0 (75 - 49) - (39 - 30) 

ln ( 75 
39 

s : ,!Ql:I 
) 

mM 

V volumen total de c ristalizaciÓn 

V 298.00 
56. 75 m3:: ft 3 = l. 000 

5.25 

Crhtalizadores para segunda masa cocida, 

K : 17. 1 kcal/m2 -hr-ºC 

R : 1 959 lt/hr 

F : 1.31 m2/m3 

s l. 20 l 9 59 X l. 4 7 0, 44 
: 

} 

S = .!00 m~ 

V : .!OO. 00 
1. ll 

17. 10 

= 15.! m 3 = 5 3 ti o ft J 

75 - 49 
(75 - 49) - (3Q- 30) 

A • l..!O X 1,47 X O.H X (1 lt>7 + 1 '1<;'l) 
·l'l • JO 

ln ( 7 5 - 49 
39 - 30 

16 800 ll/hr 

49) 
30 

Tomando en consideración 1011 volumcne.i c..!e e ristalización cal-
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cul.1do1 1e lnntalarán do11 cr!11tallzadore11 tipo WERKSPOOR con capacidad -

de mil cien pies cúbicos cada uno (31 ISZ. litros cada uno) para la crhtaliz!_ 

ciÓn de la primera masa y cocida, y cinco cristalizadores tipo WERSKS--­

POOR con capacidad de mil cien pies cúbicos cada uno para la cristalización 

de la segunda masa cocida. 
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Equipo necesario para el movimiento de los c:rlstalizadorea. 

Cororui. 7 lC $ 10,234.00 $ 71,638.00 

Sinfín 7 lC $ l,178.10 $ 8,246.70 

Reductor de ve loe ida.d 7 lC $ lo. 19 5. 00 $ 71.365.00 

Motor de 5 H.P. 7 X $ 3,300.00 $ 23,100.00 

Total $ 174,349.70 

C ri staliz.a.dOres para primer a masa l. X $ l.4 Q, 000, 00 $ 480, 000. 00 

Cristali:r.adores para segunda rna,;a. 5 x $ 59, 700. 00 .... $ ___ 2_9_8_._, _5o_o_._o_o 

Total 

E>tructura para tachos cristaliza.dores y centrífugas. 

Viguera de 

Canal de 

Placa de 

Placa de 

Total 

Soldadura 

12" 

12" 

3/4" 

1/2." 

100 m.l. 

560 m. l. 

242 m 2 

400 m 2 

4,732 kg. 

l 7. 253 kg. 

37. 12.3 kg. 

40,800 kg. 

qo,908 kg. 

'l'l, 1JOH X.$ 10.70 X 0.05 

Mouio .¡., oh ra 'J'I, ')011 " $ 1 , .!U 

Co~to tota.l ;l<lopt.1do :iln in!lta.l<\r LA.13 plant-1 

$ 

$ 

$ 

$ 

$ 

$ 

$ 

$ 

$ 

778,500.00 

15, 142..40 

55,209.60 

90,951.35 

99,%0.00 

l.61 '..!ú J. '" 

5J,4$0.80 

11'1, tlH'I. t•ll 

·I \.1, 110 l. l'J 

$ l. }87 '·15 J. 4 5 

$ 1 . 390. ººº. 00 1 
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CENTRI.FUGAOO. 

La Última operaci6n conducente a la obtención de azúcar ea 

el centrifugado de lo.• cristales obtenidos en la operaci6n anterior para 11e­

pararlon de l.'\R m1elc!I incriataliz.able11 o mieles fina.les. Esta operación -

>1c cícctua en unos aparato!! especiales que reciben el nombre de centr(íu-

gas. 

Constan esencialmente las centr(fugas de un.a canasta cllin­

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 multiperíorada. por 

orificios que permiten el paso de las mieles que se recogen en una envolt~ 

ra exterior, mientras que el azúcar es retenido en la parte interior de la­

canasta formando una pared sobre la superíice de la misma. 

En la centrifugación de las primeras masas cocidas se pur­

ga el azúcar con vapor por medio de una válvula automática después de lo­

cual se lava con agua, motivos por 10>1 cuales en las centrilugas de prime­

ra templa se instalan tuberías de agua y vapor. 

En la pret1ente fábrica se instalarán seis máquinas centrífu­

ga11 m,\rca WESTERN STATES con dimentlionett en la canasta de cuarenta­

pulw1<lilt1 •le dlám .. tro por veinticu.'\tru pulg•ldas de alturil, demi-autom;ltl­

Cólll y ;u:don11da11 por rnotnr cliíctrico. 

Precio ,¡., las centrífuga11 LAB planta $ l. l B·L 000. 00 
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CONDENSADOR PARA EL CUADRUPL.E EFECTO. 

De qué parte <le los cuerpos del departamento de evaporación 

trabajar:\n a una preai6n inferior a la atmosférica., y por necesidades dcl­

mi11mo tipo en los ta.chou de cocimiento se hace necesaria la instalación de 

condensa.dores en ambo a departamentos. 

E'.'tisten varias dificultades derivadas del uso de un vacío cen 

tral, sobre todo en los tachoe de cocimiento, ya que cuando empieza la -.­

concentración de la meladura la evaporación ea muy rápida y se condensa -

mucho mayor cantidad de vapor que el normal lo cua.l puede llegar a ocasio 

nar un desceneo brusco en el vacío. 

Si lo anterior ocurre simultáneamente en doe tachos el pro­

blema se hace evidentemente más serio debido a que estoe cambios llegan­

ª afectar los cocimientos, para cuyo buen reeulta.do es necesario mantener 

un vacío uniforme. Una solución parcial de este problema sería la instal~ 

ción dr una válvula reguladora de vacío en cada. uno de los tachos. 

El mejor método para solucionar el problema anterior con-

11i11te en la instalación de condensadores individuales en cada uno de 1011 ta.· 

choe de cocimiento, para que se pueda modificar el vacío en cada uno de -

ellon ueKÚn 11u11 propia11 nece11idadeM. 

Cálculo du.I cun<lur11rntlor. 

Su in~t.ilar.í 1111 c11ndc11~ad1Jr IMrorntÍtrlL'll d<! .dru 1tocu y'' clll1 
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Q • cantidad de vapor que se va a condensar. 

Q • 15. 5 ton./hr 

S • sección transversal del condenaador. 

s. 0.15Q 

s • 0.15x 15.5 • 2..32om2. 

D " diámetro del condensador, 

D ( 
2.. 32.0 l/Z 

• D:'"'71i5 ) • l.720 m.I. 

p • gasto de vapor, 

p 15.Soo 
• 4. 300 kg./seg. 3.600 

Densidad del vapor • O, 100 kg./m3 

Volumen de vapor • i: ¡g~ • 43 m3/seg 

Velocidad del vapor • 50 m. l. /seg 

Sección del tubo de vapor a 43
· 

000 
• o. 860 m 2 . 50.000' 

Diámetro del tubo de vapor • ( g: ~~~) l/Z : l. 046 m. l. 

tv • temperatura del vapor • SSºr. 

t¡ • temperatura del agua fría • 30"C 

~¿ a 
temperatura del agua caliente. 

t¿ a 
tv - o.¡¿ ( tv - t ¡) 

t. 'ilj o. 1 ¿ ( i;5 lll) • 'i.!ºC .. 
W 1 l'.illllhlnd tic i\Rll.t frC.1 llt!<'U HIUlll, 

' . 
11 a O, 1110 l'H· /cm'· (v;u·íu "" 11•1 <'In.¡., llg reof11rld11" 11 711) 
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L calor total del va por a. la pre ~ión f. = 6 20. 4 kca.l/kg 

L tz w • 
tz t l 

w • t>.'.0. 4 
!.5.11-1 kg. de." a.gua/k¡.:. de vapor condensado. 5¿ 30 

25.i34 X l'>.">00 
l f, 00 

q 11 l kg. >C!; 

11 l ~¡.:. ~cg de .Li,¡ua. de cniria.miento. 

"" 

h : ;dtur.1 del agua tría. .1 !.1 entrad41 del condensa.dar 

v vt:!loc1d;1ü del agu;1 iri.1 en t!l tubo de entrad¡¡. 

V (!.X 98 X 4U)l,l • H dm·:1cg 

D' diámetro rlc l.1 tubcrí'J. de agua de enfriamiento . 

D' 
.¡ X 111 

• ( l . ¡.¡ l t> x .¡ ·I 
) l; ~ 1. 79 drn • O. 179 m.1. 

.¡o dm 

Sl• cunst ru1r;Í un condensador barométnco de a.ir e ~eco y a -

contra- corrient" con un d1;i11wtr<) de l. i'!.O rn. l. y una altura de 3. 000 

m l. con tulwri'.1 d1! <'11tr.1d,1 dL• v.qior .le l. 0-lti m. l. ~· tubcri':1 de entrada.-

d1! .1i<u.1 1rí'.1 dt• d1.ir111•lru ú.17'1 m l. 

l'I" 1•11 ¡in1111•1· l1q¡.1r 1.1111.11· <'11 • "ll••ltÍ•·r.1.-1"11 <'i , . .¡,1111·.•11 .¡,~ ;11rl' r¡t11• •H! dolw 



- 66 -

"1 aire contenido e . el vapor de calentamiento 10 g/ton. 

."\, .1 ~re pre~cnte en el jugo 300 g/ton. 

"\ a1 re que rnt ra con el .:LRUa írí'a 40 g/ton. 

:1.1 .11 :-1· que t"nt ra por las fugas 3, 000 g/ton. 

ª1 10 )( l.\. 1 ¿.¡ l g/hr 

ª2 300 )( 78.7 . 23,600 g/hr 

ª3 ·10 )( 15. 5 )( ¿ 5. 8.\ 16. oou g1 hr 

ª.¡ =3. 000 )( 15. 5 .\6. 5üü g/hr ----
Total 86, Hl g/hr 

P a presión del aire saturado a la ,;al ida del condensador. 

Pv presión de vapor corrcspondi<!nte a t l' 

Pv 0,0.\3 kg./cm..'. abs. 

P presión corrc~pondicntc a el vac(o, 

Pa : p - Pv 

P. = 0.1&0 - O.lJ.11 • ll.ll7 kg./cm2. abf'. 

V = volun1en t~st.cinliar = ~~. 4.'g. rn~>l 

\' vnll1111•·11 do• olll'<' l'"I' 1·xtro11•1"1t" ,1 IU"C V l), 117 kt',/cmó! /IUH, 

\' \' 
•1 

,. 
'1 ., 

·-····- \ 1 •• --·· 

I' ,, 
1. ll 11 

\---) 
l). 1 17 

1· 

\ ~ ~ 1 ) ... \ 
.! ..'. \) 1 t J.:, lllLl l 
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6 50. 00 lt/hr 

J : cantidad de vapor que sale con el aire saturado. 

J : 650.000 (~): O. l l 7 2.40. 000 lt, hr de vapar 

Volumen total 11 bSO. 000 t- 2.40, 000 • 8'10. 000 lt-'hr 

Al volumen de aire anterior "e le aplicará un coeficiente de 

seguridad de 2.0 % y se con~idcrará una eficiencia volumétrica de 70 %. 

v' 11 
890,000 X 1.2.Ü 

o. 70 
1.530,000 lt/hr • 900 ft 3/min. 

Precio del conden.iador LAB planta 11in in!ital<ll" $ 

Precio de la bomba de vacío sin instalar LAB planta $ 

CONDENSADORES PARA LOS TACHOS DE COC lMIENTO. 

15,000.00 

-15,000.00 

Como ya se di;o anteriormente y debido a los problemas que 

ocasiona la instalación de un equipo de vacío centr.d que condensa conjunt~ 

mente los vapores del Últinw cuerpo del múlt1plt• l'fecto y los de cada uno -

de los tachos de cocimiento, se inst.1.lar.in couder:;.1dorcs indi\,duales en ca 

<la uno de estos últirno11. 

Debido;¡ 1,\ econornÍil <¡<11• repr1"!il!llt,1 l.1 no nt•Cc•11tli1•l de in11ta 

d" l'tlCllllltHllll. 

A~.1 ar i ~1 nal dt1 l.-i meladura 11. 2.00 ( l - ..~\ 
9ti ' 
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Agua al\ildida durante el proceso • Z1 000 kg. /hr 

Cantidad de vapor al condensador para cada tacho aprox. • Z~OOO kg./br 

V;i.cío • Z3 pulgadas <lt' Hg referidas a l.9. 9Z 

p • prc~ión ;i.bs. correspondiente al vacfo • O.Z39 kg./cmZ 

Tcmperatur;l del vapor • 64ºC 

t 1 . temperatura del agua fría . 3oºc 

t¿ . temperatura del agua caliente . 4lºC 

L : calor total del vapor a la presión .E. = 561 kcal/kg. 

561 - 41 
·l i 30 w : • 47. 3 kg. de agu.a/kg. de vapor condensad.o. 

Cantidad de agua por tacho = 47. 3 x 21 000 = 94 1 600 kg./hr 

DEPARTAMENTO DE CALDERAS. 

En algunos casos la caña de azúcar produce el bagazo suíi-

ciente para obtener la cantidad de vapor necesaria en el funcionamiento de 

la fábrica. En otro>i casos más comunes el bagazo producido no es suíi--

ciente para obtener la cantidad de vapor requerida en íabricadión. 

En el pre>1ente caso se instalarán calderas de tubos recto>i -

BABCOCI< i, W!LCOX con hornos para bagazo y quemadore>1 especiales P!, 

r.l petrc'll<">. Lo>1 <»Ílc.:ulo>1 >1e hilrán <l partir de un balance de vapor toman-

6u. 7 'l' .e. H. 



Fibra de la c..ti& 

Cantid&d de bagar.o 

Exceso de aire en los hornos 

Presión de La.s calderas 

Tempera.tura de sobrecalentamiento del vapor vtvo 

Temperatura d~ los gase11 en la chimenea 

Temperatura del agua de alimentación 

Vapor tornado del primer cuerpo 

V a.por tornado del s egu.ndo cuerpo 

Va.par tomado del tercer cuerpo 
... 

Sólidos no quemados (a) 

Radiación ( b ) 

Combustión mala (e) 

Hwnedad del bagazo 

Cálculos. 

V .C.N. = valor calorífico neto del bagazo. 

q = pérdida de ca.lar ~en11iblc de lo>t ga11es. 

M ~ calor tran!lmitido al vapor por el bagazo quemado. 

15.0"' 

ZZ.6 T.B.H. 

50. o "º 
lb. 8 kg/cm2 abs. 

zas.o ºc 

306.o ºc 

90.0 

47.4 

32. o 

71.0 

0.99 

0.95 

0.95 

ºc 

kg/T. C. H. 

kg/T. C.H. 

kg¡'T.C.H. 

so.o a¡. 

rn rcl¡¡c\Ón entre lll pc110 ,¡., Ollr<' crnplc•LLl•l y pcHO de aire nece1ario. 

V,C,N. m -1 1 .!.50 - -tH<;lJ w 
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v.c.N. = 4 1 l50 - ·1,850 x 0.5 = 1,szs kcal/kgde bagazo 

q : t ( 1 ...., ) l.4m(I - w) + 0.5 - O.ll (1 - w) 
( 1 - w) 

q : 306 X 0. 5 

bagazo. 

1.4 X 1.5 X 0.5 + 0.5 - 0,ll X 0.5 
0.5 

M : ( V . C . N. - q ) a.be 

• 4 56- kcal/'k¡ 

M = ( 1.825 - 456) 0.9'J x 0.95 x 0.')'> • 11 l2.J kcal/kg de bagazo 

G : cantidad de valor necesario para obtener vapor a 16. 8 kg/cm2 a.bs. 
de presión y ZSSºC de temperatura. 

L : calor total del v..por saturado a 16. 8 kg/cml abs. 

L = 667. 4 kcal/kg de vapor. 

t' : temperatura de saturación • 2.0óºC 

h : calor sensible del agua de alimentación • 90 kcal/kg de vapor prod. 

c' = calor especí'íico medio del vapor • O. 597 kcal/ºC-kg de vapor. 

G : L -+ c' ( T - t') - h 

T • temperatura de sobrecalentamiento • 2.BSºC 

G : 667,ol + 0,597 (lH5 - Z.06) - 90 

e; a l>.!·I. h k1:;d/kK de vapor. 

• 1. 97 k¡t de vapor/kg de bagazo. 

C;111lldild de b11ga;rn • U. l.i X 1. 000 
/,/,, 7 

1.97 x 340: &70 kg de Vi&por/T,C,11. 

Vapor consuniido por los motores. 

HU k¡¡ de h;&gazo/T.C.H. 
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Cucbill&e 560 H.P. 

Desmenusa.dora 150 H.P. 

MoUnos 900 H.P. 

Turbo-generador 2. 770 H."P. 

Total -l. 380 H.P. 

Con11iderando una. eficiencia. en los motores' de 70 % se tie-

ncunconsumodeva.porde 9.03kg. por H.P., por lo cual: 

Consumo de vapor vivo " 4.380 X 9.03 
66.7 " 593 kg./T.C.H. 

El vapor vivo utiliza.do se recupera en.forma de vapor de es 

ca.pe deduciendo un 10% de pérdidas, o sea.aproximadamente óO kg./T.C.H. 

Cantidad de vapor de esca.pe disponible = 593 - óO • 533 kg./T .C.H. 

Vapor de esca.pe consumido en fabricaci6n. 

a. - Evaporación Z.4,100 kg/hr 

b. - Tacho a 13.Z.OO ( l - ó8/9ó) l. 8 ó,940 kg/hr 

c.- Lava.do de centr{fugas Z.,400 kg/hr 

d. - Calentador de aire del secador Z.Z.5 kg/hr 

e. - Pérdidas l.¡ ti70 k11¿hr 

Total 36, 335 kg/hr 

Cantidad de vapor de e11cape consumido • 545 kg. /T .C. H. 

O<! loK cálculot1 anteriores 11e deduce que el vapor de c111cape 

obtenido de lot1 rnotorc11 es int1uíiciunte para cubrir las nect.111idades de ía.-
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bricacl6n por lo cual y para cubrir 01te déílcit en vapor de e1cape •• nec!. 

11arlo obtenerlo del v;ipor ,.;vo no usado en loa motore1 por medio de una -

válvula reductoril de ptc.'ii6n seguida de un desobrecalentador. 

Déficit cll' vapor de eacilpc : ll kg./T.C.H. 

Cilnticlad tot.11 de vapor vivo necesaria : 605 kg./T.C.H, 

CAntul.\ll de vapor vivo qu .. puede producir el bagilZO • 670 kg. /T ,C,H, 

Cantidad de vapor vivo qui· qe puede ahorrar • 65 kg./T.C.H. 

A : 100 X 65.00 

HO X 1. 97 
• 9. 7 O °l. de bagazo ahorrado. 

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

InHtalando dos calderas BABCOCK & WILCOX, una de e~ 

renta mil libras por hora y otra de sesenta mil libras por hora trabajando 

a un régimen de 225 psig ( 1 6. 8 kg./ cm 2 abs. ) se obtendrá la cantidad de 

vapor suficiente para operar la fábrica. 

Aún cuando de el resultado de loa cálculos teóricos no se --

desprende la necesidad del uso de petróleo se instalarán quemadore11 espe-

dales para 1rnte combustible en atenci6n a cualquier emergencia que pueda 

presentarHe. 

Precio de las calderat1 LAU planta $ 3. 100,000.00 

DEPARTAMENTO DE SECADO. 

Una de las ra1.onee por la:1 cuales se"'hace nece•arlo dlsml-
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nuir el contenido de humedad del azúcar ea que por medio de e1to •e allme~ 

le la polari:r.ación del mismo lo cual lógica.mente redunda en ganancias ma­

yores, contribuyendo adem.Í.s a su mejor con11e1"vación. 

Para el efecto de secado del azúcar se utilizará un seca.dor­

rotatorio operado en contra-corriente en el cual el mcdio secante es a.ire -

caliente procedente de un calentador que utiliza. vapor de escape. 

Nomenclatura. 

A = cantidad de a.gua contenida. en el azúcar. 

B : canticiad de azúcar seca. 

C = agua contenida. en el azúcar final. 

F • azúcar final a la salida del 11ecador. 

E : evaporación durante el proceso. 

H 1 : humedad del a.ir e ambiente. 

T h = temperatura del bulbo humcdo al entrar al secador. 

r = calor latente de va porb:.ación a T h. 

: una función. 

Hz. : humcdad del aire a Th. 

Tl • temp•HaturiL ,, que :1c calientti r.l ai!"e. 

T.! : tu1npllr;1tUl"iL du ~.did,, d1!1 .1ir" dol 11ec.LLior. 

01 calor req11c~rido p.1r.1 c.1lcml.ir el ;11.uc;ir a 11u len1per;1tura. de ~a.lida. 

Q.! : c;llnr r"qucr11ln p.ira quit.ir la humed.1d d<Jl .io-.IÍcar. 

Qt : c,dnr t•>t•il. 

S1 = calor húmedo del aire a la entrada. 
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Sz • calor húmedo del aire a la •al ida. 

sp : calor húmedo promedio. 

G' = masa velocidad (base humedad libre). 

G • m.i.sa '·cloc1dad. 

S = sección transversal del secador. 

H 3 = humedad del ;üre a la salida. 

D • diámetro del secador. 

U • coeficiente de transferencia. 

qb • calor requerido para calentar el azúcar a Th. 

~ = calor requerido para calentar el azúcar de Th a Ti!.. 

qv • calor requerido para evaporar el agua a. Th. 

t 1 temperatura del aire al üna.l del primer calentamiento. 

t 2 = tem¡>eratura del aire al principio del segundo ca.lenta.miento. 

tb : temperatura media logarítmica en el primer calentamiento. 

td : temperatura media logarítmica en el segundo calentamiento. 

tv : temperatura media logarítmica en el perí'odo de evaporación. 

(T)m= temperatura media logarítmica total en el secador. 

L = longitud del secador. 

N.U.T. número de unidades de transferencia. 

Basct1 para el cálculo. 

Cantidildd.,;L1.Úc;ir :: 7 1 53? kg./hr = 16,IJUO lb/hr 

Humodad lnici;Ll del azucar • l.0% 
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Humedad final del azúcar • O. SIJ'. 

Temperatura de entrada de azúcar al secador " 80 ºF 

Temperatura de salida. del azúcar del secador = 12.0 ºF 

Calore!lpec(!icodelazÚCa.r • 0.30 B.T.U/lb- ºF 

Temperatura del bulbo seco del aire a.xnbiente • 86 ºF 

Temperatura del bulbo húmedo del aire ambiente = 70 ºF 

H 1 = O. Oll lb de vapor/lb de aire seco. 

N.U.T. • 1.5 

G = 900 lb/hr-ftZ 

Cálculo del secador. 

A : 16.600 x C.02 • 332 lb/hr 

B • 16. 600 - 332 = 16. 268 lb/hr 

e • o. 005 e 16.268 

e = 82 lb/hr 

F : 16. 268 -t !!l • 16. 350 lb/hr 

E = 33l - 82 • 2.50 lb/hr 

K =constante• 0.2.6 B.T.U./ºF-lb de aire seco. 

Primer intento para 0btencr Th. 

Th = 100 ''F (·n1puc~to) 

r : 11 0.17 lLT.U,/lb d<• vapor. 

1-1¿ = O. 04 H lb v;1por/lb aire ~eco. Hz - H 1 : 0.0314 

T l : .!00 ºF 



f 
0.26 (200 - 110) 

1, 037 

- 76 -

= o. 0251 

Segundo intento para obtener Th· 

Th: 95 ºF (supuesto) 

r = l,040 B.T.U./lb aire sc·~o. 

Hz - 0.0368 lb vap,ir/lb aire seco. - Hz - H¡ • 0.0248 

T¡ : zoo ºF 

= 0.26 (zoo - 95) = 0.0262 
1: 040 

Tercer intento para obtener Th. 

Th 96 ºF 

r : l 1 Qj9 B.T.U./lb aire Yeco. 

H¿ = 0.0380 lb vapor/lb aire seco. Hz - H 1 • 0.0260 

T ¡ : 200 ºF 

: 0.l6 (ZOO - % ) = 0.0260 lb vapor/lb aire seco. 
1, 039 

Por lo tanto la temperatura del bulbo húmedo será de 96 ºF 

T - Th 
N.U.T. = 2.3 log (T 1, T):: 1.5 

- h 

l. 5 l. 3 lag ( .!00 - 96} 
T2 9(1 

• l lO ºF 

llalanct• de cnerKÍa. 

Q¡ : 16.l.61! x 0.30 ( ll.0 - 130} -+ 82 x 1.0 (120 - 80} • 1981 580 
U.T.U./hr 



- 77 -

Oz. • z.so (96 - 80) + zso X 0.4S (120 - 96) + zso X i,039 = Z66,400 
B.T.U./hr 

0i: 4&4 1 980 B.T.U./hr 

"l : O.Z.40 + 0.4S x O.OlZ. • O.Z.454 B.T.U./lb aire seco. 

ªp 0.2.480 B.T.U./lb aire seco (supuesto). 

G'S • 
464 980 

• 2.3 1 700 lb aire seco/hr o. 2.480 (Z.00 - 120) 

2.50 t 0.012.0 • 0.02.2.55 lb vapor/lb aire seco. H3 : 2 3 1 700 

Sz. 0.2.40 + 0.45 x 0.02.Z.55 • 0.2.5015 B.T.U./lb aire seco. 

: 0.24540 + 0.2.5015 
sP z. • 0.2.478 B.T.U./lb aire seco. 

El calor húmedo promedio supuesto checa con el calculado -

con una diferenciad.e 0.0002. B.T.U./lb aire seco. 

En la carta de humedad se encuentra que el aire saturado a 

12.0 ºF tiene una humedad de O. 080 lb vapor/lb aire seco; por lo tanto el 

% de h•.imedad en el aire de salida del secador es: 

0.02.255 X 100 
o.oso = 2.8. z. "lo 

Tomando en consideración las pérdidas de calor 10:1 cálculos 

del secador :ie bat1arán en un flujo de aire de 2.51 000 lb/hr aire :;eco. Por 

lo tanto en la ;alid;1 de aire •ll final del secador tendremo,;: 

G S : :!5 1 000 ( 1 - 0.02.lS5 x i~;~g~) • 25,.540 lb/hr 

s : .! 5, 5·1 o 
')00 
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D D (Z.8. 000 ) l/Z. • b {t. 
0.785 

u : 17 iG)o. 16 

D 

u = 17 iqoo¡°" 16 . 8.40 B • T • U • /h r - ºF - ft 3 
6 

Cálculo de la longitud del secador. 

% • 16.Z.68 x 0.30 (96 - 80) .,. 332 x 1.0 (% - 80) : 831 4Z.O B.T.U./hr 

Cambio en la temperatura del aire = ( 83 42º ) (200 1.,0) 464 980 - Lo 
14. 35 ºF 

t 1 : 120.00 - 14.35 • 134.35 ºF 

t b : ( 1 34 . 3 5 - 96) - ( l 2 O - 8 6) • 3 6 o F 
134. 35 - % 
120. 00 - 86 2.3 log 

qd : IÓ 268 X 0. 30 (120 - 96) + 82. X 1.0 (120 - 96) : 118 970 
B.T.U./hr 

Cambio en la temperatura del aire = ( li~ 4~~) (200 - 120) = 20.45 ºF 

t 2 - 200.00 - 2.0.45 • 179. 55 ºF 

: (179.5 - 96) - (200 - 120) • 83 ºF 
td 179.55 - 96 

2 · 3 log 200.00 - 120 

qv - 464 980 - {83 420 + 118 970) m 262 590 B.T.U./hr 

: (179.55 - %) - (134.35 - 96) • 57.8 ºF 
lv 179. 55 - 'IG 

2.. 3 log 134. 35 - 96 

l -( 83 42.0) 1 (262 590) 1 t 118 970) 1 : 0.01783 
(T}'; - 464 980 lb + ;n;:rirBtr 57.lf" ( 464 980 'Bj 
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U (T)mS L: 4ó4 980 B.T.U./hr 

L 
464 980 

: 34. 8 ft. 
56 X 2.8.0 X S.40 

Se instalará un secador rota.torio de sei;; pies de diámetro -

por treinta y cinco pies de longitud. 

Pr.,c:io del secador LAB planta $ 600.000.00 

PLANTA ELECTRICA. 

Turbo-generador 700 KWH sin instalar. $ 82.Q. •J\JÜ. 00 

Generador die~el l 00 KWH (emergencias) sin instalar 100,00C.Ov 

Tanqueria. 

Tanque para meladura. 

Cantidad de meladul'a. en peso = 13 200 kg./hr 

Cantidad de meladura en \'Olumen = 13 200/ l. 32. " l O 000 lt, hr 

Se construirá un tanque con capacidad para alm;1ccnar la pr.:;: 

ducción de meladura correspondiente a tre<1 hora~ de operación, o ~ca .:on 

un volumen total de treinta mi' litr•J .. 

Fierro e~tructural nece<1ario para un tanque de 31) 000 lltr•H. 

Angular Je 3" X 3/8" ·18 m.l. '"'º:, kg. $ 1 1 .!t• 1. 7 3 

3,:s" 
l 

Pl.1c.1 de ii4 rn-. ·I <¡lo kg. $ l~.0.!LI. SO 

T•it:-11 5 4.! 5 h¡. $ i3,.!9l.2; 
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Ta.nque para primeraa y segundas mieles. 

Cantidad de primera11 mieles en peso = 4 759 kg/hr 

Dc1rnidad considera.d.i. l. 5 kg/lt 

Cantidad de primeras mieles en volumen • 3 180 lt/hr 

Se construir;\ un tanque con capacidad de treinta. mil litros, 

o sc.l con capacidad suficiente para alma.cenar la.s mieles correspondientes 

a :>e>i horas de operación, que e~ precisamente el tiempo promedio de coci 

miento de Lu primeras masas. 

Fierro estructural nccc~a.rio para un tanque de 20 000 litros. 

Angular de 3" X 3/8" 33 m.l. 354 kg. $ 867.30 

Pl.-1.c;L de 3/8" 45 3 454 kg. $ 8.46Z.30 

Tut;d 3 808 kg. $ 9.329.60 

Tanque pa.ra mieles fina.les. 

C;mti<lad de miele" finales en pe:30 = l 815 kg/hr 

Densidad con!liderada : l. 5 kg/lt 

Cantidad de mieles finalc,; en volumen = 1 210 lt/hr 

Volum1m de mieles fin.lle,1 pur día = .!9 040 lt/24 hrt>. 

v.ilnmen de miele~ fin;dc:3 en K'i. 5 tlÍilM • ¿ 482 '120 litros. 

Se construir<l 1111 tanque 1:on capacid;1.d suficiente para absor-

1 
ber la producción de mieles finales corrc:>pondienlc ,, media zafra. 

Fierro estructural necesario pa.ra un tanque de l 500 000 de litros. 
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Anplar de 4 11 X 3/8" 302 m. l. 4 403 kg. $ 10,787. 35 

Placa de 1 /2" 330 m2 135 660 kg. _s ____ 3_3_2_._36_7_._o_o 

Total 140 063 kg. $ 343, 154. 35 

Tanque para petróleo. 

Molienda durante una tercera parte de la zafra = 91 .!00 ton. de calla. 

Consumo promedio de petróleo = 4 lt/ton. de caña molida 

Consumo de petróleo en 57 d.Ías de zafra • 364 ,800 litros. 

Fierro estructural necesario para un tanque de 365 .000 litros. 

Angular de 4" X 3/8" l 00 m. l. 458 kg. $ 3,57Z.10 

Placa de 1/1'." 315 m2 32 130 kg. _$ _____ 7_8-'-,1_1_8_._s_o 

Total 33 588 kg. $ 82,.!90.60 

Tanque para agua caliente. 

Considerando que las calderas trabajen a su máxima capad-

dad producirán 45 400 kg. de vapor por hora, requiriendo la mism.L c.int!.. 

dad de kilogramos de a.g\la de alimentación su1ninistrada a. una temperatura 

promedio dt! noventa grados ce.1tígr<Ldos con un volumen de 4 7 000 litros. 

Se con:itruirá un tanque con capacidad piLra aln\,1,·enar cuatro vccei1 ese vu-

lum<~n. 

1"1erro etllructural 1rncesario para un tilnque de 1'10 000 litros, 

\" X .1/8 11 

Pl<h'i\ dll 1/ 2" 

Total 

51 ni. l . 

2.03 
. 

rn~ 

':i47 kg. $ l, 340. 15 

.!O 706 kg. 

ll 2.53 kg. $ 52,069.85 
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Tanque para 11011a. 

El hidróxido de sodio (Na OH) en soluci6n al 40 °lo (en peao) se utiliza P!. 

ra limpiar los tubo11 de lae calandrias de loe cuerpo• del mÚltiple efecto y 

para prevenir la carroHiÓn en 101 tuboe de las calderas. El consumo apr~ 

x\111;1do de Hosa es de ochent.a gramo11 por tonelada de cai\a, y se dise~ará 

un tanque e on capacidad Huii ciente para alma e ena r en solución la cantlcL"\d­

co rreepondiente a media 1 .. dra, de donde He desprenden loe siguientes cál­

culoK: 

Molienda = 136 800 toneladas de caf\a, 

Cantidad de sosa = 13& BOO x U. 08 • 10 944 kg. 

Peso de la solución al 40% : 10 944/0.4 • 27 360 kp,. 

Densidad de la solución a 3o 0 c = 1. 4232 kg/lt 

Volumen de la solución• 27 360/1.4232" 19 225 lt.· 

Fierro estructural nece!lario para un tanque de 20 000 litros. 

Angulas de 2" x 3" x 3/8" 

Placa de 

Total 

3/8" 

25 m.1. 

45 m2 

17 5 kg. 

3 454 kg. 

3 629 kg. 

TanqueH diBtribuidores de maBa cocida. 

$ 

$ 

$ 

428.75 

8,462.30 

8,891.05 

Debido a que la,; centr(fuga11 tienen un tiempo determinado -

para HCJ>ilrar la ma!la cocida en miul y a1.1Ícar •W h<1cu nucc!l.irla la instala­

ción de tanque que conteng•Ul la tnaHa cocicl,'\ Hidid.1 dl• loH criHtali:t.adoree -

micntraH laH centr(fugaH están trabajando. Par;1 el c~1\lculo dti la capacidad 

de eHtOH tanqueH se consideró para primera ma11a cocida un tiempo de cen-



- 83 -

trllu1ación de quince minutos, y para 1egunda maaa cocida un tiempo de CU!, 

renta y cinco minutos. 

Volumen de primera m,'l,1a cocida • 9 Jt.Jj X l.l 
4 

: Z 810 litros. 

Volumen de 11egunda masa cocida • 
l 959 X l, .! X J 

4 = l 764 litros. 

Por lo tanto, se constrwrán dos tanque11 con capacidad pa-

r.\ contcn°"r lo~ volúmenes :interiores y equipados can mezclador de hélice 

íija en un eje horizont;d que recibe el movimiento de un moto-reductor de-

~ H.P. 

Fierro estructural necesano para lo.i tanque~. 

Angular de J" 

" X J" X 3/8" 80 m.l. 560 kg. $ l,372.00 

Placa de 3/8" .!5 
, 

916 kg. $ 4,694.é!O mM 

Total 1 476 kg. $ 6,066.ZO 
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Equipo necesario para el movimiento. 

Coronas 

Sin!(n 

Total 

$ 

$ 

$ 

$ 

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

Soldadura l09 242 x !0.70 x 0.05 

M.i.no de obra 

Total 

$ 

$ 

$ 

9,asz.00 

1, Z64. 00 

lO.Z•0.00 

21,356.00 

lll,934.40 

251,090.40 

363,024.80 

El costo de las estructuras para soportar los tenques anteri~ 

re!I ~e considerará. como un 30 % del valor total de los mismos. 

Costo total de los tanques 

Costo de las estructuras 

Movimiento para los mezcladores de masa cocida 

Costo total de tanquería 

Costo total adoptz .. do 

TERRENO Y EDIF!Cl03, 

$ 

$ 

$ 

$ 

$ 

515,092.90 

154,527.90 

Zl,356.00 

690,976.80 

691,000.00 

Sl• h1L co1uidcr1&do un terreno de dict. mi.l metros cuadrados· 

de 11Upor!lcle lncluyóndot11l 1011 cdlflclot1 tle la rábric11, oficlna11, laboratorio, 

departamento tácnlco, muchltrn y equipo nec.1'11ar!o para la11 !nstalaclone11 • 
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anteriores, as( como una bodega para almacenar azúcar con capacidad de 

cinco mil toneladas. 

Costo de terreno y edificios 
$ 4.500,000.00 



CAPITULO rv 
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A.O INVERSION FIJA. 

Coito del equipo LAB planta. 

Grúa auto-e1table MANUFACTURERA 3M 

Cabrestante eléctrico LINK BELT 

Basculador hidraÚlico LINK BEL T 

Conductore1 de cafta LINK BELT 

Mesa alimentadora LINK BELT 

Nivelador de cafla LINK BELT 

Cuchillas cafl.eras LINK BELT 

Desmenuzadora FULTON 

Molinos F ARREL 

Caldera1 BABCOCK & WILCOX 

Conductor de bagazo LINK BELT 

Chimenea de concreto armado 

Turbo-generador F AIRBANKS-MORSE 

Generador dieael FAIRBANKS-MORSE 

Báscula para guarapo FAlRBANKS-MORSE 

A la sJguiente hoja 

$ 

$ 

$ 

$ 

$ 

$ 

$ 

$ 

$ 

$ 

$ 

$ 

$ 

$ 

~ 

$ 

Z00,000.00 

37,000.00 

65,000.00 

s64,ooo.po 

353,000.00 

75,000.00 

432,000.00 

900,000.00 

3,347,000.00 

3.100,000.00 

265,000.00 

500,000.00 

829,000.00 

100,000.00 

188,000.00 

11. zss. 000. 00 
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De la hoja a.nterior 

Alcaliudor MANUFACTURERA lM 

Sulfitador M.ANUFACTURF..R.A lM 

C&l.entadoru MANUFACTURERA lM 

Clarillcador R.A.PI-DORR 

Filtro OLIVER 

Cuádruple efecto MANUFACTURERA JM 

Ta.cho11 MANUFACTURERA 3M 

Crieta.lir.adorea MANUFACTURERA lM 

Centr{fu¡aa WESTERN ST ATES 

Conductor 01cil.atorio LINK BELT 

Elevador de azúcar LINK BELT 

Secador pa.ra azúcar GATO 

Báscula. pa.ra azúcar F AlRBANKS-MORSE 

Máquina coaedora de sacos FAIRBANKS-MORSE 

Condensador pa.ra el cuádruple MANUFACTURERA 3M 

Bomba de vac{o NASH 

Condensadores para tacho11 MANUFACTURERA 3M 

TanquerÍa MANUFACTURERA 3M 

TOTAL . 

$ ll.Z.55,000.00 

$ 70,000.00 

$ Z.40,000.00 

$ 2.Z.6,000.00 

$ 450,000.00 

$ Z.37,000.00 

$ 1.2.80,000.00 

$ 1.300,000.00 

$ l. 390. ººº. 00 

$ l.184,000.00 

$ 94,000.00 

$ lóZ.,000.00 

$ ó00,000.00 

$ ó3,000.00 

$ 8,000.00 

$ 15,000.00 

$ 45,000.00 

$ 75,000.00 

$ ó9l,000.00 

$ 19.385,000.00 

El c.Ílcu\n del equipo de bombeo presenta infinidad de dl!lcu.!_ 

tade11 deblda.11 ttobre tudo a la connideración de la.o altura11 a que 1111 deben -

elevar 1011 1Íquido1t para c11tahlccer la c::.p:::.ci.dl!.d de la bomba, y a la natur!. 



- 90 -

les.a de 101 nu!do• por ma.nejar. 

En el pre•ent" .: .. so ac estableció una correlación entre el valor del 

equipo de bombeo de una. fábrica de capacidad conocida y el de la. presente-

en lA oiguiente forma: 

Ce • c.i.p.'lcid.;id de la fábrica conocida.• 4.500 ton. diaria.e. 

en = capacidad de la fábrica del presente proyecto : 1. 600 ton. diarias. 

Pe costo del equipo de bombeo de la primera fábrica = $ l. Z40, 000. 00 

r relación de capacidadea • Z. 812.5 

P n = costo del nuevo equipo de bombeo. 

p 
c 

(r)0.685 

p = 
n 

l. 2.~0. 000. 00 : $ 612.. 000. ºº 
(2.. 812.5) o. 685 

Costo del equipo de bombeo : 612. ooo+ 300/o (seguridad) : 

Costo de instala.ción del equipo. 

Conductor de cana 56,584 kg. a $ 2..00/kg. 

Mesa alimentador a 4,:no kg. a $ 2..00/kg. 

Conductor de ha.gaza zo, 2.93 kg. a $ Z.00/kg. 

C•Llenta.dorc u J., 
1 

50Z kg. a. $ 2..00/kg. 

Cu.idruplc efocto 101 1 6Z5 l<g. il $ 2..00/kg. 

'l'u1:hoK 611,3'14 k¡:. A $ l..00/kg. 

A 111 Ml14ul1mtc hojA 

$ 796,000.00 

$ 113, 168.00 

$ 8,740.00 

$ 40,586.00 

$ 69,004.00 

$ 2.03,2.50.00 

$ 136,668.00 

$ 571,416.00 
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De l& hoja a.nterior $ 571,416.00 

E •t ructura de ta.cho11 99,908 kg. a $ Z.00/kg. $ 199,816.00 

Tanque ría Z09,Z4Z kg. a $ Z.00/kg. $ 408,484.00 

E •t ~uctura t.anquea óZ,773 kg. a $ Z.00/kg. $ 1Z5, 546. 00 

T o t .i 1 $ l.315,Z6Z.OO 

Turbu- ~ ,nerador 10 'Yo de su costo $ 8Z,900.00 

Generador dleael 3 'º de su costo $ 3,000.00 

Básc\!U de gu;arapo 5 ,. de su costo $ 9,400.00 

Clarificador 10 'Yo de su costo $ 45,000.00 

Filtro 10 'º do su costo $ Z3,700.00 

Bomba de va.cío s 'Yo de su costo $ Z.ZS0,00 

Centrífugas 10 "lo de su costo $ 118,400.00 

Conductor oscilatorio 8 ,. de su costo $ 7.5ZO,OO 

Elevador de azúcar 10 ,. de su costo $ 16,ZOO.OO 

Secador rotatorio 10 'º de su costo $ ó0,000.00 

Báscula para azúcar 3 % de su costo $ 1,890.00 

Máquina cosedora de sacos 3 "lo de su costo $ Z40.00 

Grúa auto-estable ó % de su costo $ lZ,000.00 

Bombas 8 "lo de su costo $ 63,680.00 

T o ta l $ 446, 180.00 

Costo total del equipo instalado $ l.761,442.00 

El equipo no inclu(do en la lista anterior, como son caldera•, molino1J, dcstne-
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nuu.dora, etc. tienen •u co•to de ln•twci6n comprendido en el precio de Uat&. 

Coito del equipo in1t .... l.ado por dep&rt4mento•. 

1.- MANEJO DE CARA. 

Gní .. auto -e 1l.abla 

C.lbrc•t.antc 

ll.\•culador 

Conductor de calla 

Me 1a alimcmt.ador;r. 

N1vcla.dor de c&lla 

Cuchillas cal\eras 

10TA.L 

U. - EQUIPü DE MOLIENDA. 

Dcsmenu:r.adora 

Molinos 

TOTAL 

lll. - PLANTA DE VAPOR. 

Calderas 

Conductor de baga:r.o 

Chimenea 

TOTAL ....... · • ·• · · • • · 

$ Z.lZ.,000.00 

$ &5,000.00 

$ 37. 000. 00 

$ 977. ló8. 00 

$ 361,740.00 

$ 75,000.00 

$ 43l,OOO. 00 

$ 900,000.00 

$ 3.347,000.00 

$ 3. 100, 000. 00 

$ 

$ 

305,58&.oo 

500,000.00 

$ 2..159,908.00 

$ 4. 2.4 7. 000. 00 

$ 3.905,58&.00 
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IV. -
pJ...ANTA &J.,.ECTIUCA· 

$ 911. ººº· ºº 
Turbo·genera.dor 

Generador diesel 

$ 103,000.00 
$ 1.014,CJ00.00 

TOTAL 

V.· cLARJFICACION. 
$ 70,000.00 

Alca.li z.a.dor 
$ z.40,000.00 

Sullita.dor s ¡97,400.00 

Báacula de guarapo 
$ z.qs,004.00 

Ca.lenta.dore B 
$ 49s,ooo.oo 

Clariíicador 

Filtro rotatorio 

$ Z.60,700.00 
s i.sss.104.00 

TOTAL 

Vl. -
EV AP()R.AClOl'I. 

$ l. 483. z.so. 00 

cuádruple eíecto 
$ 1s.ooo.oo 

Condensador 

Bomba de v .. do 

$ 47. Z.50. ºº 
$ L.54S,S00.00 

TOTAL 

vu. - TACHOS. 
$ 1.436,bi>B.00 

Ta.chOll 

Conden~adore~ 

$ 75,000.00 

$ l . s 11 , 668. ºº 
. . 

·ro·rAL 



vm. - CR.lSTALIZACION. 

e rl •t&ll&adore• 

E•tructura tacho11 y crilt. 

TOTAL 

IX. - CENTRIFUGACION. 

Ccntrí!ugan 

Conductor oscilatorio 

Elevador de azúcar 

TOTAL ..... . 

X. - SECADO Y ENVASES. 

Secador rotatorio 

Báscula de azúcar 

Máquina coscdora de sacos 

TOTAL ........ . 

XI. - T ANQUERlA. 

Tanques 

E~tructura ta.nquee 

TOTAL ....• 

XII. - EQUIPO DE BOMBEO, 

UomhaR 

TOTAL 
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$ l. 390' ººº. 00 

$ 199,816.00 

., 
1 ••••• 

$ l. 30Z,400. 00 

$ 

$ 

101,SZO.OO 

178,ZOO.OO 

$ 660,000.00 

$ 64,890.00 

$ 8,Z40.00 

$ 1.109,484.00 

$ IZS, 546. 00 

$ 859,680.00 

$ l. 589, 816. 00 

$ l.58Z,1ZO.OO 

$ 733,130.00 

$ 1.Z35,030.00 

$ 859,680,00 
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xm. - TUBEIUAS Y CONEXIONES. 

P&ra c&lcuU.r el costo el" las tubería.e y conexione• necesa.rl.&1 se consider6 un 

quince por ciento del costo total del equipo insta.lado tomando en consideraci6n loa -

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

Costo de tubería y conexiones $ 3.Z91,366.00 

TOTAL ......... . 

XIV. - TERRENO Y EDlFlClOS. 

Costo de los ini1moa $ 4.S00,000.00 

TOTAL ..... . 

INVERSION FIJA TOTAL 

B. - COSTO DE PRODUCCION. 

a. - Materias primas. 

Cafla Z73,ó00 ton. a$ 70.00/ton. 

Varios 

b . - Combustibles. 

Petróleo 

Bagazo 

1.095 m 3 a $ l80.00/m3 

lnclU.Ído en la c:u'\a. 

e, - Mano de obra. 

M.inejo de ca.tv. 

Molienda 

$ l.Z91,l66.00 

$ 4. soo, ººº· 00 

$Z9. 733, 808. 00 

$19.lSZ,000.00 

$ 700,000.00 

$ 

$ 

$ 

197, 100. 00 

óS,000,00 

lZ7,000,00 



Planta de vapor 

Planta eléctrica 

Cla ri!icac!Ón 

Evaporación 

Tachos 

c ri st ali zaci Ón 

Centrifugación 

Secado y envase 

Seguro social e impuestos 

d . - Supervisión. 

PerJonal técnico 

Seguro social e impuestos 
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e. - Mantenimiento y reparaciones. 

$ 

$ 

$ 

$ 

$ 

$ 

$ 

$ 

$ 

$ 

$ 

40,000.00 

16,000.00 

106,000.0Q 

38,000.00 

so 000.00 

96. 000. 00 

80,000.00 

46,000.00 

llZ,880.00 

186,000,00 

31,600.00 

Mantenimiento 10 % del costo del equipo instalado $ Z.523,380.00 

Reparaciones 

f . - Depreciación. 

Caq¡ado como un 10 :O del costo del equipo instalado 

g. - Varios. 

L.ibor;iturio 

Di!p11rt1unento t.Ícnlco 

COSTO TOTAL DE PllODUCCION 

$ 500,000.00 

$ 2.523, 380.00 

$ 

$ 

40. 000. 00 

lt!,000,00 

$26. 6-18, 340, ºº 
1 
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C. - GASTOS DE ADMINISTRACION Y VENTAS. 

a. - Salario! 

b. - Seguro social e impucitos 

$ 

$ 

170,000.00 

Z.8,900.00 

Dl!bido a que en el precio de venta que se con:1iderará está -

incluÍd.'\ una ele la" funcione" de U .N.P.A.S.A. que consiste precisa.mente 

en la d.istribuc1ón y venta de los azucares producidos por los ingenios aso­

ciados, no existirán gasto• tic venta.. 

COSTO TOTAL DE AD?-wU:--iISTRACIO:-: $ 198,900,00 

D. - CAPITAL DE TRABAJO. 

Antecedentes. 

Los inge1uo,; azucareros que operaban en el pa.Ís en el año -

1931 a.corda.ron organiza.r:1e en una institución de servicio, sin fines de lu­

cro que se ¿enominó AZUCAR, S. A., y que inició sus actividades los pri­

meros días de Enero de l<l).'., y que en el a.fio de 1938 ~e transformó en la. 

Unión Nacional de Productores de A·lÚcar, S. A. de C. V., y que tiene el 

carácter de or~a.ni;r.ación n.1c1nn.1l .1uxll1.1r de ..:r.!üito. 

L;1 U.N.P.A.S.A .. 1~rup;1 .1 toth>tt lo~ 1n¡.t•~r11•H .1z:uca.1·eros -

quo opcr.Ln t!n el ~h,(11 d,~ l1)•1 \ ll.Llc11 rt•l"\llt! ul .\:.\h . .'.Lt' (\Ul' pr1..Hhu.:un, onc;\r­

~1lndll.1L' dt• l,, ch.itl'\hu~·\,',n •, v1•nt.L d1• ···tl•• .t1·li'Luln a..•n tud\l ~l ll,rl"ltl>ru) t\L\• 

l'\111\.Ll. 1•xpot•t,\1\tl1> 'º' 1•x1 1•d1•ntu•1 y \·111\1•l+.l,\ll''l\d1.1 ,. p1·11p11r~·iun.lndt) 1\ Hl"4 

,\:t1)l"\,1dtll l'rl~tl1t11·1 p1\\'1\ 1,, ¡11·.id:h l'\ttl\ ,\.'ll\ .Ll'\'I'.\ d1.• ,_,,,l., l\'lU\',\ .!,,\fr.\. 
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saa aut6nomas que conservan !IU adminiatraci6n y dominio independientes, 

regulando sus 'l'clacione!I con la U.N.P.A.S.A. a través de los estatutos y 

el control uniforme de ;,portación y distribución de azúcares. 

La U.N.P.A.S.A. como asociación de productores y como 

organiz.-ición nacional auxiliar de crédito, realiza actividades comerciales, 

como son organizar y reali7.a.r la distribución del azucar al meno'!' costo -

a:;Í como efectuar las ventas en iorrna directa o por conducto de distribuid~ 

res en todo el país, fomentar y promover el consumo interno con miras a 

mejorar la dieta alimtinticia de nuestro pueblo; actividades varias como ·­

son estimular la implantación de medidas tendientes a.l mejoramiento del -

cultivo de la cai\a de azúcar, la aplicación de fertilizantes adecua.dos así -

como estudios analÍticos de los Juelos; actividades financieras facilitando 

a sus miembros el uso del crédito para la fabricación de azúcar mcdia.n:te -

préstamos, anticipos sobre la producción y otros créditos con objeto de 

que puedan absorber los trabajos de campo, reparar maquinaria, cubrir -

salarios y adquirir combustibles. 

Entodos 101 créditos que otorga U.N.P.A,S.A. obtiene la 

gi\rantía adecuada, como hipot1:cari•1 de la11 uniú,1dc~ múustrlale11, prenda­

rla de la.i c.-ii\as y de lo!I <11.úc;1rcH qllll :11! prutl111.c.111 y, 1•11 ••U l'at10, lil pre~ 

darla do.\¡1 111;1qum01ri¡1 qu•• 11c .ul1p11.,r1• <'t111 ••l "";.cll\11, l'Oll lu l'Ulll 1111 po11l­

c1011 Hn.u1clu1·il rm111e l.111 111••J""'~" c"n•ll<'ll>ll<'•I d1• nt1¡¡11rhl11<1. 

Co11tor111e lu:1 ll\Krnlu11 111\1·1,u1 Hll 1 .• 111'.I y cu1111r11·11n11t"111entn • 

!HIN aportaclonctl de ,11.Úcar, HC J.i,; otar¡.¡::. Ull ,rntkapu ol l"\1<11\l°' dlll precia -
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de venta del a.zúcar, el que destinan a sus gastos normales de !á.brica y de 

campo incluyéndose el salario de los trabajadores. 

D'.lrante el mes de Junio de cada a.l'lo, una. vez terminada la -

zafra se calcula un precio inicial de liquidación del azúcar, estimado de -

a.cuerdo con la expenencia. y las perspectivas de los mercados, los ingre­

sos y gastos correspondientes al azúcar producido. De esta liquidación se 

descuenta. el anticipo otorgado, cubriénd<JSC el remanente en efectivo y m.!:_ 

diantc aceptaciones conforme a las posibilidades financieras de la U,N.P. 

A.S.A. El pago en efectivo es suficiente para que el ingenio liquide a los­

c.i.mpesinos las CaI1as industria.liza.das. 

Estimación del capital de traba.jo. 

Capital de trabajo máximo: 

Inventario de azúcar a co!:lto 

Deuda por cai\a 

Diferencia 

Capital de traba.jo mínimo: 

$ 2.b. 84i. 2.40. 00 

$ 19.152.,000.00 

$ i.6q5,2.40.00 

Detlpuú11 <le cobrar a. U.N.P.A.S.A. no hay práctica.mente capital de trab~ 

ju. Sin cmbiHI!º• ux1~ttln 1nterc 1e·1 que .ic ~nrn.1n por el íi11a11c1.Am1cnto de 

U,N.P.A.S.A. dur;\n\" lll pcr{odn de 1 .• 1fr.1. 

Tut,d dl' lu·1 lllll!ru•l<J·1 q11c ·~· 111111,\ti 

(o.:.1.¡>1t.d r.lc tr.dl.l¡u m.1x1mo1) x l, .! (iinurÚt1 J.l\u,d) 
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(7.695,Z40.00) x 1/2 x (0.06) • $ Z30,858.00 

E. - ESTADO DE PERDIDAS Y GANANCIAS. 

a. - Ventas 

A:i:Úcar 30,0% ton. a$ 1,220.00/ton. 36.717, 120.00 

Mieleq finales 7 . .:48, 760 kg. a$ 0.40/kg. $ 2.979.504.00 

Total $ 39.696,624.00 

b. - Costo de producción $ 26.648,340.00 

Utilidad bruta $ 13.. 048. 284. 00 

c. - Gastos de administración $ 198,900.00 

Utilidad de la operación $ 12.849,384.00 

d. - Intereses del financiamiento de U .N.P.A.S.A. $ 230,858.00 

Utilidad antes de impuestos $ 12.618,526.00 

e. - Impuestos: 43 % $ 5.425,966.00 

UTILIDAD NETA $ 7. 192, 560. 00 

F. - REN'f ABILIDAD, 

Utilidad despucís de impuuto11 $ 7.192,560.00 

lnversi6nfija $ .!9.733,808,00 

Rentabilidad • utilidad neta x 1 00 
invera{on lija 

1 
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Rentabilidad • $ 7. l9Z, S60.00 
X 100 • Z4. z "lo $ ¿q. 733, 868. 00 

G. - TIEMPO DE RECUPERACION DE LA WYERSION. 

Depreciación $ z. 523. 380. 00 

Tiempo en aftos en que se recupera la invl!rsiÓn • x 

l.nveraión fija. 
X • utilidad neta -+ depreciacion 

2.9. 7 33. 808. 00 • 3. 06 a!'los. X • 7. 192, 560. 00 +- 2.. 5Z3, 380. 00 



CONCLUSIONES 
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Del análiai 11 de los capítulos anteriores se desprenden. las si 

guientea conaideracíones importantes: 

& • - La inversión más fuerte en lo que se refiere a coato de equipo e.!. 

tá representada por el departa.mento de molienda, por lo que: sería desea.­

ble la. instalación del bloque de molinos unificado que se propone en el de­

partamento respectivo. 

l. - La ero·gación del capital de trabaja como tai no es necesario deb.!_ 

da a el anticipo de pago de azúcares por U.N.P.A.S.A. can un interés 

muy moderada, lo cual viene a significar u.na gran ventaja. 

3. - La ausencia de gastos de ventas y por consiguiente de departame~ 

to y ¡)ersanal respectivo con todos los problemas que traen consigo debido­

ª que los tales gastos se encuentran inclu.ídos en el precio del azúcar pro­

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

4. - Tomando en consideración que en la !lituacíón actual una rentabi~ 

da.d de 15 "lo se puede con>1iderar buena, para una empresa con riesgos no!. 

males, la obtenida. teórlcanumte en el pre11entc 011tudio del orden de ZS % -

es muy aceptable. 

'), - La rccupcr<tcion del cap1t,'1 en trc1t1 .11\<1~ eK l.l Adecuada para w1a -

inver~ión de e~t•l m•q~nitucl, m.!~im•• •ll ·1c <'•lllij\<lur.l que Ún1camL!nta H'3 tra 
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