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Reseña Histórica: El descubrimiento de Ia evapora-

ción por efectos, fué un paso muy importante dentro

de los procesos químicos en general y particularmen-

te en I a I ndus tri a Azucarera '

Es te va l ioso descubrimjento fué posible gracias a un

científico ameri cano de ori gen francés ' I I amado Nor-

bert Ril l ieux. Por el año 1830 ya se había abando-

nado la costumbre de calentar el i ugo en marmj tas a

fuego di recto, sino que se uti I i zaba vap or de agua.

Fué entonces que se le ocurri ó a Rillieux la idea

de calentar o tra fracción del iugo con el vapor pro-

ducido al evaporarse e1 ag ua del i ugo original.

Pero al pone r en práct ica su idea' Ri ll ieux tuvo pro-

bl emas por cuanto, es impos ibl e evapo ra r un Iíquido

que se encuentre a 1a presión atmosférica con vapor

saturado a Ia misma presión' Es decir debe haber un

d'i ferencial de temperatura entre e1 vapor y el lÍqui-

do. Rillieux consigujó es te diferencial de tempera-

tura, graci as a que provocó un vacío en el senti do

del j ugo ori gi na l y los res tan tes.

Fué

q ue

I os

así como se dió paso a

habría de optimizar los

cual es es té i nvol ucrada

un gran descubnimi ento

procesos químicos on

'I a e va po ra c i ó n.

ncia de 1a Evaporación en la Industria Azu-

carera: La soluc'i ón de azúcar qlre se obt iene luego

1.?.-
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de prensar la caña, conti ene en su concentración gran-

des canti dades de col oi des ' sal es orgánicas e i norgáni -

cas y grandes cantidades de agua,

E1 proceso en el cual se el imi nan los col oi des y sales

se denomjna clarificación, el mismo que consiste en la

adición de cal a la sol ución cuando és ta se encuentra

a 200oF, I uego se procede al asentamiento y decantación

pa ra fi na I men te fj I trarios,

Luego de eljminarse los coloides y sales, falta por eli-
mi nar e'l agua que se haya presente en la soluci6n, es te

es el paso más i mpo rta n te ya que se elimina aprox imada-

mente el B0% del peso de la so I uci ón, esto se lo obtie-

ne medi ante el proceso de la evaporación, que en resu-

nren podríamos dec'i r que es e1 proceso por e1 cual se con-

centra ia sol ución de . rú.u. hasta consegu i r un grado

Bli x aceptable pa ra la cal'i dad de azúcar a obtenerse.

Por 'l o ex p ues to anteri ormen te, es iustificado deci r que

e1 proceso de evaporación pos ee gran importancia den tro

de la técni ca empl eada en la obtenci ón del azúcar, ya

que de eila depende Ia calidad del producto.

1 , 3. - I rnpo r t a n c i a de l Evaporador de Múl tiple Efecto: [) Eva-

porador de

el aspecto

t4ú1tip1e Efecto tiene importanci a

técn'i co como en el econórilico.

tanto en

Cualquier innov¡ción efectuada a un proceso que
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tiende a aumentar la eficiencia del mjsmo' es un fac-

tor importante desde el punto de vista técni co del

pr0ceso.

Este es el caso

Ia obtención del

del Evaporador de Hú1ti p1e Efecto en

azúcar,

El hecho de que el evaporador anal i zado a umen te Ia

eficiencia del proceso, impl i ca tamb i én una di sm inu-

ci ón del costo de operaci ón de dicho proceso. Por

tal motivo el Múl tiple Efecto posee también una im-

portanci a económi ca.
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En tre los principales cultivos del Agro Ecuatoriano, se des-

taca el de la Caña de Azúcar. Su siembra se Ia realiza de

dos maneras; una efectuada técnica. ente y cuya producción se

la destina a Ia elaboración de azúcar y Ia otra se la reali-
za rudimenta ri amente y su produccjón se la destina a la e'l a-

boración de panela y aguardiente.

En la Tabl a 2-l , aparecen datos relacjonados con la superfi-
cie de Caña sembrada en 'l as di versas provincias del Ecuador,

así como tambien sus respectivas producciones para 1os años

1972 a 1975.

En la Tabl a 2-2, se dan las superficies
pecti vas producciones de los di ferentes

en Ecuador.

sembradas y sus res-

Ingeni os exi s tentes

jnstaiadas y

Ingenios del

De la Tabla 2- l, se.podrá observar una gran di ferencia en Io
que a rendinj ento se refi ere de una provinc.i a a otra, esto se

debe a que como se menc i onó anteriormente la s i embra tecnifi-
cada dá como resul tado una mayor producción.

En la Tabl a 2- 3, se encuentran las capacidades

Ias respecti vas util izadas pa ra I os .d i ferentes
Ecuador,

Los I ngen ios dedi can su producción a dos tipos de azúcar: a-

zúcar blanco que es tá des t j nado a abastecer el mercado jnter-
no ,v a zúca r c rudo , es dec i r, aquel l a sin refi nan que abaste-
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ce el mercado externo.

En I a

ta I es

Tal¡'l a 2-4, se indican Ias

de azúcar de los Ingenios

p ro d u c c i o n e s

para los años

parci al es y to-

1972 a 1976.

En la Tabl a ?-5, se dá la producción de Melazas para los años

1972 a 1976, Se entiende por I'lei aza Ia solución de azúcar

i ncri stal i zabl e cuya concentraci ón es de aproximadamente BBo

Bri x.

En la Tabla 2-6 encontramos la producción de Bagazo para Ios

años 1972 a 1976. E1 Bagazo es el desecho producto de 1a tri-

turación de la Caña, ti ene un s i n número de usos industri ales

como por ejemplo: materia prima para la producción de papel,

combustj ble, etc.

Relacionando la Tabl a 2-2 con Ia 2-6, se podrá notar que so-

'I o un 10% de la canti dad de caña tri turada, es aprovechada

para Ia elaboración de azúcar, el resto, es decir, el 90% se

manifjesta como: 14elaza (3.5%), Bagazo (?8%) y finalmente a-

gua (58.sÍ).

De lo anterior se ded uc e tomando en consideración que ia Ca-

pacidad Instalada en el Ecuador es de 20,700 Toneladas 14étri-

cas por día y que los Ingenios operan ¿proxirnadamente i0o

dÍas al aiio, una producción total nláxina de 62i,00C Tonela-

das tlétricas por año, es decir, cu¿ndo todos ios Ingenios

produ:can a un 100'[ dc su capacidad jnstalada.
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Ahora se anal izará Ia demanda de azúcar tanto nacional como

internaciona l. En lo que se r.ef iere a Ia demanda nacional,

tenemos que analizar ia demanda popular, es decir, Ia demanda

"per capita" y la dema nda industrial, hay que hacer énfasis

de que es ta demanda es de a zúca r b lanco, es dec i r, azúcar re-

f i nada.

En la Tabl a 2-7, apa recen los cons umos populares mensuales de

azúcar des de e'l año 1972 a 1976.

En

tes

no5

la Tabla 2-B

Industrias.

I i m'i ta remo s

se dan I os consunros

Como sol o se ti ene

a dar los consumos

de azúca r de

da tos pa ra el

I as

Industriales para

año

di f eren-

1974,

el año

antes mencionado.

En lo referente a la exportación de azúcar crudo, estos valo-

res están dados en la. Tabia 2-9 y se podrá notar una disminu-

ción en las exportaciones de a zúca r con el transcurri r de los

años, pero esto no tiene ninguna relación con la demanda ex-

terna , sino que se debe a que el Gobi erno i\lacional redujo las

cuota s de exportación con la final idad de prote§er 1a proCuc-

ci ón de azúcar bl anco evi tando así un déficit de la mi sma.

Con los datos que aparecen en Ia Tabla 2-7, se puede hacer u-

na proyección de la demanda popular, utilizando el método de

los mínimos cuadrados. En la Tabla 2- 10 se encuentran los re-

sultados obtenidos, la Curva de Proyección de Demanda corres-

pondi ente a es tos valores se en cuen t ra en el Gráfico B-1 del

Apéndice.
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Asumíendo que el incremento anual de la demanda industri al

de azücar es de 5% y que la demanda externa de azúcar crudo

se mantendrá igual, se pueden obtener 'l os valores de 1a pro-

yección de demanda total de azúcar para 1os a ños 1977 a

1986. Estos valores se encuentran tabui ados en la Tabla 2-ll '

De la Tabla 2-11, se puede decrir que para el a'ii o 1982 Ios In-

genios existentes en el Ecuador no podrán abastecer la deman-

da total de azúcar, ya que Ios I ngen ios produci endo a un 100%

de su capacidad sol o produci rán 621,000 T'i'l ., mientras que 1a

demanda será de 627,610 T.N. Por lo tanto se justifica un

nuevo Ingenio cuya capacidad podría ser calculada en base

al défici t que exjstirá para el año 1986.

Para 1986, de la Tabla 2-11 Ia demanda de azúcar total será

de 826,875 T.M., es decir, que ei défjcit será de 205,875

T,M. Pa ra que un I¡rgenio p rodu zca 205'875 T.M. de azúcar,

deberá tener una capacidad de 6'862 T.l''l ./día. Por lo tan-

to se cons i derará para el presente trabajo un Ingenio con u-

na capac i dad del Tri turador de 7,5Ó0 T.M./día.

En Ia actual i dad existen p royec to s pa ra instalar un Ingenio

Azucarero en cualesquiera de las s j.guientes provincias: El

0ro, Los Rios, Guayas o Esmeraldas. Creemos conveniente in-

cluir tambián como pos'i ble lugar a la Provincia de Pichincha

ya que en esa región del Pais exi s ten grandes cul ti vos de Ca-

ña de Azúcar' que podrían ser tecnificados; adenlás en esa re-

gión está concentrado aproximadamente un i2f del consutno i n-

terno total de azúcar.



TABIA 2-1

STJPERFICIE DE CAfIiA, SEi,IBP,AIA Y PROTÜCCIO¡] E{ IAS DTVERSAS PRO\TNCIAS DE, ECIIADOR

PRO'/trICIA

CARA]I

I]'tsABINA

PIG{IIIG{A

@TCIPAXI

TT.T]GI'RA}IUA

CI{DÍP¡M7'
BOLTV"4R

CAIAR

a7t l^v

II]JA

DS.{ERA¿MS

iAi'fABI

&IAYAS

IOS RIOS

Ff,- ORO

i{APO

PAS1AZA

IOFOI{A SAI{TIAO

U.,qr\ORA O]n¡G{IIE
C¿iJPAGOS

t972
SI]PEPJICIE PROD1TCIOTI

(hectareas) (T.l.l. )

t973
SUPERT'¡CI¡ PRODJCCIO{

(rectareas) (T.M. )

L974

SI]PERFICIE PROU]ffiIOi'¡

(hectareas) (T.M. )

t975

SIJPERFICIE PIiODUCCIO.{

QrecEareas) (T.l.f. )

1,400
t+,666

9,000

9,000

13

3s0

5,215

10,00c

13,693

12, 900

200

1,600

35,L4C

l,t¡76
5,2L5

650

2, 500

820

300

IO

77,000

326,200

54C,000

450,000

910

24,500

333,975

7C0,00c

B9C, M5
B38,5CC

10, 00c

64,000

2 ' 31r, 200

59, 040

312,900

32, 500

15C,300

49,200

4S,000

450

2, 000

5, 00c

t0,285
2,000

10

s00

11, 000

3, 705

2,0a)
16,3r0

400

2,0c0

22,842

3, 000

3 ,500

L49

1, 500

200

300

20

140,000

300,000

617,100

130, 000

600

42,000

660,000

259,350

81, 200

538, :'r5C

56,000

80,000

L',987,254

150,000

230,000

1I, 026

90,000

12,000

40,000

800

2, 000

4,000

11, 315

6,000

15

280

7,000

8,699

4,74A

10, 935

9G1

2,000

2t,535
1, 110

4,4Ls
160

2,400

300

8c0

2C

120, 000

260,000

827 ,050
360,000

900

78,200

378, 000

3U+,465

l-65, 900

560, 235

63,000

8c,000

1'939,1s0

73,260

110, 198

11,840

1¿/+,000

21, 000

1r0,000

800

2,700

5,500

8,200

7,C00

I.B

260

7 ,000
9,200
I , A¿.+

6,040

900

2,000

35, 060

I, 850

6,500

640

2,400

693

500

20

183, 600

368, 500

590,400

455,000

r,260
t7 ,940

44B,000

56t,200
4L4,672

338,240

63,000

80,000

2'980,100

111,000

39C,000

43, 000

t+4,000
41 , BBO

25,000

300

88,421 5'576,300 89,L74 5'4.76,933 104,310 7'252,592TOI-\L 1t4,648 7'723,420

I



TABLA 2-2

SUPERFICIE SEMBRAOA Y PRODUCCION POR INGENIOS EN EL ECUADOR

IIIGENIOS

SAIi CARLOS

VALDEZ

AZTRA

I,iOI,ITERREY

ISABEL I,IARIA

LUZ I.1AR iA

197?

SUPERFICIE PRODUCCION

( hectarea ) (T.l'1. )

t973

SUPERFICIE PRODUCCION

(hectarea ) (T. t4. )

r97 4

SUPERFICiE PRODUCCION

(hectarea ) (r.N. ¡

L97 5

SUPERFICIE PRODUCCION

( hectarea ) (T.H. )

10,740 846,355

8,97 6 790,482

9,293 524,259

2,92C 187,32C

102 ,3751,380

1,515 62,385

1C1,5001 ,400

11,920 939,344

828,7 909 ,411

10,329 582,71s

128 , 3302 ,000

1iB,69Cr ,600

1,671 69,360

108, 7 501,500

985,38710,792

I ,644 796,7BX

334,5247 ,433

194,0724,140

1 ,443 100 ,000

7 4,65ri,110

46,8441 ,400

10,657 703,707

7 4s ,2598,531

7 ,187 494,222

259,C004,?00

1 ,500 11I,000

80,2641,630

1 ,400 9A ,0C0

38,431 2t775,949TOTAL 33,962 ?'.532,398 35,707 ?', 49t,45? 36,224 2'615,146

I

TASABUELA

I

I

I



TABL.A 2-3

UBICACION Y CAPACIDAD ]NSTAIADA DE LOS INGENIOS EXISTENTES EN ECUADOR

(TONELADAS METRICAS DE CAÑA POR DIA)

INGEi¡IO

SA\ CARLOS

VALDEZ

AZTRA

14.óAb ULLA

I'IONTERR-EY

ISABEL }.IARIA

CAPACIDAD

II.ISTALADA

CAPACIDAD

UTlL lZADA UTlLIZACION

87.50

84. 30

47.00

90.00

80. 00

92.00

UBICACIOI.I

5 ,430

4,2t5

3,290

800

400

450

700

GUAYAS 6 ,000

GUAYAS 5, 000

CAÑAR 7,000

II.IBABURA 900

LOJA 500

LOS RIOS 500

GUAYAS 3C0LUZ !,ÍARIA



TABLA ¿-4 PRODUCCION TOTAL OE AZUCAR POR INGENIOS (T.M.)

L/9¿

BLANCO CRUDO TOTAL

t9/3 197 4

INGENIOS

SAN CARLOS

VALDEZ

AZTRA

TABABLiELA

MONTERREY

ISABEL I4ARIA

LUZ I1ARIA

TOTAL

74,070 72,974 87,050

68,993 19,112 88,105

34,357 16,829 51,186

12,5?4 2,355 14,879

7,561 2,894 10,455

4,817 r,707 6,524

4 ,897 3,222 8,119

?07,219 59,093 266,318

BLANCO CRUDO TOTAL BLANCO CRUDO TOTAL

54,803 22,957 77,760

70,448 14,178 84 ,626

27,404 15,286 4?,690

15,963 4,605 20.568

6,674 ?,984 9,258

3,583 1,843 5,426

4 ,460 867 5,327

69,412 29,190 98,603

51,938 26,209 78,147

16,278 17,789 34,067

t6,479 5,596 ?2,075

6,672 2,2t9 8,891

3,413 2,153 5,566

2,518 2 ,618

183,335 62,720 245,655166 ,810 8 3 , 1s6 249 ,967



197 6

BLANCO CRUDO TOTAL

82,450 t4,172 96,6??

74,5?0 17,030 91,550

46,178 16,904 63,082

13,990 2,69J 16,68s

9,005 2,475 11,480

5,022 1,240 6,282

5,262 1,420 6,682

91,130 15,370 106,500

80,051 14,949 95,000

5e,000 17,000 75,000

15,458 3,042 18,500

10,445 2,0s6 12,501

5,227 773 6,000

s,627 874 6,501

2, 500 500 3,000

TOTAL 236,427 55,936 29?,363 268,438 54,s64 323,002

TABLA 2-4 PRODUCCTON TOTAL DE AZUCAR POR INGENIOS (T.M.) CONTINUACION

197 5

INGENIOS

BLANCO CRUDO TOTAL

SAN CARLOS

VALDEZ

AZTRA

TABABUELA

I'IONT E RRE Y

ISABEL I'/TARIA

LUZ MARlA

SAN JOSE



IIiGEN]OS

SAN CARLOS

AZTRA

TABABUELA

I'1O IIT E R R E Y

ISAtsEL IIARIA

LUZ i\lARIA

TOTAL

TABLA 2-5

PRODUCCION DE MELAZAS EI.{ TONELADAS I,lETRICAS

197 2 1973

B2,903 7 6 ,332 90,13E 101,220

197 4 1975 1976

31 ,296

26,363

11,765

6,0i4

2 ,551

3,353

1,561

21, 135

aÁ t)^1)

t7,548

5,601

2 ,540

2,7t5

2,495

31,090

28,909

17,958

3,613

2,634

2,324

3,660

29,95C

2B, 93C

1S,924

4,7s5

?,97 6

2,465

3,7S5

3l ,4 20

3i,200

?3,6?5

5,330

3,230

? ,490

3,925

I

I
I

I

91,835 
I

I

I
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TABLA 2- 7

DEITANDA POPULAR MENSUAL DE AZUCAR ( TONELADAS I'lETR I CAS )

ni) 197 2 197 3 t97 4 797 5 197 6

EN ERO

FE BRERO

t{ARZ0

ABRIL

r'1AY 0

JUNIO

JULIO

AGO STO

SEPTI ETIBR

OCTUBRE

iTOVIEMBRE

DICIEI.IBRE

t7 ,7 6t.0

t4 ,262.5

13,163.0

14,219.5

14,136.0

15,100.8

17,713.0

16,691.5

17 ,7 59.8

16 ,7 5t .4

16,777.5

17 ,779.3

t7 ,5?6.6

77 ,?49.5

16,960.5

17 ,?07 .7

t6 ,7 32 .4

17 ,7 99 .5

18,664.2

18,854.8

19,025.8

19 ,020 .4

19 ,234.1

18,119.5

19,594.5

19,995.4

19,045.4

17,113.6

20,304. B

t9 ,222.0

19,403.9

18,500. 0

19,637.0

?0,?73.?

2D ,27 3 .2

21 ,27 3.2

7, s08.5

3, 201. 1

7,428.4

8,436.8

10,665.0

1C,085. B

B¡515.1

13,918.5

13,443.6

14,716.3

15,923.8

14,338. 3

15,407.0

13,132.0

14,444.4

13,405.3

t4 ,37 3.6

14,794.8

16,563.0

18,520.0

15,817.6

16,966.8

18,328.0

76 ,7 20 .2

TBB ,q22 ,7 I-a2,t?6.3 216 ,445 .0 243 ,6r6 .2TOIAL 133,13i.2

I

I

I

I

I

I II
I
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TABLA 2-9

EXPORTACION TOTAL DE AZUCAR CRUDA POR INGENIOS (TONELADAS 14ETRICAS)

IIIGENIOS 197 2 t97 3 197 4 1975 1.97 5

SAN CARLOS

VALDEZ

AZTRA

TABABUELA

14ONTERREY

ISABEL MARIA

LUZ I'IAR IA

SAI¡ JOS E

TOTAL 84,611 17 A2 ¡. 52,691 53,400 51,856

33;558

28,059

i0,934

7,779

2 ,128

2 ,153

27 ,951

25 ,7 18

11,778

6 ,681

2,98s

1,844

867

t?,67 5

16,084

13,731

2,354

2,919

I,707

3,??1

13,460

16,008

16,s65

2, s60

2,320

1,178

1 ,349

14 , 601

74 ,05?

16,320

? ,890

1,953

735

830

475

I

I



t97 7

1978

197 9

1980

19Bl

l9B2

1983

1984

1985

1986

AÑO

TABLA 2- IO

PROYECCION DE DE¡1ANDA

DE AZUCAR BLANCO (T. H. )

DEHANDA

(T, M. )

2BB

JO¿

429

476

523

570

617

664

7rl

,710

,7 26

,7 60

,7 80

,7 90

,810

,830

,840

,857



TABLA 2-11
PROYECCION DE DEMANDA TOTAL DE AZUCAR (T.I .)

DfuYA.\DA TOTAL

AÑO

r97 7

1.97I

L97 9

1980

193r

1982

l9B3

1984

193s

DE}ffu\DA PARCIAL

tsLANCO CRUDO

-<?q 25q

37 3 ,266

429,632

47 6 ,893

526 ,269

575,754

62s,372

67 5 ,120

724,995

775,0r_9

51, E56 3E1, 111

51,356 430 ,122

51,856 481,1138

528 ,7 4951,356

51, 856 57I ,725

51,856 621 ,6L0

51, 856 67 7 ,243

51,856 726,976

51,856 77 5 ,85L

51,456 826 ,87 51986

I



C A P I T,U L O III

CLASIFICACION Y DESCP. IPCIOi{ DI LOS EVAPOÍIADORES

DE IIULTiPLE EFECTO



Los EvaporaCores de i'lúl ti pl e Efecto

mente de acuerdo a su construcci6n,

se clasif ica n bás'i ca-

los más comunes son:

3.1 Evaporador Ce Tui,,os llori zontal es: Es ei ti¡o nlás

antiguo de

ca.

evapo:^ador usado en la Irdustr.i a QuÍrnj-

+ vapor de jugo

a I i men ta c i ón

de j u go-------+
ali¡nentación
de vapor

I
condensados condensados

I j u g o co n c e n t ra do

FIGURA 1 TVAPORADOR DE TUBOS IlORIZOIITALTS

Corno se indica en Ia Figura 1, ccnsiste de un tuer-
po ci l índri co verti cal a la que están unidas rjos cá-

maras de vapor. Posee un haz de tubos cuya placa

puede ser fundida f orrrtando parte i ntegrante del

cuerpo o fundida a una de I as cámaras de vapor ator-



-24 -

ni I I ada I uego al coanpo.

Este ti po de evaporador ha ca ído en la actua li dad

en desuso deb i do a su baja eficiencia tármi ca. Tie-

ne Ia ventaja de o cu par un reCucido espacio verti'
cal y también puede purgarse fáci lmente.

Evaporador ti po Cal andri a de Tu bos Vertj cal es: Como

puede observarse en la Figura 2, consiste de una en-

vol tura ci 1índri ca verti cal con un haz de tubos ve r-

ticales cortos, colocados entre dos espeios que se

remacha n en las bri das de la envol tura cilíndrica
de1 Evaporador,

El vapor fluye por a fuera de los tubos , en la parte

central del haz de tubos hay un tubo grueso, el cual

está desti nado a la bajante de1 I íquido frío. El

diámetro de Ios tubos es grande para reduci r la caí-

da de presión y pernli tir mayor circulaciún del jugo.

Se suelen col ocar defl ectores o guías de vapor para

que 1a distribución de vapor en Ios tubos sea com-

pleta. Su parte inferior es cónica y en é1 se pue-

de co loca r un agi tador para a umentar la circulación.

Este evaporador es el más usado y suel e i I a¡nársel o

"standard"; es recomendabl c pa ra sol uciones que de-

positen i ncrus taci ones o sales, es deci r, que pue-



de tener

de tubos

-25-

un servicio rnás riguroso que el evaporador

horizontales.

vapor de
---------{

cal entami e n to

-* vapor

\ condensado

a I i me n ta c i ó n

j ugo concentrado

FIGURA 2 EVAPORADOR TIPO CALAIiDRIA DE TUBOS VERTICALES

Evaporador Ti po Canasta de Tubos Verticales: Este

tipo de evaporador coño se indjca en la Figura 3,

es si[!'i Iar al eva po ra dor ti po cai andri a, excepto

que ia unidad de calefacción es independiente, es

', 1

I illt

I
llt

I

I I

I II
ililll

I

i|iltl
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dec i r, que e1 haz de

mi te mayor facil id¿d

bos se soporta sobre

tubos es dcsmontable lo

en su linrpieza. El haz

ménsul a i nteriores y la

que per-

de tu-

bajan-

vapor

vapor de

sa lentami en to

al imento

I
j ugo concentrado

FIGURA 3 EVAPORADOR TIPO CANASTA DT TUBOS VERTICALES

te <lel líquido

I ¡ en'ro'l tu rn y
ocurre en un ani l lc f ornlado entre

e'l e l emen to de ca'lcfacción.

Su can¡ro du .rpl icitción cs cs(,ncialnlcnte igual al

1|l
I

itlt|lt

iill
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de1 evaporador tipo calandria, pero el

tiene su Iimitación debi do a que no se

car aparatos tan grandes.

circula el líquido soI o un,i

natural.

ti po canas ta

puede fabri-

-+ vapor

vapor de ____________.

calentamiento

al inlentación-

jugo concentrado

FlGURA 4 EVAPORADOR DE TUBOS VERTICALES LARGOS

3.4 E vapo ra dor de Tubos Vert ical es Largcs: Este evapo-

rador antiguarrrente llamado Kestncr, está f ornrado

p0r

cual

ción

un el emen to de cal efacción tuhu lar de n tro del

vez por circula-

il I

rl tl
I

I

I
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El vapor como se indica en la Figura 4, entra a tra-

vés del cinturón y circula por a fue ra del haz de tu-

bos en el cual existen deflectores para ayudar el

fl ujo de va po r, el condensado y gas es incondensables

son recolectados en Ia parte i nferi or del cuerpo.

El es pej o superior del el emento de calefacción es li-

bre y sobre él existe un el iminador de gotas de jugo

pa ra disminuir las pérdi das por arrastre.

llo es aconsejable util izarlos

ni con 'l íqu i dos que depositen

con 1 íqu i dos viscosos

sales.

at Selección del Evaporador de 14úl ti pl e Efecto: Dado

que el evaporador va a manejar un líquido viscoso,

'se descarta 1a posibiiidad de utilizar'l os evapora-

dores de tubos hori zonta les, así cono tamb'i én Ios

evaporadores de tubos verti ca 1es I ar9os.

Queda por elegir entre el evaporador tipo canasta

o el ti po calandr"ia. La pol ítica de selección en-

tre un evaporador tipo calandria o un ti po canasta,

es una particularidad de ca da i ndus tri a, aigunos

prefi eren el tipo canasta pa ra c i ertas apl icaciones,

mientrasque otros prefi eren el tipo calandria para

las mi smas apl icaciones.

En 1o que se refi ere a la Industria Azucarera, po-

dríamos deci r que se ha general i zado el uso del

evaporador tipo calandria, en es te ti po de evapo-
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rador se ha nrejorado Ia tócnica de construcción para

apl icaciones en la Industri a Azuca rera. El Evapora-

dor ti po calandria tiene tambi én la ventaja de poder

construirse con superficies de calentamiento mayores.

Por lo tanto, ei evaporador qr¡e se procederá a anali-
zar y calcular será un eva porado r ti po calandria de

tubos verticales.



C A P I TU L O IV

LA EVAPORACION POR EFECTOS

\
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4.1.- Descrjpción: Un sjltema de evaporación por ef ectos

colocados en s eri e, don-

el el emento de cal efac-

cons iste de varios cuerpos

de e1 cue rpo prccedente es

ción del cuerpo siguiente.

Al primer cuerpo ie llega vapor proceden te de la

caldera, el cual l'l eva a ebullici6n al I íqui do en

dicho cuerpo, luego el vapor producido pasa como

vapor de cal entamiento al c ue rpo siguiente, en don-

de se repi te e1 proceso.

Un sistema típico de evaporación por efectos, se en-

cuentra en Ia Figura 5, se trata de tres cuerpos co-

I ocados en seri e produc i endo una evaporación de tri-
ple e fec to. Teóri camente se puede decir que 1 Iibra
de vapor de proceso evapora en el priner cuerpo 0.9

libra de agua. Estos 0.9 libra de vapor, evaporará

aproximadamente 0.8 'l i bra de agua en ei segundo cuer-

po. I,1j entras que este último evaporará 0.7 I ibra de

Lb U. ó LD 0-7 Lb

I Lt)

0.9

III

----,------

III

FIGt]RA 5 TVAPORADOR DE TRIPLI EFECT(]

I
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agua en el tercer cuerpo. Por lo tanto en un siste-
ma de tri pl e efe c to, una libra de vapor produci rá

aproximadamente 2.4 Iibras de vapor.(Ref. 1)

4.2 Aspec!os important3s a considerarse en 1a Evapora-

ci6n por Efe c to s

a) Punto de ebul I ición: En 1a evaporación por efec-

tos del j ugo de azúcar, el punto de ebullición
del jugo depende básicamente de 1a presión del

j ugo y su concentraci ón.

La tenrperatura de ebulIicjón del agua depende

de 1a presión a la que se encuentra, estas p re-

siones y temperaturas están tabuladas en las de-

nomi nadas Tabl as de Vapor, que se encuentra n en

e1 Apéndice. A, Tablas A-1 Y A-2.

La

to r

pres.i ón del

denorni nado

agua depende

efecto de la

tambi én de un f ac-

ca rga h j d ro s tá t i ca .

Este efecto consiste en que si se tiene una co-

Iumna de agua a una presión P deternri nada, las

moléculas de agua que se encuentra n a una cjer-
ta profundidad, estarán a una presión P ¡nás el

peso de1 I íquido correspondiente a la profundi-

dad.

Si consideranos que 1a ternperatura de ebul I ic'Í ón
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de) agua, es la correspondiente a 1a pres ión P, lle-
gará un nomento en que la ebul lición se i nterrumpe

deb i do a que el agua que se encuentra debajo de Ia

superficie, es tá a una presi ón P' mayor que P, como

la temper¿tura de ebullición aunenta con la presión,

la tempera tura necesari a para que en tre en ebull j-

ción el agua a profundi dad s erá mayor que 1a que se

es tá sun¡i ni s trando.

Por lo tanto para calcular la temperatura de ebul I i-

ción del j ugo d ebe consi derarse el efecto de la ca r-

ga hidrostática, es te efecto es tá tabu'l ado y dichas

tablas 1as podemos encontrar en el A p é n d i c e . A , T a b I a A-3.

Como el líquido que se está evaporando no es agua,

sino una concentración de azúcar, se debe cons'i de-

rar también el e fec to que produce es ta concentra-

ci ón sobre el pun to de ebul'l ición.

A la presión atnrosférica el agua hierve a ?12"F,

pero el jugo a Ia mi sma presi6n h i erve a 212.5oF,

por lo tanto el punto de ebullición se el eva a ra-

zón de la concentración del 1íquido. Esta eleva-

ción del punto de ebull ición pa ra concentracjones

de azúcar es tán dadas en las tablas del Apé nd i ce,

pero só 1o se han tabu lado los va l ores pa ra pres i ón

a tmos fér i ca . Apéndi ce A, Tabl a A-4.

Corno en la evaporacjón del j ugo de a ¿úcar se tra-
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baj a a pres iones distintas de

necesari o saber. la el evación

ción del jugo para di'':rentes

la atmosférica, es

del Punto de ebulli-
presjones.

Dos científicos 0thmer y Silvis desarrollaron un

nomograma en el cua I se pu ede determjnar Ia ele-
vac i ón del punto de ebul I ición pa ra una concen -

tración y presión determinada. Este nomogratna

se e ncue n tra en la Figura 6. (Ref. 2)

b) Lími tes de Temperatul:a: Cua ndo se concentra una

soluc'i ón de azúcar, se deben res pe ta r ciertos

límites de tenpera tura que influirán 1 uego en

1a cal idad del azúcar a obtenerse,

La máxima temperatura a la que se puede IIevar
'la solución de a zúca r es de 264oF, c ua ndo la

te mpe ra tu ra de vapor de proceso es de 266oF, si

se aumenta Ia temperatura de'l a solución ésta

corre el pe1i gro de carame l i zarse. En Ia prác-

tica se ha optado por mantener una temperatura

máxima de Ia solución de 257"F.

La temperatura mínima de la solución está I imi-
tada por el vacío obtenido en el últirxo efecto,
genera'l mente este vacío no debe ser lnenor de

27 plg. que corresponde a urra tenlperatura del

jugo de l25oF, por lo tanto la escala de ten:-

pera tura obtenida en el núltiple efecto es de

1320f-.
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L ími tes de Concentración: Genera lmente el jugo

que llega al primer efecto tiene un grado Brix

de 12". Luego se lo concentra hasta l levarlo a

un grado Brix de 60o, PoI lo tanto la escala de

concentracjón en el tlúl ti pl e Efec to es de 48"

Bri.x.

El I ím ite inferior de concentración depende bá-

sicamente dei proceso de clarificaci6n. l'lien-

tras que el Iínrite superi or está determinado por

el punto de cristal ización del azúcar' que es

al rededor de 78" y B0o Brix' Por 'l o tanto para

fabri cac i ón de azúcar blanco se fija el I ími te

superior entre 50o Y 60' Brix.

¡i.J Anál is is Ca loríf ico en la tvaporaci6n por Efectos:

Para efectuar el análisis calorífico, se considera-

rá un e vapo ra do r de Cuádrupl e Efecto ' ya que éste es

el más común que se utiliza en la I ndus tri a Azuca-

re r a .

En el desarrol lo del anál jsis calorífico, se usará

1a siguiente nomencl atura:

II, III, IV Pri mero, segundo, tercer0 y

cu a rto efecto respecti v amen te.

Alinrentac jón de i ugo (Lb/llra )

Evaporacjón Total (ln/ttra)

Vapor de proceso que llega al

primer ef¿cto (Lb/¡lra )

F

t



U

A vA^
J

,2,

Az'

vll
3 4

t f

4

Agua eva porada

c ua r to e f ec to

( Lb/hra )

Superfi cie de

del pri mero al

del primero al

res pec t i vamen te

calentamiento

c ua rto e fec to

1

1
Aq

to

t
1

C C
Z 3 .VC

t,, ytt
3

re s pec t'i vamente (p i e2 )

Temperatura de s aturac j ón

vapor que llega al primer

de I

efec-

to (.F)

Temperatura del jugo de al imen-

tación a1 primer efecto ('F)

Tempera t u ra de saturación del

vapo r producido del pri mero a1

cuarto efecto res pecti vamen te

('F)

Tempe ra tu ra de ebul lición del

Iíquido que llega a los efec-

tos I, II, III y IV respecti-
vamen te (nF)

Calor específico del j ugo que

llega a los efectos I, II, III
y IV respecti vamente

(BTU/hra-'F)

Cal or I a tente de vaporización

dei vapor de proceso (BTU/Lb )

Calor I a l-en te de vapo ri za c i ón

de I os vapores produci dos en

los cfcctos I, I I, I I I ¡, 1Y

res pec t i vamen te (BTU/Lb )

t
T

trI' tilr Y ttv

Cl 4

L
o

L L: v I

1' Lz'
4
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yR
1

I

3 4
Calor perdi do por radiación

en los efectos I, II, III y

IV respectivamente (BTU/tlra )

Coefi cr ente de transmi sión

de calor en el I, II, III y

IV efectos respecti vamente
)(BTU/Hra-pje'-oF)

Balance de Calor, se asumirá

U U 2', U: y Uq

Antes de proceder al

lo siguiente:

1) El condensado sal e de cada efecto a I a tenlpera-

tura de saturación de'l mismo.

2) Las pérd i da s por radiación es des de Ia superfi-

cie del jugo y la del vapor, se manifjesta co¡no

condensado en el efecto siguiente.

3) El vapor que Ilega a cada efecto está a su tern-

peratura de sa turaci ón, es decir no tiene sobre-

calentamiento.

4) En las temperaturas de ebul lición no está consi-

derado el efecto de la carga hidrostática, esta

tempe ra tu ra es conocida pa ra todas las concen-

traciones y presi ones existentes en todos los

efectos.

Se van a cons iderar dos casos:

a) Cuádrup le efecto con al imentación hacia adelan-

te: e'l esquemático de es te caso es tá represen-

tado en 1a Fi gura 7. (Ref . 3)
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Ba'l ance de Calor en el Primer Efecto:

VL +FC (t -t wlLl

l, 
" 

L "JJ
( F-H1-l,I2)C2(tr l-tr lr )

N +R

(4-i)

(4- 2 )

+ R (4-3)

+R
0 f

1 1 I 2 2

I

2

t_

f I

Bal ance de Cal or en el Segundo tfecto:

t.t (r-t,/ -t
I

L
2 2

L + ) LC (t
1 II

Balance de Calor en el Tercer Efccto:

3

+

+ l^l +tl + l^l
4

de Ios cuerpos

ecuaciones:

3

Balance de Calor en el Cuarto Efecto:

u (F-'/r-'il2-N3 )C3( tr ¡ r-tl v ) 4 4
+R

4
(4-4)L +

3

Balance de líaterjal en el f4últiple Efecto:

E (4-5)
J- 2 3

La superficie de ca I er tami ento

están dados por las siguientes

L
0 (4-6)

(4-7)

(4-8)

A
1

A
?

3

U t t
1 I

uz(r1-trr)

0

illLt

r/ L
2 ?,

U
3
(t -t III )

?

3
if t. 1

¿i

3
)U tl (t .L

IV

(4-e)
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b) Cuádruple Ifecto

el esquemáti co de

Figura i3.

con al irnentación Hacia

es te caso se encuentra

Atrás:

en I a

Balance de Calor en el Ct¡arto tfecto:

I,l.L.

il1Lt

l.r L .I FC (t -tIV T 4
)*R (4-io)

RZ (4-12)

1 4 f

Bal ance de Calor en el Te rce r Efecto:

r,t-L^¿Z l.t^L^ + (F-l,to)C4(tr¡r-trv) + Rs (4-11)

Balance de Calor en el Sequndo Efecto:

¿ 2

Ba lance de Ca.l or en e l Pni nler Efecto:

VL

( F-r,r4-L,i? ) c3 ( tt I - tr r r )

( F-r,J4-|,l3-t,2 )c2 ( t 
r 
-tr r )HlLl

L +

+ .1.
R (4-13)

0

Balance de 14aterial en el i.lúltiple Efecto:

I

t- I,J + 1l +il + l,l
2 3

(4-14)

t

1 4

Lc¡5

to,
cas0

ecuacioneg para

son idénticas a

(a).

superficies de calentanrjen-

que se olltuvieron para el

Ias

las

Generalriente los vaiot'es de LO, F, E,

Rt, RZ, RS y li4 son datos conocidos.

t t4'0' i

Para dar scllur:irin a este b¡lal<:e Ce calor, sc suele
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na

asumi r prir,rel o una distribución

el 14últip1e Efecto, es decj r, se

Ce temperatur¿rs en

asunren va i ores de

yt

ill'

? 3

Luego se

|J,l con

aCoptan valores supuestos de 1,,l1, l.lZ, W3 y

los datos antes ind'i ca dos se calculan t'
t Ii' IV' 1', 2',

yLt I C L L Lcr' c.,
J 4',2', 3 4

Habi endo calcu'l ado todos los valores antes menciona-

dos, queda por calcular V, H1, WZ, 1,,1, V 'rlO. Para el

efecto tenenros ci nco ecuaciones con cinco i ncógnj tas,
por Io tanto el sistema de ecuaciones se lo puede

resolver- Si los valores de V, Ill, WZ, W3 y l,l. di-
fieren a los adoptados anteriormente, habrá que re-

ca I cul ar todo has ta quc los nuevos valores obtenidos

resoiviencjo el sjstema de ecuaciones, sean iguales

a los adoptados.

Después se cal culan Ias áreas de las superfi cies de

ca lentamiento, I os coefi cientes de transferencjas

de ca'l or pana los d i ferentes cuerpos, suel en ser

asumidos en t¡ase a Jatos proporcionados por los fa-

bri cantes de cstos aparatos o habrá que calcularlos
haci endo uso de algunos artificios que s erán tra ta -

tados en el Capítu1o VI.

Si los valo¡'es rje las superficies tje c.rlentanriento

no grrard¡.n estrecha relación con lo deseado, se de-

berán rca.justdr Ia§ tenrperaLuras tl, tIi, tIlt y

trU. considcr:rndo qL,e este rea jrjste no altera los
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va l ores de ll vil'I^l 
"Jt^t ?,I 4

Luego con los valores de ti, tll, tlIl y t¡, Que

satisfacen las áreas de Ias superficies de calenta-

miento deseado, se obtiencn los c o r r e s p o n d i e n t e s

t1, tZ y t3. Si estos valores no se aproximan a

los asumidos en e1 pri mer paso s erá necesario rea-

justar todo el cálculo has ta que 1os valores obte-

nidos se aproximen a 'l a so l uci ón planteada,

De esta forma se han hal I aCo Ias ecuaciones de

Bal ance de Calor para un Sistema de Evaporación por

Efectos. EI caso (b) puede ser considerado cono

i l ustrac ión, debi do a que los eva po ra do re s apl ica-

dos a la Industria Azucarera son general mente de

al irnentación hacia adelante.

E'l procedirniento dado para resolver las ecuaciones

del Balance de Calor, es un mótodo genera 1i zado; en

el Capítulo VI se tratará más concretamente sobre

el ¡rétodo utiljzado para evaluar los Evaporadores

de l.'lúltiple Ifecto usados para concentrar solucio-

nes de azúcar.

V_el!¡-j Desventa es sob re ia Ivaporación Sinrple:

Las principa lcs ventajas que prescnta la evaporación

por efectos scbre la evaporación sirnple son las si-
guientes:

4.4



-45-

a) Consume r.¡enos vapor de proceso, ya que como se

mencionó arr teriormente, en 1a evaporación por

efectos I Lt¡. de vapor evapora aproximadamente

2.4 Lb. para el caso de un Tri p le Efecto. M.i en_

tras que en la evaporaci6n simple I Lb. de vapor

evap0ra ap rox i ma d amen te 0.9 Lb. de agua de la
so! ución para una m.i sn¡a relación de evaporación.

b) 0ebido a que se trabaja al vacío, este sistema

tiene la ventaja de pcder trabajar a tenrperatu_

ras muy por debajo de las temperaturas crítir:as
de la so'l ución, es dec i r, que no se corre ej

ri esgo de l l egar a 1a tempe ra tu r a crítica don_

de el juqo se carameliza.

c) La calidad de azúcar ob ten i da se 1a puede con -

trol ar más efi cazmente ! o sea que la concentra_

ción de azúcar en Ia solución puede ser cali-
brada dc modo que se obtenga 1a requeri da, se-

gún la ca li dad riel producto.

d) Deirido a que pri ncipaimente en las Inclustrias
de azúca r hay una gran demancla de vapor a baja
p|esión (i0-15 Lb./p19. 2afrs.), Ias purgas de

vapor efectuadas duran te Ia operacjón se usan

para e1 precalcntam.i ento de gl.andes cantidades

de I j cores en tode 1a planta.

e) Por las v.r¡taja§ :xnuestas ¿rrjb¡, sc puede Carn-



Las

tos

, 
-46_

cluir di cj endo que la evaporación por efectos,

tiene un cos to de operaci ón inferior al de la

evaporación s impl e.

desventaias que presenta la evaporación por efec-

son las s iguientes:

a) Debido a la canti dad de cuerpos y accesori os ocu-

pa mayo r espaci o físico.

b) Su operación y rnantenimiento es más complejo que

el de la evaporación simPIe.

c) Su costo inicial es nrayor, debido al número de

cuerpos necesarios pa ra produci r los efectos ' y

tambi én debi do a Ias interconexiones entre los

diferentes cuerpos y e1 equi po necesa ri o para

produci r vacio.



CAP I I ULc, V

DESCITIPCI()Ii DEL EVAPORADOR TIPO CALAIJ DRIA
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A continuación se describen y ana 1i zan los principales com-

ponentes del Evaporador Ti po Ca landri a:

5.1 El Cuerpo-: Está formado por un cilindro vertjcal ba-

jo e) cual está la Calandri ¿ que es el elemento de

calefaccirin. Antiguamente el cuerpo se Io construÍa
de fundjción pero la técnica moderna lo fabrica aho-

ra de acero, obten i éndose cuerpos más livianos, menos

frág i I es y rnás económicos.

La altura del cuerpo sobre ra Calandria según no rma s

americanas debe ser 1.5 a 2 veces Ia I ongi tud de Ios

tubo s . Las normas europeas aconsejan una al tura del

cuerpo de i2 a i3 pi es. La a I tura de1 cuerpo es so-

b r e d i rn e n s i o n a d a con la finalidad de disi¡inu.i r las pé r-
didas poi' arrastres de las gotas del Iíquido que se

p royec ta n I levados por el vcpor.

El d i ámetro del cuerpo tambi án infiuye en el acarreo

de gota s de I íqui do. La técnica aconseja que la sec-

ción trans vorsa l de1 cu erp o sea 1 pio2 po" cada 1300
?pie" por ho ra de vapor producido pa ra obtener un \¡a-

por de óptjma cal id¡d.

trc
decir,

cuanto

y menor sU

oue se ne ces i ta un cuerFo

mayor sea el vol umen del

presión.

de mayor d i úme-

vapor produc i do

Los consttuctores

cago o¡niso a esta

rlo e s te

reg I a .y

tipo dc

d iseñ.rn

Ivapo r¿,Jor ha cen

cuerpos donde la
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velocidad del vapor producido Ilega a ser de 3 pies por se-

gundo.

Por esta razón se

peri or del cuerpo

1íqui do que ¡ruede

debe instalar un separador en la pa rte su-

con la final idad de det ene r las gotas de

a rras trar e1 vapor de jugo.

Pa ra poder ot¡servar el trabajo de1 c ue rpo y

en que se realiza se acostumbra colocar una

dri o grueso entre Ia envol vente y un chasis

ni'l lado y sellado herméticamente.

I a s cond i c iones

mirilia de v'i -

de cobre ator-

5.2.-La Calandri a La Calandria es la prolongación del

es fijado a él mediante dos procedjmien-

verse en Ia figura g.(Ref. 2)

envol vente, y

tos c omo puede

EI procecl imi ento A ti ene el inconveniente de que las

fuga s por entre las juntas no pueden eliminarse con

faciljdad, por esta iazón se prefiere ei procedimien-

to B.

Los diámetros de los orificios de las placas que re-

c'i ben los tubos deben ser aproximadamente 1/32" más

grandes que 1os diárnctros exteriores de dichos tubos

Se suele ubicar en Ia Cal¡ndrja desviadores de flujo
cuva funcjón cs obligar a1 vapor qrre ci rcul e en un

tra.yecto dcteruri n.rc!o. Pero estos desviadores con el

transcrlrso del tir,ntpo sueion deter jorari.e 1o que trac
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como consecucnci a

to, con lo cual la

def ectuosa.

que el

purgd

vaP0r no

de gases

siga el trayecto previs-

i ncondensables res ul ta

En la parte central de la

so cu-vo objeto es recibir
Calandria se co lo ca un tubo grue-

sobre I ael jugo que se proyecta

Procedirri ento A Procedinriento B

FIGURA 9 PROCEDI14IEi.ITO PARA FIJACIOIi DE LA CALA;IDRIA

placa superior y también recólectar el jugo corrcentrado pa-

ra pasarl o al cuerpo siguiente.

La técn ica

1/4 ó t/B
ac0nse.la que

del diámetro

el di ánretro de di cho tubo debe ser

ini:erior del cuerpo

Algunos fabricantes suelen reempl azar el tubo central po r

enun

la

tubo lateral o

Calandria.

por varios tubos pequeños colocados

Los

de

tubos por do nde cilcula el

latón, s i endo es tos ril timos

d u ra c i cin .

j ugo pueden ser de

'I os nrás l'csistentes

ccr0 0

yof

y de ma-

1

li
t-l

'ir.¡-.ñ.rnnr

t-LI
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El latdn con que se fabrican dichos tubos debe tener

una proporción de cobre no nenor al 60%, de lo contra-

rio estos estarían expuestos al rtaque de los gases in-
condensables,

Las técn j cas aconsejan que la

I atón sean como s i gue: 70% de

en su defecto 29i de zinc y 1i

a I eaci ón de

cobre y 30%

de es taño.

tubos de

zinc, o

los

de

Antiguamente ios tubos eran de 4 a 5 pies de largo,ac-
tual mente la técn i ca eu ro pea utiliza tubos de has ta 1S

pies con el objeto de que el cuerpo resulte menos com-

plejo.

Actualmente se uti I izan tubos que van desde 1os 5 pies

hasta los I pies.

La I ongi tud Ce Ios tubos deberá exceder I/ 4. la Iongi-

tud entre 1as placas de la Catandria, con el .objeto de

que el agarre de los tubos a ia Calandria sea más se-

guro.

Los fabri csntes aconsejan que 'l a elección del largo de

Ios tubos sea hecha cie tal maner¿ que Ia longitud de

los tubos del orimcr cuerpo, exceda ia iongi-

tud de los tubos del suerpc :''i gr.iert?, ), a:;Í :r¡c¿sir,a-

mente.
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Este ti po de decisi6n, tiene una importancia econ6-

mica en lo que a mantenimiento se refi ere, ya que al

desgastarse los tubos de un cuerpo se los reempl a za

por Ios tubos del cuerpo precedente, es decir, que los

únicos tuhos que hay que comprar son Ios del primer

cuerpo; cabe notar que el de teri o ro de Ios tubos es

crÍtico err Ias ex tremí d ades de éstos.

Los diámetros de Ios tubos del Múl tiple Efecto tienen

un diámetro interior que varía dcsde iu a 2". El es-

pesor de los tubos va desde 0.06" a 0.10'los tubos

de acero, y de 0.06" a 0.0B" en los tubos de latón.

Las d i mens iones s tanda rC de ios tubos tanto de latón

como de acero son las siguientes:

t r/4' t 3/e" 1 3/4" 2" (Di ámetro Exterior)

En la actual idad los tubos de 1 3/3'se reempiazan

tubos de 1 7 /76". Los tubos de L 7/4" se uti i izan

ra Ingenios de Azúcar de remolacha, para este tipo

apl i caci ón los tubcs del primero a1 úl ti mo cuerpo

nen iguaI diámetro.

po r

pa-

de

ti e-

En los i ngen i os de azúcar de caña se evi tan cliámetros

muy pequeños en I os úl tincs au?r'pos , Ésto se rieL.e a

que el .i ugo que I lega a estos cuer:,vs tienen n)ayo¡' aon-

cen tra ci ó n de a;úc¿r.
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La técn i ca moderna aconseja

los diámetros siguientes: 1

metro Exterior).

I atón util izer

y 1 3/4" (Diá-

pa ra tubos de

3/8", I 7/16"

Los tu bos de menor di ámetro po s een una mayor superficie

de calentamiento, debi do a que ti enen un mejo r coeficien-

te de transmisión ya que la dÍstancia media entre las mo-

I écul as del jugo y ia superficie cal iente es menor.

Sin embargo, tienen el inconveniente de que son más difí-
ciles de limpiar,

Para relaciones de evaporación pequeñas es recoxtendabl e

uti lizar tubos pequeños, mientras que para al tas relacio-

nes de evaporación se aconseja el uso de tubos grandes.

La. selección del diámetro de Ios

di chc d i áme tro

f ábri ca .

sea standard pa ra

tubos

todos

El di ámetro del tu bo t iene una relación di rec ta

'I argo ciel mismo, esto se debe a que la ascención

go a través de un tubo depcnCe del diánretro y de

ficie de ca'lentan¡iento de dicho tt¡bo.

Cebe ser tai
los aparatos

que

de I a

con

dei

ia

el

Ju-

La exper.iencia ha clado

I ongi tudes máx i nra s quc

de su diámetrc.

conlc res,-:l ladir

tleller t¿ner 'l cs

tabul en las

en función

cuc se

tubos
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de 2" Ia I ong j tud máxima es de 7.5 pies.

de I 3/4" la i ongi tud máxima es de 10 pies.

de1 3/8" la longit..d máxima es de 11.5 pies.

de 11/4" 1a longitud máxima recomendable

L5 pies.

Se aconseja en la prácti ca no sobrepasar las l ong i tu-

des máximas arriba rnencionadas. l{ás bi en se aconsej¿

estar debaio de di chas iongi tudes máximas. Existe una

longitud que se denomi na Longi tud 0ptima, la cua l es

una optimización hecha en base ai precio del evapora-

dor y la relación de evaporación obtenida.

Para el caso de 1os Evaporadores de Múltipie Efecto

que uti I i zan un tipo standard de tubos , es ta longitud

6ptima disrninuye de un cu..lrpo al cuerpo s i gu iente. Es-

to es debido a que el jugo en el cuerpo precedente es

menos viscoso y por'l o tanto más fácil su ascención por

los tubos. Los val ores de esta I ongi tud ópt i ma para

los tubos de di ferentes d i ámetro s son los siguientes:

Tubo

Tubo de

Tubo de

Tubo de

5 piesde 2"

| 3/4"

13/6"
I t/4"

p ies

pies

piet

= 6.5

3

=10,5

En cuanto a'l arreg!o

se ha nornial i:aCo el

ce I os

uso riel

tul¡trs ;oCri.i:rrcs rieci r

arre!i¡¡,''ii¡¡qt.¡i¿¡ ¿n

r..l u e

'i rrs
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Evaporadores de l.lúl tipl e Efecto, El arreglo especÍfico
utilizado se 1o denomina ,,tresbolillo,, en el cual los

ej es de los tubo s siguen tres direcciones di ferentes a

l20o los unos de los otros.

Como se puede obs erva r en Ia Fi gura 10, la distancia en_

t!"e centros entre dos tubos adya centes se la denomina

Paso del Tubo (pitch) y en la práctica es ta distancia p

está relacionada con el diámetro exterior del tubo. (ae¡

Esta relación está dada en términos de superficie y para

evapo radores de Múl ti pl e Efecto apl icados a la Industria
Azucarera fl uctúa en tre 0.45 y 0.55.

Por definiciones la relación entre ia superfi cie exterior
del tubo y el área de placa ocupada para alojar un tubo,

se Ia des i gna como ia relación Ke. (Re f . Z)

t^r-/
FIGURA iO.-

T

ARREGI.O Df:

_-_.1
I
a---

TUB0S r.l''ihIs30t.iLLC

__J
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exterior del tubo

pl aca ocupada pa ra alojar un tubo

Entonces:

Si denomi namos f.i

intericr del tubo

2 0.907 de

Ke

1.35 de

la ral ¿ci6rr en tre

2

:

(5i \ -v ei ¿i rea fe

(s- 1)

(s-2)

( s- 3 )

(5-4)

(5-5)

(5-6)

el área transversal

pi.rca ocupada para

Ke

Se
2

eS

i

r de

4

1

De donde:

irCe 2
Ke

2lt 9'

'Si asumimos gue Ke 0,5C; ten smos que:

P

o

Para calcular el Are¿ <ie Paso Ce'l Jugc se tiene que con-

siderar el área trans,.,ers¿l intericr del tubo (Si).

ñpZ
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alojar un tubo (1) podenros decir que:

K,i
Si ( s-z ¡

o lo que es Io mismo

Ki = Ke si (s-B)
Se

I

Para considerarse el Area total del Paso, se tienen que

aumentar nuevos coeficientes para compensar las pérdidas

de área que ocurre debido a diferentes factores.

El primer factor que hay que considerar se lo denonina

J, comprende Ios espacios no utilizados y que están des-

ti nados a Ios ti ran tes que sosti enen la Calandria, a los

guiadores del flujo de vapor, la superficie comprendida

en el borde de lá Ca I andri a. El val or de este coeficien-

te se lo puede aproximar a 0,98.

0tro factor que hay que tener en cuenta es el espacio

central perdido, donde se aloja e'l tubo central por don-

de baja el jugo, es te factor se Io denomina B.

l

Por def i ni ción:

B= D
2

2t

(Ref. 2) ( 5-e )



En donde:

De 1o

Tota l

- 5B-

= D iámetro

= Dr'ámetro

Interior
del Tubo

del Cuerpo

Central

t
D

anteriormente

de'l Paso del

dicho se puede concl ui r que el Area

Jugo es:

Ap Ki sj (1-B) (5- 1o )

En donde:

c

Ap

= Area

= Area

total
Total

de 1a placa

del Paso

Para el cál culo del Area Total de1 paso

bién un coeficiente total K, que es la

secci ón transversa I de pa so o frec i do al

transversal de1 cuerpo. El va'lor de K

cila entre 0.4 y 0.5.

suele usarse tam-

re'lación en tre la

jugo y la sección

en la práctica os-

R ? -r irculación del Va po r: Las tomas de vapor en un Evapora-

dor de t'lúl ti pl e Efecto están di rectamente rei aci onadas con

el diámetro de1 cuerpo del I'lúltiple Efecto. Generalmente

para cuerpos cuyo diámetro es menor de 10 pies se coloca

una entrada de vapor. Pa ra di ámetros dei cuerpo i gua I a

l0 pies se col ocan dos tomas de vapor, Ias cual es están

situadas a 180o una de o tra. Para diámetros mayores a 10

pies suelen colocarse tres o cuatro tomas de vapor.
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Las tomas de vapor deben ser de tal manera que la distribu-
clón de va por al cance todos los tubos de la Cal andri a; de Io
contrario el jugo que circula por los punto más Iejanos de

I as tomas de vapor no serfan concentrados .

Para faci I i tar esta

gu i dadores de flujo
ca en la figura 11,

di stri bución de vapor, son

de vapor, esto se cons i gue

dej ando s i n tubos una fi I a

necesarios

como se indi-
sobre ci erta

FIGURA 11.. GUIDADORES DE VAPOR

parte de su Iongitud.

Los tubos del escape del incondensable

Io más Iejanos posibles de las tomas de

a que el vapor podría escapar de di chos

al medio amb i en te.
tubos y escaparse

deben es tar
va po r, es to

ubicados

es debi do

cons iderar dos

por un )ado y

Pa ra calcular los tubos

puntos bás i cos, que son

las pérdidas de arrastre

de

I as

vapor es necesario

de ca rgapérdidas

otro.

----a

por
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experi enci a se ha obteni do

de vel oci dad del vapor que

está en func i 6n tambi én del

cuerp0.

los va I ores máx i mos y mí-

debe ha ber en cada cuerpo,

efecto a1 que pertenece d.i-

máximos y mínimos de velocidad del vapor acon-

encuentran en Ia tabia 5-1 (Ref. a)

TABLA 5.1 RANGOS DE VELOCI9AD DEL VAPc)R

Velocidad del Va or ie SEProcedenc i a

del Vaoor

Vapor

Vapor

Vanor

Vapor

Vanor

de Proceso

del 1er. Efecto

del 2do. Ef ec to

del 3er. E fec to

del 4to. Efec to

del 5to. E fec to

65 - 80

BC -100

100 - 115

130 - 150

160 -2q0

65-80

80- 100

80- 100

100- 115

130- 150

160-200

Triple
Efecto

65- 80

B0- 100

115- 130

Cuád rup l e

Efecto
Qu ín tup l e
Efecto

60-200

Va or

Algunas veces se puede exceder el vaior máximo recomen.da-

ble de vel oc i dad en el úl timo efecto, pero se deben tomar

severas precauciones contra las oérdidas por arrastre.

Para proceder a calcular el diámetro de la tubería de vapor
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una vez asumi da la vel oci dad se si guen Ios siguientes pa-

sos:

a) Se obti ene 'l e consumo de vapor y

un. porcentaje, usualmente un l0l
quier vari aci 6n posible.

a éste se I e aumenta

para cosi derar cual -

b) Según la temperatura del vapor, de las Tabl as de Vapor

se obti ene el peso específico de éste, relacionando es-

. peso especÍfico con el consumo de vapor, se obtiene el

vol úmen de vapor por hora.

c) Conociendo el vol úmen de vapor por hora y 1a velocidad

de és te, se puede ob tene r la sección transversal del tu-

bo de vapor y su di ámetro c o r r e s p o n d i e n t e .

5.4 Col ección de Condensado y Gases Incondensabl es:

5.4.1 Col ecci6n de Condensado: EI calor que cede e'l va-

por al j ugo es su calor Iatente de vaporj zación,

por lo tanto el vapor I uego de haber ced i do su ca-

lor al jugo se condensa, y este con dens a do de be

ser removido de.l cuerpo en una cantidad igual en

peso al vapo r que entró a dicho cuerpo, menos las

pérdidas debi das a Ias fugas o a Ias purgas, este

valor asciende a un 90Í o más del vapor suminis-

trado al evaporador. El condensado que sale del

cuerpo está a una temperatura igual al Cel vapor su-

ministrado y como cs obvio pensar posee todavia
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energ í a cal orífi ca. Esta energía calorífica debe ser

aprovechada, Io que se consigue haciendo retornar el

condensado a la al imentación de agua de Ia caldera.

Pero a veces por probl emas de contami nación esto no

puede ser pos i b1e.

En los Evaporadores de t'lúltiple Efecto generalmente el

condensado del primer efec to y a veces hasta del se-

gundo se retorna a Ia ca ldera. Para tal efecto cada

cuerpo debe tener un dispositivo especial e individual
para eliminar el condensado, y en ningún momento pasar

este condensado de un efecto al siguiente.

Cuando el condensado de un cuerpo de un Evaporador de

Múltiple Efecto no tiene ninguna utilidad en el proce-

so, puede l levarse a aparatos de evaporación rápi da,

en Ia cual el condensado se evapora instantáneamente

a la temperaturade la cámara de vapor del próximo efec-

to. Para que esto ocurra, se debe tener sumo cujda-

do en el retorno del vap0r. Debido a este problema

se suele deci r que e1 calor recuperado no se compensa

con las compl icaciones que puede acarrear este sistema.

Como se observa en la Figura 12, la evacuación del con-

densado se la efectúa por medio de drenajes ubi cados

en la parte inferior de la Ca I andri a. Es tos drenaj es

deben ser distribuidos a razón de I por cada 30 pie2

de sección transversal del cuerpo. La velocidad que

debe tener el condensado a través de Ios drenajes de-

ben ser aproximad¿mente de 2 pie/seg. El tubo que
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LJ

FIGURA 12.- RECOLECC IOI,I DE CONDENSADOS

recoge el condensado de los va rÍ os drenaj es ubi cados

en la ca landri a, puede llevar eI condensado a una ve-

locidad de hasta 2.5 pie/seg.

En cuanto a los sistemas usados pa ra la eliminación
del condensado en el Evaporador de !'lúltiple Efecto,
podemos decir que existen muchos dependiendo de Ia
presión exístente dentro. de Ia Calandria:

l) Para Calandrias a presión se uti I i zan Ias trampas

de va po r.

2) Pa ra Calandrias al vac ío se uti l i zan:

a) La Bomba de Ai re Húmedo

b ) Ma ra i s

3) Para Calandrias tanto a presión como al vacío:

I
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a) Por medi o de Bombas

b) Hontajugos

c) Sifón

d) fanque de Expans ión

A continuación se i ndi ca el funcionamiento

uno de los si s temas antes rnencionados como

sus principales ventajes y desventajas.

de cada

tambi én

a) Trampa de Vapor: Cuando la presi6n del Evapora-

dor es mayor que la presión atmosférica, como

es generalmente el caso del cuerpo del primer

efecto, el condensado podrfa fluir solo por gra-

vedad pero esto traerfa graves consecuencias co-

mo es que se vacie el tubo y se desperdi cie va-

por. Para evitar esto se utiliza un aparato de

control ilamado Trampa de Vapor, como se indica

en 1a Figura 13.

r.
t

it
1-¡;t
u

FIGtJRIT i3. - TRAi\tPA DE VAP()R

I

I

Il1

l:.i -üf



-65-

Esta Trampa de Vapor consiste en un recipiente con

una vál vul a de fl o tado r en su i nteri or. Es ta vál vu-

'l a de flotador se abre cuando el 1íquido IIega a un

nivel determinado. Para evitar problemas en su fun-

cl onami en to, es aconsejabl e dejar un poco abierta Ia
válvula de desca rgue del va po r, y seleccionar la tram-

pa con una sobredimensi6n del 100%.

b) Bomba de Aire Húmedo: En Ia actual idad este método

ha cafdo en desugo, consiste en rociar con agua el

vapor que sale del último efecto, este se condensa

y es succionado por una bomba, Ia cual se conoce con

el nombre de Bomba de Aire Húmedo. Esta bomba mane-

ja 'l os va po res condensados, el agua que se roció pa ra

condens a rI o y los gases i ncondensabl es. Pa ra i ns ta-

laciones grandes debido a que 1a bomba maneja grandes

can t i dades de agua, su tamaño es considerabl e.

c) Marais: La principal dificultad que hay que vencer

para extraer condensado, es el vacío existente en el

cuerpo del Evaporador, Esta dificultad puede sups-

rarse cuando di chos cuerpos se ubican a una a I tura

tal , que permi ta que el condensado fl uya por grave-

dad a un tanque recol ector, el cual está ubicado en

un nivel inferior al de los cuerpos de los evaporado-

res. Como se puede observar en la Figura 14, este

tanque tiene tantos compart imientos como evaporado-

res existan.
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La parte más crítica en este método se produce en el
último efecto, ya que en ese cuerpo es donde existe
mayor vacfo, por Io tanto para calcular ia diferencia
de nÍvel que debe existir en tre los cuerpos del eva -
porador y el tanque recol ector, se debe parti r de la
pres i ón manométrica existente en el úl timo efecto.

Como es de suponer este método requiere de un pozo

profundo para alojar el tanque recolector de conden_

sado, Io cual hace di fíci l el control y comp,l ejo el

trampa de vapor

tanque recol ector

FIGURA I4.. RECOLECCION DE CONDENSADOS POR EL TIETODO

DE I4ARA I S
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acceso. Por este motivo este método es poco utilizado.

En caso de optar por es te método para 1a recolección de

condensado, debe asegurarse que el fl ujo de condensado

sea tal que el más ca I i ente fl uya hacia el más frio.

De lo contrari o podrfan ocurri r va ri ac i ones en el vacío

causando que el condensado más caI iente fl uya haci a el

drenaje de condensado, inundando la Calandria.

d) Bombas de Condensado: Tiene la ventaj a de poder extraer

condensado de la Calandria sea cual fuere el vacío exis-

tente en es ta, siempre y cuando la bomba reúna los si-
guientes requisi tos:

l) La bomba debe ser capaz de descargar condensado a un

nivel igual al punto existente más la diferencia de

presión entre la atmósfera y la Cal andria.

2) La bomba debe poseer un tubo igualador de

conectado entre Ia descarga de la bomba y

superio. de Ia Calandria.

Si no

fugas

presión

la parte

cumple con este requisito, la bomba puede tener

que obstaculicen el flujo de agua.

La selección de la bomba debe

nominal sea 3 6 4 veces de Ia

ser tal que su capacidad

capacidad requeri da.
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Las bombas pueden ser de dos ti pos : reci procantes

o centrf f ugas.

Las bomba s centrÍfugas deben ser especialmente di se-

ñadas para operar al vacfo. Deben poseer prensa-es-

topas que estén comuni cados con la descarga de Ia

bomba, este requerimiento es indispensable para evi-
tar 'l a entrada de a i re a 1a bomba,

Debido a que el fl ujo de condensado se torna dif icu'l -

toso por'l os motivos antes expuestos, es necesario

que los tubos de succión de condensado tengan una lon-
gitud total equivalente más corta posible; por lo tan-

to la distancia recta de los tubos de succión deben

ser las más pequeñas posibles y que Ia conexión tenga

el menor número de codos posibles. En las tuberías

de succión se deben ev i tar en lo posible las juntas,

esto es debi do al vac ío existente. Las tuber ía s de

succión hori zontales deben tener una pendiente en el

sentido de la bomba para ayudar al flujo. La veloc.i-

dad recomendable del condensado en Ia tubería de suc-

ción es de 2.5 pie/seg.

e) Montajugos Automáticos: Como se indica en la Figura

15, este aparato llamado también Michealis, consiste

de una trampa de vapor en cuya parte superior tiene

una válvula de admisión y una válvula de es ca pe de va-

por, cuando el ni vel del Ilquido llega a un c i erto
punto, el f lo tado r se I evan ta cerrando la vál vula de
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escape y abri endo Ia válvula de admisión, el vapor que

entra al recipiente crea una presi6n tal dentro de él ,

expulsando el lfquido a través de la válvula de descar_
ga, al descender el nivel del líquido en el recipiente,
el fl o tado r cae ce rra ndo ¡a válvula de admisión hasta
que el nivel del líquido llegue otra vez a un punto de-
termi nado.

r,

rj

":l¡ I,,.¡5r

FIGURA 15. - MONTAJUGOS AUTO¡4ATICO

Este método tiene la venta.ja de ser autoconfiable y de

fácil control, además requiere de poco mantenimiento.

Es te método tambi én tiene sus desventajas, por ejemplo
su alto consumo de vapor, ya que este es igual al volu_
men de Iíquido extra ido. 0tra de las desventajas es

de que mientras el nivel del líquido aumenta, Ia válvu-
la de admisión permanece cerrada, 1o que trae como co n_

secuencia que el vapor que se enc uen t ra en la tubería
de admisión se condense,

I
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f) Slfón: Es te método tiene Ia particularidad de ha-

cer circular condensado en tre las ca landri as, lo
que trae como consecuencia que el ciclo de vapor sea

más eficiente, esto se debe a que si se hace pasar con-

densado que está a una temperatura de saturación co-

rrespondiente a Ia presión a Ia que se encuentra un

cuerpo, a 0tro que se encuentra ¿ una m.enor presión,

se produce una evaporaci ón i nstantánea o tamb i én I I a-

mada evaporación "fiasht', esta cantidad de vapor se

suma al que Ie Ilega al cuerpo aumentando Ias posibi-

I idades de calentamiento.

La principal dificultad que hay que vencer es la di-
ferencia de presión existente entre un cuerpo y e1

siguiente, es to se cons i gue mediante el uso de un tu-

bo en "U" que comunica. los dos cuerpos, 1o que produ-

ce que las presiones se equil ibren por la diferencia

de ni vel' entre Ias dos co lumnas de 1íquido.

-.¡r

.J

FIGURA 16.- ?ECOLECCION DE CONDEI'ISAOOS UTILIZANDO

S I FON
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La I ong i tud del tubo en ,'U,' debe ser tal que evi_
te que se forme una presión ascendente que podría

hacer insuficiente la c I umna de lfquido. Tambi én

puede producirse un desequilibrio de presión debi-
rlo a la autoevaporaci6n Cel condensado en el tubo

ascendente. Para evi tar todos estos problernas es

ac0nsejabl e sobredimensionar el tubo en ,,U,, en un

50f del valor obtenido por el cálculo. Las velo-
ci dades del fl ujo tanto en el tubo as ce nden te como

en el descendente no debe sobrepasar de S y 3

p j e/seg , re s pe c t i v ame n te.

g) Tanque de Expansión: Como se ve en la Figura 17,

consiste en colocar un tanque de expansión debajo

de cada cuerpo, estos tanques están conectados de

tal manera que el tanque precedente Ie envía con-

densa do al siguiente, rec i be ccndensado del cuer_

po que sirve, le envía vapor a u toe va pora do al cuer-
po siguiente y por úl timo le envfa sus aguas con_

densadas al tanque precedente.

Control y Usos de Ios Condensados: Cuando existe
una fuga en los tubos de.la Calandria, estando el

J ugo a una presi6n inferior a la del vapor que la
al imenta, p uede n ocurri r efectos nruy graves en el
proceso. Si di cha fuga está situada en la parte
lnferior de la Calandria, el condensado penetra en

el tubo y se mezcla con el jugo, consecuentemente,

es te j ugo será di)uído, además el j ugo esta rá con-
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taminado el condensado que podría retornarse a

la caldera. para evitar todos estos problemas

es necesario mantener un control riguroso de i s

c0ndensados, pa ra el efecto se utiliza Ia prue_

ba con al fa-naphtol, que consiste en añadi r al
condensado unas gotas de al fa_naphtol , el cual
reacc i o na con el condensado dándol e una colora_
c ión violeta.

Genera I mente el uso que se da a Ios condensados
en un Múl ti pl e E fec to es el siguiente:

FIGURA i7. - TAIIQUE 0E ErPAfls r0N

I
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1) El condens ado del primer

al tanque de al imentación

cuerpo se lo retorna

de la ca I dera.

2) El condensado del segundo cuerpo va a un tanque

contiguo al tanque de alimentación de la calde_

ra, aI cual está comunicado por una válvula de

flotador que permi te que el agua fl uya al tanque

de al imentación cua ndo baja el nivel del )íquido
en éste, por lo tanto e! condensado del segundo

cuerpo sirve pa ra compensar las pérdi das y fugas

de vapor existentes en el sistema.

3) Los condensados de los cuerpos restantes son I Ie-
vados a un tanque de agua cal iente para uti I i zar-
los l uego en procesos de di l uci ón, I avado de fit-
tros , etc..

Es tos

dan a

son

Ios

en resumer' lo5 usos que generalmente se

condensados.

5.4.2,- Recolección de Ga ses Incondensabl es: En los Eva pora-

dores de I'lúltiple Efecto, es de suma importancia eva-

cuar Ios gases no-condensabl es que se encuentran mez-

cl ados con el vapor, de no hacerl o, estos gas cs pro-
Cucl¡'ían una película de vapor que disrninuiría el coe_

ficiente de transferenci a de calor.

En el vapor existen me:clados gases incondensables

de d i fe ren tes procedencias, las principales son:
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den te de la
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que son cal entados con vapor proce-

caldera poseen gases que se mezcl a-

con,lens ado, estos gases son partículas

2l Los cuerpos cal entados con vapor de jugo, poseen

gases que se encontraban en el jugo y que fue ro n

I iberados al entrar és te en ebul I i ción, en los

jugos de remolacha se encuentra amoníaco, en los

J ugos de caña se en c uen tra principalmente ai re.

Como por lo general )os cuerpos calentados con

vapor del jugo es tán al vacío, tambi én ti ene aire

que entr6 por 1as fugas exi s ten tes en las juntas

de la calandria y del cuerpo, de Ias válvulas,

etc. Esta es I a cantidad más importante que de-

be cons i derarse.

Aparte de la pel ícu I a de vapor que producen es tos ga-

ses, disminuyen también la temperatura del vapor, debi-

do a que si exi s te una mezcl a de vapor-a i re, Ia presión

del vapor no será igual a la presión existente en el

cuerpo, sino a 1a presión parcial del vapor en la mez-

cla, que es lógicamente inferior a Ia presión existen-

te en el cu erpo .

Cuando el c uerpo se encuentra a una presi ón positiva y

su calentami ento se produce con vapor de proceso, caso

gen era I de ios primeros cuerpos, 1os gas es pueden ser

evacuados medi ante una ventosa comunicada con I a atmós-

fera, dicha ventosa debe estar ubi cada en un pun to le-

Jano al de en trada dei vaper y debe estar a.iustada de
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que permi ta un escape contfnuo de una peque-

de vapor.

Cuando el c ue rpo es tá al

cuantos pun tos de purga,

gi camente ubi cados.

vacío, es necesari o ubi car unos

'I os cual es deben estar estraté-

La principal dificultad que hay que vencer es la d.i feren-

cia de presi6n que debe haber para que el aire fluya ha-

cia la atmósfera. Los tubos de purga se conectan en el

espaci o de vapor y I uego el aire es evac ua do del cuerpo

mediante una válvula manual, la cual debe ser regulada

de tal.'forma que no se acumule aire ni gases corrosjvos

en Ia Calandria.

Debido a que el aire es más pesado que el Vapor 1os tubos

de purga se conectan en la parte superior de Ia Calandria

J I egando a 4 pu I gadas más a rri ba del nivel inferior de

és ta, para evacuar Ios gases que se enc uen tra n en su parte

FIGURA 1S.- Col ecci oñ de Gases Incondensables

i nferi or r como 1o podemos ver en 1a Fi gu ra 18.



-7 6-

La dimensión de los tubos se incrementa

al siguiente, generalinente se recomienda

mer cuerpo que el tubo sea t e l/4,', en ej

po de 3/8'r a l/2", en el tercer cuerpo de

y en e¡ cuarto cuerpo de I l/8".

de un c ue rpo

para el pri-
segundo cuer-

L/2" a 5/8"

Circulación del Jugo: Existen di ferentes

y se los clasi fi ca

métooos de

alimcntación del jugo

te manera:

de Ia siguien-

a) Según las entradas y sal i das del jugo en el Evapora-

do r.

b) Según la forma de a limentaci6n del jugo al Evapora-

dor.

Según las 'entradas y salidas del j ugo pueden ali-
men ta rs e de las s i gui entes maneras:

1) 0eI fondo de un cuerpo a la parte superior de

Ia calandria del cuerpo siguiente: Como se in-
dica en Ia Figura l9 este es el método más sim-

pl e y e l más us ado en l.a anti guedad. La pri n-

cipal desventaja de este método es que el jugo

se proyecta sobre Ios tubos mientras que en la
ebullición se necesita que el j ugo asci enda den-

tro...del tubo; además tiene el inconveniente de

que el jugo proyectadc sobre la Calandria, puede

alcanzar el tubo cen tra I y pasar al cuerpo siguien-
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te sfn ser concentrado. Acf emás al salir jugo sin

c0ncentrarse de) cuerpo aumenta ei grado Bri x pro-

medio del jugo en dicho cuerpo, Io que trae como

consecuenci a una disminución del coefi ci ente de

transferencia de calor. El paso del jugo de un

cuerp0 a otro, debe efectuarse mediante diferencia
de presi6n Ia cual se ve disminuída con la diferen-
cia de altura existente en tre la sal ida del j ugo

del -cuerpo y el nivel hidrostático del jugo en el

cuerpo s i gu i en te.

El dÍámetro del tubo de intercomunicación debe ser

FIGURA l9. - Del fondo

peri or de

de un cuerpo

la Calandria

a la parte su-

del cuerpo si guiente

tal que la velocidad del jugo no exceda a 3 pie/seg.

2) Del fondo de un cuerpo al fondo del cuerpo siguien-
te: Este sistema como se indica en la Figura 20.con-

siste en hacer pasar el jugo Jesde el fondo de un

cuerpo haci a la peri feri a de Ia placa i nferi or de Ia

II
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Calandria del cuerpo siguiente;

el Jugo asciende por los tubos

y retorna a.l fondo del cuerpo a

central , pa ra I uego alimentar a

de es ta manera

de la Calandria

través del tubo

otro cuerpo.

Este método, deb i do a que el jugo no tiene

vencer pres i 6n h i dros tá ti ca, se recem i end a

el diámetro del tubo de interconexi6n entre

primero y el segundo efecto sea tal que 1a

locidad del jugo en el tubo no exceda a 5

q ue

que

eI

ve-

pi e/seg.

FIGURA 20. - Del

del

fondo de un cuerpo al fondo
c u erpo siguiente.

3) Del fondo de un cuerpo a la placa inferior de Ia
Calandria del cuerpo siguiente por medi o de un

regulador de nivei: Como se indica en Ia Figura

21, es te método tiene Ia fi nal i dad de eliminar

las válvulas manual es ubi cadas en los tubos de

lnterconexión, mediante el uso de un regulador

I

I I
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de nivel . Este regul ador de ni vel , no es más

que un vaso en cuyo interior se encuentra una

válvula de fl o tador; que se abre cuando el j ugo

llega a c i erto nivel . Es te método ti ene la

ventaja de que el control de nivel dei jugo en

el cuerpo es automáti co ' a I i vi ando el trabajo

del ope rador.

4) Del fondo de un cuerpo al fondo del cuerpo si-
guiente medi ante circulación Champman: Como

FIGURA 21.- Del fondo de un cuerpo al fondo

de1 c u erPo si gui ente medj ante un

regul ador de nivel

se indica en la Figurá 22, este método con-

sl ste en obturar el tubo central medi ante un

embudo que perntite que solo el i ugo que baia

por el tubo cen tra 1 pase al cuerpo siguiente.

I

tt
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Es te método ha dado excel entes resul tados en

la práctica y es muy recomendable,

'I a Al imentación del j ugo con respecto al flu-
vapor, los evaporadores pueden ser:

l) Alimentación hacia a d e I a n t e : c o n s i s te . e ri . hacer

pasar el j ugo de un e fec to al si gui ente medi an-

te la diferencia de presión existente entre ellos,
para por f in reti ra!" en el úl timo efecto el -ir¡-

g0 concentrado. Este método es el más usado te-

FIGURA 2?.- CIRCULACION CHAMPMAN

niendo como principal es ventajas su fáci I ins-

talación, mejor con tro I y solo neces i ta de una

bomba cuya aspi raci ón está a I vac ío. Es te mé-

todo es i ncon ve n I en te cuando el jugo que I lega

I
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al primer efecto está frío' lo

garfa a1 evaPorador del Primer

tando el consumo de vaPor.

cual sobreca r-

efecto aumen-

2) Alimentación hacia atrás: Este método consis-

te en hacer pasar el iugo de un efecto al efec-

to precedente mediante el uso de bombas ' hasta

I legar al primer efecto deI cual se extrae el

jugo concentrado. Esta al imentación es rara-

mente empleada y se iustifica cuando la tempe-

ratura es superior al punto de ebu lI i ci ón y

para este caso particular 'l a alimentaci6n ha-

cia atrás es más económica que Ia alimentación

hacia adelante.

3) Alimentaci 6n

en todos los

en paralelo: Se introduce jugo

efectos y es Pocas veces usado.

4) Al imentación mi xta: Cons i s te en combinación

de los métodos anteriormenie expuest0s y se,

utiliza para concentrar Iíquidos especiales,

preferentemente de al ta viscocidad.

Un aspecto muy importante que se debe considerar

es el nivel del iugo óptimo que debe mantenerse

dentro de'l cuerpo, ya que si el nivel del jugo es

bajo, solo I legará a 1a parte superior de la Ca-

I andri a cua ndo entre en ebulI ici6n o por el con-
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trario cuando el ni vel del jugo es al to I os tubos

de la Calandria estarían sumergidos dentro de él y

no subi rfa el jugo a través de los tubos.

Un científico I lamado Kerr ha hecho investigac iones

a es te res pec to y ha obten i do una curva que relacio-

ne el coeficiente de transmisión con el nivel del iu-
go, esta curva se encuentra en Ia f i,gura 23' se ob-

ti ene que el coeficiente de transmi s i 6n es máxi mo cuan-

do el nivel del jugo alcanza al 35f de la Iongi tud de

los tubos , contados a parti r de Ia p taca inferior.

En

de

de

la práctica se op ta por decir que el nivel ópti mo

los jugos en 1a Calandria es de l,/3 de la I ongi tud

los tubos de ésta. ( Ref . 2)

El nivel del jugo también depende del diámetro de Ios

tubos de Ia Calandria, debido a que los tubos de menor

diámetro se prestan para la formaci6n de películas de

yapor, el nivel del jugo debe ser menor del 28% del or-

den de Ia Iongitud de los tubos

Tambi én es te nivel depende

pos , generalmente el nivel

t0 a otro.

de

del

la ubicación

j ugo decrece

de los

de un

cuer-

efec-

Para la extracci6n de'l 1íquido concentrado se uti l'i za

generalmente bombas centrífugas, el problema en usar

estas bombas radica en que los depósitos de meladura

pueden tapar a Ios impul sadores del rotor. Es te pro-

blema se evita alternando la bomba de lfquido con la
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bomba del condensado' siempre y cuando este conden-

sado no vaya a la alimentación de la Caldera, con lo

cual se puede el iminar el 'epós i to de mel adura en la

bomba, cuando se uti I i za la otra '

FIGURA 23. - RELACION EI.ITRE EL COEFICIENTE DE TRANSFE-

RENC IA DI CALOR Y EL ¡I I VEL DEL JUCO. ( RCf. 2 )

0

0tro probl ema son I as

producen cua ndo entra

pérdi das por arrastres, que se

en ebuil ic ión el i ugo, y el Ya-

I

I
I
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p0r prod uc i do arrastra hacia la parte superior del cuer_

po gotas de Jugo. Este problema se hace más crltico con_

forme nayor sea el vacío del cuerpo.

Para evitar estas pérdidas por arrastre se debe .instalar

en la parte superior del cuerpo unos separadores que reú_

nan los siguientes requi s.i tos:

a) El separador debe ser diseñado de tal...Eanera que el

vapor tome [Jna curva muy pronunci ada a gran vel oc i _

dad, y por tener las gotas de líquido una mayor can_

tfdad de movimiento éstas chocarán contra la super_

ficie curva para luego ser recuperadas.

b) El líquido que se ha reunido sobre

debe gotear sobre una corri ente de

la superfi c i e no

vapor.

Ex i s te n

I i zado

24.

diversos

es el tipo

modelos de

sombri I I a

separadores pero e l más u ti -
como se i ndi ca en Ia Fi gura

En el cuerpo del úl timo efecto donde el vacío es mayor

generalmente se suele colocar un separador de arrastre
ubfcado en Ia tuberfa de vacfo. Este separador es un va-

so ci i índri co con rejillas cónca va s en su interior y en

su parte inferior tiene tubos que van al tanque recupera_

dor de Jugo.
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FIGURA 24.- SEPARADOR DE

SOMBRILLA

Es te tanque recu pe rado r de

la Figura 25 está conectado

di ante el sifón Ia meladura

por gra v.e da d.

Se estima

no poseen

del orden

separador

ARRASTRE T I PO

j ugo como se i ndi ca en

al úl timo cuerpo y me-

retorna contínuamente

que en Evaporadores de l,túl ti pl e Ef ecto que

s epa radores Ias pérdidas por a rra s tre son

del 3Í y del 0.lf para evaporadores con

de arrastre.

1r

I

tttr

FIGURA 25. - SEPARADOR DE ARRASTRE EN EL

ULTIMO EFECTO
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En genera I se puede deci r qus I as normas para evi -

tar Ias pérdidas por arrastre son l:as siguientes:

1) El vacfo en el ú ltimo cuerpo no debe ser mayor

a 26f .

2) La alimentación del jugo debe hacérsela por la
pa rte i nferi o r de la Calandria.

3) No hacer funcionar el evaporador por encima de

su capaci dad normal ,

4) No dejar que el ni vel de jugo suba más allá del

nivel 6ptimo.

5l Instalar
y en las

separadores en cada uno de los cuerpos

tuberías del vacío.

5.6 Pérdídas de Calor y A i s I ami en to: La e nerg ía calorÍ-
fica que contiene el vapor de aiimentación a un i,lúlti-
ple Efecto, no es aprovechada en un 100% por éste, de-

bi do a que un porceñta¡e de es te calor se es capa a la
atmósfera por radiación y convección. Como esta pér-

dida es funci ón de Ia diferencia de tempe ra t ura exis-
tente entre el evaporador y el ambiente, es lógi.co su-

p0ner que las mayores pérdidas se producirán en el pri-
mer efecto, como esta pérdida afecta a su vez al segun-

do efecto y así sucesivamente, es de suma importancia

alslar es tos cuerpos.



Debido a que en el úl timo efecto se descarga el vapor

a un condens ado r, las pérdi das en este cuerpo son des -

preciables y se suele dejar es te c uerpo sin aislamien-

to.

5.7 Incrustaciones: Los tubos de
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Generalmente, los cuerpos son ais lados

madera, reduciéndose las pérdidas a un

transmi ti do en el evaporador

con due'l as de

5% del calor

Ia Cal andri a de un MúIti-

en su i nteri or como en

debi do a las incrustacio-

su exte ri o r debi do al acei-

ple Efecto se ensuci an tanto

su exterior. En su interior
nes que produce el jugo y en

te que ensucia el vapor.

El aceite que trae consigo el vapor de proceso se depo-

sita en el ex.terior de los tubos, este problema s6lo

se encuentra en el primer efecto, ya que solo éste se

alimenta con va por de proceso. El acei te deposi tado

obstacul i za el paso de vapor y por lo tan to de be ser

e'l imi nado; una prácti ca nuy comú n cons i s te en colocar

un separador de acei te en la I ínea de al imentación de

vapor al evaporador.

El depósito que forman las incrustaciones interiores

es lo más críti co. Estas incrustaciones proceden de

'I os materiales en suspensión que trae consigo el jugo

debido a procesos de defecación y filtración defectuo-

sas, tambi én proceden de materiales en soluci6n que se

encuentran en el jugo y que se i nsol ubi I i zan a medida
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de que el jugo se concentra.

Los pri mero s se enc u entra n general mente en los cuerpos
lnJciales, mi entras que los segundos se encuentran en

el último cuerpo. Debido a estas incrustaciones Ios
cuerpos deben I impi arse per i ód i camen te. Es ta I impie_
za puede efectuarse mecáni ca o qu f m.i camente.

La I impieza mecánica consiste en rasquetear Ios tubos
de la Calandr.ia mediante el uso de unos ras padores

mecánicos gue tienen un alma de acero de varios metros
de 'l ongi tud y en su extremo tiene unas muelas que a.l

entrar en rotación, deb i do a la fuerza centrífuga,
estas muel as se pegan a Ia superficie interior del tu_
bo.

Es te método ti ene el

mente caro y también

Iandria,

i ncon ven i en te de

pueden dañar los

Ser eXCeS iVa-

tubos de la Ca-

La I impi eza quími ca cons i s te en hacer hervi r den tro
del cuerpo sosa caústica y I uego hacer hervi r ácido
clorhídrico. La sosa caús ti ca disuelve principalmen_
te los sil icatos y obsalatos; mientras que el ácido
clorhfdri co di s uel ve los ca rbóna tos, sulfitos y f os_

f a tos .

Para evitar Ias incrustaciones interiores se suele
usa r un deionizador,. es te aparato cons i s te en hacer
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clrcular el Jugo por una solenoide, el cual somete al

Jugo a un campo eléctrico con lo que las saies disuel-

tas srl ionizan y tienden a permanecer en suspensión y

no depositarse en los tubos de la Ca I andri a.

0tro método usado para prevenir Ias incrustaciones

teriores consiste en añadir al jugo una substancia

mica 1lamada tetra-fosfo-glucosato de calcio.

I n-

qut-

Se debe hacer notorio el hecho de que las incrustac'iones

producen una disminuci6n considerable en el coeficiente
de transferencia de calor, ya que €stas 'incrustaciones

provocan una resistencia adicional al flujo de calor,
por lo tanto para que el eyaporador trabaje a las co¡di-
ciones de diseño, se debe tener en cuenta este efecto

sobrela eficiencia del aparato. General ment€ se asumen

que Ios tubos con una lfmpieza periódica senanal, tienen

un factor de suciedad de 0.00005.

5.8 Equi pos Auxi I iares: Debido a que 1os evipoTndores Dp€-

ran a presiones correspondientes a vacío, es necesario

un equ i po pa ra produci r dl cho vacío.

Un arreglo común de este equipo s€ mue§'t,ra en la -f igura

26, consiste básicamente de una 5o rnta de air€., qüe pro-

duce vacío en un cuerpo cl I f hdrico ¡ ll aÍEdo condensado.r..

Agua de enfri ami en to es I ntroducl@ e¡ ell corrdemsad@'r.,

el cua l condensa los vapores prov/ententes detl ütttim@



a I re

CONDENSADOR

mezcl a de.vapor y aire

a9ua

frfaULTIMO EFECTO

TUBO

BAROT.IETRICO

fANQUE

BOI]BAS IIE AGUA

BOMBA DE AIRE

----------{

ROCIADOR OE AGUA agua
cal iente

agua fría

FIGURA 26 ESQIJ,EHATICO DE EQUIPOS AUXILIARES
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efecto del si stema de evaporac i ón. El condensador es-

tá ubicado a una altura tal que la mezcla de agua y

cr,rdensado pueda pueda fluir por gravedad a través de

un tubo barométrico hacia un tanque abierto ubicado a

un nivel inferior. Una bomba succiona Ia mezc la ca-

I i ente del tanq ue abierto y lo envfa a un roc i ador de

agua, el cual enfrfa Ia mezcla, otra bomba succiona

el agua frfa de la bandeja del rociador y Io envía o-

tra vez al condensador donde se repi te el proceso.

A continuación se da rá una breve descripc'i ón de los

d i versos aparatos que conforman el sistema de vacío

descri to anteriormente.

5.8. I El Condensador: Los condensadores pueden ser

de superficie o de contac to. En el primer

caso el agua frla y el vapor fI uyen separados

por un material, este tipo de conden s ador no

es utilizado en 1a apl í cac ión que estamos a-

na¡izando. El condensador de con ta c to es un

aparato en el cual el agua frfa y e¡ vapor

entran en contacto fntimo para I uego sal i r en

forna de mezcl a, es decir, el agua frfa y el

condensado.

Estos condensadores de con ta c to se clas ifican
en:
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a) Desde el punto de vista de extracc i ón del

l) Conde ns a do res Húmedos : donde ia mezcl a

agua y aire se extraen juntos.

2) Condensadores Secos: donde e1 aire y e1

se extraen por separado.

a I re:

de

agua

b) Desde e1 punto de vista de extracción del agua:

l) Condensadores Barométricos: donde el agua

se ex tra e por gravedad.

2) Condensadores Cortos: donde el agua se ex-

trae por medio de una bomba.

c) Desde el punto de vista de Ia circulación del

ai re:

l) Corrientes Paralelas: donde el agua y el aire
circulan en lá mi sma dirección.

2) Contra Corri en te: donde el agua y el ai re

circulan en direcciones opuestas.

Resumi e ndo podemos

Ingeni os de Azúca r

deci r que Ios condensadores para

se clasifican en:

a) Condensadores Barométricos Secos en Contra Co-

rriente
b) Condensadores Barométricos Húmedos a Corrientes

paralelas.

c) Conde ns ado r Barométri co H úmedo sin Bomba de va-

cfo ( con eyector).
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El que gene ra I men te se usa es el Condensador Baromé-

tri co Seco en Contra Corriente. Algunas considerac.i o-

nes importantes de es te tipo de conde ns ad o r son:

Al tura dei Cuerpo: debi do a que Ia efi cj enci a de

'lntercambio térmi co entre el vapor y el agua de en-

friamiento depende básicamente del área de contacto

y deI tiempo del mismo, Ia altura del cuerpo de1

condensador es una cons i deración i mpo rtan te debi do

a que el tiempo de contacto es tá relacionado con Ia

altura dei condensador y el número de etapas. por

lo tanto la al tura del condensador debe ser tal que

asegure una ai ta eficiencia de intercambio térmico.

Secci6n Transversal dei Cue rpo: el área de Ia sec-

ción transversal es función de Ia cantidad de vapor

a condensarse. En Ia práctica se suelen dar los si-
g ui en tes valores: ( Ref . 5)

Para Condensadores sin etapas:

S = r.65Q

Para Condensadores con etapas l

S = 2.20Q

donde:

(s- 1r )

En

s

a

: Area de la secci6n

: Tonel adas de vapo r

hora (T0N/hra ) .

transversal (pie

a ser condensado

)
2

p0r

(5:12)
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Tuberla de Alinentación de Vapor: el diámetro de la
tuberfa de al imentación de vapor depende de la pre-
sJ6n del vapor. para presiones de 26,, cle vací0, ia
velocidad del vapor debe ser aproxi madamen te I65
ple/seg. Para preslones de 29,, de vacío, Ia veloci_
dad del vapor debe ser aproximadamente de 200 pi e/seg.

Eliminación de acarreo: el condensador debe ser pro_

vlsto de un separador en su parte superior, el objeto
de este s epa rador es de el iminar )as fuga s de gotas

de agua que podría exlstir hacia Ia bomba de vacío
causando graves daños a ésta,

Ca nti dad de Vapor a Condensadores: Ia canti dad de va_

por a ser condensado será igual a Ia cantidad de vapor
que se produce en el ú1timo cuerpo dei Múl tip1e. Efecto.

Cantidad de Agua de

ha c i endo un ba lance

denominamos:

Enfr i am i en to: se Ia puede obtene r
de calor en eI condensador, Si

enfri ami ento necesa ri o pa ra con-

vapor (Lb/Lb )

agua en trando al condensador ("F)

G peso de agua de

densar I Lb. de

temperatura de lt I

tZ: temperatura del agua sal iendo del condensador (p)

t: tempera tu ra del v apor ("F).

Tenemos que (Ref .

G= 0.3t"
2ll.
I,115 +

t I2
-t

t2 (s-13)
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El térmi no tv-tA se denomi na aprox imac ión deI condensa-

dor y es una referencia para apreciar la eficÍencia tér-
ml ca del condensador. Para Conde ns ado res en contra-co-

rriente la aproximación osci la entre 5 y 18'F.

5.8.2.-Bomba de Vacío: gene ra I men te es del tipo reciprocante,

su función es extraer los ga ses i ncondens abl es del c on-

densador y descargarlos a la atmósfera. Su construc-

ción es similar a ia de Ia máquina de vapor. Algunas

consideraciones importantes de estos tipos de bor¡bas

son Ias siguientes:

Pres ión del ai re: debi do a que el ai re y el vapor que

llegan al condensador están en forma de mezcla, la pre-

sión existente en el condensador será I a presión total
de la mezcla, por lo tanto 1a presión del aire corres-
ponderá a Ia presión parcial de éste en la me¿c la, Si

nos fijamos en Ia figura ?7, vemos que a la entrada de

la mezcla de vapor y aire, la presión parcial del aire
en la mezcla es muy pequeña, por el contrario a Ia sa-
'l ida del ai re la pres ión parcial del aire es mucho ma-

yor que la del vapor y como es esta presión Ia que nos

interesa, podemos concluir diciendo que:

P P+P
a

(s-14)

En donde:

pres ión tota I de

presión parc i a1

preSión del
temperatura

la mez cl a (Lb. /pl g2)

del aire (Lb./pls2)

vapor.correspondiente a la

P

P.'

Pr'
tu (Lb./ptgz)



AiRE (t
a

r- AGUA (t
1

VAPOR .
(t, 

)

FIGURA 27.- CONDENSAOOR BAROIIETRICO SECO EN

CONTRA.CORR l EI.ITE
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temperatura del aire a la sal i da del conden-

s ador (oF).

Yolumen de aire a ser extra ído por libra de vapo r

a condens a rs e: el ai re a ser extraído del con den -

sador posee di versas procedencias:(Ref . 4):

a) Ai re proveniente del Jugo (a1): generalmente,

'I a cantidad de ai re que proviene del jugo os-

clla entre 200-300 par te s por millón de peso

del jugo a ser concentrado.

b) Ai re introducido en la al imentación de agua

fría al condensador (a, ) : I a canti dad de ai re

en el agua osci I a entre 3-40 pa rtes por mi-

llón de peso de a gua entrando al condensador.

c) Aire que entra a Ios cuerpos que están al va-

clo, debi do a Ias fugas exi stentes: en i ns ta-
'I aciones que tienen medianas precauciones a

las fugas, la can t i dad de aire que en tra de-

bl do a Ias fuga s osci I a entre 3.000-5,000 pa r-
tes por millón de peso de vapor a ser conden-

sado.

Si denomi namos por:

T

F

peso de aire

peso de jugo

de Lb. /hra)
peso de vapor

de Lb. /hra )

a extraído (Lb. ai relhra)

a ser concentrado (mi I lones

|.l
4

a ser condensado (mi'l lones
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peso de agua de enfriamiento por peso de vapor

a ser condensad.o. Dado por 'l a ecuaci6n (S-13).

Lb. /agua/Lb. vapor)

Tenemos que:

T Fa (Ga a t,J (s-15))++I 2 3 4

Para obtener el volumen de aire a ser extraído, tene-
mos que mul ti pl i car el peso de aire por el volumen

especffico de éste; el volumen específico está dado

Por:

RT
aT;- (5-16)

corrien-

del

En donde:

R ; Constante universal de Ios gases, para aire es

0.3697 Lbr-nie/Lbr-oR

T:
a

P:
a

Temperatura absoluta de1 ai re (0R)

Presión parcial del aire en la mezcla (t-U7pl92)

La tempe ra tu ra absoluta del aire es tá dado por:

(5-17)459 +T
a

t
a

La temperatura tu para condensadores a contra

te, es igual a la temperatura de entrada (tr)
agua al condensador.
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0esplazamiento de la Bomba: luego de obtenerse

el voI umen de ai re a ser extraído del condensador,

se aumenta en un 207 este volumen como medida de

seguridad, I uego se lo divide para la eficiencia
voI u¡nétrica.

v 1.20V¡
( s- te¡b

E

La eficiencia volumétrica es generalmente 0.60.

Fuerza frlotriz: para accionar la bonrba de aire exis-
ten dos métodos:

a) Uediante una máqu i na a vapor

b) Mediante un motor e léctrico

El más usado debido a que resulta más económico es

Ia máquina a vapor.

EOA Tubo Barométrico: La al tura del tubo barométri co está
dado po r:

H= ( s- ts ¡

En do n de:

H : a'l tura del tubo barométrico (pie)

: cabezal de agua (pie)

: cabezal necesario para asegurar una cierta
vel oci dad del a gua (pie)

: margen de seguridad (pie)

H
o

+ h+ s

Ho

h

s
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h

H

H

8. s.4

8.4.5

0

FIGURA 28.- TUBO BARO14ETRICO

Bombas de Aqua: Genera lmente son bombas centrÍfu-
9as con sello mecánico. Estas bombas deben s€r se_

Ieccionadas de acuerdo al caudal de agua que tienen
que manejar y el cabezal de presi6n ex i s tente en

el sistema. Debido a que estas bombas son muy co_

munes , no se considera necesario describirlas.

Rociador de Agua: Consi ste bási camente de un tubo
distribuidor de agua, el cua I al imenta a varios tu_

bos con toberas, en donde el agua es pulverizada
para facilitar su contacto con el aire de la atmós-

fera. El l fmi te ai cual el roc i ado r puede enfri a r
es tá determi nado por la tempera tur a de Bulbo húmedo

deI aire que lo enfrl'a, para Guayaq u i I la temperatu_
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ra promedio de bulbo húmedo es de 80oF, por 1o tanto

sl el roclador de agua. fuera l00f eficiente podrfa en-

frlar el ag ua hasta una tempr.ratura de 80oF. En Ia

realidad la eficiencia de un rociador es de'l orden de

un 601 y está definida como:

t -t
¿ I

E r (s-20)
t z'tbh

En donde:

bh
temperatura de bulbo húmedo del aire ambiente.t
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Requerimientos del Evaporador:

tlnuación se detal lan, f ueron

una I ndus tri a Nacional que se

de azúcar.

Los datos que a con-

sumi ni strados por AZTRA,

dedica a la producción

Estos datos fueron obtenidos de AZTRA con el objeto

de que el presente cál cul o ten ga rel ieves prácti cos,

del cual po d remo s I uego sacar concl us iones real es de'l

proceso.

Capacidad del Tri turador: 7500 f0N¡dfa

Tiempo de Mol ienda: 22 horas

Peso del Jugo, f caña: 100f

Bri x del Jugo de AI imentaci ón: 17o

Brix del Jugo Concentrado: 56"

Presión de va por (sal iendo de la caldera)

dlsponible: 150 Lb/plg.2abs.

Pres ión de vapor (entrando al primer cuerpo)

disponible: 29 .7 Lb. /plg.2abs.
Temperatura del vapor (sal iendo de la caldera

358. 43" F.

Temperatura del vapor (entrando al primer

cuerpo ) : 249.7"F.

Temperatura de los jugos primarios y secunda-

ri os antes de cal entarse: 102oF.

Porcentaje en peso del jugo primario: 110f

Po rcentaj e en peso del j ugo secundario: 55X

Vacfo en el condensador: 1,925 Lb./plg.2abs.
(26" Hg. )

6.1.-
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- Temperatura del Jugo Concentrado: l24oF

6.2 Cálculo de Ia C antidad de Aqua a EvaDorarse: Pa ra en-

con tra r la cantidad de agua a ev a pora rs e en el Múlti-

p1e Efecto, se hará un bal ance de materi al es, donde Ia

cantidad de materiales disueltos en la solución antes

de Ia evaporación, será igual a Ia cantjdad de mate-

riales di suel tos en la sol uci ón des pués de la evapora-

ción.

Si denomi namos po r:

B Brix del jugo de Alimentaci6^ (-t}.$]f})

B
o

Brix de'l Jugo concent."oo (ffffi)

I : Peso del Jugo de Al imentación (Lb. solucj6n)

0 : Peso del Jugo Concentrado (Lb. solución)

E : Canti dad de agua evaporaaa (Lb. agua )

0el balance de materiales tenemos:

IB, = 0Bo (0-t¡

La Cantidad de agua evaporada está dada por 1a dife-
rencia de peso entre el iugo de alimentación y eI ju-

go concentrado:

E = r - 0 (6-2)

De donde:
B.'I-T;

I

E )r (l (o-r¡
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Reemplazando los datos de requerimientos en la ecua-

ción (6-3), tenemo s :

7500 (¡p¡l x 2240 (Lb ) (t. l7
/ 56)x

E

2? Hra

E 531,818 Lb/hra

TON

Por 1o tanto ia can t i dad de agua a ser evaporada por

el Mú1tiple Efecto será de 531,818 Lb./hra, es decir

el 701 de1 peso del Jugo de alimentación.

6.3 Distribución de Temperaturas en el 14ú l ti p le Ef ec to:

Pa ra efecto de hal I ar la distribución de temperatu-

ra, se debe cons i derar que 1a ca ída de presión indi-
vidual de cada cuerpo, deben ser aproximadamente i gua-

les. 0ecreciendo su iil tensidad del primero al últi-
m0 cuerpo.

La idea de distribuir 'l a caída de presi6n en el lt4úl -

tiple Efecto con caídas individuales aproximadamente

iguales, se debe a que p roced i end o de esta manera se

evi tan Ias pérdidas por arrastre del jugo.

Generalmente se recomienda que Ia distribución. de pre-

sión en los di ferentes cuerpos sea de la siguiente ma-

nera, dependi endo de la canti dad de cuerpos que tenga

el sistema:como se observa en la Tabla 6-1. (Ref. 2)
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TABLA 6-1.- DIST,RIBUCION DE PRESIONES EN

L()S EVAPORADORES DE I.IULTIPLE

LOS CUERPOS DE

EFECT0 (Ref.2)

Quinto
Cuerpo

9.5 9/s0

Para el- Evaporador que estamos calculando, Ia diferencja to-

tal de temperatura es de 125oF; que corresponde a una diferen-

cia de presión tota l de ?7 .78 Lb.lplS?

Por Io tanto la distribuci6n de Presi ón y su corres pondi en te

temperatu r a será:

TABLA 6.2.- DISTRIBUCION DE PRESIO¡I Y TEI'IPERATURA

EN EL MULTIPLE EFECTO

Procedenci a del
Vapor

Presión
Lb/pl g2

Temperatura
OF

Vapor P roces o ?49 .7 0

Primer Efecto ?33.21

Segundo Efecto ?1?.26

Te rce r Efecto 181 .87

Cua rto Efecto 124 .7 0

La distribución de temperaturas dadas en tablas anteriores,

son las temperaturas del vapor que sal e de cada cuerporpara

calcular las temperaturas de ebullición del i uqo real, se

debe considerar el aumen to de la tempera tu ra de ebull ici6n

debido a la carga hidrostática y a la concentración de la

30 10 30 30Tri le 11 9

Cuato

Cuerpo
Primer
Cuerpo

Núrnero de

Efectos
Segundo

Cuerpo

9.5/40r0/40lt/40 10.5/40Cuádruple

10/s0Quíntuple 11/50 r0.5/50

29. 70

2?.06

14.77

7. 83

1.925

1r."...l-

I 
tuerpo

I

I I

I
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el efecto se cons i dera que la I ongi tud desolución. Para

los tubos va a ser de B pies.

a) Haciendo uso de la Tabla A-3 del Apéndi ce A y asumi en-

do que la conc en tra c i dn promedi o del j ugo en cada cuer-

po es de 19o, 25 o, 34o , y 40opara el pr.i mero, segundo,

tercero y cuarto cuerpo respectivamente y considerando

también que Ia altura promedio del iugo en los cuerpos

es dg 1/3 de Ia longítud de Ios tubos, se puede calcu-

'l ar las el evaciones del punto de ebull jción del iugo

en los diferentes cuerpos debido al efecto hidrostáti-

co promedio, cónsiderado; para una altura del nivel

del iugo de L/6 de la I ongi tud de los tubos' Estos

val ores es tan tabul ados en la TabIa 6-3'

E.P.EE fec to a1 que

Al i men ta
I empe ra tu ra de

Lbull¡c10n

ler.
2do.

3er.

4to.

E f e c to

Efecto

Efecto

Efecto

233.21'F(111.8"c)

?72.?6"Fl1oo.1"C)

181.87"F( 83.3'C)

124.70'F( 51.5'C)

1.53"F(0.85"C)

2.07"F(1.1 "C)

3.67'F(2.1 "c)

11.34"F(6.3 "c)

b) Para cal cul ar la elevaci6n del punto de ebullición del

Jugo debido a su concentración, hacemos uso del llomo-

grama de 0thmer y Silvis (Figura 61. La pureza del ju-

go a concentrarse es de 80%. En Ia Tabla 6-4 se han

tabu lado los valores obteni dos.

FIGURA 6.3.- ELEVACION DEL PUNT() DE EBULLICION DEBIDO

AL EFECTO DE LA CARGA HIDROSTATICA
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TABLA 6-4 ELEVACION I]EL PUNIO

A LA CONCENTRACION

Efecto al que se

Alimenta

P r imer Ef ecto

Segundo Efecto

Terce r E f ecto

Cua rto Efecto

EBULLICION DEBIDO

J UGO

DE

DEL

Res umi e ndo ios dos

Ia Elevaci6n Total

tes efectos son:

TABLA 6-5 ELEVACION

EL EFECTO

ef ectos an tes

del Pu nto de

calculados,

Ebul I i c ión en

tendremos que

los diferen-

DEL PUNTO DE

HIDROSTATICO

EBULLICION CONSIDERANDO

Y LA CCNCENTRACION

Efecto a1 que se

Al imenta

Primer Ef ecto

Segundo Ef ecto

Te rce r Ef ecto

Cua rto Efecto

Tota'l

1.53"F

? .07'F

3.67"F

11.34'F

?.16" F

? .52" t
3 . 06'F

3 .42" F

3.69 " F

4 . 59'F

6.73'F

14.76'F

Resumi endo todos los cá lcul os antes real i zados, te nemos que

la distribución de temperatura y las cafdas rea I es de tempe-

ratura serán 'l as siguientes:

Elevación del Punto

de Ebullición

2.16'F(1.2"C)

?.52"F(1.4"C)

3.06'F(1.7"C)

3.42"F(1.9"C)

Efecto
Hidrostático

Concentración

I
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TABLA 6-6.. DISTRIBUCION

GIDA POR LAS

DE PRESION Y TET.IPERATURA

ELEVACIONES DEL PUNTO UE

CORRE-

EBULLICION

Efecto al que se

Alimenta

Presi6n
Vapor
( ps i a )

f emp.

Va po r
( "F)

Temp,

Jugo
('F)

Caída

real
("F)

Vapor Proceso 29 .7 249.7

Pri mer Efecto ??.06 )'21 )1 ?36.9 I2. 80

212 .66 216.85 16.36

188.60 ¿J.bb

Cua rto Ef ecto 42 .41

La¡ da lo tal Rea'l 95 .23

6.4 Cál culo de las Tomas de Va por: Deb i do a que en rn Ingenio

de Azúcar, existe gran demanda de vapor a baja presión para

us arl os en los cal entadores y. tachos, se puede util.izar va-

por de jugo para ayudar a ca'l entar Ios jugos de alimentación.
Debido a que Ia temperatura del vapor de jugo producida en

los últimos c uerpo s es baja, se suel e ha cer toma s de vapo r
sóIo en los primeros cuerpos.

Las desventajas que presentan estas tomas de vapor radican
en el hecho de que Ia temperatura de'l vapor de j ugo es menor

a la temperatura del vapor de proceso, esto trae como conse_

cuencia que Ia superficie de calentamiento tanto de los ca_

Ientadores como de los tachos sea mayor cuando se utilizan to_

mas de vapor para alimentarlos. Debido a esto, existe un mar_

gen recomendable entre Ia temperatura de vapor y la temperatu_

ra final del jugo que se calienta. Los valores recomendables

so'r: ( Ref. 2)

Segundo Efecto t4.77

Terce r Ef ecto 7 .83 181.87

1 (]rE 124.70 139.46

I

I

I
I

I

I I

I

i
I

I

I
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cal en tados con

calentados con

de Proceso: 11-l4oF

dei Primer CuerPo:

Vapor

Vapor

ca len tados con Vapor de o tros cuerpos:

Debido a que ia temperatura del Vapor producido en el Cuar-

to Efecto es de 124.7 o F, es te vapor no se lo puede utilizar

para calentar el jugo, ya que éste sale del proceso de cla-

ri fi cac i 6n a 102'F. Por'l o tanto se efectuarán toma s de

vapor del Primero al Tercero Cuerpo sol amente.

Los calores

cidos y que

latentes de vaPori zaci6n de Ios

serán usados para calentamiento

vapores produ-

son l

TABLA 6-7 CALORES LATE¡ITES DE VAPORIZACION

DE LOS VAPORES PRODUCIDOS

Procedenci a del

Vapor

Calor Latente
Vaporización

8TU Lb.

Pri mer Efecto

Segu n do Ef ecto

Tercer EFecto

Considerando que el calor específico de Ia solución está

dado por:

c = I - 0.006'8(Bru/Lb-'F) (Ref. a) (6-4)

Temperatura
vapor ("F)

9s6. 21233 . ?l

21? -25 959.84

9BB.6S181.87
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ia concentración del Jugo ("erix)

valores ten emos que:

c 0.006(i7)i

La eficiencia de los

a Industria Azucarera

c = 0.9 BTU/Lb- " F

ca'i en ta do res y tachos

es de aproximadamente

usa dos en

0.95

De acuerdo con los márgenes

dabl es entre la temperatura

Ios niveles de temperaturas

los siguientes:

de Tempera tura recomenda-

del vapor y 1a del jugo,

en Ios cal entadores señan

TABLA 6-8.. MARGENES DEL DIFERENCIAL DE TEMPERATURAS

PARA CALENTADORES

Jugo que se

calienta

La cantidad de vapor P (Lb/hra)

saria en Ios calentadores está

,tc(tr-tr)

3e r. Ef ecto 2do. Efecto 1er. E fec to

180-210'F

176-210"F

de

dada

caientamiento nece-

por la fórmula:

P

102-155"FJugo Primario

Jugo Secunda rio

155-180'F

102-176'F

Lxn
(6-5 )
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En donde:

J : cantidad de Jugo (Lb/hra)

c : Calor específico del Jugo

t, : Temperatura de sal ida del

t. : Temperatura del Jugo a 1a
t

(BTU/Lb - "F)

Jugr, ('F )

entrada ('F)

L

n

Calor Latente de Vapori zac i ón ( BTUi Lb )

Efi ci enci a del Ca lentado r (%)

Haci endo uso de la ecuación (6-5) y reemplazando Ios

val ores correspond i en tes pa ra cada toma de va po r, ob-

tenemos I os siguientes valores:

a) Toma de Vapor

b) Toma de Vapor

Pz

c) Toma de Vapor

Ps

del Pri mer Cuerpo:

= 39 '010 Lb/hra

dei Segundo CuerPo:

= 50,740 Lb/hra

del Tercer CuerPo:

= 42,545 Lb/hra

PI

6.5 Evaporac j6n en ca da Cuerpo: 0e acuerdo con Ia Figura

29, podemos decir que la evaporación total, es decir'

la canti dad de agua evaporada, será igual a las eva po -

raciones parciales producidas en cada cuerpo. Si de-

nominamos por Wr, HZ, l{3 y H¿ las evaporaciones en el

primero, segundo, tercero y cuarto cuerpo respectiva-

mente, tenemos q ue:



P P
2

F-2P -Ll
3

x+P

P

-2x F-3P

I 3

x+P +P x

x+P3+P2+P1

+FC(rt-tf)
L

o

F
PP -2P -3x

?.
F.3P -2P

3
P

1
-4xF-Pr-Pr-Pr-x

2 1 3 1 2

FIGURA 29.- Cuádruple Efecto con Tomas de Vapor

x

i
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t^t x +P

x +P

+P +P
2

+P

4x +3P +2P +P
3

159,2i0 Lb./hra

x+ P +P +P

(6-6)

( 6- 7 )

(6-B)

(6-e)

(6-10)

P
2',

P y-P
4

obten i dos

I

3

1

2

3

3

3

3

I

2
H

|.J

!¿J

v

?

!.1 x +P

X
4

E
2 1

PReempl azando 'l os valores de E

anteriormente, se tiene que:

l.l 198,220 Lb./hra

I' 3

t4 108,470 Lb. /hra

t,l 65,925 Lb./hra

La canti dad de vapor de proceso que entra aI primer c uer-

po, es tá dado Po r:

4

+ (6-1i)
1 2 3 L

o

De donde:

228,560 Lb/hra.

De es ta manera se han obte n i do las canti dades de ag ua eva-

porada en los d i fe ren tes cuerpos.

FC(rr-tf)
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6.6 Cálculo de los Grados Brix en cada Cue rpo:

Antes de calcul ar Ios grados Bri x del J ugo que sale

de cada cuerpo, se dará la definición del Brix.

E'l Brix es

soluci6n.

el

Por

p orce ntaj e en pe so de sol uto en una

lo tanto si denomi namos:

Grados Bri x

Pes o de s ol uto en Ia solución (Lb.soluto)

Pes o de la solución (Lb.soiución)

roo (tt*fi#Í6n) (o-rz)

Por Io tanto, si tenemos un cuerpo al que le IIega

F, libras de sol ución a un grado Bri x B, y salen de

dicho cuerpo F, Iibras.de solución a un grado Bnix

B. tenemos Q ue:

I
S

F

B=i,

I 1
/F x 100B

o
"z

S (6-13)

(o-tc¡

I

S /F x 100
2 2

Como el peso de soI uto no varfa , podemos deci r que:

2
B B, x Fr/F, ( 6- 15 )
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Del Balance de materiales hecho en la Figura 30, po-

demos conc lui r q ue:

L
F l.l

Reemplazando la ecuación (6-16) en la ecuaci6n

(6-15), obtenemos:

----------+ F t-F z

F (6-16)
1

F (B )
1I

F (82)

EN UNFIGURA-30. - BALANCE DE MATERIALES

I.IULTIPLE EFECTO

F
1

Cons i derando la

ra calcular los

cuerpo:

Para el

ecuaci ón (6-17)

grad os Brix del

(6-17)

obtenida, podemos aho-

jugo que sale de cada

B B X
2 I

F l.lI

B
o

Primer Cuerpo:

lToBrix

761,600 Lb./hraIF

tt
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t,l 198,220 Lb. /hraI

1
o 22.9"Brix

Pa ra e'l Segundo Cuerpo:

1

2
563,380 Lb./hra

¿
159,210 Lb./hra

B 32"Brix

B

F

22.9oBrix

43.7'Brix

t,l

2

Para el Tercer Cuerpo:

B 32"Brix
2

F
3

404,175 Lb./hra

tl 108,470 Lb . /h ra3

B
3

Para el Cuarto Cuerpo:

B 43.7'Brix
3

F 295,705 Lb./hra

lll 65,925 Lb. /h ra4

B 56oBri x

Los grados Brix promedio del jugo en cada cuerpo,

son las medias aritméticas de la concentración del

Jugo a Ia entrada y a la salida. S.i denominamos

por Bl', 82' , Br' y 84' 1os grados Bri x promedio

del jugo en el pri mero, segundo, tercero y cua rto
cuerp0 respectivamente, los valores de los grados

4

4
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Bri x p romed i o en ca da cuerpo serán los siguientes:

l.r ra e'l Primer Cuerpo:

17"

B

B

B

1

B
o

I

B?'

B3'

4

?2 .9"

20"

Para el Segundo Cuerpo:

B 22.9"
1

2
320

?7.5"

Para el Tercer Cue rpo:

B 3?"
2

B
J

43.7"

37.9"

Pa ra el Cuarto C ue rpo:

B

B

3

4

43.7"

56'

49.9'B

Los valores del Brix

tantes, deb i do a que

la con cen tra c i ón del

del evaporador, éste

promed i o del jugo, son muy i mpo r-
cuando se considera el efecto de

jugo sobre cualquier propi edad

debe ser eva I uado partiendo del
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Brix medio de la solución en el evaporador, de lo contrario

se estarfa aumentando o disminuyendo este efecto se9ún sea

el caso,

6.7 Cál cul o de los Coefi ci entes de Transferenci a de Calor: El

fl ujo de ca lor en cualquier aparato de transferencia

lor, está determinado por la ecuación general:

a uA(Tc-Tf)

Calor

de ca-

(6-lB)

(6-re)

A

T.

En

a

U

h

donde:

: Calor transmi ti do (BTU/hra )

: Coefi ci en te total de trans fe renc i a de

(BTU/hra-pie2-"r)

: Superficie de calentamiento (pie2)

: Temperatura del fluido caliente ('F)

T Tempera tura del fluido. frío ('F)f

Generalmente el valor por determinarse en Ia ecuación gene-

ral (6-13), es ei valor de U. El valor del Coeficiente To-

tal de Transferencia de Calor está dado-por:

1UA=
1 1I

+ +

h
^

KAI I
h A

m 2 2

En donde

A

I

Area de Ia Superfi ci e de Cal entamiento (pie2)

Coefi ci ente de Trans fe renc i a de Calor del lado de'l

fluido cal i ente ( B T U / h r a - p i .2 - " F )
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Area de la Superficie de Cal entami ento por donde cir-
cu'l a el fluido cal i.ente (p.i.2)

Espesor de Ia pared de los tubos que conforman la su-

perfi ci e de calentamiento (pie)

Conductividad térmica del material del tubo

(BTU/hra-pie-"F)

Valor promedio de ¡ (pie2)

I

'I

k

A

hZ : Coeficiente de Transferencia de Calor abl iado del

f'l uldo frÍo (gTu/hra-pie2

A Area de Ia Superfi c i e de

cul a el flui do frío (pie

-'F )

Ca I entamiento por donde ci r-

)

,
2

Analizando la ecuación (6-19), vemos que el valor del coe-

fJciente individual que determinará el vaior del coeficien-
te t0tal, será el más pequeño de los tres. Para el caso de

Ios evaporadores usados para concentrar azúcar, el valor
más alto de los. tres coeficientes individuales, es decir,
el que no infIuye en el coefi ciente totá1, es el del coefi-
cJente de transferencia de calor del material, esto se debe

a que el naterial de los tubos no ofrece prácticamente re-

sJstencia a1 fl ujo de cal or. (Ref. 6)

Si s uponemo s que;

A A
2

(6-20)

Ttlemos que:

At

IU tr +h
2

(o-zt)
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La forma lógica de analizar el problema, es considerar

los coefi c i en te s individuales de pel ícuIa por separado.

En la práctica esto no suce(':, debido a que es muy di-
ffci I eva'l uar el coeficiente de la pe1ícul a del j ugo.

Más bien existen formas empÍricas para evaluar ej coe-

fi ciente total de transferenci a de caJor.

Se han efectuado ensayos para determinar el coeficiente
de transferencia de calor para evaporadores vert.i cal es

concentrando azúcar, entre los cuales podemos mencionar

los ensayos hechos por Kerr. Este cientffico obtuvo

experimentalmente seis valores de U, las seis obtenidas

bajo Ias mi s mas condi ciones de operación, los valores

obteni dos osci I aban entre 150 y 500. Como podemos ob-

servar, existe mucha diferencia entre el valor más al-
to y el menor, de lo que se puede conclui r que estos

ensayos no deben ser tomados en cuenta al analizar un

eyaporador. (ne r. s)

Los fabricantes de evaporadores para conce nt ra r azúcar,

han adoptado valores del Coeficiente de Transferencia

de Caior, casi generales. Estos vaiores fueron obte-
nidos de la Referencia 2 y son Ios siguientes:
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TABLA 6-9 VALORES PRACTICOS DEL COEFICIENTE

TOTAL DE TRANSFERENCIA DE CALOR

( Ref . 2 )

2Valores de U (BTU/hra-pie 'F)

f rancés l l amado Des si n, obtuvo empÍri camente una

obtener los coe fi c i en tes de evaporación de Ios

de Múl.tip1e Efecto usados en Ia Industria Azucare-

(100-B') (T-130) (6- ?2 )
1600

Coefi c i ente de evaporaci 6n
a

( Lb. va po r/ h ra - p i e'- " F )

B':Brix medio del Jugo en el Cuerpo

(.Brix)

T : Temperatura del Va por de al imentación

al cuerpo ('F)

c

Tri p) e

Efecto

Cuádrupl e

Efecto

Quíntuple

Efecto

Pri mer Cuerpo 400-500 400 400

Segundo Cuerpo 300 300 300

Tercer Cuerpo 125-140 200 200

Cuarto Cuerpo 80- 100 150

Qui nto Cuerpo 80- 90
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La cons tante i/ 16000 que aparece en la ecuaci ón (6-22)

está rel acionada con Ia suciedad de los tubos, pa ra tu-

bos sucios esta constante es l/22000.

En eI presente trabajo, se tomarán los valores usados

por los fabricantes y calculará los coeficiente de

evaporación con la fórmula de Dessin, luego se calcula-

rá las superficies de ca I entami ento pa ra cada caso para

comprobar cuan confiable es la fórmula de Dessin.

a) Val ores Adoptados por los Fabri cantes:

Para e l Primer Cue rpo:

= 400 BTU/hra-pie2

Para el segundo Cuerpo:

U 300 BTU/hra-pi e
2

U FI

F
2

Para el Te rce r Cue rpo:

U 200 BTU/hra-pie 2
F

3

Para el Cua rto Cu e rpo:

U 100 BTU/hra- pi e
?

4

b) Cálculo de

la f órmul a

- Para el

'l os Coeficientes de Evaporadores mediante

de Des s i n :

Primer Cuerpo:

= 2goBrix

= 249.7oF

= 0.44 Lb.vaporlhra-pie2-"F

B

T

c

I

I

I
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Para el Segundo Cuerpo:

c

= 27,5oBrix

= 233.21"F

= 0.34 Kb.vapor/hra-pie2o
2 F

Pa ra el Te rce r Cuerpo:

= 37,9'Brix

= 2L2.260F

= 0.?3 Lb.vapor/hra-pie2-

8z',

rz

B3'

T¡

B4'

Tq

c F

Pa ra el Cuarto Cuerpo:

3

c

49.9"Brix

181.87'F

0. l2 Lb. vapor/hra-pi e
?

4 F

6.8 Cálculo de Ias Su perfi c i es de Cal entamiento: Como se

menc i ond en el punto 6.7 del p res en te Capítul o, prime-

ro se calcularán Ias superficies de calentamiento con-.

siderando Ios valores de los Coeficientes de Transfe-
rencia de Calor adoptados usualmente por los Fabrican-

tes de estos aparatos y I uego se cal cularán Ias super-

ficies de ca I en tami en to cons i derando los Coeficientes

de Evaporación obtenidos mediante la fo'rmula de Dessin.

a) Usando Ios Coeficientes de Transferenci a de Calor:
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el Prin¡er Cuerpo:

?17 ,680 Lb. vapor/hra

945.78 BTU/Lb. vaPor

215'877,390 BTU/hra
,

400 BTU/hra-pie'- "F

?49 .7'F

236.9"F
a

40 ,210 pi e'

159,210 Lb.vapor/hra

969. B4 BTU/Lb.

154'408,226 BTU/hra

300 BTU/hra-pi e2- oF

233.21 'F.
216.85 "F

31,460 pie2

L
o

I

ql

U

T.

Tf

A1

T
L

Tf

Az

T
L

Tt

Ag

Hz

L
¿̂

qz

U^I

t.I^

L
5̂

a3

U.J

Para el Terce r CuerPo:

= 108,470 Lb. vapor/h ra

= 988.68 BTU/Lb.

= t07'?42,120 BTLJ/hra

= 200 BTU/hra-pi "?- 
oF

= 212,26 "F

= 188.6C oF

= 22,660 pie2
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Para el Cuarto Cuerpo:

tll 65,925 Lb. vapor/hra

1,02?. i BTU/Lb.

67' 4?1,498 BTU/h ra

100 BTU/hra-pie2-'F

181.87'F

139.46" F

15,900 pie2

4

L
4

a4

U
4

T f

A
4

T.

b) Considerando los

ten i dos med i an te

Coef ici entes de Evaporación ob-

la fórmul a de Dessin:

Pa ra el Primer Cuerpo:

l.t 198,220 Lb. vapor/hra

20.44 Lb. vapor/hra-pi e F

1

cl

T. ?49.7.F

T 236.9"Ff
A 35,200 pie 2

1

Para e'l Segundo Cuerpo:

}J 159,210 Lb.vapor/hra

c2 0.34 Lb.vapor/hra-pie

2

F

T. 233.2t"F

T 216 ,85 'F

A
Z

28,620 pie 2

2



-t27 -

Para el Tercer Cuerpo:

I,J I08,470 Lb.vapor/hra
3

2

3

T
c

?12 .26" F

0 . 2 3 L b . v a p o r / h ra - p i e Fc

T

F

1BB,6O'Ff
2

A 19,930 pie
3

Para el Cu ar to Cuerpo:

65,925 Lb. vapor/hra

c

4

4

f

4

20.12 Lb. vapor/hra-pi e

T. 181.87.F

T 139.46'F

2
A 12,950 pie

Resumiendo Ios cálculos efectuados para obtener

1as s uperfi ci es de ca lentami ento tenemos:

TABLA 6-10 COMPARACION ENTRE LAS SUPERFICIES

DE CALENTAMIENTO OBTENIDAS USANDO EL VALOR DEL

COEFICIENTE TOTAL OE TRANSFERENCIA DE CALOR Y

LOS COEFICIENTES DE EVAPORACION

EFECTO CORRES-

PONDIENTE AL

Primer Cuer o

Se undo Cuero

Te rce r Cuer o 22 660

SUPERFICIE DE CALENTAMIENTO

U

( 2

J5 200

28 620

4 1 0

31,460

t2 -45

9.03

t9,330 12.05

c u a r t o c u e rp o 15 900 t2 950 18.55

c
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De la Tabla 6-10, vemos que Ia fórmula de Dessin'pue-

de ser considerada para cal cul ar 'l as superficies de

calentamiento sin incurrir en un error mayormente con-

siderable. Por lo tanto, para el p res en te cál cul o se

consi derarán ias superficies de cal entami ento obteni-

das mediante el uso de los coeficientes de evaporación

obtenidos de la fórmula de Dessin.

6.9 Cálculos Varios: En es te punto

mado de los diferentes aParatos

ral B del Capítulo anterior.

6.9.1

se hará un

des cri tos

cálculo esti-
en el nume-

Condensador: para proceder al cálculo de algu-

nos de 1os requisi tos que debe cumpl ir el con-

densador, se hará uso de las ec uac i ones obte-

nidas en el Capítulo anterior.

Como se menci onó

los serán para un

rriente.

a n teri o rmen te, todo s

co ndens a do r s eco a

los cálcu-

contraco-

Secci ón Transversal: haci endo

ción (5-12), podemos calcular

versal del condensador.

us0

la

de la ecua-

sección trans-

si Q 29.43 T0N/hra., tenemos:

2
S 64.75 pie

Es ta secci ón trans vers a I co rre s pond e a un

cilindro de 4'5l8" de radlo.
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Agua de Enfri ami en to: antes de cal cul ar la can-

ti dad de agua de e nfr i ami en to necesaria, se debe

determinar I as temperaturas t, y tZ que corres-

ponden a Ias temperaturas de entrada y de salida

deI agua del condens ador respecti vamente. Para

un rociador de 60% de eficiencia, una temperatu-

ra de bulbo húmedo dei aire de 80"F.y una dife-
renc'ia de temperatura entre I a temperatura de l

vapor que ilega al condensador y Ia temperatura

de salida del ag ua de1 co nde ns ador de 12'F,apli-
cando Ia ecuación (5-20), tenemos:

t =124.7"F

t 11.7"FI

t 93.0"Ft

Aplican.do la ecuación (S-13), se obtiene:

tl 52.78 Lb.agua/Lb.vapor

Como ia canti dad de vapor por condensarse es

65,925 Lb. vapor/hra, la canti dad de agua de

enfri ami en to que debe hacerse ci rcular por e1

condens ado r es:

0 = 3' 479,520

6.9.2.- Bomba de VacÍo: los

Lb. agua/hra

principales requisitos que

de aire son Ios siguientes:debe cump1ir Ia bomba

Vo l umen de aire a ser extraído: si tenemos que:



F
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763,636 Lb.jugo/hra

52. 7B Lb. agua/Lb.vapor

az=

al= 250 p. p. m

35 p.p.m

a 4,000 p. p. m

l,l 65 ,925 Lb. vapor/hra
4

3

0e la ecua ción (5-15), obtenemos:

T 576.4 Lb.aire,/hra

Como la temperatura. del aire entrando a la
ba es i gual a la temperatura de entrada del

al conde ns a do r, es decir 93.0"F, Ia presi 6n

vapor correspondiente a es ta temperatura es
.)

0.7672 Lb. /p ls.'abs .

Si multiplicamos las libras de aire por

por el vol umen especí fi co, obtenemos el

de aire a ser eitraído del condensador:

bom-

agua

del

de

De la ecuación (5-14), para una presión en el
condensador de 1.925 Lb/pl g2abs. se obti ene la
pres ión pa rci a I del a i re en I a mezcl a:

P. = 1 . 1578 Lb/pl g.2abs .

Aplicando la ecuación (5-16), encontramos el

volumen específi co del aire:

v = 176.20 pie37tu.

hora

vol umen
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3,a I0i,600 pie /hra

Despl azami ento de I a Bomba: apl i cando I a

ci6n (5-18), obtenemos el desplazamiento

bomba:

ecua-

de I a

3

b

o lo que es lo mismo:

33,390 p i e /mi n.

203,200 pie / hr a

b



C A P I T U L O VII

LA TERMOCOMPRESION Y SU APLICACION A LOS EVAPORADORES

DE MULTI PLE EFECTO
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Pri nci pf os : S i cons i deramos un evaporador de simple e-

fecto, el vapor de jugo producido tiene un calor laten-

te de vaporización que podrfa sen aprovecirado para ca-

'l entar jugo del mismo cuerpo. El inconveniente que se

presenta, como se mencionó anteriormente, es que este

vapor no tiene Ia suficiente temperatura como para que

exista un diferencial de tempe ra tu ra entre di cho vapor

producido y el jugo ex i s tente en Ia calandria.

La Termocompres i ón anal i za es te aspecto y lo que se pro-

pone es aumentar la presi6n y consecuentemente Ia tempe-

ratura de) vapor produci do, a tal grado que pueda ser u-

ti I i zado pa ra e v apora r agua del mi smo j ugo del que p ro-

viene.

7.? Descripción: La

mediante

yector de

el uso

chorro

compresión del

de un compresor

de vapor.

vapo r puede produci rse

centrífugo o con un e-

El primeror es decir, el compresor centrífugo, obtiene

su fuerza motriz de una turbina a vapor o de un motor e-

léctrico. Es rara vez uti lizado debido a que como se

trata de un aparato mecánico, tiene costosas piezas en

movimiento que exigen un mantenimiento y lubricación cs-

merado. Por 'l o tanto es te método es tá expues to a daños

repentinos que podrlan paral izar Ia producci6n del Inge-

nfo.

El segundo método es el que generalmente se usa debido
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a su mayor confiabil idad.

por util iza vapor a altas

El eyector de chorro de va-

pres iones ( l5O-300 Lb/pl g.2 )

Consiste de una boquil Ia o tobera en el cuál es acele-

rado el vapor de proceso y luego expandido, una caja

de mezcl a en dond e el vapor de proceso cede su energía

cinética al vapor de jugo que es aspirado mezclándose

I uego con el vapor de proceso y por úl timo tjene un'di-

fusor en el cuál la mezc I a de vapores es compri mi da a

una pres i ón req ue ri da en la Calandria.

Para evaluar la eficiencia de estos eyectores, existe

un término llamado "coeficiente de arrastre", que es

'la relación entre el peso de vapor aspirado y e1 peso

de vapor de proceso que llega al eyec tor. (Re f . 7)

t4
2

1
t4

(7- 1)

En

ilz

H1

donde:

: coeficiente de a rra s tre

: peso de vapor aspirado (Lb. )

: pes o de vapor de proceso requeri do (Lb. )

El vaior de e, depende de )a pres i ón existente en la

Calandria, a mayor presión menor será el coeficiente

de arrastre, es decir, que para una mayor presi6n de

sal ida de Ios vapores mezclados en el eyector, mayor

será el vapor de proceso requeri do por el eyector.
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7.3.- Anál'i sis Ca l orífi co: Cons i dérese un eyec tO r de chorro

31, en donde:de vapor como se indica en Ia Figura

pres i ón de vapor de proceso (Lb/pl9.2abs. )

entalpía del vapor de proceso (BTU/Lb)

presión del vapor de jugo (Lb/plg.2abs.)

entalpía del vapor de proceso I uego de la expan-

sión isoentrópica (BTU/Lb)

entalpía del vapor de proceso I uego de Ia expan-

si6n rea I en la boquilla (BTU/Lb)

eficiencia de Ia boquilla (%)

pl

Ht

p2

H3

H3'

e

La eficiencia de la boqu i lI a es tá

entre el trabajo de expansión real

s ión teóri co. (Ref . 1)

dada por la relación

y el trabajo de ex-

1

La eficiencia del

tre el trabajo de

compres i ón real.

H H^,
J1

-1 (7 -2)

difusor es tá da do por Ia relación en-

compresión teóri co y el trabaj o de

H
3

El trabajo real de expansión es mayor al trabajo teó-

rico deb i do a que el proceso de expansión no es i soen-

tr6p i co , dado que la entro p ía del vapor aumenta a cau-

sa de la fri cci ón en la boquilla.

Hl

H
4

2

En donde:

e

H

z

5
(7-3)
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di fusor (f)
mezcl a al comienzo de Ia compre-H

2

4

eficiencia del

ental pía de Ia

s i ón ( BTU/Lb )

ental pía de la
5

H

7

mezcla a la sal ida del difusor

(BTU/Lb )

trabajo neto requeri do en el di fusor ( BTU/Lb )

Exi s ten otras pérdidas debi do a

de energía cinética del vapor de

vapor aspi rado que se encontraba

poso, no es del 100% eficiente.

signaremos por (l-er). En donde

de la caja de mezcia.

que Ia transferencia

proceso al chorro de

prácti camente en re-

Esta pérdida la de-

e es la eficiencia
3

de I a

chorro

Si se cons i dera

caja de mezcla,

de vapor estará

Ia eficiencia de la boquil la y

el trabajo neto disponibl e del

dado po r:

¡t (ef1 e H
3 3

H (7-4)
b I I I

En donde:

uu

"1

EI trabajo

obtener de

t3

H1(H1-H3)

trabajo rea l di s poni bl e del chorro de va-

por ( BTU )

efi ci enci a de la boquilla (l)

eficiencia de Ia caja de mezcla (%)

trabajo de expansión teóri co en la boqui-

IIa (BTU)

neto requerido en el difusor, lo podemos

la ecuacióri 7-3:



TO BENA

CAJA DE MEZCLA
DlFUSon

ME ZCL A OE

VAPORES
(Pml

VAPON DE
PNOC E 5O

{Pl )

VAPON SUCCIONAOO

tP2 I

FIGRA 31.- TERI'IOCOMPRESOR APLICADO A LA INDUSTRIA AZUCARERA
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(7-s)
e?

trabajo te6ri co requeri do en el difu-

sor (BTU)

eficiencia del di fusor (%)

7

En donde:

(Mr*Me)(H+-H5)

ez

Hac i endo un bal ance de energf a

decir que e1 trabajo disPonib)e

por en Ia boqui lla es igual al

la compres ión en el difusor:

Reemp 1a za ndo I o s

ec uac i ones 7-4 y

en e1 eye c to r, podemos

de la expans i 6n del va-

trabajo requeri do para

(7-6)

valores obtenidos para l'lb y Z de las

7-5 respectivamente, tenemos:

H 7
b

(¡rl+r'r2 ) (H4-H )

mrerer(H1-H':) (7-7)
e

2

0rdenando términos, podemos encontrar una expresión pa-

ra el coeficiente de arrastre:

e= e (e -1) (7-B)
3

Real i zando un ba I ance de la mezcl a que se produce en

el eyector, podemos deci r que:

(Hl-H3)

(H4-H5)

i1
15

e
1 Z

+x
1

,1 
z

*z(;1 Mz) X ^tt
+ (t-g],
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En donde:

*6 : Calidad del vapo.r que sale del eyector (l)

*Z : Cal i dad del vapor asPi rado (f )

xa": Calidad del vapor de proceso después de Ia

sión y de haber cedi do pa rte de su energía

ti ca al vapor asPi rado (%)

En la prácti ca se sue'le asumir que Ia cal idad del va por

aspirado (x2), es 100Í, es deci r, que el vapor está sa-

turado. La cal i dad de 'l a mezci a de vapores que saie

del eyector (x'), oscila en la práctica entre 90 y 98%.

El problema consiste en encontrar el valor de xr", éste

es tá relacionado con la calidad del vapor de proceso

luego de ia compresión (xa'\ de la siguiente forma:

(x
3 ')L

expan-

c i né-

(7- io )
3

(1-er)(Hr-H -Á

X

J

En donde:

(1-er) : fracción de energía c i néti ca no transferi da al

vapor de proceso (f)

calor I atente de vapori zación correspondiente

a la presión del vapor aspi rado P, (BTU/Lb)

El va lor de xa' está a su vez relacionado con la cali-

dad que tendría e1 vapor de proceso si la expa ns i 6n

hubiera sido isoentrópica (xU) de la siguiente manera:

(x
J 3

)L ( 7- 11)

L

( t-er) (1lt-Hz)

En donde:

( i-e, ) : fracción de calor

pans i ón del vapor

perdi do debido a que Ia ex-

no es isoentrópica (l)
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Haci endo uso de las ecua c i ones 7-8 a 7-11, se puede ob-

tener el coeficiente de arrastre del termocompresor.

En 1a práctica ia eficiencia tota'l del eyector oscila

entre 0.80 y 0.75, en donde las eficiencias j ndi vi dua-

les son:

Eficiencia

Eficíencia

Eficiencia

de

de I

de

= 0. 95

= 0.90

) = c.B0

1a boquilla (er)

di fusor (er)

la caja de mezcla (e

{ ( los p log p
m

0.98

0.95

0.85

o.0os6 (to-212)]

(7 -t?)

Para cál culos rápidos del coefi ci ente de a rras tre, se

hace uso de una ecuaci6n empírica obtenida por un cien-

tffi co francés l l amado Truf f au'l t' es ta ecuaci ón está

dada por la siguiente ecuaciórr : (Ref.2)

+1) 144¿
)

I t t
0m

En donCe:

p

"c

t,

t
o

e 0.95 e
c

(7-13)

coefi c i ente de a rra s tre de Ia boquil la nueva

coeficier,te de arrastre de la boquilla usada

temperatura de I a mezcl a correspondj ente a una

presión pm en la calndria ("F)

temperatura del vapor de jugo correspondienle a

una pres i ón po del vapor de iuSo ("F)

presión del vapor de proceso (Lb/plg.2abs. )

presi6n del vapor de jugo (Lb/plg.2abs. )

pres i ón ex is tente en la calandria (Lb/plg.2a¡s. )

p
o

pm
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ac epta b le coeficiente de arrastrePa ra obtener un

termocompresor,

a las siguientes

es necesario que

condiciones:

el proceso es té

en el

sujeto

a) La diferencia de tempera tura existente entre la ca-

Iandria y el vapor del jugo no debe ser mayor a 18"F.

Esto es debido que para una mayor diferencia de tem-

peratura, el coeficente de arrastre disminuye. Si

nos fijamos en la ecuación 7-8, para una di ferencia

de temperatura mayor, aumenta también Ia diferencia

de enta lp fa (HO-Ha), 'l o que produce una disminución

del coeficiente de arrastre.

b) La el evación del punto de ebul I ición debe ser peque-

ña, porque un aumento notorio en és ta, trae como con-

secuencia un aumento.de la diferencia de temperatu-

ra. Por lo ta n to, podemos decir que Ia concentración

del jugo debe ser baja, por este motivo el termocom-

presor sol o debe usarse en el primer efecto.

Para evaluar la importancia que tiene el termocompresor

en el ftlúltiple Efecto, se procederá a calcular la efi-
ciencia dada por éste desde el punto de vista del con-

sumo de vapor,

Cons idérese un sistema de eva porac i ón de cuádrupl e e-

fecto con termocompresión en el primer cuerpo. Si no

hubiera termocompresión el consumo de vapor der prodeso

es ta rá: da do 'por :
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v (7-14)
4

Si c rn s i dera nos el sistema con termocompres i ón, el con-

sumo de vapor de proceso sería:

v v' + v' (7-15)

En donde:

: consumo de vapor

sión (Lb)

: vapor de proceso

: vapor de proceso

¡ andria (Lb)

de proc es o usando termocompre-

Haciendo un balance de masa en el primer cuerpo, se

puede decir que el va por que entra al cuerpo es igual

al Yapor que sa'l e o lo que es lo mismo:

V'+V"+eV' eV'+x (7-16)

En donde:

coefÍciente de arrastre del termocompresor (%)

vapor de ca lentami ento al segundo cuerpo (Lb)

x = V'+V" (7-t7)

Como la cantidad de agua total evaporada en e1 proceso

es:

E 4x + EV' (7-18)

Se puede resumir diciendo que la economla aportada por

el termocompresor es igual a la diferencia entre el

E

v
c

v'

v"

que

que

entra

entra

al termocompresor (Lb)

di rectamente a Ia ca-

e

x
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vap0r c0nsumido por el evaporador sin termocompresor me_

nos el vapor consumido por el evaporador con termocom_

pres i ón.

c V (7-1e)V
c

Reemp i a za ndo

7-14 y 7-18

I os

en la

valores de V y V. de Ias ecuac i ones

ec uac i ón 7- 19, obtenemos:

E eV'E

c (7 -20)
4 4 4

eV'
C

4

General izando Ia ecuacidn

efectos, tenemos:

eV'

(7 -2r)

7-20 para cualquier número de

17 -2?)c
n

En

c

e

v'

n

donde:

: economía dada por el termocompresor (Lb vapor)

: coeficiente de arrastre del termocompresor (l)
: vapor de proceso que 'entra al termocompresor

(Lb vapor)

: número de ef ectos

7.4 Ventajas y Desventa jas de la Termocompnes i ón : Las

principales ventajas que

son las siguientes:

presenta I¡ termocompres i ón

a) Debiao a que la termocompresión aumenta la evapora_

ción en el primer efecto, diiminuye ia evaporación
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en los efectos restantes y,:con§eCrJenteDente' 1as. s u-

perfi ci es de ca I en tami en to de estos cuerpos, con
'lo cuál el costo de estos aparatos es .inferior.

b) Debi do a que aho r ra vapor de

presor a umen ta la eficiencia

proceso, el Termocom-

térmi ca del proceso.

c) Alivia Ia

capacidad

ca rga del condensador, dismi nuyendo 1a

del rociador de agua.

Las pri nc i pa 1 es

pres i ón son las

desventajas que presenta I a Termocom-

siguientes:

a ) El cos to mi smo del Termocompresor.

b) Necesidad de una válvula de vapor para regular Ia
entrada de vapor de proceso al Termocompresor se-

gún los requerimientos del cuerpo al cual sirve.

7.5 Uso de la Termocompresión en el Eva po rads r de Calan

dria: Pa ra

Evaporador

el consumo

compresor

decidir el uso del Termoconpresor en el

que estamos anal i zando, veremos primero

de vapor de proceso que tendrá el Termo-

a las condiciones que operará.

Para el efec to, se calculará el coefi ci ente de a-

rrastre del Termocompresor mediante el uso de la fór-
mul a aproximada de Truffa u I t dad a en la ecuación 7-12.

En donde:
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= 235.4'F

= 233. 3'F

= 150.0 Lb/plg.2abs.

= 23.00 Lb/pl g. 2abs.

= 22.06 Lblpl g.2abs.

Z
144

p

pm

po

( ec* t ) (los.l50-los.23) .0056 ( 233.3-21?)
t t

0m

e
c

5.90 Lb vapor j ugo/Lb. vapor pnoceso

5.60 Lb vapor j ugo/Lb va por proceso

Si al termocompresor 'l o hacemos funcionar pra un con-

sumo de va por de proc es o de 10,000 LB,/hra., el ahorro

de vapor produ c i do por la termocompres i ón será:

eV'
14,000 Lb/hra.c

4

El ahorro de vapor de proceso es cons i derabl e, por lo
tanto vamos a analizar lo que sucede con los cáiculos
desarrol i ados en el capítul o anterior ahora que se u-

til izará termocompres ión.

a) La cantidad total de agua evaporada es la misma,

debido a que la cantidad de jugo al imentado a Ios

evaporadores se mantiene igual, asf como tamb'i en

las concentraciones de la sol ución a la entrada y
a la salida, por'l o ta n to:

E 531,818 Lb/Hra.
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b) La Distribución de Temperaturas se Ia mantendrá igual,
lo que yaria son I as. El evaciones del punto de EbulIi-
ci 6n debi do a que Ias con cr nt ra c i ones del jugo que l1e-
ga a cada cuerpo son di ferentes, pero es tos aumentos

de los Puntos de Ebullición van a ser mfnimos, por io
tanto, el error que se cometerá al cons i dera r inalte-
rables los E.P.E. será también minimo, de tal forma la
Distribución de Temperatur.as será igual a la dada en

'la Tabla 6-6.

c) Debi do a que ios requerimi entos de los Calentadores son

independientes a que si se usa o no T e rmo c o m p r e s i ó n ,

las Tomas de Vapor se mantendrán inalterables, es de-

cir:

Pl

P?

P^
5

39,010

50,740

42,540

Lb/hra.

Lb/hra.

Lb/hra.

d) Evaporación en cada Cuerpo: si

ra 32, la cantidad parcial de

cuerpo será:

nos fi jamos en

agua evaporada

la Figu-

en cada

}J I 3
P

l.J x+P +P

=x+P P++ + eV' (7 - 23)

(7 -24)

(7 -2s)

(7 -26)

2 3

?

2

1

lil x+P
? 3

l.l x
4

Por lo tanto, la canti dad total de a gua evaporada en



P P P
1 2 3ev I

x+ P +P x+P

-eV'-x F -2P .?P -eVr-2x F-3P

X

-ZP P -eVr-3x F-3P

x

Termocompresor

V

F

F-P P
J

PPP -2P -eV | -4x
2 1 3 2 1 3 2 I 3 ? 1

FIGURA 32.- Cuádruple Efecto Utilizando Termocompresi6n

tl
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si stema de evaporaci6n será

evaporac i ones parciales en

igual a la suma de

cada cuerpo:

E 4x 3P 2P eV' (7 -?7 )
3

Reemplazando los va I ores de E, P3, P, Y P, en la

cuaci ón anterior, se puede cai cul ar el valor de x

e-

51,920 Lb/hra.

++ ? , PL *

Haciendo

calcular

uso

I as

de Ias ecuaciones 7-?3 a 7-26' podemos

evaporaciones parciales en cada cuerpo:

lil

ltJ

t{

ttJ

e) Los grados

penderá de

tanto:

= 240,217

= 145,2i0

= 104,470

= 51,920

Lb/hra.

Lb/hra.

Lb/hra.

Lb/hra.

I

2

3

4

Bri x de1 jugo que sale

'las cantidades de agua

de c ada cuerpo

evaporada. Por

de-

lo

B

B

B

B

1

?

3

4

= 24.80'B

= 34,.40"8

= 47.60'B

= 56.00"8

Los grados Brix Promedio serán:

= 20.90"8

= 29.60"8

= 41.00'B

= 51. B0"B

B1'

Bz'

B^'
J

4
B
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f) Debi do a que las temperaturas del vapo r que llega a

cada cuerpo y las temperaturas del iugo en cada cuer-

po se manti enen i guales, el diferenciai de temperat -

ra en cada cuerpo no va rfa t por 'l o tanto, Ios coefi -

cientes de evaporación para cada cuerpo solo variarán

debido a los cambi os de Ios grados Bri x p romed i o del

jugo en ca da cuerpo:

2
c = 0.43

= 0.33

= 0.22

= 0.ll

-oF

=oF

-oF

-oF

Lb/hra-pi e

Lb/hra-pie

Lb/hra-p i e

Lb/hra-pie

I

?

3

4

2
c

c

c

S

S

S

S

?

2

g) Con las evaporac iones parciales y 1os coefi ci entes

de evaporación para cada cuerpo, se obti enen las su-

perficies de calentami.ento en el l'lúltiple Efecto a-

hora uti I i zando Te rmo comP re s i ón:

I

2

3

4

S

43,640

26,900

20,070

1l , 130

p¡e

pie

pie

pie

L

?

?

2

La superficie total del Múltiple Efecto seFa

la suma de las superficies de calentamiento

les de cada cuerpo:

i gua 1

parcia-

101,740 pie

De los cál cul os efectuados y comparándo los con los ob-
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tenidos para el sistema de evaporación sin Termocompre-

si ón, podemos conc 1u i r que:

1) Hay un ahorro de vapor de proceso de 14,000 Lb/hra.

2) El Condensador en l ugar de tener una ca rga de

67'420,000 BTU/hra, tiene una carga de 53'102'0C0

BTU/hra. Es dec i r, que el condensador para el sis-

ma de evaporación con Termocompresión será de una ca-

pacidad 201 menor que e1 nec esa ri o pa ra el sistema

sin Te rmo comp re s i ó n.

3) A consecuencia de 1o expuesto en el punto 2' Ia can-

ti dad de agua de enfri ami ento necesa ri o en el conden-

sador será tambiÉn inferior, con 1o que disminuye la

capacidad del rociador asf como también de las bom-

bas de agua.

De lo antes dicho, se justifica el uso del Termocompre-

sor en el Eva po ra do r analizado.
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Se enti ende por optimi zaci6n, el hecho de ob tene r un proce-

so minimizando el cos to del mi smo. Para el cas o que estamos

anal izancJ, cons i s te en obtener el mi smo efec to de evapora-

ción minimizando el costo de los. avapdradores.

La manera de minimizar el cos to sería reduc i endo las super-

fici es de ca I entami ento de los di ferentes cuerpos que con-

forman el Múl tiple Efecto. Para el efecto, debemos encontrar

una exp res i ón ma temáti ca que nos dé las s uperfi ci es mínimas

de calentamiento. Si denominamos por:

S I

dt dt
2',

dt, r dt.

las superficies de cal entamiento

de los di ferentes cuerpos.

Ias cafdas netas de temperaturas.

las cafdas reales de temperatura.

Los coefi ci entes de evaporación

reales del j ugo.

los grados Brix promedio del jugo.

S ?, 53 y Sq

I

dt t'rdt ' , dt v dt
1 2 3 4

Cl ' C?, .3 Y c4

B B4'B3'82' '

vK"
J

v
1

1
t^I N 2, u3Yw+ las cantidades de

en 'l os di feren tes

agua evaporada

cuerpos.

dt: I a

ratura

ca ída de temperatura

del vapor de proceso

correspondiente entre la tempe-

y la del condensador.

Los coeficientes de proporcionalidad de la

caída de tempe ra tu ra di sponible entre el se-

gundo cuerpo y 1a tempera tura del vapor en

el condensador,

KK 2', 4
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Cantidad total de Agua Evaporada.

Superficie total de Calentamiento dei |tlúl tiple Efecto.

(3-1)

dt + dt
2

+ dt dt = dt (s-2 )
3 4

Si asumi nos que:

Tenemos:

Ul * W2 + H3 + ¡.¡4 E

+
t

dt = mdt (8-3)i
Ten emo s :

dtz + dr3 + d14 = (l-m) dt (B-4)

Si uti lizamos Ios coeficientes de proporcional idad tenemos

que:

dt
2 2

(1-m) dt (8-5)K

dt K3 (1-m) dt (8-6)
3

(l-m) dt (3-i)dt K
4 4

En donde:

K +K K

S

1
) (T-130)

(B-3)

(3-e)

+ 1
? 3 4

Pa ra el Primer Efecto:

De Ia fórmula de Dessin:

( loo-B

!t I
1 c dtI 1

c1
22,000

(8-10)
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coefi cientes de evaporación son proporci onal es a

tota'l de temperatura, podemos asumi r que:

c, = árdt

Por lo tanto, reemplazando la ecuación (B-ll)
(8-9), tenemos:

t.t

en

(B-11)

(8-12)

(8-13)

(8- l4 )

(8-15)

(8-16)

(B-17)

1

1
S

S

s

I 1
a dtdt

Reemplazando el valor de dt, de la ecuac ión (B-3),tene-

m0s:

l,l I
1 a, m dt 2

Pa ra el Segundo Efecto:
I,J )

sz
c? dt2

De la mi sma manera:

cz =a (dt-dt
2

)
1

Reempl a zando (B-15) en (8- 14 ) tenemos:
I,J

2sz =
a2(dt - dt

1

Reemplazando las

(8- 16 ) tenemos:

dtz

(8-3) y (B-5)ecuacr0nes

I,l
2

en

2 2a2K2 ( l-m ) dt 2

De la mi sma manera obtenemos para el Tercer Efecto:

3

2

S
3 arK, ( r

t.l

K )(t m)
? dt 2

(B-tB)
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t,l
4

s4

( l-m) dt 2

(8-1e)

(B-20)

(8-21)

(B-22)

a4k4( 1-kz-k,) ( t-m)zat2

La Superficie Total de Calentamiento será:

tl t,J

S

S=St*SZ 53*Sq

1 )
+

? 2
a

+

mdt a k
1 ? ?

3
t¡

+

+

a 
3 

k 
3 

( I - k 
2 ¡ 

( t - m ) 
2 

a t 2

l.l
4

a (l-k -k
3

) ( I -m )k
? ?dt4 4 2

La superficie Total mínima estará dada por:

dSt
-Am-

dsz
-Zm

ds.
+ ---=---:- +

dm

ds4
-¡m

dS
dm 0

ó
I.l I.J l,l

2i 3+ +
2 2 artr(t-m)3at2 arkr(l-t,)(t-m)3at2a dtm

1

H
4+

2se
-l- 

m

2sc
-T-m

(8-23)

(8-24)

(B-2s )

ó

a4k4( l-k2-kr) ( r-m) 3ot2

S z5
2

2s¡
-T-m

1
2S

4
0

De donde:

m 1-m 1-m

,e'"3
-T-m

S
I

m

I 2n
§-2 + S"

JIS +

S

l-m (8-26 )



Como la ecuaci ón (8-3)

Tenemos:

-156-

m=
dtl
dt

(B-2: )

( 8-28 )

(8-29)

(B-30)

(8- 31 )

(8-32)

(8-33)

(B-34)

2dt
1 1

S ++ S"
J

sq ( 1-m) dt
2

Reemp la za ndo (8-4) en (B-28) tenemos:

1
2dt I

S S dt + dt + dt
2 J 4 ? 3

De la misma manera podemos deci r que:

S

S

++ S
4

2

t, 
=

s4

Si denomi namos por:

Y1

l2

+s dt + dt
3 4 3 4

2dt
3

dt

S

4

I

i

2

3

I,J

c

H

cz

H

v
3

4

c
3

!l
4

v
c4

(B-35)

?dt 
?



En donde lt, lZ, y3 y y4

de los cuerpos.(Ref. 4)

Tenemos que:

v
S I dt

v?

dt

S
v 3
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son Ias capacidades de evaporación

(8-36)1

Sz

1

2

3

(B-37 )

(8-38)

(B- 3e )

(8-40)

(8-41)

dt
3

S
!¡

4 dt
4

Reemplazando estas ecuaciones en las ecuaciones (B-29),

(8-30) y (8-31), tenenos:

En ecuac i ón (8-29)

Y1

TE 2dt
1

En ecuación (B-30)

v ?

dt
2

l'' l^
--l_ ¿ l-
dt¡ dtq

En ecuac i ó n (B-31)

v 3

Y2 v3 v4

-+-+-dtz dt3 dt4

dt 2dt)

dt dt dt
?

2dt
2

dt + dt
3

.)

++
3 4

4

l4
dt

4

dt
4

(B-42)
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Si denominamos por rl, r2' "3 J t4

currenc i a, que son iguales a: ( Ref.

dt
"1

los coefi ci entes de re-

2)

r

dt
(B-43)

(8-44)

(8-4s)

(8-46)

(8-47)

(B-48 )

.(8-4e)

I

dt I
2

r Ĵ

4

dt
2

?
dt

dt

dt

dt
r

.)

3

4

de la ecuación (8-42), obtenemos:

2dt32

Y"'
J3

Y4

3 -l .1dt

dt
4

2y
4

Igual ando la ecuación (B-48¡ y (8-40), obtendremos:

r v 3
4

2y
4

Reempl a zando la ecuaci ón (8-46 ) en Ia ecuación (8-41)'

obtenenlos:

l2 t,*5)2dt 22;f Y3 * Y4t4
(B-50)
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Ia ecuaci ón (8-45) en Ia ecuación (8-50)Reempl azando

tenemo s que

r
Ĵ

I(1 + 

-)
' 14v

?

2(y, + toro)

Reempl azando las ecuaciones

cuac i ón (8-40), obtenemos:

2d*

(B-51)

(B-46) y (8-as) en la e-

v
1 (8-52)

(B-53)

Y4t3t4Y3t3 *orr'

Y4t3t4)Jrf^JJ

"-+-{" I lz *

, Reempl azando la ecuac i ó n (B-4 4 ) en la ecu ac i ón (B-S2),

se obtiene:

v (1 +
1

rr + r
1

)1
3 3 4r

?

r

z(y I +
?

Rcemplazando la ecuación (S-43 ) en la ecu ac i ón (8-2),

obtenemos:

rrdt, = dtl + dt2 + dt3 + dt4 (8-54)

ó

dto dt, dt,
r + ' + " (B-s5)

dtt dtt dtl

Reemplazando las ecuaciones (8-44), (8-45) v (8-a6)

la ecuaci6n (B-55), obtenemos:

I

tl

en
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las superfi ci es mínimas de ca I entami ento, se

s i g ue:

a) Con Ias evaporaciones parciales en cada evaporador y 1os

coeficientes de evaporación obtenidos en el Capítu'lo an-

terior, se calculan las capacidades de evaporación en ca-

da cuerpo.

b) Se cal cul an los coefi ci entes de recurrencias.

c) Se ca'l cul an Ias caídas netas. de tempe ra tu ra y se las co-

rri ge obteni endo las caÍdas reai es de temperatura.

d) Se compara la di stribución de temperaturas así obtenida

con la que se obtuvo en ei capítuio anterior' si estas

dos distribuciones difieren se procederá a recalcular

todo tomando como base la nueva distribución de tempera-

'turas obteni das, se repeti rá el p roce so cuantes veces

sea necesario.

e) Luego de obtener 1a verdadera distribución de temperatu-

ras¡ se cal cu I an los nuevos coefi cientes de evaporación,

para por último calcular Ias superficies mlnimas de ca'len-

tamiento.

8,1.-Cálculo de las capacidades de Evaporaci ón:

Haci endo uso de las ecuaci ones (8-32) hasta Ia (8-35) 
'

obtiene:

se
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a) Para el Primer Cuerpo:

l.l ?40 ,217 Lb/h ra.I

C 0.44 Lb/Hra. -pi e

545,950 piez -'F

2

F

F
1

v1

b) Para e1 Segundo Cuerpo:

t.l 145,210 Lb/Hra.
2

?
c 0.34 Lb/Hra-pie

4?7,OgO pie2-"F

2

2

r2

c) Para el Tercer Cue rpo:

t,l 104,470 Lb/hra.
3

t3

v3

0.23 Lb/Hra-pi e

454,2?O pi e2- o 
F

F

d) Pa ra el Cuarto Cuerpo:

t,l 51 ,920 Lb/Hra.
4

c,
+

0.12 Lb/Hra-pie

432,670 pie2-"F

2
F

v4

8.2.-Cálculo de los Coeficientes de Re c u r re n c'i a :

Usando las ecuaciones (8-49), (8-51), (B-53) y (B-56), ob-

tenemos:

a) Pa ra el Cua rto Cue rpo:
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?454,220 pie F

,
432,670 pie -oF

3

v 4

t4 0.7?.

b) Para e'l Tercer Cuerpo:

2 -oFtZ = 427'090 Pie

J3 = 454 '2?o Pi e2-'F

2
v 4

432,670 pie

+
0.72

r- 0. 82

c) Para e1 Segundo Cuerpo:

vl 545,950 pie2-oF

lc 427,090 pi e

Jr 454,220 pje

v 4
432,670 pie

r

¿

2

2

F

F

t4=

"3=

"z=
d) Para eI

14=

0.72

0. 82

1.01

Primer Cue rpo:

0.72

0. 82

1.01

4.87

3

,z

rl
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8.3 Cálculo de ias Caídas Aparentes de Temperatura

su Corrección;

H,.ciendo uso de Ias ecuaciones 8-43 a B-46 , se tie-
nen Ias si guientes caÍdas a pa rentes de Temperatúra:

Pa ra el Primer Cuerpo:

= 125"F

= 4.87

= 25.6"F

dt

I

dt

r

1

Para

dt

el Segundo Cuerpo:

= 25.6"F

= 1.01

= 25.4" F

1

r
2

dt
2

Pa ra

dt
?

r

el Tercer Cuerpo:

= ?5.4"F

= 0.82

= 3l.0oF

3

dt
3

Para

dte

"4

dt4

el Cuarto Cuerpo:

= 3l.0oF

= 0.72

= 43.0'F



- 164-

Ah.ora se debe cbrregir las caldas de temperaturas, debido

a la elevación del punto de ebullici6n del jugo:

Deb i do al e fec to de 1a Carga Hidrostática:

TABLA B. 1 ELEVACION

DEB I DO AL

DEL PUNTO DE EBULLICION

EFECTO HIDROSTATICO

Efecto corres-

pond i en te al

Primer Cuerpo

Segundo Cuerpo

Cua rto Cuerpo 124.70"F 51.8 1i.59'F

Deb i do a la concentrac i ón del jugo en los di ferentes
cuerpos:

TABLA 8-2 ELEVACION DEL PUNTO DE EBULLICION

DEBIDO A LA CONCENTRAC ION DEL JUGO

E fec to corres-

pondiente

Temperatura
de

ebullición

Pr i mer Cuerpo

Segundo Cuerpo

Tercer Cuerpo

Temperatura
de

Ebullición

Brix

Medio

Elevación
del punto
ebulIición

2?4 . 10" F 20 .9 1.77"F

198.70"F 29 .6 2 .69" F

Tercer Cuerpo 167.70"F 41 .0 4.95'F

Brix

l,f ed i o

Elevación
deI punto
ebulIición

224 . t0" F 1.62'F

198.70"F

20.9

29 .6 2.16'F

167.70"F 4r.0 3 .42" F

s1.B 4.68'FCuarto Cuerpo 124 .7 0" F
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Resumiendo, tenemos que la nueva distribución de Temperatu-

ras en el ftlúltiple Efecto y Ias respectivas temperaturas de

ebu I I i c i ón s e rá:

TABLA B-3 ELEVACION TOTAL DEL PUNTO DE EBULLICION

Caída Real Total 92.12

Debi do a que la nueva distribución de tempe ra tura difiere
mucho de la enco¡trada en el capÍtulo anterior, es preci-
so recal cul ar desde el punto 4 del capftulo VI.

a) Toma s de vapor:

- Márgenes de Calentamiento en los Calentadores:

TABLA 8.4 HARGENES DEt DIFERENCIAL DE

TE M PE RAT U RA PA RA ,CAL E NTAOO RE S

Jugo que se Cal ien-

Jogo - Primario

Procedenci a del
Vapor

Presión
Vapor ,Lb/plq'

Temp.
Vapor.F

Temp.
Jugo

OF

Caída
Real
"F

Proceso 29 .7 249 .7

P r i me f Cue rpo 18.59 224 .1 227 .49 22.21

Sgg u ndo Cuerpo 11 .22 198.7 203.55 20.55

Tercer C ue rpo s. 68 t67.1 17 6 .07 22.63

Cua rto Cue rpo i.925 t24.7 t40 .97 26.7 3

3er. Efecto
OF

2do.Efecto
OF

ler,Efecto
"F

t68 .7 - 205r0?- 137 .7 137 .7 - t68 .7

Jogo ' Secundario 102- r65 165-205



. - 166-

Cálculo de las Tomas:

P, = 46,440 Lb/hra

Pi 50,700 Lb/hra

P 28,400 Lb/hra
3

b) Evaporación en ca da Cuerpo:

l,l 242,235 Lb/hra

t^l 139,795 Lb,¡hra

1

2

3

4

B9,095 Lb/hra

tJ 60,695 Lb/hra

:¿) Grados Bri x del Jugo:

Brix Bri x lledio

24.9oBrix B 20.95'Bri x

34.0"8ri x

44.4"Brix 39.2"Brix

56.0'Bri x 50,2"8rr'x

de los Coeficientes de Evaporación:

0.43 Lb/hra-pie2-"F

0.30 Lb/hra-pie2"F

0.l9 Lb/hra-pie 2

B
11

B

o

B

?

3

4

Bz' 29.45'Brix

B^'
J

B4'

d) CáIculo

c

c

1

2

3
F

?
c 0.09 Lb/hra-pie -oF4

e) Cá)culo de Ias Capaci dades de Evaporación:
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v 563,340 pie 2 -'FI

?
v 465,980 pie

2

2
v3 468,920 pie F

r

f) Cálculo de los Coefici entes de Recurrencja:

5 .21r

v4

1

2674,390 pie -t

0.99
2

r-J 0. 85

"4
0. 59

S) Cálculo de Ias caídas netas y su corrección:

dt 24.0"F

dt 24.?"F

dt 28.5"F

dt.= 48.3'F
.+

- Elevación del Punto de Ebullición debido a Ia
carga hidrostática

ler. Efecto: 1.83"F

2do. Efecto: 2.73oF

3er. Efecto: 4.98.F

4to. Efecto: ll.65.F
- Elevación del Punto de Ebul I ición debi do a .la

concentración del jugo:

I

2

a
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Efecto:

Efecto:

Efecto:

Efecto:

Por lo tanto la nueva

en el Múltiple Efecto

ler.
Zdo.

3er.

4to.

1.63.F

2 .14" F

3.40'F

4.56"F

distribuci6n de tempe ratura

s e rá :

TABLA 8-5 DISTRIBUCION CORREGIDA DE TEHPERATURA

EN EL MULTI PLE EFECTO

Proceden c i a del

Va po r

Proceso

Primer Efecto

Segundo Ef ecto

Te rce r E fec to 6 .42

Cu a rto Ef ecto

Debido a que esta última distribución o b t e n i d a . d i f i e r e

con la que se obtuvo en el punto 3 del presente capftulo,
se deberá recaI cu lar nuevamente:

a') Tomas de Va po r:
- ltlárgene s de Temperttura! en ilos- CáJeoüadores:

TABLA B-6 MARGENES CORREGIOOS DE DIFERENCIAL DE

TEl,.IPERATURAS PARA CALENTADORES

Jugo al que se

calienta

Ju o Primario

3er.Efecto
OF

2do. Ef ec to 1er. Ef ecto

168 . s -205

Pres i6n
Va por ,
Lb/p'l s'

Temp.
Va por

.F
Ternp.
Jugo

OF

Caída
Rea I
OF

29.7 ?49.7

19.17 225 .7 2?9 .16 20.54

11. 89 201.5 ?06 .37 19.33

173.0 181.38 20 .12

1.925 t24.7
I

140.91 32.09

102- 140 140- 168. s

Ju o Secundario 102- 160 160-20s
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Cá'l culo de las Toma s:

P 4B,730 Lb/h ra
1

P
2

46,730 Lb/hra

3
?7,580 Lb/hra

bl) Evaporación en cada cuerpo:

It = 241,760 Lb/hra

HZ = 137,030 Lb/hra

Hg = 90,300 Lb,/hra

H4 = 62,720 Lb/hra

Grados Bri x del Jugo:

Brix Brix fiedio

Bt = 24.9" Br': 20.95"

BZ = 33.8' Br,: 29,3So

B 44.2" B^'
5

39. 00"

P

1

2

c'' )

3

Bq = 56'0"

dl) Cálculo de ios

BO': 50.10.

Coeficientes de Evaporaci6n:

0.43 Lb/hra-pie ?c

L

c

F

0.31 Lb/hra-p'i e r2

c
Ĵ 0.20 Lb/hra-pie F

2

2
4

0.10 Lb/hra-pie

e') C¡lculo de las Capacidades de Evaporación:
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562,230 pieI
2

2

2

2

F

F

F

v 442,030 pi e

!¡ 451.500 pie

v 627 .?00 pie F
4

s

f ') Cálculo de los Coefi ci entes de Recurrencia:

r, = 5.09

r, = 1.02

r, = 0.84

rO = 0.60

') Cálculo de las Caídás Netas de Temperatura y

su corrección:

- Caídas netas de temperatura:

dtt = 24.56oF

dtz = 24.08"F

dt, = 28.66'F

dt' = 47.77"F

Debido a gue Ios grados Brix medio del jugo en

cada cuerpo casi no difiere con los cal cul ados

en el punto c y debido también a que las tempe-

raturas de Ios vapores producidos en los di ver-

sos cuerpos tampoco varía en mayor grado con los
obtenidos en el punto g,, podemos a sumi r que la
elevación del p unto de ebul I ición no varla.
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distribución de tempe ra tu ra obtenida

8- 5, s erá la óptima.

8.4 Di s tri buc i ón Corregida de Tempera tura:

TABLA 8-5 (REPETIDA)

Procedencia
del Vapor

8.5

Ca í da
Rea I
OF

Proceso

Pri mer Ef ecto 20.54

Segundo Efecto 19.53

Te rce r Efecto 20.12

Cuarto Efecto 32.09

Cálculo de las Superficies Mínimas de Calentamiento:

Presión
Va p o r ,
Lb/pl s'

Temp.
Vapor

r

Temp.
Jugo

OF

29 .7 249 .7

19.17 2?5.7 229 .16

11 . 89 201.5 206.37

6.42 173.0 i81.38
I

1.925 124 .7 140 . 91

Pa ra el Primer C ue rpo:

Wt = 24I ,760 Lb/hra

cl = 0.43 Lb/hra-pie2-"p

T. 249.70"F

Tr 2?9 .16" F

2
s 27,370 pie

1

Para el Segundo Cuerpo:

I

i
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}J 137,030 Lb/hra
¿

2
,? 0.31 Lb/hra-Pie -'F

T. ?25 .7 0" F

T 206.37'Ff

22,630 Pie
2

s
Z

Para ei Te rce r Cue rPo:

l,t 90,300 Lb/hraI
2

ca 0.20 Lb/hra-Pie

T. 201.50"F

T 181.38'Ff
22,440 pie 2

5
3

Para el Cua rto Cu e rPo:

I¿I 62,720 Lb/hra
4

2
c4 0.10 Lb/hra-Pie -oF

T. 173.00"F

T 140.91'Ff

19,550 pie 2
S

4

La Superficie Total del Múltiple Ef ecto

a la s uma de las superf icies parci al es

rentes cuerPos:

S = 91,990 pie2

se rá igual

de los dife-
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8.6 Cál cul o Definitivo del Evaporador Tjpo Calandria:

En este punto se resumen todos los requis.itos téc-

nicos que debe cumpl irse en los diferentes cuerpos

del sistema de evaporación así como también se de-

terminan algunas p a r t i c u I a r i d a d e s físicas de los

evaporadores.

PRIIlER CUERPO.-

Vapor de Cal entami ento:

a) Procedenci a : Cal dera

Presión : ?9.7 Lb/plg.2abs.

Temperatura : ?49.7"F

Fl ujo : 210,430 Lb/hra

b) Procedencia: Termocompresor

PresÍón : ?9.7 Lb/plg.2abs.

Tempera tura : 249.7"F

Fl ujo : 66,000 Lb/hra

Vapor Producido:

Pres i ón r

Temperatura

Fl u jo

Sol uc i6n de Azúcar:

a ) Entrada:

EbulIición

Concentración

FI u jo

19.17 Lb/plg.

225.7"F

247,760 Lb/hra

?29.760F

17"Brix

761 ,600 Lb/hra

2 abs.
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b) Salida:

Concentración

Flujo

Toma de Vapor:

Fl u jo

Cuerpo:

Al tu ra

Di ámetro

- Ca Ia nd ri a:

Material

Tuberfa

N0mer:o de Tu hos

Long i tud

Paso

24,9oBrix

519,840 Lb/hra

48,730 Lb/hra

pies

pies24

Lat6n ( 70%Cu

2" (D.E.) x

5,400 tubos

10 pies

2 3/4"

30lZn )

15/16" (0.I. )1

Tubo Central:

Diámetro 3 p i es

SEGUNDO CUERPO. -

Vapor de Ca I en tami en to:

Procedenci a : P ri mer Cuerpo

Presión : 19.17 Lb/plg.2abs.

Tempe ra tu ra :225.7oF

Fi uJo : 137,030 Lb/hra
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Vapor P rodu c i do:

Pres i 6n :

Tempe ra tu ra

Fl ujo

SoIución de Azúcar:

a ) Entrada :

Ebullici6n

Concentración

Flujo

b) §alida:

Concentrac i 6n

F lu jo

Toma de Va po r:
F lujo

Cuerpo:

11.89 Lb/pl g.

201 . 5'F

137,C30 Lblhra

206 .37 " F

24.9'Brix

519,840 Lb/hra

33.8"Brix

382,810 Lb/hra

46,730 Lb/hra

,
a bs .

AI tura

Diámetro

- Ca I andri a:

Material

Tuberfa

Número de Tubos

Longi tud

paso

pies

pies

Latón (70fCu - 30%Zn)

2' (D.E.) x 115/r6, (0.t.¡
5,600 tubos

8 pi es

2 3/4"

15

24

Tubo Central:
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Diámetro : 3 pies

TERCER CUERPO. -

Vapor de Calentaniento:

Procede nc i a : Segundo Cuerpo

Presi6n : 11. 89 Lb/pl g. 2abs 
.

Tempera tura : 201.5'F

FI ujo : 90,300 Lb/hra

Vapor Produci do:

Pres i ón :

femp era tu ra :

Fl ujo :

?6.42 Lb/pl g.

1730F

90,300 Lb/hra

a bs .

Sol ución de Az úca r:
a) Entrada:

Ebullición

Concentraci6n

Fl ujo

b) Salida:

Concentrac i ón

Fl ujo

Toma de Vapor:

FI u jo

181.38'F

33.BoBrix

3BZ,.810 Lb/hra

44,2oBrix

?92,570 Lb/hra

27,580 Lblhra

Cuerpo:

Altura : 12 pies
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Diámetro : 24 pies

- Calandría:

I'laterial

Tuberfa

Número de Tubos

Long i tud

paso

Lat6n (70%Cu

2" (D.E.) x

7,400 tubos

6 pies

2 3/4"

30iú7n)

ls/16' (0. r. )

abs.

2 abs.

I

Tubo Central:

Diámetro 3 pies

CUARTO CUERPO. -

Vapor de Ca lentami ento:

Procedencia : Te rce r

Vapor Produc i do:

Pres i ón :

Temperatura:

Fl u jo :

Cuerpo

Presi6n :6.4? Lb/plS.

Temperatura: l73oF

Flujo : 62,7?0 Lb/hra

?

1 .925 Lb/pl 9.

L24,7"F

62,720 Lb,/hra

Solución de Azúcar:

a ) Entrada :

Ebullición

Concentración

140.91"F

44.2oBrix
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Fl u jo

b) Salida:

Concen trac i ón

Fluio

Cuerpo:

Al tura

Diámetro

- Calandria:

Material

TuberÍa

Número de Tubos

Longi tud

Paso

292,510 Lb/hra

56oBrix

229,790 Lb/hra

L2

24

pies

pies

Lat6n (70%Cu - 30%Zn)

2" (D.E.) x 1 t5l16, (0.t.¡
6,450 tubos

6 pies

2 3/4"

Tu bo Centra l:
Diámetro 3 pies

TERMOCOMPRESOR. -

Vapor de Consumo:

a) Procedencia: Cal dera

presidn : 150 Lb/pl g.2abs.

Temperatura:358.4'F

Fl ujo : 10,000 Lb/hra

b) Procedencia: Primer Cuerpo

Presión : 19.77 Lb/plg.2abs.

Temperatura : 2?5,7oF
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Fl ujo : 56,000 Lb/hra

Vapor Produci do:

Presión :

Temp era tu ra :

FI u jo :

?9.7 Lb/pl g.

249 -7"F

2
a bs .

66,000 Lb/hra

CONDENSADOR. -

Sección Transversa l:
Diámetro : 9 pies

Agua de Enfri ami ento :

Entrada : 93oF

Salida:772.7oF

Flujo : 3'302,180 Lb/hra (6,620 C.P.r't. )

Vapcr al Condensador:

Temperatura:124.7"F

FI ujo : 62,7?0 Lb/hra

BOMBA DE VACIO..

Cantidad de Ai re

a Extraerse:98,300 pie 3/hra (1,638 pie y'min. )
3

Desplazamiento

la Bomba

de

3,280 pi 
"3/ri n.
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ANALISIS ECONO14 ICO



- 181-

El Análisis Econ6mico que a continuación se empezará será al-
go estimativo, por cuanto, para realizar un análisis exacto

de'l costo que tendrá el Sistema de Evaporación antes caicula-

do, serfa necesario efectuar un di seño compl eto de todo s los

elementos que intervendrán en ia fabricación de estos aparatos,

pri nc i pa I men te en lo que se refi ere a la sel ecci 6n de los ma-

teri al es a uti I i zarse.

El Análisis Económico se lo

de cos tos en dos secci ones:

no de obra, tal I er y gastos

desarrol lará di vi di endo

el rubro de ma teri a 1es y

de administración.

I os rubros

el de ma-

a) ltateríales: Para el efecto se considerará los datos que apa-

recen en e1 punto I del Capítul o VIIL

En lo que respecta a1 espesor de pl ancha de acero a usar-

se en los diferentes cuerpos de Ios evaporadores, se res-

petarán Ias normas dadas por la A.S.lil . E. para tanques ci-

I fndri cos someti dos a presi ones de vacío' Desarrol I ando el

nétodo da do por la A.S,M.E. ( Ref .8), obtenemos que e1 es-

pesor de la pl ancha será de l/2".

E1 cuerpo

fabricada

encuentra

ci I índri cc estará s oporta do por una estructura

con ángulos de hierro de 1l?' la cual se

re p res en tada en el Plano C-1 del Apéndice C.

Las bri das y sus respecti vas contrabridas usadas pa ra e1

acopl e de las di ferentes secciones de los Evaporadores '
serán fabricadas de ángulo de hierro de 4"x4"xl/2".
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Los espejos a los cua'l es estarán sol dados Ios tubos que

man Ias superficies de calentamiento, serán fabricados

p)ancha de acero de 1/2" de espesor.

f o r -

de

De Io antes ¿xpuesto y consi derando Ios precios actual es e-

xi stentes en el mercado, tenemos:

ITEN CANTIDAD DESCRIPCION SUBTOTAL

A 70 Tonelada Métricas de a-

cero de 1/2" d¿ espesor S/. 2'040,000

B 9,100

40

ta

Tubos de

| 15/16',

Iargo

Latón de 2"x

de 20 pies de

C Angulos rje hi erro de

4't xl / 2" x6 mt. de l argo

Ang u los de hierro de

2"xl/2" x6 mt. de largo

8'190,000

78,000

B6,500

D

E 1,000 Pernos de acero con

t ue rca de 3/4"x5"

F

6,500

14aterial es Varios

(3Í de lo anterior) 312,000

TOTAL COSTO MATERIALES S/. 10.713,000
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b) Mano de 0bra, Taller y Gastos Administrativos: Para la fa-
bricación de Ios cuerpos de los Evaporadores, se toma rá el

costo actual que tiene en núestro medjo este tipo de tra-
bajo. Este costo es de S/. ?5,200 (U.S.$ 900) por Tonela-

da Métrica de Acero procesado. En este valor está incluí-
do mano de obra, tal i er y gastos administrativos.

Para Ia fabricación de las Calandrias se considerará seis

cuadril las de obreros compue s ta s de un ma es tro so I dado r con

dos ayudantes cada una. 0os cuadri I I as iompues tas de un

maestro cortador y dos ayudantes cada una. Para Ia super-

vi si ón de es tos trabajos se tendrá un ingeniero con dos a-

yudantes,

El t i empo

obreros y

'l abores será

4 meses pa ra

de

de

por un l apso de 120 días para los

al ingeniero y sus ayüdantes.

G

H

2I

Cons iderando los puntos antes mencionados, tenemos:

I TE}4 CANTI DAD DESCRIPCIOI,I SUBTOTAL

70 Tonel adas Métri cas de ace -

ro procesado

l.laestros soldadores Iabo-

rando 120 d Ías c/u.

J'lae s tros cortadores Iabo-

rando 120 días c/u.

Ayudantes de maestros In-

borando 120 días c/ u.

s/. 1'¡764,000

lsB,400

43 ,200

6

J l6

211.200
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DESCRIPCION

K I Ingeniero

4 meses

laborando

2L Ayuda ntes de Ingenieria

i aborando 4 meses c/u.

s/. 100,000

6B,000

uso de

de Io an-

LOS EVAPO-

s/. 13 ' 550,800

H

N

Gas to Tal ler y

l''laquinaria (10Í

terior)

COSTO TOTAL tjE

RADORE S

235,000

Gas tos Admi ni strati vos

e Imprevi stos ( 11f de Io

anterior) 258 ,000

TOTAL HANO DE OBRA, TALLER

Y GASTOS ADMINISTRATIVOS S/. 2'837,800

0 I Termocompresor de a-

cuerdo a los requeri -

mi e ntos cal bu lados 115 ,000

GRAN ToTAL s/. -l!__q_q§,r!q

SUBTOTAL
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CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES



De todo

ner Ias

ximizar

ción:

a) Se debe tener

xi s ten te en Ia

el Capítulo V,

la eficiencia

s umo cui dado

Calandria,

este f actor

térmica de lo
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el anál i si s y cálcu'l o efectuado, se puden obte_

siguientes conclusiones con el propósi to de ma-

la efi ci enci a de trab¿jo del Sistema de Eva pora _

con el nivel del jugo e-

porque conlo se menci onó en

influye notabl emente con

s Evaporadores.

b) La extracción de gases incondensables debe ser lo me-

jor posible, de Io contrario se estará desperdician-
do la energ Ía ca lorífi ca de los vapores de calenta-
miento.

c) Se debe tener un eficiente con tro I de la concentra-
ción de Ias.soluciones de azúcar que dejan cada cuer-
p0, esto es con Ia finalidad de man ten er un efi ci en-

te control de Ia calidad de a zúca r a obtenerse.

d) El vacío neces a ri o en el sistema de evaporación, de-

con las condiciones de dise-de ser man ten i do acorde

e) Se debe controlar esmeradamente Ias fugas existentes
tant0 en el s i stema de tubería de vapor como en el

sistema de al imeniac ión de las soluciones de azúcar.

De lo contrario exi s ti rán pérdidas de va c ío, pérdi-
das de calor y tambj én pérdidas de solución.

¡r0
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En cuanto a I as recomendaciones

que se refiere al mantenimiento

son las siguientes:

que podemos dar en I o

mi smo de es tos aparatos

a) Se recomienda limpiar los tubos de los elementos de

cal efacci ón por lo general una vez por semana, de lo

contrario aparecerán 'i ncrustaciones en las paredes

interiores de los tubos causando una disminución del

intercambio térmico vapor-solución. Para el efecto

se recomi enda hacer uso de cualesquiera de los mé-

todos expuestos en el Capítulo V para I impiar 1os

tubos de la calandria.

b) Tamb i én deb e e fec tua rs e una Iimpieza periódi ca, por

lo genera I una vez a1 mes, de las pa redes exteriores

de los tubos que conforman el elemento de calefacción

del Primer Cuerpo. Esta recomendación tiene la fina-

lidad de el imi nar Ios de p6s i tos de acei te que se ha-

1l an presen te en el vapor de calentamiento de dicho

cuerpo.

Por úl timo podemos recomendar a personas interesadas en

este tema, proceder a efectuar un diseño completo de los

el emen tos que intervienen en Ia fabricación de estos A-

paratos, principalmente en lo que se refiere a la selec-

ción de Ios material es a uti I i zarse. Sería conven i ei: te

también un diseño conpleto del sistema de vacío con lo

cua I se vería compl ementado el presente trabajo,
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TAtsLA A.2
VAPOR SATURADO TEIIPERATURAS
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ELEVACION DEL PUNTO OE EBULLICION PARA SOLUCIONES DE AZUCAR

' ,(Presión Atnrosférica)

CON CENTRACI ON

9Br ix

PUREZA (I)

100 90 B0 70 60 50 40

10

15

?0

25

30

35

40

45

50

55

60

70

80

0.1
u.¿
0.3
0.4
0.6
0.8
1.0
1.4
r.8
2.3
3.0
5.1
9.4

0.1
0.2
0.3
0.5
0.7
0.9
l. i
1.5
1.9
2.5
3.2
5.5

10.0

0.1
0.2
0.3
0.5
0.7
1.0
1.3
1.0
2.2
2.8
3.6
6.0

10.5

0.1
0.2
0.4
0.6
0:8
1.1
1.5
)t1

2.5
3.1
4.0
6.5

11.3

0.2
0.3
0.4
0-7
1.0
1.3
1.7
22

2.8
3.5
4.4
7.1

12.3

0.1
0.3
0.5
0.8
1- l
1.4
1.9
2.4
3.1
3.9
4.9
7.7

13.1

0.2
0.4
0.6
0.9
1.2
1.6
2.1
)7

3.4
4.3
5.4
8.3

14. I



TAsLA A-5

tNFRTAMIENT0 REQUERID0 p0R EL C0NDENSAD0R
enfri amj ento / Libras de a gua evaporada )

CANTIDAD DE AGUA OE

(Libras de agua dé

Aeua 3e I Condsnsado¡ en Crados o 
C

16 a8 .1? 50 5a

Temperatura de Salida de1
30 32 3¡ 36 38 t0

Temp . de
&rt¡adr l*t;t32t,,

3¡
3a

5012

3{
3.r
3.5
36

3.{

36
3.6
37

36
36
37
38
3.9

37
38
39
{o
t0

3g
to
{.1
1.¡
a.2

a.¡
t2
,t .3

¡.5

,t3

{5
a6
t7

1i
t.8
óo

a9
¡o
ól
5.3

50

5.3
5.,¡
56

5.3
55
3.6
5.E
6.0

5.¿
58
ó0
62
6a

60
62
65
6.7
7.0

8-2
E,6
0l
06

¡0 l
t0.7
¡t I

65
6.i
7.0

7.6

7.9
E3
87
0.1
9G

to ¡
ro 7

7.0
7.3
76
7.0
8.3

5

6

7

.8

9

35

36
3.7
37
38
39
a0
l.t
t-2

36
37
38
¡8
3.0
a0
¡l
4-2
a3
aa

3E
3.9
3.9
{0
{l
t.2
a!
¡.4
¡5
1.6

39
a0
¡l
12
a3
al
¡5
t6
¡8
a9

5.0

5.3
s.5
5.7
s.8
6.0
6.3
65
6.7
7.0

76
?0
6t
66
o-2
9E

{¡
12
a3
{a
t5
ti
{8
{9
50

a3
,t¡
t.6
t7
¡8
{.§
5l
52
5a
s.5

a6
a7
.E
19

5a
55

59

t8
50
5¡

5.{
56
5?
59
6.I
6.3

5t
53
5a
56

5C
6.t
6.a
66
6E

á¡
56
58
6.0
6.?
6a
6.6
60
7.1
't .4

:t8
60
62
6,1
66
6.9

78
8.1

6l
6¡
6?
a9

7E
E?
8.6
9.0

67
60

7.8
E!
8.6
c.0
9.5

¡o.l

¡l I

,7
t
3

a

3

2

3
6

¡

I

3
3

I
3

8
0
I

¡0
¡0

¡3
¡{
l5

)0
ll

t3
tt

t6
,?
IE
t9

{3
t.t
l5
{6

{6
50

53
5.t
36
5E
60
6.2
6.s
6.?
7.O

7.6
i-9

1.5
{6
f.i
,lI
5.0
s. r

5.3
é.t
56
58
60
6.2

6.7
70
7.3
'7.6
7.§

E?

a-7
{.0
50
5l
53
55
5.6
5.8
ó0
6.2
65
6t
70
7.3
7',6
?.9
83
8-7
92
0.7

53
5.5
5.?
59
6!
6.3
65
58
?0

7.6
8.0
8l
8.8
o3
9,E

to t
lt.o
¡, 8
t27

57
¡.0
6l
6.3
6.5
6E
70

80
8.t
8.8
93
98

¡0 {
¡t.l
¡1.9
l ?.7
13 8
l5 .0

6t
G.3
6.5
6.4
;.r
7a
7-1
6.0
aa
4.9
9.3
9.S

10. I
lt.t
¡¡.9
r2.a
13 8
15. ¡
¡ 6.5
¡E.a

6
,E
I

,¡

I
.5
0
1

I

t
9
E

I
I
6

7
0

I
¡
8

6
6

7

E

a
I
o
9

¡0
¡¡
II
¡2
¡3
t5.
l6
¡8
20

27

.l
a

,7
,¡
5

9
1

s
5

0
I
I

7

5

8

I

7

7

7
8
8
a
I
0

l0
tl

¡3
l5
t6
!E
20

27.
33.

I
I
8
I

l0
l0
ll
12
l2
¡a

l6
r8
20
21
27
33.
tt.
55.

,8
I

,s
I
t
o
6
3

o
I
0
3

7

5

E

1
2
I
I

E

0
o

t0
lo
ll
¡2
)3
¡{
t5
16
r8
20

1t
55.

,J
,0
s
0
6
3

¡

o
0
3
E

6

I
I
9
3

2

t0
l0
)¡

l3
¡{
l5
¡6
ta
2t
21
21
33
at.
ó5

5

0

6

3
I
0
I
3

I
6
0
0
I
I

3

10.7
tl.¡
t22
¡3 I
¡{.¡
t5 a

r5 0
t8.7
2t .l
2¡.0
280
33.6
{t.9
§5.3

t2 -2
t3.1
tl 2

r5.t
17.0
)8 8

2¡.1
21-\

33.6
12.O
560

t1 2

¡ 5.3
17.0
) 8.9
2t -2
21 2

338
42.2

20
2l
72

2l
75
z6

2A
29
30
3l
B2
33
3t
95
¡6
37
38
l9

a0
at
l2
a3
1t
t5
i6
47
t8
t0

50
5t

53
5l

t7
18
2¡
2t
2E

12

8
E

I
9

t0
t0
l¡
t2
r3
ta

3

7

2

?

8
7

5

7

9
9

¡0
t0
¡¡
t2
t¡

I6
¡t

i
3
I

6

6
8
3

0

I

9

6

9

3

I

l

¡o
II
tl
l2
¡3
it
¡6
¡8

23

t0.{
¡l 0

lt.8
t 2.6
t3 7

¡{.9
l6 t
IE,?
?0r
233

325

,r0 6
ó4.0

r3 8
r5 0
16 {
I8.2
20.5
?3{
27 .2
3?6
107
§a.2

t6
ta
20

32
{o
5l

3

5

5

3

i
I

20
21
2¡

1l
3a

5

5

a
0
6

ll.t
ó50

,tl

t62
)B O

?:l 0
?04

207
-.¡. ¡

26 9

ro3

2t o
32 I
a0 a
53. E'

I



TABLA A-6

CANTIDAD DE AGUA REQUTRIDA EN EL i()¡IDENSADOR (Lb.ágUa/1b.,;u9o)

Teop. Ce

Ent rad¿.,
Tem ratura de Salid-a del A a il-e L Coñdensador en Crados oC
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I0. ¡

¡ 2.6
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LIBRAS DE AGUA A

TABLA A

SER EVAPORADA

o

POR PIE CUBICO DE SOLUCION
órt

4!r,t0
3a -2t
,r 0.5 a
50,81
51.o7

¡2.a 8

52,3 8
n3.08
53.21

53.r6
53.C,3
.1it F0
53.lJ 7
5{.¡3

51t'5
3a.77

ó5 90
56.¡l

ó6.31
56 {2
50.32
ó6.62

ó6.7 ¡

66.!0
¡6 !9
67.08

i)7.1i
Ii.2f
1t.33
6t.,1I
á7.¡ 0

¡
('

5

,3

6
5
t
5
ó

l.? 3
L8l
7.01
2.26

20
.{{
10
7a
88

0t
t5
2A
{l

6r.

l1 12 ¡álrll3

53

20
27
73
0t

,r,

5t
5,1
6¡
55

¡8.{l
,t 8.{ I
1u.02
i 0.3 ¡
10. !c

5?

53.3,1
43.53
63.7 ¡
63 68
5t 06

t0.? 5
50.00
5t.?3
51.4 5
51.07

5¡ OX
51 32

5¡.05

st 22
¡ {.3t
64.t1
5t,70
ó4.65

5 r.89
ú2.r0
52.30
52.50
52.69

5.¡,00
55.13
b5.26
§5.¡0
5ó.52

12.41
5¡.O6
¡3.2l
¡3.{0
ó3. ó6

53.58
53.?,r
53.0¡
6.r.07
óa,?2

5,{.3?
54.52
¡r.66
5,1.7 0
5¡.! 3

5.i7
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6.0 t
6.12

a

5

66. ¡,t
56,a5
50 55
§6.6J

t'1

0¡

']2
3?
t?
52
6l

¡4 26
50 36

56 55
6ñ 6l

{7 ?6
,t8 , rl

a 8.67
tfr r§
¡ ¡.50

¿0.08

50.37
¡0.3i
4,0.,t!
5¡,¡a
5l .3 6

5 t.03
5t.31
5t. §i
ú ¡.¡2
62.06

¡1.39
{9.39
,c.06
50.23
50.¡0

5 ¡ .61
5r.¡l
52.A6

ó2.r7

52 67

53 05

ó3.a ¡

50. ):
50.3I
J0.62
50.36

t?,3.)

52.n0

3¡.O?
¡i3 2,r
51.,r ¡
511.50
53.i 2

53.87
5 t.03
6,t.I 7
¡4.31
6{.,15

5 J.73
53.80

¡1 :0
5a.3 3

55.06
5r.r0
55.3 2
ó5. a.
ó5.ó6

s5 67
55.70
65 90
56 0t

¡6.

ó6
56
s6.

54-7t
56.ÁO

56.98
57.06

6{.85
5,r .0 8
55_ t0

56.75
f ú E5

5 7.0i]

65 l,r
33 20
55 J8
55.50
65.61

6ó.7 3
55. aa
55.95
56. n 5

ó6.r5

57_20

57,3 7
37.{0
67_53

55_3t
55 45

ó5.6E

55.r0
¡.t. fr0
ó0 oo
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5i,6¡
57.6 C

57 8r
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a8 09
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5{.9?
55.13

35.12
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50.¡o
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!0 77
óo.90
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¡5.68
65. At
á5.!l
56.05
ó0.17

58 ¡3
58 ?0
58 ?6
38.J 3

¡0

5¡.{3
51 .6{
5¡.64
52.0,r
52. ?3

,t 5,.t 6
15.t 6
46_3,t
10.12
t7.oE

53.?1
53.: il
ó3. ta
5:l A2
§t.0t

()li
57
68

60

5< t?
4i,t.2it
¡rJ L3
.9.7 0
50 0t

52.t1
5:J.t0
52 77
52 95
¡3.I¡

a,:l 5C
¡3.7 {
93.00

5.t

5{

f3

55

?6
17
1B
7i
80

8t

83
E.
65

60.81
56.9C

s7_21
5t.36
.fi,a5
57.s3
57.0 ¡

9l
92
93
!a

56.rE
56.3!
56.50
ót3 00
50.7 ¡

ó7

57.69
57.i 1
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57.9 ¡
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o
9
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¡t5
ó0

54 !i
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or
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8t
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29 38
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31.07
31.0¡

!! ¡,r2i ;')
30 21r
30.8a

2i.i3
2 8.3,r
28 !3
?o..11
30.07

20 90

28.t2
1A;2
29.29

2/i.0 5
?6.09
27 3t
2t.9¡
28.50

21.71
:2 a3
2r.¡2
23.79
2a,a6

? 5.85
16. ¡r 8
27 lO
21.7r

?8 ¡l
28.6a
29.2J
29_77
30.2C

¡6¡2

,ta,ar8

45.12
l5_12
¡6.¡6

16.85

¡7.) 8
tt,50
4 ?,81
¡ E.lo
18.{0

r8.68
,l8.95
4C.?¡
4 9.,¡ 7
19.72

6¡.06
5¡.28
51..r8
6¡.68
51.87

02
OA
24
¡10

5¡

63
53
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ót 23

5t
63

EE
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5t
6l
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41 .l Z
.¡ 7.4 6
1 ,-.7 8
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4fJ

,t9
?5
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2l
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6t.¡3
5 t.35
61.ó5
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88
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r4.8¡
t ¡.19
15.57
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33.¡4
33.6{
3¡ ¡t

3I I¡O
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¡3 4l

30 6?
:t ¡. t6
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32.?O

?t.85
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3l.t7
3t.08

29.08
20.64
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3l 26

2¡ 30

2i 11
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30.53

25.r0
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2ó 3a
2 6.95
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41.21
añ.6¡
a6 9{
t7.26
{7.50

9I

!3
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3¡ t8
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35.93
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33 Fa
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3r.60
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lO.r?
20.66

l0 01 t2.10
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la.I I
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I 7.3 2
r 8.07
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93
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¡ 7.9 6
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17.69
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t 5.17
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l7.t¡
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62. t'E

67
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26 ñ0
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2
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