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NOMENCLATURA

area de la superficie de calentamiento

valor promedio de A |

grados brix de la solucidn

brix medio de la solucidn

espacio perdido en la placa para alojar el tubo central
calor especifico del jugo

coeficiente de evaporacion

didmetro interior del cuerpo

didmetro exterior del tubo

didmetro interior del tubo

caida neta de temperatura

caida real de temperatura

evaporacidn total en el miltiple efecto

coeficiente de arrastre en el termocompresor

eficiencia de la boquilla

eficiencia del difusor

eficiencia delia caja de mezcla

peso de agua de enfriamiento

entalpfa del vapor de proceso que llega al termocompresor
entalpia del vapor aspirado

entalpia del vapor de proceso luego de la expansidn ideal
en la boquilla

entalpia del vapor de proceso-luego de la expansidn real

en la boquilla
entalpia de la mezcla antes de la compresion

entalpia de la mezcla lueqo de la compresidon ideal en el
difusor

entalpia de la mezcla luego de la compresidn real en el

difusor



coeficiente de transferencia de calor del lado del

fluido caliente

coeficiente de transferencia de calor del lado del

fluido frio

peso del jugo de alimentacidn

peso de jugo que llega a los calentadores

conductividad térmica del material del tubo

calor latente de vaporizacidn del vapor de proceso

calor latente de vaporizacién del vapor producido en

primer efecto

calor latente de vaporizacidn del vapor producido en

segundo

efecto

calor latente de vaporizacién del vapor producido en

tercer efecto

calor latente de vaporizacidon del vapor producido en

cuarto efecto

area de
peso de

peso de

la placa ocupada para alojar un tubo
vapor que llega al termocompresor

vapor aspirado en el termocompresor

eficiencia de los calentadores

peso del jugo concentrado en el miltiple efecto

toma de
toma de
toma de
presidn
presiodn

presién

vapor del primer efecto

vapor del segundo efecto
vapor del tercer efecto

total de la mezcla

parcial del aire en la mezcla

parcial del vapor en la mezcla

toneladas de vapor a ser condensado por hora

calor perdido por radiaciodn

coeficiente de recurrencia

el

el

el
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area total de la placa

superficie exterior del tubo

superficie interior del tubo

margen de seguridad

peso de aire a ser extraido

temperatura del fluido caliente

temperatura del fluido frio

temperatura de saturacidn del vapor producido
temperatura del jugo de alimentacidn

temperatura de saturacién del vapor de proceso
temperatura de bulbo hdmedo del aire

vapor de proceso que 1lega al primer efecto

vapor de proceso que llega al termocompresor

voldmen de aire a ser extraido por la bomba de vacio
agua evaporada en los diversos efectos

trabajo real disponible del chorro de vapor

calidad del vapor de proceso que T1lega al termocompresor
calidad del vapor aspirado por el termocompresor

calidad del vapor de proceso luego de la expansién ideal
en la boquilla

calidad del vapor de proceso luego de la expansidn real
en la boquilla ‘

capacidad de evaporacion
Primer Efecto

Sequndo Efecto

Tercer Efecto

Cuarto Efecto



CAPITULO I

N TRODUCCTON




1.

1.

1.

2.

"

Resefia Histérica: E1 descubrimiento de la evapora-

cién por efectos, fué un paso muy importante dentro
de los procesos quimicos en general y particularmen-

te en la Industria Azucarera.

Este valioso descubrimiento fué posible gracias a un
cientifico americano de origen francés, 1lamado Nor-
bert Rillieux. Por el ano 1830 ya se habia abando-

nado la costumbre de calentar el jugo en marmitas a

fuego directo, sino que se utilizaba vapor de agua.

Fué entonces que se le ocurrié a Rillieux la idea

de calentar otra fraccidén del jugo con el vapor pro-

ducido al evaporarse el agua del jugo original.

Pero al poner en prdctica su idea, Rillieux tuvo pro-
blemas por cuanto. es imposible evaporar un liquido
que se encuentre a la ﬁresién atmosférica con vapor
saturado a la misma presidn. Es decir debe haber un
diferencial de temperatura entre el vapor y el 1iqui-
do. Rillieux consiguié este diferencial de tempera-
tura, gracias a que provocd un vacio en el sentido -

del jugo original y los restantes.

Fué asi como se did paso a un gran descubrimiento
que habria de optimizar los procesos quimicos en

los cuales esté involucrada la evaporacion.

-

Importancia de la Evaporacidn en la Industria Azu-

arera: La solucidén de azicar que se obtiene luego
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de prensar la cafna, contiene en su concentracidn gran-
des cantidades de coloides, sales orgdnicas e inorgani-

cas y grandes cantidades de agqua.

E1 proceso en el cual se eliminan los coloides y sales
se denomina clarificacién, el mismo que consiste en la
adicidn de cal a la solucidn cuando ésta Se encuentra

a 200°F, luego se procede al asentamiento y decantaciodn

para finalmente filtrarlos.

Luego de eliminarse los coloides y sales, falta por eli-
minar el agua que se haya presente en la solucifn, este
es el paso mds importante ya que se elimina aproximada-
mente el 80% del peso de la solucidén, esto se 1o obtie-
ne mediante el proceso de la evaporacidn, que en resu-
men podriamos decir que es el proceso por el cual se con-
centra la solucidn de azdcar hasta conseguir un grado

Brix aceptable para la calidad de azidcar a obtenerse.

Por lo expuesto anteriormente, es justificado decir que
el proceso de evaporacidn posee gran importancia dentro
de la técnica empleada en la obtencidn del azicar, ya

que de ella depende la calidad del producto.

1.3.-Importancia del Evaporaddr de Mdltiple Efecto: E1 Eva-

porador de Maltiple Efecto tiene importancia tanto en

el aspecto técnico como en el econémico.

Cualquier innovacién efectuada a un proceso que
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tiende a aumentar la eficiencia del mismo, es un fac-
tor importante desde el punto de vista técnico del

proceso.

Este es el caso del Evaporador de Miltiple Efecto en

la obtencidn del azdcar.

E1 hecho de que el evaporador analizado -aumente la
eficiencia del proceso, implica también una disminu-
cion del costo de operacidon de dicho proceso. Por
tal motivo el Miltiple Efecto posee también una im-

portancia econd6mica.
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Entre los principales cultivos del Agro Ecuatoriano, se des-
taca el de la Cafia de Azdcar. Su siembra se la realiza de

dos maneras; una efectuada técnica ente y cuya produccién se
la destina a la elaboracidn de azdcar y la otra se la reali-
za rudimentariamente y su produccién se la destina a la ela-

boracién de panela y aguardiente.

En la Tabla 2-1, aparecen datos relacionados con la superfi-
cie de Cafia sembrada en las diversas provincias del Ecuador,
asi como tambien sus respectivas producciones para los aifos

1972 a 1978,

En la Tabla 2-2, se dan las superficies sembradas Y sus res-
pectivas producciones de los diferentes Ingenios existentes

en Ecuador.,

De la Tabla 2-1, se-podrd observar una gran diferencia en lo
que a rendimiento se refiere de una provincia a otra, esto se
debe a que como se mencioné anteriormente la siembra tecnifi-

cada dd como resultado una mayor produccidn.

En la Tabla 2-3, se encuentran las capacidades instaladas y
lTas respectivas utilizadas para los diferentes Ingenios del

Ecuador.

Los Ingenios dedican su produccién a dos tipos de azidcar: a-
zGcar blanco que estd destinado a abastecer el mercado inter-

no v azicar crudo , es decir, aquella sin refinar que abaste-



ce el mercado externo.

En la Tabla 2-4, se indican las producciones parciales y to-

tales de azlGcar de los Ingenios para los anos 1972 a 1976.

En la Tabla 2-5, se da la produccidén de Melazas para los anos
1972 a 1976. Se entiende por Melaza la solucidn de azicer
incristalizable cuya concentracidn es de aproximadamente 88°

Brix.

En la Tabla 2-6 encontramos la produccién de Bagazo para los
afios 1972 a 1976. E1 Bagazo es el desecho producto de la tri-
turacién de la Cafia, tiene un sinndmero de usos industriales
como por ejemplo: materia prima para la produccidn de papel,

combustible, etc.

Relacionando la Tabla 2-2 con la 2-6, se podrd notar que SoO-
1o un 10% de la cantidad de cafa triturada, es aprovechada

para la elaboracién de azicar, el reste, es decir, el 90% se
manifiesta como: Melaza (3.5%), Bagazo (28%) y finalmente a-

gua (58.5%).

De 1o anterior se deduce tomando en consideracidn que la Ca-
pacidad Instalada en el Ecuador es de 20,700 Toneladas Métri-
cas por dia y que los Ingenios operan aproximadamente 500
dias al ano, una produccidn total madxima de 621,000 Tonela-
das Métricas por afc, es decir, cuando todos 10s Ingenios

produzcan a un 100% de su capacidad instalada.
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Ahora se analizard la demanda de azlGcar tanto nacional como
internacional. En lo que se refiere a la demanda nacional,
tenemos que analizar la demanda popular, es decir, la demanda
"per capita" y la demanda industrial, hay que hacer énfasis
de que esta demanda es de azicar blanco, es decir, azicar re-

finada.

En la Tabla 2-7, aparecen los consumos populares mensuales de

azicar desde el afio 1972 a 1976.

En la Tabla 2-8 se dan los consumos de azicar de las diferen-
tes Industrias. Como solo se tiene datos para el ano 1974,
nos limitaremos a dar los consumos Industriales para el afo

antes mencionado.

En 1o referente a la exportacién de azicar crudo, estos valo-
res estan dados en la Tabla 2-9 y se podrd rnotar una disminu-
cién en las exportaciones de azlGcar con el transcurrir de los
afios, pero esto no tiene ninguna relacidén con la demanda ex-

terna, sino que se debe a que el Gobierno Nacional redujo las
cuotas de exportacidn con la finalidad de proteger la produc-

cidén de azicar blanco evitando asi un déficit de la misma.

Con los datos que aparecen en la Tab]é 2-7, se puede hacer u-
na proyeccidn de la demanda popular, utilizando el método de

los minimos cuadrados. En la Tabla 2-10 se encuentran los re-
sultados obtenidos, la Curva de Proyeccidén de Demanda corres-

pondiente a estos valores se encuentra en el Grdfico B-1 del

Apéndice.
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Asumiendo que el incremento anual de la demanda industrial
de azidcar es de 5% y que la demanda externa de azicar crudo
se mantendrd igual, se pueden obtener los valores de la pro-
yeccidn de demanda total de azlcar para los ahnos 1977 a

1986. Estos valores se encuentran tabulados en la Tabla 2-11.

De la Tabla 2-11, se puede decir que para el afio 1982 los In-
genios existentes en el Ecuador no podrdan abastecer la deman-
da total de azlcar, ya que 10s Ingénios produciendo a un 100%
de su capacidad solo producirdn 621,000 T.M., mientras que la
demanda serd de 627,610 T.M. Por lo tanto se justifica un
nuevo Ingenio cuya capacidad podria ser calculada en base

al déficit que existird para el afio 1986.

Para 1986, de la Tabla 2-11 la demanda de azlcar total sera
de 826,875 T.M., es decir, que el déficit serd de 205,875
T.M. Para que un Ingenio produzca 205,875 T.M. de azlGcar,
deberd tener una capacidad de 6,862 T.M./dafa. Por lo tan-
to se considerard para el presente trabajo un Ingenio con u-

na capacidad del Triturador de 7,500 T.M./dia.

En la actualidad existen proyectos para instalar un Ingenio
Azucarero en cualesquiera de las siguientes provincias: EI
Oro, Los Rios, Guayas o Esmeraldas. Creemos conveniente in-
cluir también como posible lugar a la Provincia de Pichincha
ya que en esa regidn del Pais existen grandes cultivos de Ca-
fa de Azicar, que podrian ser tecnificados; ademas en esa re-
gién estd concentrado aproximadamente un 12% del consumo in-

terno total de azicar.



TABLA 2-1

SUPERFICIE DE CARA SEYBRADA Y PRODUCCION EN LAS DIVERSAS PROVINCIAS DEL ECUADOR

PROVIICIA 1972 1973 1974 1975
SUPERI'ICIE PRODUCCION | SUPERFICIE PRODUCCION | SUPERFICIE PRODUCCION | SUPERFICIE PRODUCCION
(hectareas) T.M.) (hectareas) (T.M.) (hectareas) (T.M.) (hectareas) (T.M.)
CARGII 2,000 140,000 2,000 120,000 2,700 183, 600 1,400 77,000
T'BABURA 5,000 300,900 4,000 260,000 5,500 368,500 4,666 326,200
PICHINCHA 10,285 617,100 11,3815 827,050 8,200 590,400 9,000 549, 000
COTOPAXI 2,000 180,000 6,000 360,000 7,000 455,000 9,000 450,000
TUIGURAHUA 10 600 15 900 18 1,260 13 910
CHIBORAZO 300 42,000 280 16,200 260 17,940 350 24,500
BOLIVAR 11,000 660,000 7,000 373,000 7,000 448,000 5,215 333,975
CATAR 3,705 259,350 8,699 304,465 9,200 561,200 10,000 700,000
AZUAY 2,000 81,200 4,740 165,900 7,824 414,672 13,693 390,045
LOJA 16,310 538, 250 10,985 560,235 6,040 338,240 12,900 838, 500
ESMERALDAS ‘800 56,000 900 63,000 200 63,000 200 10,000
ANABI 2,000 80,000 2,000 80,000 2,000 80,000 1,600 64,000
GUAYAS 22,842 1'987,254 21,535 1'939,150 35,0060 2'980,100 35,140 2'811,200
1LOS RIOS 3,000 150,000 1,110 73,260 1,850 111,000 1,476 59,040
FL ORO 3,500 230,000 4,415 110,198 6,500 390,000 9,218 312,900
HAPO 149 11,026 160 11,840 640 43,000 650 32,500
PASTAZA 1,500 90,000 2,400 144,000 2,400 144,000 2,500 150, 200
MDRONA SANTTAGO 200 12,200 300 21,000 693 41,380 820 49,200
ZAMDRA CHINCHIPE 300 40,000 800 40,000 500 25,000 300 45,000
GALAPAGOS 20 800 20 800 20 300 10 450
TOTAL 85,421 5'576,300 89,174 5'476,938 104,310 7'262,592 114,648 7'723,420




TABLA 2-2

SUPERFICIE SEMBRADA Y PRODUCCION POR INGENIOS EN EL ECUADOR

INGENIOS

1972

SUPERFICIE PRODUCCION

1973

SUPERFICIE PRODUCCION

1974
SUPERFICIE PRODUCCION

1975
SUPERFICIE PRODUCCION

(hectarea) (T.M.) (hectarea) (T.M.) (hectarea) (T.M.) (hectarea) (T.M.)
SAN CARLOS 10,792 885,387 10,657 703,707 10,740 846,355 11,920 939,344
VALDEZ 7,644 796,780 84531 745,259 8,976 790,482 9,411 828,790
AZTRA 7,433 334,524 7,787_ 494,222 9,293 524,259 10,329 582,715
TABABUELA 4,140 194,072 4,200 259,000 2520 187320 2,000 128,390
MONTERREY 1,443 100,000 1,500 111,000 1,380 102,375 1,600 118,690
ISABEL MARIA 1,110 74,651 1,630 80,264 1,315 62,885 1,671 69,360
LUZ MARIA 1,400 46,844 1,400 98,000 1,400 101,500 1,500 108,750
TOTAL 33,962 2' 532,350 35,707 2'491,452 36,224 2'615,186 38,431 2'775,949




TABLA 2-3
UBICACION Y CAPACIDAD INSTALADA DE LOS INGENIOS EXISTENTES EN ECUADOR
(TONELADAS METRICAS DE CARA POR DIA)

INGENIO UBICACION CAPACIDAD CAPACIDAD )
INSTALADA UTILIZADA UTILIZACION

SAN CARLOS GUAYAS 6,000 5,430 87.50
VALDEZ GUAYAS 5,000 4,215 84.30
AZTRA CANAR 7,000 3,290 47.00
TABABUELA IMBABURA 900 800 90.00
MONTERREY LOJA 500 400 80.00
ISABEL MARIA | LOS RIOS 500 450 92.00
LUZ MARTA GUAYAS 800 700 88.00




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

1792 1973 1974
INGENTIOS

BLANCO CRUDO TOTAL BLANCO CRUDO TOTAL BLANCO CRUDO TOTAL
SAN CARLOS 69,412 29,190 98,603 54,803 22,957 77,760 74,070 12,974 87,050
VALDEZ al:238 26,209 78,147 70,448 14,178 84,626 68,993 19,112 88,105
AZTRA 16,278 17,789 34,067 27,404 15,286 42,690 34,357 16,829 51,186
TABABUELA 16,479 b, 595 22,075 15,963 4,605 20,568 12,524 £ 4393 14,879
MONTERREY 6,672 2,219 8,891 6,674 2,984 9,258 7,561 2,894 10,455
ISABEL MARIA 3;413 AW 5,566 3083 1,843 5,426 4,817 1,707 6,524
LUZ MARIA 2,618 - 2,618 4,460 867 5s327 4,897 E My 8,319
TOTAL 166,810 83,156 249,967 | 183,335 62,720 245,655 | 207,219 59,093 266,318




TABLA 2-4 PRODUCCIFON TOTAL DE AZUCAR POR INGENIOS (T.M.) CONTINUACION
1975 1976
INGENIOS
BLANCO CRUDO TOTAL BLANCO CRUDO TOTAL

SAN CARLGS 82,450 14,172 96,622 81,130 15,370 106,500
VALDEZ 74,520 17,030 91,550 80,051 14,949 95,000
AZTRA 46,178 16,904 63,082 5€,000 17,000 /5,000
TABABUELA 13,950 2,695 16,685 15,458 3,042 18,500
MONTERREY 9,005 2,475 11,480 10,445 2,056 12,501
ISABEL MARIA 8022 1,240 6,282 Bkl 773 6,000
LUZ MARIA 8,262 1,420 6,682 5,627 874 6,501
SAN JOSE - - - 2,500 500 3,000
TOTAL 236,427 55,936 292,363 | 268,438 54,564 323,002




PRODUCCION

TABLA 2-5

DE MELAZAS EN

TONELADAS METRICAS

INGENIOS 1972 1973 1974 1975 1976
SAN CARLOS 31,296 21,135 31,090 29,950 31,420
VALDEZ 26,363 24,243 28,909 28,980 31,200
AZTRA 11,765 17,648 17,958 18,924 23,625
TABABUELA 6,014 5,601 3,613 4,755 5,330
MONTERREY 2,551 2,540 2,684 2,976 3,230
ISABEL MARIA 3,353 2,715 2,324 2,465 2,490
LUZ MARIA 1,561 2,495 3,660 3,785 3,925
TOTAL 82,903 76,382 90,138 91,835 101,220




£€2°L88 v92°LLL ELT €S, 6EL LTL 650°60¢ Y101
202 8T 0t “0¢€ 2€2°62 v22°ge 9T ‘€l YIdYW ZN1
008°9T Ceve6l Itreet 911°€2 206°0¢ VIYYKH 138VSI
Otv*0o¢ £EZT LR v8v 62 896°1¢ 000°‘ge AJdYdILNOW
160°LY v26°S¢ mvm,mm 265°tL CheE“YS Y13navevl
005012 C91°€9T 686°CST LEG 2VT L99°¢E6 YdlZv
000°992 180°ZE2 669122 bEIVTIC 921°€2e Z3071YA
002*g6e 910°€92 0SL°€ve 899202 806°S/2 SO0TY¥YI NYS

9,61 GL61 viel €461 ¢L6T SOIN3IINI

( SYJI¥l3W Sydvy13INOL ) S0Zvy9ve 30.NOIDDNCAO0YUd

9-2 vgvl




DEMANDA POPULAR

TABLA 2-7

MENSUAL DE AZUCAR ( TONELADAS METRICAS )

MES 1972 1973 1974 1975 1976

ENERO 7:508.5 15,407.0 17,761.0 17 »526.6 19,594,
FEBRERG 3,201.1 18,132.0 144,262.5 17,249.5 19;995.
MARZO 7,428.4 14,444 .4 13,168.0 16,960.5 19,045,
ABRIL 8,436.8 13,405.3 14,219.5 17 5201 .7 17,113,
MAYO 10,665.0 14,373.6 14,136.0 16,732.4 20,304.
JUNIO 19,085,858 14,794.3 15,100.8 17 ,799.5 19,822,
JULIO 8i515.1 16,563.0 17,713.0 18,664.2 19,403.
AGOSTO 13;918..5 18,520.d 16,691.5 18,854.8 183,500.
SEPTIEMBRE 13,443.6 15:;817.6 17:759.8 19,025.8 18,6317,
OCTUBRE 14,716.3 16,966.8 16,757, 4 19,020.4 20,273,
NOVIEMBRE 15,923.8 18,328.0 16577745 19,234.1 205273,
DICIEMBRE 14,3383 16.,720.2 17,779.3 18,119..5 29,273,
TOTAL 133,181 .2 188,022 .7 1825 126.3 216,445.0 243,616,
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TABLA 2-9

EXPORTACION TOTAL DE AZUCAR CRUDA POR INGENIOS (TONELADAS METRICAS)

INGENIOS 1972 1973 1974 1975 1976

SAN CARLOS 33;558 27,951 12,675 13,460 14,601
VALDEZ 28,059 25,718 16,084 16,008 14,052
AZTRA 10,934 11,778 13,731 16,565 16,320
TABABUELA 7,779 6,681 2,354 2,560 2,890
MONTERREY 2,128 2,985 2,919 2,320 1,953
ISABEL MARIA 2,153 1,844 1,707 1,178 735
LUZ MARIA . 867 3,221 1,349 830
SAN JOSE - - - - 475
TOTAL 84,611 77,824 52,691 53,400 51,856




TABLA 2-10

PROYECCION DE DEMANDA

DE AZUCAR BLANCO (T.M.)

ARNO DEMANDA
(T.M.)
|-

1977 288,710
1978 335,726
1979 382,743
1980 429,760
1981 476,780
1982 5234799
1983 570,810
1984 617,830
1985 664,840
1986 7115857




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

' DEMANDA PARCIAL DAMANDA TOTAL
ARO
BLANCO CRUDO

1977 329,255 51,3856 331,111
1978 373,266 31,408 430,122
1979 429,632 bl 656 481,438
1980 476,893 51,856 528,749
1981 526,269 51, 856 378,125
1982 579,754 51,856 627,610
1983 625,372 51,856 677,223
1984 675,120 51,856 126,976
1985 724,995 51,856 776,851
1986 145,019 51,836 826,875




CAPITULO III

CLASIFICACION Y DESCRIPCIOHN DE LOS EVAPORADORES

DE MULTIPLE EFECTO
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Los Evaporadores de Mialtiple Efecto se clasifican basica-

mente de acuerdo a su construccifén, los mds comunes soOn:

3.1.- Evaporador d= Tuihos Horizontales: Es el tino mds

antiguo de evaporador usado =2n la Industria Quimi-

ca. //:]___*vapor de jugo
L

—

alimentaciodn »

alimentacidn

de jugo—+§ | @j S e

condensados condensados

ljugo concentrado

FIGURA 1.- EVAPORADOR DE TUBGS HORIZONTALES

Como se indica en la Figura 1, censiste de un cuer-
po cilindrico vertical a la que estdn unidas dos cd-
maras de vapor. Posee un haz de tubos cuya placa
puede ser fundida formando parte integrante del

cuerpo o fundida a una de las cdmaras de vapor ator-
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nillada luego al cuerpa.

Este tipo de evaporador ha caido en la actualidad
en desuso debido a su baja eficiencia térmica. Tie-
ne la ventaja de ocupar un reducido espacio verti-

cal y también puede purgarse fdcilmente.

Evaporador tipo Calandria de Tubos Verticales: Como

puede observarse en la Figura 2, consiste de una en-
voltura cilindrica vertical con un haz de tubos ver-
ticales cortos, colocados entre dos espejos que se
remachan en las bridas de la envoltura cilindrica

del Evaporador.

'E1 vapor fluye por afuera de los tubos, en la parte

central del haz de tubos hay un tubo grueso, el cual
estd destinado a la bajante del 1iquido frio. EI
didmetro de los tubos es grande para reducir la cafi-

da de presidén y permitir mayor circulacidn del jugo.

Se suelen colocar deflectores o guias de vapor para
que la distribucion de vapor en los tubos sea com-
pleta. Su parte inferior es conica y en é1 se pue-

de colocar un agitador para aumentar la circulacidn.

Este evaporador es el mds usado y suele 1lamarselo
"standard"; es recomendable para soluciones que de-

positen incrustaciones o sales, es decir, que pue-
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de tener un servicic mds riguroso que el evaporador

de tubos horizontales.

— ' vapor

vapor de

calentamiento

\\ condensado

V'

alimentacidn / l

jugo concentrado

FIGURA 2.- EVAPORADOR TIPO CALANDRIA DE TUBOS VERTICALES

3.3.- Evaporador Tipo Canasta de Tubos Verticales: Este

tipo de evaporador como se indica en la Figura 3,
es similar al evaporador tipo calandria, excepto

que la unidad de calefaccidn es independiente, es
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decir, que el haz de tubos es desmontable lo que per-
mite mayor facilidad en su limpieza. E1 haz de tu-

bos se soporta sobre ménsula interiores y la bajan-

]_w*vapor

}
Ti

I vapor de
-

calentamiento

L

alimento —™* |

jugo concentrado

FIGURA 3.- EVAPORADOR TIPO CANASTA-DE TUBOS VERTICALES

te del 1iquido ocurre en un anillo formado entre

la envoltura y el clemento de calefaccioOn.

Su campo de aplicacidén es asencialmente igual al



.
del evaporador tipo calandria, pero el tipo canasta
tiene su limitacién debido a que no se puede fabri-

car aparatos tan grandes.

—* vapor

vapor de i |

calentamiento *

. . - _.‘
alimentacidn E:Y

l

jugo cencentrado

FIGURA 4.- EVAPORADOR DE TUBOS VERTICALES LARGOS

3.4.- Evaporador de Tubos Verticales Largcs: Este evapo-

rador antiquamente 1lamado Kestner, esta formado
por un elemento de calefaccién tubular dentro del
cual circula el 1iquido solo una vez por circula-

cién natural.
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E1 vapor como se indica en la Figura 4, entra a tra-
vés del cinturdn y circula por afuera del haz de tu-
bos en el cual existen deflectores para ayudar el
flujo de vapor, el condensado y gases incondensables
son recolectados en la parte inferior del cuerpo.

E1 espejo superior del elemento de calefaccidn es 1i-
bre y sobre €1 existe un eliminador de gotas de jugo

para disminuir las pérdidas por arrastre.

No es aconsejable utilizarlos con liquidos viscosos

ni con liquidos que depositen sales.

Selecci6n del Evaporador de Maltiple Efecto: Dado

que el evaporador va a manejar un liquido viscoso,

'se descarta la posibilidad de utilizar los evapora-

dores de tubos horizontales, asi como también los

evaporadores de tubos verticales largos.

Queda por elegir entre el evaporador tipo canasta

o el tipo calandria. La politica de seleccién en-
tre un evaporador tipo calandria o un tipo canasta,
es una particularidad de cada industria, algunos
prefieren el tipo canasta para ciertas aplicaciones,
mientrasque otros prefieren el tipo calandria para

las mismas aplicaciones.

En 1o que se refiere a la Industria Azucarera, po-
driamos decir que se ha generalizado el uso del

evaporador tipo calandria, en este tipo de evapo-
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rador se ha mejorado la técnica de construccidn para
aplicaciones en la Industria Azucarera. El1 Evapora-
dor tipo calandria tiene también la ventaja de poder

construirse con superficies de calentamiento mayores.

Por 1o tanto, el evaporador gque se procederd a anali-
zar y calcular serd un evaporador tipo calandria de

tubos verticales.



CAPITULO 1V

LA EVAPORACION POR EFECTOS
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Descripcidn: Un sistema de evaporacidn por efectos

consiste de varios cuerpos colocados en serie, don-
de el cuerpo precedente es el elemento de calefac-

ci6n del cuerpo siguiente.

Al primer cuerpo le llega vapor procedente de 1la
caldera, el cual 1leva a ebullicidn al Tiquido en
dicho cuerpo, luego el vapor producido pasa como
vapor de calentamiento al cuerpo siguiente, en don-

de se repite el proceso.

Un sistema tipico de evaporacidn por efectos, se en-
cuentra en la Figura 5, se trata de tres cuerpos co-
locados en serie produciendo una evaporacién de tri-
ple efecto. Tebricamente se puede decir que 1 libra
de vapor de proceso evapora en el primer cuerpo 0.9
libra de agua. Estos 0.9 libra de vapor, evaporara
aproximadamente 0.8 libra de agua en el segundo cuer-

po. Mientras que este Gltimo evaporard 0.7 libra de

Q AR
0.2 Lb ] 0 8_Lg rujllwﬁ}b

I I'1 111

FIGURA 5.- EVAPORADOR DE TRIPLE EFECTO
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agua en el tercer cuerpo. Por lo tanto en un siste-
ma de triple efecto, una libra de vapor producira

aproximadamente 2.4 libras de vapor.(Ref. 1)

Aspectos importantes a considerarse en la Evapora-

cion por Efectos:

a) Punto de ebullicidén: En la evaporacidon por efec-
tos del jugo de azicar, el punto de ebullicidn
del jugo depende basicamente de la presidn del

jugo y su concentracidén.

La temperatura de ebullicidén del agua depende

de la presidén a la que se encuentra, estas pre-
siones y temperaturas estan tabuladas en las de-
nominadas Tablas de Vapor, que se encuentran en

el Apéndice.A, Tablas A-1 y A-2.

La presidon del agua depende también de un fac-

tor denominado efecto de la carga hidrostatica.

Este efecto consiste en que si se tiene una co-
lumna de agua a una presidén P determinada, las
moléculas de agua que se encuentran a una cier-
ta profundidad, estardn a una presion P mas el
peso del liquido correspondiente a la profundi-

dad.

Si consideramos que la temperatura de ebullicidn
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del agua, es la correspondiente a la presidon P, 1le-
gard un momento en que la ebullicidn se interrumpe
debido a que el agua que se encuentra debajo de la
superficie, estd a una presién P' mayor que P, como
la temperatura de ebullicidn aumenta con la presiodn,
la temperatura necesaria para que entre en ebulli-
cién el agua a profundidad serd mayor que la que se

estd suministrando.

Por lo tanto para calcular la temperatura de ebulli-
ciéon del jugo debe considerarse el efecto de la car-
ga hidrostdtica, este efecto estd tabulado y dichas

tablas las podemos encontrar en el Apéndice.A,Tahla A-3.

Como el 1iquido que se esta evaporando no es agua,
sino una concentracion de azlcar, se debe conside-
rar también el efecto que produce esta concentra-

cidén sobre el punto de ebullicidn.

A la presidn atmosférica el agua hierve a 212°F,
pero el jugo a la misma presidn hierve a 212.5°F,
por lo tanto el punto de ebullicion se eleva a ra-
z6n de la concentracidon del liquido. £Esta eleva-
cién del punto de ebullicidn para concentraciones
de azlcar estdan dadas en 1a$ tablas del Apéndice,

pero s6lo se han tabulado los valores para presion

atmosférica. Apéndice A, Tabla A-4.

Como en la evaporacién del jugo de azlcar se tra-
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baja a presiones distintas de la atmosférica, es
necesario saber. la elevacidn del Punto de ebulli-

cién del jugo para di“=2rentes presiones.

Dos cientificos Othmer y Silvis desarrollaron un
nomograma en el cual se puede determinar la ele-
vacion del punto de ebullicién para una concen-
tracién y presién determinada. Este nomograma

se encuentra en la Figura 6. (Ref. 2)

Limites de Temperatura:Cuando se concentra una
solucion de azlcar, se deben respetar ciertos
limites de temperatura que influirdn luego en

la calidad del azicar a obtenerse.

La maxima temperatura a la que se puede Mevar
la solucidn de azdcar es de 264°F, cuando la
temperatura de vapor de proceso es de 266°F, si
se aumenta la temperatura de la solucidn ésta
corre el peligro de caramelizarse. En la prac-
tica se ha optado por mantener una temperatura

maxima de la solucién de 257°F.

La temperatura minima de la solucidn estd limi-
tada por el vacio obtenido en el Gltimo efecto,
generalmente este vacio no debe ser menor de

27 plg. que corresponde a una temperatura del
jugo de 125°F, por 1o tanto la escala de tem-
peratura obtenida en el miltiple efecto es de

132°F.
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c) Limites de Concentracidén: Generalmente el jugo
que 1lega al primer efecto tiene un grado Brix
de 12°. Luego Qe 1o concentra hasta llevarlo a
un grado Brix de 60°. Por lo tanto la escala de
concentracion en el Midltiple Efecto es de 48°

Brix.

E]l 1imite inferior de concentracién depende bad-
sicamente del proceso de clarificacidn. Mien-
tras que el 1imite superior estd determinado por
el punto de cristalizacidn del azidcar, que es
alrededor de 78° y 80° Brix. Por lo tanto para
fabricacién de azicar blanco se fija el l1imite

superior entre 50° y 60° Brix.

Andlisis Calorifico en la Evaporacidn por Efectos:

Para efectuar el andlisis calorifico, se considera-
rd un evaporador de Cuddruple Efecto, ya que éste es
el mas comin que se utiliza en la Industria Azuca-

rera.

En el desarrollo del andlisis calorifico, se usara

la siquiente nomenclatura:

I, 11, 111, 1v : Primero, segundo, tercero y
cuarto efecto respectivamente.
F : Alimentacién de jugo (Lb/Hra)
E : Evaporacidon Total (Lb/Hra)
V : Vapor de proceso que 1lega al

primer efecto (Lb/Hra)
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Agua evaporada del primero al
cuarto efecto respectivamente
(Lb/hra)

Superficie de calentamiento
del primero al cuarto efecto
respectivamente (piez)
Temperatura de saturacidn del
vapor que llega al primer efec-
to (°F)

Temperatura del jugo de alimen-
tacidon al primer efecto (°F)
Temperatura de saturacidén del
vapor producido del primero al
cuarto efecto respectivamente
(°F)

Temperatura de ebullicidn del
Tiquido que 1lega a los efec-
tos I, II, IIl y IV respecti-
vamente (°F)

Calor especifico del jugo que
1lega a los efectos 1, II, III
y IV respectivamente
(BTU/hra-°F)

Calor 1étente de vaporizacidn
del vapor de proceso (BTU/Lb)
Calor latente de vaporizacidn
de los vapores producidos en
los efectos I, II, III y IV

respectivamente (BTU/Lb)



Rl’ RE’ R3 y R4 : Calor perdido por radiacion
en los efectos I, 11, III vy
IV respectivamente (BTU/Hra)

X U3 y U4 : Coeficiente de transmisiodn
de calor en el I, 11, III y
IV efectos respectivamente

(BTU/Hra-piel-°F)

Antes de proceder al Balance de Calor, se asumira

lo

1)

2)

Se

a)

siguiente:

El condensado sale de cada efecto a la tempera-
tura de saturacidn del mismo.

Las pérdidas por radiacidon es desde la superfi-
cie del jugo y la del vapor, se manifiesta como
condensado en el efecto siguiente.

E1 vapor que 1lega a cada efecto estda a su tem-
peratura de saturacion, es decir no tiene sobre-
calentamiento.

En las temperaturas de ebullicidén no esta consi-
derado el efecto de la carga hidrostdtica, esta
temperatura es conocida para todas las concen-
traciones y presiones existentes en todos 1los

efectos.
van a considerar dos casos:
Cuddruple efecto con alimentacidon hacia adelan-

te: el esquemdtico de este caso estd represen-

tado en la Figura 7. (Ref. 3)
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Balance de Calor en el Primer Efecto:

Vi, + FCf(tf-tI) = W,L, + R (4-1)

0 171 1

Balance de Calor en el Segundo Efecto:

+ (F-W = W, L, + R (4-2)

Hily e (t-typ) oly * Ry

Balance de Calor en el Tercer Efecto:

W + (F=uy-U,)C

1 i

= W,L, + R (4-3)

2L o o 111’ 3by * Ry

Balance de Calor en el Cuarto Efecto:

WoL, + (F-W_ -¥_-W -t

33 1 "Hp-Wa)Ca(t

111

Balance de Material en el Miltiple Efecto:

E =W, + W, + U, + W (4-5)

La superficie de calertamiento de los cuerpos

estdn dados por las siguientes ecuaciones:

b
B = (4-6)
1 Ul(t -tl)
oL
A, = 11 (4-7)
Up(ty-tyy)
A, = Wols (4-8)
Ug(to-tyrq)
oL
A, = i (4-9)
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b) Cuddruple [fecto con alimentacién Hacia Atréas:
el esquemdtico de este caso se encuentra en la

Figura 3.

Balance de Calor en el Cuarto Efecto:

H3L3 = N4L4 1 Fcf(tlv'tf) + R4 (4-10)
Balance de Calor en el Tercer Efecto:
N2L2 = H3L3 + (F'N4)C4(tIII'tIV) + Ry (4-11)
Balance de Calor en el Segundo Efecto:
w1L1 = w2L2 + (F-1°I4-L-I3)53(t“*t1II) t R, (4-12)
Balance de Calor en el Primer Efecto:
VLO = ”1L1 + (F-w4-w3'w2)c2(tl_t11) + Rl(4~13)
Balance de Material en el Miltiple Efecto:
E =W, + W, + W, + U (4-14)

| 3 +

Las ecuaciones para las superficies de calentamien-
to, son idénticas a las que se obtuvieron para el

caso (a).

Generalmente los valores de L F, E, t

03

R N . 01 idos.
R R2, R3 ¥ {q sor datos conocido:

0’ 43 fT,

Para dar solucidn a este balance de calor, se suele
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asumir primerc una distribucidn de temperaturas en
el Maltiple Efecto, es decir, se asumen valores de

bou by vt

3
Luego se adoptan valores supuestos de Nl, wz, w3 ¥
H4; con los datos antes indicados se calculan tI,

t t C

t Lo
11> “111* "Iv?> “1* “2° "3° “§4°

Habiendo calculado todos los valores antes menciona-
dos, queda por calcular V, wl, NZ’ w3 y H4. Para el
efecto tenemos cinco ecuaciones con cinco incdgnitas,
por lo tanto el sistema de ecuaciones se lo puede

S a V , ; w
resclver. Si los valores de V, wl, w2 w3 v u4 di
fieren a los adoptados anteriormente, habrda que re-
calcular tode hasta quec 1os nuevos valores obtenidos

resolviendo el sistema de ecuaciones, sean iguales

a los adoptados.

Después se calculan las dreas de las superficies de
calentamiento, los coeficientes de transferencias
de calor para los diferentes cuerpos, suelen ser
asumidos en base a datos proporcionados por los fa-
bricantes de estos aparatos o habrd que calcularlos
haciendo uso de algunos artificios que serdn trata-

tados en el Capitulo VI.

Si los valores de las superficies de calentamiento
no guardan estrecha relacidn con lo deseado, se de-

beran reajustar las temperaluras t t

+
SIS SIS § § B4
considerando que este reajuste no altera los

tIvl
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valores de wl, wz, w3 y wd.

Luego con los valores de ti’ tII’ tIII y tIV que
satisfacen las dreas de las superficies de calenta-
miento descado, se obtienen los correspondientes
tl’ t2 Y t3. Si estos valores no se aproximan a
los asumidos en el primer paso serd necesario rea-
justar todo el calculo hasta que los valores obte-

nidos se aproximen a la solucidn planteada.

De esta forma se han hallado las ecuaciones de
Balance de Calor para un Sistema de Evaporacidn por
Efectos. E1 caso (b) puede ser considerado como
ilustracidn, debido a que los evaporadores aplica-
dos a la Industria Azucarera son generalmente de

alimentacidn hacia adelante.

E1 procedimiento dado para resoliver las ecuaciones
del Balance de Calor, es un método generalizado; en
el Capitulo VI se tratarda mds concretamente sobre
el método utilizado para evaluar los Evaporadoreﬁ
de Mlltiple Efecto usados para concentrar solucio-

nes de azicar.

Ventajas y Desventajas sobre la Evaporacidn Simple:
Las principales ventajas que presenta la evaporacidn
por efectos sobre la evaporacion simple son las si-

guientes:
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Consume menos vapor de proceso, ya que como se
menciond antericrmente, en la evaporacion por
efectos 1 Lb. de vapor evapora aproximadamente
¢.4 Lb. para el caso de un Triple Efecto. Mien-
tras que en la evaporacidn simple 1 Lb. de vapor
evapora aproximadamente 0.9 Lb. de agua de la

solucidén para una misma relacidén de evaporacidén.

Debido a que se trabaja al vacio, este sistema
tiene la ventaja de poder trabajar a temperatu-
ras muy por debajo de las temperaturas criticas
de la solucién, es decir, que no se corre el
riesgo de 1legar a la temperatura critica don-

de el jugo se carameliza.

La calidad de azicar obtenida se la puede con-
trolar mas eficazmente, o sea que la concentra-
cion de azicar en la solucidén puede ser cali-

brada de modo que se obtenga la requerida, se-

gin la calidad del producto.

Debido a que principalmente en las Indusirias
de azicar hay una gran demanda de vapor a baja
presién (i0-15 Lb./plg. 2abs.}, las purgas de
vapor efectuadas durante la operacidn se usan
para el precalentamiento de grandes cantidades

de licores en toda la planta.

Por las ventajas cxpuestas arriba, se puede con-
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cluir diciendo que la evaporacidn por efectos,
tiene un costo de operacidn inferior al de la

evaporacidon simple.

desventajas que presenta la evaporacidon por efec-

son las siguientes:

Debido a la cantidad de cuerpos y accesorios ocu-

pa mayor espacio fisico.

Su operacidén y mantenimiento es mé&s complejo que

el de la evaporacidn simple.

Su costo inicial es mayor, debido al nidmero de
cuerpos necesarios para producir los efectos, y
también debido a las interconexiones entre los
diferentes cuerpos y el equipo necesario para

producir vacio.



CAPITITULG V

DESCRIPCION DEL EVAPORADOR TIPO CALANDRIA
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A continuacidon se describen y analizan los principales com-

ponentes del ctvaporador Tipo Calandriea:

P

1:

El Cuerpo: Estd formado por un cilindro vertical ba-

SIS, S

Jo el cual estd la Calandria que es el elemento de
calefaccion. Antiguamente el cuerpo se 1o construia
de fundicion pero la técnica moderna lo fabrica aho-
ra de acero, obteniéndose cuerpos mds livianos, menos

fragiles y mas econdmicos.

La altura del cuerpo sobre ia Calandria segin normas
americanas debe ser 1.5 a 2 veces la longitud de los
tubos. Las normas europeas aconsejan una altura del
cuerpo de 12 a 13 pies. La altura del cuerpo es so-
bredimensionada con la finalidad de disminuir las pér-
didas por arrastres de las gotas del liaquido que se

proyectan llevados por el vapor.

E1 didmetro del cuerpo tambidn influye en el acarreo
de gotas de liquido. La técnica aconseja que la sec-
cién transversal del cuerpo sea 1 piez por cada 1300
pie3 por hora de vapor producido para obtener un va-

por de O6ptima calidad.

Es decir, que se necesita un cuerpo de mayor didme-
tro cuanto mayor sca el volumen del vapor producido

Yy menor su presion.

Los constructores de este tipo de Evaporador hacen

caco omisa a esta regla y diseian cuerpos donde 1a
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velocidad del vapor producido 1lega a ser de 3 pies por se-

gundo.

Por esta razbon se debe instalar un scparador en la parte su-
perior del cuerpo con la finalidad de detener las gotas de

liquido que puede arrastrar el vapor de jugo.

Para poder observar el trabajo del cuerpo y las condiciones
en que se realiza se acostumbra colocar una mirilla de vi-
drio grueso entre la envolvente y un chasis de cobre ator-

nillado y sellado herméticamente.

5.2.-La Calandria @ La Calandria es la prolongacion del

envolvente, y es fijado a é1 mediante dos procedimien-

tos como puede verse en la figura 9.(Ref. 2)

E1 procedimiento A tiene el inconveniente de que las
fugas por entre las juntas no pueden eliminarse con
facilidad, por esta razdn se prefiere el procedimien-

to B.

Los diametros de los orificios de las placas que re-
tiben los tubos deben ser aproximadamente 1/32" més

grandes que los didmetrcs exteriores de dichos tubos.

Se suele ubicar en la Calendria desviadores de flujo
cuya funcidn es obligar al vapor que circule en un
travecto determinado. Perc estos desviadores con el

transcurso del tiempo sueien deteriorarse lo que trac



come consecucncia que 21 vapor no siga el trayecto previs-
to, con lo cual la purga de gases incondensables resulta

defecltuosa.

En la parte central de la Calandria se coloca un tubo grue-

so cuvo objeto es recibir el jugo que se proyecta sobre la

AN
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Procedimiento A Procediniento B

FIGURA 9.~ PROCEDIMIENTO PARA FIJACION DE LA CALANUDRIA

placa superior y también recolectar el jugo concentrado pa-

ra pasarlo al cuerpo siguiente.

La técnica aconseja que el didametro de dicho tubo debe ser

1/4 6 1/8 del didmetro interior del cuerpo.

Algunos Tabricantes suelen reemplazar el tubo central por
un tubo Tateral o por varios tucos pequeiics colocados en

la Calandria.

Los tubes por donde circula el jugo pueden ser de acero o
de latdn, siendo estos {ilitimos los mds resistentes y de ma-

yor duracion.
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E1 1atdn con que se fabrican dichos tubos debe tener
una proporcidn de cobre no menor al 60%, de 1o contra-
rio estos estarian expuestos al itaque de los gases in

condensables.

Las técnicas aconsejan que la aleaci6én de los tubos de
latdén sean como sigue: 70% de cobre y 30% de zinc, o

en su defecto 29% de zinc y 1% de estano.

Antiguamente ios tubos eran de 4 a 5 pies de largo,ac-
tualmente la técnica europea utiliza tubos de hasta 15
pies con el objeto de que el cuerpo resulte menos com-

plejo.

Actualmente se utilizan tubos que van desde 1os 5 pies

hasta los 8 pies.

La longitud de los tubos deberd exceder 1/4" la longi-
tud entre las placas de la Calandria, con el objetoc de
que el agarre de los tubos & ia Calandria sea mds se-

guro.

Los fabricantes aconsejan que la eleccidon del largo de
los tubos sea necha de tal manera aue la longitud de
los tubos del orimer cuerpo, exceda 6" ¢ 8" ia longi-

tud de los tubos del cuerpc ziqeierte, y asy sucesiva-

mente.



-52-

Este tipo de decisibn, tiene una importancia econf-
mica en lo que a mantenimiento se refiere, ya que al
desgastarse los tubos de un cuerpo se 1os reemplaza
por los tubos del cuerpo precedente, es decir, que 10s
dnicos tubos que hay que comprar son los del primer
cuerpeo; cabe notar que el deterioro de los tubos es

critico en las extremidades de éstos.

Los didmetros de los tubos del Maltiple Efecto tienen
un didmetro interior que varia desde 1" a 2". El es-
pesor de los tubos va desde 0.06" a 0.10" los tubos

de acero, y de 0.06" a 0.08" en los tubos de latdn.

Las dimensiones standard de los tubos tanto de Tatdn

como de acero son las siguientes:
1 1/4" ; 1 3/8" ; 1 3/4" ; 2" (Diémetro Exterior)

En la actualidad los tubos de 1 3/8" se reempiazan por
tubos de 1 7/16". Los tubos de ! 1/4" se utilizan pa-
ra Ingenios de Azlcar de remolacha, para este tipo de

aplicacidn los tubos del primero al G1timo cuerpo tie-

nen iguai diémetro.

En los ingenios de azicar de cans se ~vitan dié&metros

St0 e deve A

m
m

muy pequenos en los altimes cuarpos,
que el jugo que ilega a estos cuerpus tienen mayer con-

centracién de azlcar.
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La técnica moderna aconseja para tubos de latén utilizar
los didmetros siguientes: 1 3/8", 1 7/16" y 1 3/4" (Dié-

metro Exterior).

Los tubos de menor didmetro poseen una mayor superficie
de calentamiento, debido a que tienen un mejor coeficien-
te de transmisiGn ya que la distancia media entre las mo-

léculas del jugo y la superficie caliente es menor.

Sin embargo, tienen el inconveniente de que son mids difi-

ciles de limpiar.

Para relaciones de evaporacibn pequenas es recomendable
utilizar tubos pequefios, mientras que para altas relacio-

nes de evaporacidn se aconseja el uso de tubos grandes.

La, seleccidn del didmetro de los tubos cdebe ser tal que
dicho diametro sea standard para todos los aparatos de la

fabrica.

El didmetro del tubo tiene una relacidn directa con el
largo del mismo, esto se debe a que la ascencidn del ju-
go a través de un tubo depende del ciametro y de la suner-

ficie de calentamiento de dicho tubo.

La experiencia ha daco como resultado guc se tabulen las
longitudes maximas que denen Tener lus tubos en funcidn

de su didmetrc.
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Para tubos de 2" la longitud mdxima es de 7.5 pies.
Para tubos de 1 3/4" 1a longitud mdxima es de 10 pies.
Para tubos del 3/8" la longit.d mdxima es de 11.5 pies.
Para tubos de 1 1/4" la longitud mdxima recomendable

es de 15 pies.

Se aconseja en la prdctica no sobrepasar las longitu-
des midximas arriba mencionadas. Mas bien se aconseja
estar debajo de dichas longitudes mdximas. Existe una
longitud que se denomina Longitud Optima, la cual es
una optimizacién hecha en base al precio del evapora-

dor y la relacién de evaporacidn obtenida.

Para el caso de los Evaporadores de Miltipie Efecto

qué utilizan un tipo standard de tubos, esta longitud
dptima disminuye de un cuurpo al cuerpo sicuiente. Es-
to es debido a que el jugo en el cuerpo precedente es
menos viscoso y por lo tanto mds fdcil su ascencidn por
los tubos. Los valores de esta longitud Optima para

los tubos de diferentes didmetros sorn 10s siguientes:

Tubo de 2" = 5 pies
Tubo de 1 3/4" = 6.5 pies
Tubo de 1 3/8" = 8 pies

Tubo de 1 1/4" =10.5 piec

En cuanto al arreglc de los tubes sodriames decir que

se ha normalizado e;

. - 5 5 e . y 3
use del arreoio uweiingular ern j0s
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Evaporadores de Miltiple Efecto. EI arreglo especifico
utilizado se 1o denomina "tresbolillo" en el cual los
ejes de los tubos siguen tres direcciones diferentes a

120° 1os unos de los otros.

Como se puede observar en la Figura 10, la distancia en-
tre centros entre dos tubos adyacentes se la denomina
Paso del Tubo (Pitch) y en la prdctica esta distancia P

estd relacionada con el didmetro exterior del tubo. (de)

Esta relacidn estd dada en términos de superficie y para
evaporadores de Mdltiple Efecto aplicados a la Industria

Azucarera fluctia entre 0.45 y 0.55.

Por definiciones la relacién entre la superficie exterior
del tubo y el &rea de placa ocupada para alcjar un tubo,

se la designa comc la relacién Ke.(Ref. 2)

FIGURA 10.- ARREGLO DE  TUBOS EN TARFES3CLILLC
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$1:
Se = Superficie exterior del tubo
1 = "rea de la placa ocupada pnara alojar un tubo
Entonces:
Ke = S_ (5-1)
1
co . m_de’ (5-2)
4
s 2
2
De donde:
2
Ke = j.g_g_ (5-4)
2 93 p2
"S§i asumimos que Ke = 0.50; tenemos gque:
”
P2 _ 0.907 de” (5-5)
Ke
¥ = 1.35 de (5-6)

Para calcular el Areca de Paso del Jugo se tiene que con-

siderar el &rea trancversal interior del tubo (Si).

Si denominamcs Ki 1a relccidn entre 21 4res transversal

intericr del tube {Si).y ei &rea de piaca ocupada para
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alojar un tubo (1) podemos decir que:

kf = 2L (5-7)

{p—

o 1o que es 1o mismo
Ki = Ke — (5-8)

Para considerarse el Area total del Paso, se tienen que
aumentar nuevos coeficientes para compensar las pérdidas

de drea que ocurre debido a diferentes factores.

E1 primer factor que hay que considerar se lo denomina

j, comprende los espacios no utilizados y que estdn des-
tinados a los tirantes que sostienen la Calandria, a los
guiadores del flujo de vapor, la superficie comprendida
en el borde de la Calandria. El1 valor de este coeficien-

te se 1o puede aproximar a 0.98.

Otro factor que hay que tener en cuenta es el espacio
central perdido, donde se aloja el tubo central por don-

de baja el jugo, este factor se lo denomina B.

Por definicidn:

B = — (Ref. 2) (5-9)



.

En donde:

c+
n

Didmetro Interior del Cuerpo

Didmetro del Tubo Central

o
]

De lo anteriormente dicho se puede concluir que el Area

Total del Paso del Jugo es:

Ap = Ki Sj (1-B) (5-10)
En donde:
S = Area total de la placa
Ap = Area Total del Paso

Para el cdlculo del Area Total del paso suele usarse tam-
bién un coeficiente total K, que es la relacidn entre la

seccién transversal de paso ofrecido al jugo y la seccidn
transversal del cuerpo. El1 valor de K en la prdctica os-

cila entre 0.4 y 0.5.

5.3.-Circulacién del Vapor: Las tomas de vapor en un Evapora-

dor de Mdltiple Efecto estdn directamente relacionadas con
el didmetro del cuerpo del Midltiple Efecto. Generalmente
para cuerpos cuyo didmetro es menor de 10 pies se coloca
una entrada de vapor. Para didmetros del cuerpo igual a
10 pies se colocan dos tomas de vapor, las cuales estén
situadas a 180° una de otra. Para didmetros 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-
cién de vapor alcance todos los tubos de la Calandria; de lo
contrario el jugo que circula por los punte mds lejanos de

las tomas de vapor no serian concentrados.

Para facilitar esta distribucidn de vapor, son necesarios
guidadores de flujo de vapor, esto se consigue como se indij-

ca en la figura 11, dejando sin tubos una fila sobre cierta

FIGURA 11.- GUIDADORES DE VAPOR

parte de su longitud.

Los tubos del escape del incondensable deben estar ubicados
lo mds lejanos posibles de las tomas de vapor,esto es debido
a que el vapor podria escapar de dichos tubos y escaparse

al medio ambiente.

Para calcular los tubos de vapor es necesario considerar dos
puntos basicos, que son las pérdidas de carga por un lado y

Tas pérdidas de arrastre por otro.
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De la experiencia se ha obtenido los valores mdximos y mi-
nimos de velocidad del vapor que debe haber en cada cuerpo,
esto estd en funcidn también del efecto al que pertenece di-

cho cuerpo.

Los valores maximos y minimos de velocidad del vapor acon-

sejables se encuentran en la tabla 5-1 (Ref. 4)

TABLA 5-1 RANGOS DE VELOCIDAD DEL VAPOR

Procedencia Velocidad del Vapor (pie/seg)
del Vapor Triple Cuddruple Quintuple
Efecto Efecto Efecto
Vapor de Proceso 65- 80 65 - 80 £5-80
Vapor del ler.Efecto 80-100 80 -1n00 80-1n00
Vapor del 2do.Efecto 115-130 100 -115 80-11N0
Vapor del 3er.Efecto 1160-200 130 -150 100-115
Vapor del 4to.Efecto 160 -200 130-150
Vapor del 5to. Efecto 160-200

Algunas veces se puede exceder el valor mdximo recomenda-
ble de velocidad en el G1timo efecto, pero se deben tomar

severas precauciones contra las pérdidas por arrastre.

Para proceder a calcular el didmetro de la tuberia de vapor
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una vez asumida la velocidad se siquen los siguientes pa-

S0S:

a) Se obtiene le consumo de vapor y a éste se le aumenta
un. porcentaje, usualmente un 10% para cosiderar cual-

quier variacibn posible.

b) Segin la temperatura del vapor, de las Tablas de Vapor
se obtiene el peso especifico de éste, relacionando es-
peso especifico con el consumo de vapor, se obtiene el

volimen de vapor por hora.
c) Conociendo el volimen de vapor por hora y la velocidad
de éste, se puede obtener la seccifén transversal del tu-

bo de vapor y su didmetro correspondiente.

5.4.- Coleccifn de Condensado y Gases Incondensables:

5.4.1.- Coleccifn de Condensado: El1 calor que cede el va-

por al jugo es su calor latente de vaporizacidn,

por 1o tanto el vapor luego de haber cedido su ca-
lor al jugo se condensa, y este condensado debe

ser removido del cuerpo en una cantidad igual en
peso al vapor que entrd a dicho cuerpo, menos las
pérdidas debidas a las fugas o a las purgas, este
valor asciende a un 90% o mds del vapor suminis-
trado al evaporador. E1 condensado que sale del
cuerpo estd a una temperatura jgual al del vapor su-

ministrado y como es obvic pensar posee todavia
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energia calorifica. Esta energia calorifica debe ser
aprovechada, lo que se consigue haciendo retornar el
condensado a la alimentacidn de agua de la caldera.
Pero a veces por problemas de contaminacidn esto no

puede ser posible.

En los Evaporadores de Miltiple Efecto generalmente el
condensado del primer efecto y a veces hasta del se-
gundo se retorna a la caldera. Para tal efecto cada
cuerpo debe tener un dispositivo especial e individual
para eliminar el condensado, Yy en ningldn momento pasar

este condensado de un efecto al siguiente.

Cuando el condensado de un cuerpo de un Evaporador de
Midltiple Efecto no tiene ninguna utilidad en el proce-
so, puede llevarse a aparatos de evaporacién rdpida,

en la cual el condensado se evapora instantdneamente

a la temperaturade la cdmara de vapor del préximo efec-
to. Para que esto ocurra, se debe tener sumo cuida-

do en el retorno del vapor. Debido a este problema

se suele decir que el calor recuperado no se compensa

con las complicaciones que puede acarrear este sistema.

Como se observa en la Figura'12. la evacuacidn del con-
densado se la efectia por medio de drenajes ubicados
en la parte inferior de la Calandria. Estos drenajes
deben ser distribuidos a razén de 1 por cada 30 pie2
de seccidn transversal del cuerpo. La velocidad que

debe tener el condensado a través de los drenajes de-

ben ser aproximadamente de 2 pie/seg. E1 tubo que
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FIGURA 12.- RECOLECCION DE CONDENSADOS

recoge el condensado de los varios drenajes ubicados
en la calandria, puede llevar el condensado a una ve-

locidad de hasta 2.5 pie/seg.

En cuanto a los sistemas usados para la eliminacién
del condensado en el Evaporador de Miitiple Efecto,
podemos decir que existen muchos dependiendo de la

presidn existente dentro. de la Calandria:

1) Para Calandrias a presién se utilizan las trampas

de vapor.
2) Para Calandrias al vacio se utilizan:
a) La Bomba de Aire Himedo

b) Marais

3) Para Calandrias tanto a presién como al vacio:



-64-

a) Por medio de Bombas
b) Montajugos
c) Sifén

d) Tanque de Expansidn

A continuacidn se indica el funcionamiento de cada
uno de los sistemas antes mencionados como también

sus principales ventajes y desventajas.

a) Trampa de Vapor: Cuando la presidn del Evapora-
dor es mayor que la presidon atmosférica, como'
es generalmente el caso del cuerpo del primer
efecto, el condensado podria fluir solo por gra-
vedad pero esto traeria graves consecuencias co-
mo es que se vacie el tubo y se desperdicie va-
por. Para evitar esto se utiliza un aparato de

control 1lamado Trampa de Vapor, como se indica

en la Figura 13.

FIGURA 13.- TRAMPA DE VAPOR
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Esta Trampa de Vapor consiste en un recipiente con

una vdlvula de flotador en su interior. Esta vdlvu-
la de flotador se abre cuando el 1iquido 1lega a un
nivel determinado. Para evitar problemas en su fun-
cionamiento, es aconsejable dejar un poco abierta la
vdlvula de descargue del vapor, y seleccionar la tram-

pa con una sobredimensidn del 100%.

Bomba de Aire Himedo: En la actualidad este método
ha cafido en desuso, consiste en rociar con agua el
vapor que sale del Gl1timo efecto, este se condensa

y es succionado por una bomba, la cual se conoce con
el nombre de Bomba de Aire Himedo. Esta bomba mane-
ja los vapores condensados, el agua que se rocid para
condensarlo y los gases incondensables. Para insta-
laciones grandes debidp a que la bomba maneja grandes

cantidades de agua, su tamano es considerable.

Marais: La principal dificultad que hay que vencer
para extraer condensado, es el vacio existente en el
cuerpo del Evaporador. Esta dificultad puede supe;
rarse cuando dichos cuerpos se ubican a una altura
tal, que permita que el condensado fluya por grave-
dad a un tanque recolector, el cual estd 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 compartimientos como evaporado-

res existan.
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La parte mds critica en este método se produce en el
1timo efecto, ya que en ese cuerpo es donde existe
mayor vacio, por lo tanto para calcular la diferencia
de nivel que debe existir entre los cuerpos del eva-
porador y el tanque recolector, se debe partir de 1la

presidn manométrica existente en el Gltimo efecto.

Como es de suponer este método requiere de un pozo
profundo para alojar el tanque recolector de conden-

sado, lo cual hace dificil el control y complejo el

trampa de vapor

tanque recolector

FIGURA 14.- RECOLCCCION DE CONDENSADOS POR EL METODO
DE MARAIS
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acceso. Por este motivo este método es poco utilizado.

En caso de optar por este método para la recoleccidn de
condensado, debe asegurarse que el flujo de condensado

sea tal que el mds caliente fluya hacia el mds frio.

De 1o contrario podrfian ocurrir variaciones en el vacio
causando que el condensado mds caliente fluya hacia el

drenaje de condensado, inundando l1a Calandria.

Bombas de Condensado: Tiene la ventaja de poder extraer
condensado de la Calandria sea cual fuere el vacio exis-
tente en esta, siempre y cuando la bomba reina los si-

guientes requisitos:

1) La bomba debe ser capaz de descargar condensado a un
nivel igual al punto existente mds la diferencia de

presidn entre la atmésfera y la Calandria.

2) La bomba debe poseer un tubo iqualador de presidn
conectado entre la descarga de la bomba y la parte

superior de la Calandria.

Si no cumple con este requisito, la bomba puede tener

fugas que obstaculicen el flujo de agua.

La seleccidn de 1a bomba debe ser tal que su capacidad

nominal sea 3 6 4 veces de la capacidad requerida.
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Las bombas pueden ser de dos tipos: reciprocantes

o centrifugas.

Las bombas centrifugas deben ser especialmente dise-
fiadas para operar al vacio. Deben poseer prensa-es-
topas que estén comunicados con la descarga de la

bomba, este requerimiento es indispensable para evi-

tar la entrada de aire a la bomba.

Debido a que el flujo de condensado se torna dificul-
toso por los motivos antes expuestos, es necesario

que los tubos de succidn de condensado tengan una lon-
gitud total equivalente mds corta posible; por lo tan-
to la distancia recta de los tubos de succidn deben
ser las mds pequefias posibles y que la conexidn tenga
el menor nimero de codos posibles. En las tuberfas

de succibén se deben evitar en lo posible las juntas,
esto es debido al vacio existente. Las tuberias de
succidn horizontales deben tener una pendiente en el
sentido de la bomba para ayudar al flujo. La veloci-
dad recomendable del condensado en la tuberia de suc-

cidén es de 2.5 pie/seg.

Montajugos Automdticos: Como se indica en la Figura
15, este aparato l1lamado también Michealis, coﬁsiste
de una trampa de vapor en cuya parte superior tiene
una valvula de admisién y una vdlvula de escape de va-
por, cuando el nivel del 1iquido 1lega a un cierto

punto, el flotador se levanta cerrando la vdlvula de
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escape y abriendo la vdlvula de admisién, el vapor que
entra al recipiente crea una presidn tal dentro de él,
expulsando el 17quido ﬁ través de la vdlvula de descar-
ga, al descender el nivel del liguido en el recipiente,
el flotador cae cerrando la vdlvula de admisidn hasta
que el nivel del 1iquido llegue otra vez a un punto de-

terminado.
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FIGURA 15.- MONTAJUGOS AUTOMATICO

Este método tiene la ventaja de ser autoconfiable y de

fdcil control, ademis requiere de poco mantenimiento.

Este método también tiene sus desventajas, por ejemplo
su alto consumo de vapor, ya que este es igual al volu-
men de 17quido extraido. Otra de las desventajas es
de que mientras el nivel del liquido aumenta, la vdlvu-
la de admisidn permanece Cerrada, lo que trae como con-
secuencia que el vapor que se encuentra en la tuberfia

de admisién se condense.
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f) Sifén: Este método tiene la particularidad de ha-
cer circular condensado entre las calandrias, lo
que trae como consecuencia que el ciclo de vapor sea
mds eficiente, esto se debe a que si se hace pasar con-
densado que estd a una temperatura de saturacidn co-
rrespondiente a la presidén a la que se encuentra un
cuerpo, a otro que se encuentra a una menor presion,
se produce una evaporacidn instantdnea o también 1la-
mada evaporacidén "flash", esta cantidad de vapor se
suma al que le 1lega al cuerpo aumentando las posibi-

lidades de calentamiento.

La principal dificultad que hay que vencer es la di-
ferencia de presidn existente entre un cuerpo y el
siguiente, esto se consigue mediante el uso de un tu-
bo en "U" que comunica los dos cuerpos, lo que produ-
ce que las presiones sé equilibren por la diferencia

de nivel entre las dos columnas de 1iquido.

—

W
FIGURA 16.- ECOLECCION DE CONDENSADOS UTILIZANDO

SIFON
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La Tongitud del tubo en "U" debe ser tal que evi-

te que se forme una presidén ascendente que podria

hacer insuficiente 1a c lumna de 1iquido. También
puede producirse un desequilibrio de presién debi-
do a la autoevaporacién del condensado en el tubo

ascendente. Para evitar todos estos problemas es

aconsejable sobredimensionar el tubo en "U" en un

50% del valor obtenido por el cdlculo. Las velo-

cidades del flujo tanto en el tubo ascendente como
en el descendente no debe sobrepasar de 5 y 3

pie/seg. respectivamente.

Tarque de Expansidn: Como se ve en la Figura 17,
consiste en colocar un tanque de expansién debajo
de cada cuerpo, estos tanques estdn conectados de
tal manera que el tanque precedente le envfarcon-
densado al siguiente, recibe condensado del cuer-
Po que sirve, le envia vapor autoevaporado al cuer-
po siguiente y por Gltimo le envia sus aguas con-

densadas al tanque precedente.

Control y Usos de los Condensados: Cuando existe
una fuga en los tubos de la Calandria, estando el
jugo a una presién inferior a la del vapor que la
alimenta, pueden ocurrir efectos muy graves en el
proceso. Si dicha fuga estd situada en la parte
inferior de la Calandria, el condensado penetra en
el tubo y se mezcla con el jugo, consecuentemente,

este jugo serd diluido, ademds el jugo estard con-
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taminado el condensado que podria retornarse a
la caldera. Para evi;ar todos estos problemas
e€s necesario mantener un control riguroso de 1 s
condensados, para el efecto se utiliza la prue-
ba con alfa-naphtol, que consiste en anadir al
condensado unas gotas de alfa-naphtol, el cual
reacciona con el condensado dindole una colora-

cifn violeta.

Generalmente el uso que se da a los condensados

en un Miltiple Efecto es el Siqguiente:

A

.i[”

FIGURA 17.- TANQUE DE EYPANSION
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1) E1 condensado del primer cuerpo se lo retorna

al tanque de alimentacién de la caldera.

2) E1 condensado del segundo cuerpo va a un tanque
contiguo al tanque de alimentacién de la calde-
ra, al cual estd comunicado por una vdlvula de
flotador que permite que el agua fluya al tanque
de alimentacién cuando baja el nivel del 1iquido
en éste, por lo tanto e! condensado del segundo
cuerpo sirve para compensar las pérdidas y fugas

de vapor existentes en el sistema.

3) Los condensados de los cuerpos restantes son lle-
vados a un tanque de agua caliente para utilizar-
los luego en procesos de dilucién, lavado de fil-

tros, etc..

Estos son en resumen los usos que generalmente se

dan a los condensados.

Recoleccién de Gases Incondensables: Er los Evapora-

dores de Midltiple Efecto, es de suma importancia eva-
cuar los gases no-condensables que se encuentran mez-
clados con el vapor, de no hacerlo, estos gascs pro-
ducirian ura pelicula de vapor que disminuiria el coe-

ficiente de transferencia de calor.

En el vapor existen mezclados gases incondensables

de diferentes procedencias, las principales son:
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1) Los cuerpos que son calentados con vapor proce-
dente de la caldera poseen gases que se mezcla-
ron con el condensado, estos gases son particulas

de aire.

2) Los cuerpos calentados con vapor de jugo, poseen
gases que se encontraban en el jugo y que fueron
liberados al entrar éste en ebullicfﬁn, en 10s
jugos de remolacha se encuentra amoniaco, en 10sS
jugos de cana se encuentra principalmente aire.
Como por 1o general los cuerpos calentados con
vapor del jugo estdn al vacio, también tiene aire
que entrd por las fugas existentes en las juntas
de la calandria y del cuerpo, de las vdlvulas,
etc. Esta es la cantidad mds importante que de-

be considerarse.

Aparte de la pelicula de vapor gque producen estos ga-
ses, disminuyen también la temperatura del vapor, debi-
do a que si existe una mézcla de vapor-aire, la presion
del vapor no serd igual a la presidn existente en el
cuerpo, sino a la presidn parcial del vapor en la mez-
cla, que es 16gicamente inferior a la presidn existen-

te en el cuerpo.

Cuando el cuerpo se encuentra a una presidén positiva y
su calentamiento se produce con vapor de proceso, €aso
general de los primeros cuerpos, los gases pueden ser

evacuados mediante una ventosa comunicada con la atmés-
fera, dicha ventosa debe estar ubicada en un punto le-

jano al de entrada del vapor v debe estar ajus*ada de
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tal manera que permita un escape continuo de una peque-

fia columna de vapor.

Cuando el cuerpo estd al vacio, es necesario ubicar unos
cuantos puntos de purga, los cuales deben estar estraté-

gicamente ubicados.

La principal dificultad que hay que vencer es la diferen-
cia de presidn que debe haber para que el aire fluya ha-
cia la atmésfera. Los tubos de purga se conectan en el
espacio de vapor y luego el aire es evacuado del cuerpo
mediante una vdlvula manual, la cual debe ser regqulada

de tal ‘forma que no se acumule aire ni gases corrosivos

en la Calandria.

Debido a que el aire es mdas pesado que el Vapor los tubos
de purga se conectan en la parte superior de la Calandria
Jdlegando a 4 pulgadas mds arriba del nivel inferior de

ésta,para evacuar los gases que se encuentran en su parte

/__—__.___.
010l i e e O
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FIGURA 18.- Colecciofi de Gases Incondensables

inferior, como lo podemos ver en la Figura 18.
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La dimensién de los tubos se incrementa de un cuerpo
al siguiente, generalmente se recomienda para el pri-
mer cuerpo que el tubo sea ue 1/4", en el segundo cuer-
po de 3/8" a 1/2", en el tercer cuerpo de 1/2" a 5/8"

Yy en el cuarto cuerpo de 1 1/8".

Circulacidn del Jugo: Existen diferentes métodos de

alimentacidn del jugo y se los clasifica de la siguien-

te manera:

a) Segln las entradas y salidas del jugo en el Evapora-

dor.

b) Segdn la forma de alimentacién del jugo al Evapora-

dor.

Segin las ‘entradas y salidas del jugo pueden ali-

mentarse de las siguientes maneras:

1) Del fondo de un cuerpo a la parte superior de
la calandria del cuerpo siguiente: Como se in-
dica en la Figura 19 este es el método mds sim-
ple y el mds usado en la antiguedad. La prin-
cipal desventaja de este método es que el jugo
se proyecta sobre los tubos mientras gque en 1la
ebullicidn se necesita que el jugo ascienda den-
tro.del tubo; ademds tiene el inconveniente de
que el jugo proyectadc sobre la Calandria, puede

alcanzar el tubo central y pasar al cuerpc siquien-



=77~

te sin ser concentrado. Ademds al salir jugo sin
concentrarse del cuerpo aumenta el grado Brix pro-
medio del jugo en dicho cuerpo, lo que trae como
consecuencia una disminucién del coeficiente de
transferencia de calor. E1 paso del jugo de un
cuerpo a otro, debe efectuarse mediante diferencia
de presidn la cual se ve disminuida con la diferen-
cia de altura existente entre la salida del jugo
del cuerpo y el nivel hidrostdtico del jugo en el

cuerpo siguiente.

E1l didmetro del tubo de intercomunicacién debe ser

FIGURA 19.- Del fondo de un cuerpo a la parte su-

2)

perior de la Calandria del cuerpo siguiente

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

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 desde el fondo de un

cuerpo hacia la periferia de la placa inferior de 1la
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Calandria del cuerpo siguiente; de esta manera
el jugo asciende por los tubos de la Calandria
y retorna al fondo del cuerpo a través del tubo

central, para luego alimentar a otro cuerpo.

Este método, debido a que el jugo no tiene que
vencer presi6n hidrostdtica, se recomienda que
el didmetro del tubo de interconexifn entre el
primero y el segundo efecto sea tal que la ve-

locidad del jugo en el tubo no exceda a 5 pie/seg.

N

| —_— ] L

FIGURA 20.- Del fondo de un cuerpo al fondo
del cuerpo siguiente.

3) Del fondo de un cuerpo a la placa inferior de la
Calandria del cuerpo siguiente por medio de un
regulador de nivel: Como se indica en la Figura
21, este método tiene la finalidad de eliminar
las valvulas manuales ubicadas en los tubos de

interconexidn, mediante el uso de un regulador
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de nivel. Este regulador de nivel, no es mas
que un vaso en cuyo interior se encuentra una
vilvula de flotador; que se abre cuando el jugo
1lega a cierto nivel. Este método tiene la
ventaja de que el control de nivel del jugo en

el cuerpo es automdtico, aliviando el trabajo

del operador.

4) Del fondo de un cuerpo al fondo del cuerpn si-

guiente mediante circulacidn Champman: Como

™
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FIGURA 21.- Del fondo de un cuerpo al fondo
del cuerpo siguiente mediante un

regulador de nivel

se indica en la Figura 22, este método con-
siste en obturar el tubo central mediante un
embudo que permite que solo el jugo que baja

por el tubo central pase al cuerpo siguiente.
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Este método ha dado excelentes resultados en

la prdctica y es muy recomendable.

Segin la Alimentacidn del jugo con respecto al flu-

Jo de vapor, los evaporadores pueden ser:

1) Alimentacidn hacia adelante:consiste en hacer
pasar el jugo de un efecto al siguiente median-
te la diferencia de presidn existente entre ellos,
para por fin retirar en el Gltimo efecto el ju-

go concentrado. Este método es el mds usado te-

FIGURA 22.- CIRCULACION CHAMPMAN

niendo como principales ventajas su fdcil ins-
talacidn, mejor control y solo necesita de una
bomba cuya aspiracidn estd al vacio. Este mé-

todo es inconveniente cuando el jugo que llega
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al primer efecto estd frio, lo cual sobrecar-
garfa al evaporador del primer efecto aumen-

tando el consumo de vapor.

2) Alimentacién hacia atrds: Este método consis-
te en hacer pasar el jugo de un efecto al efec-
to precedente mediante el uso de bombas, hasta
1legar al primer efecto del cual se extrae el
jugo concentrado. Esta alimentacidén es rara-
mente empleada y se justifica cuando la tempe-
ratura es superior al punto de ebullicién y
para este caso particular Tla alimentacidn ha-
cia atrds es mds econdémica que la alimentacidn

hacia adelante.

3) Alimentaci6n en paralelo: Se introduce jugo

en todos los efectos y es pocas veces usado.

4) Alimentacién mixta: Consiste en combinacidn
de los métodos anteriormente expuestos y se
utiliza para concentrar l1iquidos especiales,

preferentemente de alta viscocidad.

Un aspecto muy importante que se debe considerar
es el nivel del jugo 6ptimo que debe mantenérse

dentro del cuerpo, ya que si el nivel del jugo es
bajo, solo 1legard a la parte superior de la Ca-

landria cuando entre en ebullicién o por el con-
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trario cuando el nivel del jugo es alto los tubos
de la Calandria estarian sumergidos dentro de él y

no subirifa el jugo a través de los tubos.

Un cientifico 1lamado Kerr ha hecho investigaciones

a este respecto y ha obtenido una curva que relacio-

ne el coeficiente de transmisidn con el nivel del ju-
go, esta curva se encuentra en la figura 23, se ob-
tiene que el coeficiente de transmisidn es mdximo cuan-
do el nivel del jugo alcanza al 35% de la longitud de

los tubos, contados a partir de 1a ptaca inferior.

En la prdctica se opta por decir que el nivel 6ptimo
de los jugos en la Calandria es de 1/3 de la longitud

de los tubos de ésta.(Ref. 2)

E1 nivel del jugo también depende del didmetro de los
tubos de la Calandria, debido a que los tubos de menor
didmetro se prestan para la formacidn de peliculas de
vapor, el niﬁe] del jugo debe ser menor del 28% del or-

den de la longitud de los tubos.

También este nivel depende de la ubicacidn de los cuer-
pos, generalmente el nivel del jugo decrece de un efec-

to a otro.

Para la extraccidén del liquido concentrado se utiliza
generalmente bombas centrifugas, el problema en usar
estas bombas radica en que los dep6sitos de meladura
pueden tapar a los impulsadores del rotor. £Este pro-

blema se evita alternando la bomba de 1iquido con la
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bomba del condensado, siempre y cuando este conden-
sado no vaya a la alimentacién de la Caldera, con lo
cual se puede eliminar el ‘epdsito de meladura en la

bomba, cuando se utiliza la otra.
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FIGURA 23.- RELACION ENTRE EL COEFICIENTE DE TRANSFE-
RENCIA DE CALOR Y EL NIVEL DEL JUGO.(Ref. 2)

Otro problema son las pérdidas por arrastres, que se

producen cuando entra en ebullicién el jugo, y e’ va-
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por producido arrastra hacia la parte superior del cuer-
po gotas de jugo. Este problema se hace mds critico con-

forme mayor sea el vacio del cuerpo.

Para evitar estas pérdidas por arrastre se debe instalar
en la parte superior del cuerpo unos separadores que red-

nan los siguientes requisitos:

a) E1 separador debe ser disefiado de tal manera que el
vapor tome una curva muy pronunciada a gran veloci-
dad, y por tener las gotas de 1iquido una mayor can-
tidad de movimiento éstas chocardn contra la super-

ficie curva para luego ser recuperadas.

b) E1 Tiquido que se ha reunido sobre la superficie no

debe gotear sobre una corriente de vapor.

Existen diversos modelos de separadores pero el mds uti-
lizado es el tipo sombrilla como se indica en la Figura

24.

En el cuerpo del dGltimo efecto donde el vacio es mayor
generalmente se suele colocar un separador de arrastre
ubicado en la tuberfa de vacio. Este separador es un va-
so cilindrico con rejillas céncavés 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 ARRASTRE TIPO
SOMBRILLA
Este tanque recuperador de jugo como se indica en
la Figura 25 estd conectado al dltimo cuerpo y me-
diante el sifdn la meladura retorna continuamente

por gravedad.

Se estima que en Evaporadores de Midltiple Efecto que
no poseen separadores las pérdidas por arrastre son
del orden del 3% y del 0.1% para evaporadores con

separador de arrastre.

v

FIGURA 25.- SEPARADOR DE ARRASTRE EN EL
ULTIMO EFECTO
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En general se puede decir que las normas para evi-

tar las pérdidas por arrastre son las siguientes:

1) E1 vacio en el dl1timo cuerpo no debe ser mayor

a 26".

2) La alimentacién del jugo debe hacérsela por la

parte inferior de la Calandria.

3) No hacer funcionar el evaporador por encima de

Su capacidad normal.

4) No dejar que el nivel de jugo suba mds alld del

nivel 6ptimo.

5) Instalar separadores en cada uno de los cuerpos

y en las tuberfas del vacfo.

Pérdidas de Calor y Aislamiento: La energia calori-

fica que contiene el vapor de alimentacién a un MGlti-
ple Efecto, no es aprovechada en un 100% por éste, de-
bido a que un porcentaje de este calor se escapa a la
atmésfera por radiacidén y conveccién. Como esta pér-
dida es funcidn de la diferencia de temperatura exis-
tente entre el evaporador y el ambiente, es 16gico su-
poner que las mayores pérdidas se producirdn en el pri-
mer efecto, como esta pérdida afecta a su vez al segun-
do efecto y asi sucesivamente, es de suma importancia

aislar estos cuerpos.
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Generalmente, los cuerpos son aislados con duelas de
madera, reduciéndose las pérdidas a un 5% del calor

transmitido en el evaporador

Debido a que en el Gdltimo efecto se descarga el vapor
a un condensador, las pérdidas en este cuerpo son des-
preciables y se suele dejar este cuerpo sin aislamien-

to.

Incrustaciones: Los tubos de la Calandria de un Malti-

ple Efecto se ensucian tanto en su interior como en
su exterior. En su interior debido a las incrustacio-
nes que produce el jugo y en su exterior debido al acei-

te que ensucia el vapor.

E1 aceite que trae consigo el vapor de proceso se depo-
sita en el exterior de los tubos, este problema sélo

se encuentra en el primer efecto, ya que solo éste se
alimenta con vapor de proceso. El aceite depositado
obstaculiza el paso de vapor y por lo tanto debe ser
eliminado; una prdctica muy comin consiste en colocar
un separador de aceite en la linea de alimentacidn de

vapor al evaporador.

E1 depdsito que forman las incrustaciones interiores
es lo mds critico. Estas incrustaciones proceden de
los materiales en suspensidn que trae consigo el jugo
debido a procesos de defecacidén y filtracidén defectuo-
sas, también proceden de materiales en solucidn que se

encuentran en el jugo y que se insolubilizan a medida
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de que el jugo se concentra.

Los primeros se encuentran generalmente en los cuerpos
iniciales, mientras que Tos segundos se encuentran en
el G1timo cuerpo. Debido a estas incrustaciones los
Ccuerpos deben limpiarse periddicamente. Esta limpie-

za puede efectuarse mecdnica o quimicamente.

La Timpieza mecdnica consiste en rasquetear los tubos
de la Calandria mediante el uso de unos raspadores
mecdnicos que tienen un alma de acero de varios metros
de longitud y en su extremo tiene unas muelas que al
entrar en rotacidn, debfdo a la fuerza centrifuga,
estas muelas se pegan a la superficie interior del tu-

bo.

Este método tiene el inconveniente de ser excesiva-
mente caro y también pueden dafar los tubos de la Ca-

landria.

La limpieza quimica consiste en hacer hervir dentro
del cuerpo sosa caistica y luego hacer hervir &cido
clorhidrico. La sosa cadstica disuelve principalmen-
te Tos silicatos y obsalatos; mientras que el dcido
clorhidrico disuelve los carbonatos, sulfitos y fos-

fatos.

Para evitar las incrustaciones interiores se suele

usar un deionizador, este aparato consiste en hacer
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circular el jugo por una solenoide, el cual somete al
Jugo a un campo eléctrico con lo que las sales disuel-
tas so ionizan y tienden a permanecer en suspensifn y

no depositarse en los tubos de la Calandria.

Otro método usado para prevenir las incrustaciones in-
teriores consiste en afiadir al jugo una substancia quf-

mica 1lamada tetra-fosfo-glucosato de calcio.

Se debe hacer notorio el hecho de gque las incrustaciones
producen una disminuci@n considerable &n el coeficiente
de transferencia de calor, ya que #5tas incrustaciones
provocan una resistencia adicional al flujo de calor,
por lo tanto para que el evaporador trabaje a las condi-
ciones de disefio, se debe tener en ctuenta este efecto
sobrela eficiencia del aparato. Generalmente se asumen
que los tubos con una limpieza peridédica semanal, tienen

un factor de suciedad de 0.00005.

Equipos Auxiliares: Debido a gque los avaporadores bpe-

ran a presiones correspondientes a vacio, 5 neacesario

un equipo para producir dicho vacio.

Un arreglo comin de este equipo se muestra en la figura
26, consiste bdsicamente de una bomba de aire, que pro-
duce vacio en un cuerpo cilindrico 1lamado condensador.
Agua de enfriamiento es introdwcida =n 1 comdemsador,

el cual condensa los vapores prowemientes ael @ltimo
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efecto del sistema de evaporacidén. E1 condensador es-
td ubicado a una altura tal que la mezcla de agua y
crndensado pueda pueda fluir por gravedad a través de
un tubo barométrico hacia un tanque abierto ubicado a
un nivel inferior. Una bomba succiona la mezcla ca-
liente del tanque abierto y lo envia a un rociador de
agua, el cual enfria la mezcla, otra bomba succiona

el agua frfa de la bandeja del rociador y lo envia o-

tra vez al condensador donde se repite el proceso.
A continuacidén se dard una breve descripcidn de los
diversos aparatos que conforman el sistema de vacio

descrito anteriormente.

5.8.1.- E1 Condensador: Los condensadores pueden ser

de superficie o de contacto. En el primer
caso el agua fria y el vapor fluyen separados
por un material, este tipo de condensador no
es utilizado en la aplicacidén que estamos a-
nalizando. E1 condensador de contacto es un
aparato en el cual el agua fria y el vapor
entran en contacto intimo para luego salir en
forma de mezcla, es decir, el agua fria y el

condensado.

Estos condensadores de contacto se clasifican

en:
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a) Desde el punto de vista de extraccidn del aire:
1) Condensadores Himedos: donde la mezcla de
agua y aire se extraen juntos.
2) Condensadores Secos: donde el aire y el agua

se extraen por separado.

b) Desde el punto de vista de extraccién del agqua:
1) Condensadores Barométricos: donde el agqua
se extrae por gravedad.
2) Condensadores Cortos: donde el agua se ex-

trae por medio de una bomba.

c) Desde el punto de vista de la circulacién del
aire:
1) Corrientes Paralelas: donde el agua y el aire
circulan en la misma direccidn.
2) Contra Corriente: donde el agua y el aire

circulan en direcciones opuestas.

Resumiendo podemos decir que los condensadores para

Ingenios de Azicar se clasifican en:

a) Condensadores Barométricos Secos en Contra Co-
rriente.

b) Condensadores Barométricos Himedos a Corrientes
paralelas.

c) Condensador Barométrico Himedo sin Bomba de va-

cfo (con eyector).
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E1 que generalmente se usa es el Condensador Baromé-
trico Seco en Contra Corriente. Algunas consideracio-

nes importantes de este tipo de condensador son:

- Altura del Cuerpo: debido a que la eficiencia de
intercambio térmico entre el vapor y el aqua de en-
friamiento depende bdsicamente del drea de contacto
y del tiempo del mismo, la altura del cuerpo del
condensador es una consideracidn importante debido
a que el tiempo de contacto estd relacionado con la
altura del condensador y el nimero de etapas. Por
To tanto la altura del condensador debe ser tal que

asegure una alta eficiencia de intercambio térmico.

- Seccidn Transversal del Cuerpo: el drea de la sec-
cién transversal es funcién de la cantidad de vapor
a condensarse. En la prdctica se suelen dar los si-

guientes valores: (Ref. 5)

- Para Condensadores sin etapas:

> = 1.65Q (5-11)

- Para Condensadores con etapas:

S = 2.20Q (5-12)
En donde:
S : Area de la seccidn transversal (piez)

Q : Toneladas de vapor a ser condensado por

hora (TON/hra).
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- Tuberfa de Alimentacién de Vapor: el didmetro de la
tuberia de alimentacién de vapor depende de la pre-
sién del vapor. Para presiones de 26" de vacio, la
velocidad del vapor debe ser aproximadamente 165
pie/seg. Para presiones de 28" de vacio, la veloci-

dad del vapor debe ser aproximadamente de 200 pie/seg.

- Eliminacién de acarreo: el condensador debe ser pro-
visto de un separador en su parte superior, el objeto
de este separador es de eliminar las fugas de gotas
de agua que podria existir hacia la bomba de vacio

causando graves dafos a ésta.

- Cantidad de Vapor a Condensadores: la cantidad de va-
por a ser condensado serd igual a la cantidad de vapor

que se produce en el Gltimo cuerpo del Midltiple Efecto.

- Cantidad de'Agua de Enfriamiento: se la puede obtener
haciendo un balance de calor en el condensador. Si

denominamos:

G : peso de agua de enfriamiento necesario para con-

densar 1 Lb. de vapor (Lb/Lb)

t1: temperatura del agqua entrando al condensador (°F)
t2: temperatura del agua saliendo del condensador (F)

t,: temperatura del vapor (°F).
Tenemos que (Ref. 2):

G = 1,115 + OBtV - t? (5_13)

tr-t
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E1 término tv-t2 se denomina aproximacidén del condensa-
dor y es una referencia para apreciar la eficiencia tér-
mica del condensador. Para Condensadores en contra-co-

rriente la aproximacidn oscila entre 5 y 18°F.

5.8.2.-Bomba de Vacio: generalmente es del tipo reciprocante,

su funcidn es extraer los gases incondensables del con-
densador y descargarlos a la atmésfera. Su construc-
cidén es similar a la de la maquina de vapor. Algunas
consideraciones importantes de estos tipos de bombas

son las siguientes:

- Presidon del aire: debido a que el aire y el vapor que
1legan al condensador estdn en forma de mezcla, la pre-
sidn existente en el condensador serd la presidn total
de la mezcla, por 1o tanto la presidén del aire corres-
ponderd a la presidon parcial de éste en la mezcla. Si

. nos fijamos en la figura 27, vemos que a la entrada de
la mezcla de vapor y aire, la presidén parcial del aire
en la mezcla es muy pequefia, por el contrario a la sa-
lida del aire la presidén parcial del aire es mucho ma-
yor que la del vapor y como es esta presién la que nos

interesa, podemos concluir diciendo que:

P="P_ +P (5-14)

En donde:
P : presifn total de la mezcla (Lb./plgz)
P_: presién parcial del aire (Lb./plg?)

P.: presién del vapor .correspondiente a la
temperatura t, (Lb./p]gz)
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FIGURA 27.- CONDENSADOR BAROMETRICO SECO EN
CONTRA-CORRIENTE
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temperatura del aire a la salida del conden-

sador (°F).

- Volumen de aire a ser extraido por libra de vapor

a condensarse: el aire a ser extraido del conden-

sador posee diversas procedencias:(Ref. 4):

a)

b)

c)

Aire proveniente del Jugo (al): generalmente,
la cantidad de aire que proviene del jugo os-
cila entre 200-300 partes por millén de peso
del jugo a ser concentrado.

Aire introducido en la alimentacién de agua
fria al condensador (az): la cantidad de aire
en el agua oscila entre 3-40 partes por mi-
116n de peso de aqgua entrando al condensador.
Aire que entra a los cuerpos que estdn al va-
cfo, debido a las fugas existentes: en insta-
laciones que tienen medianas precauciones a
las fugas, la cantidad de aire que entra de-
bido a las fugas oscila entre 3.000-5.000 par-
tes por millén de peso de vapor a ser conden-

sado.

Si denominamos por:

peso de aire a extraido (Lb.aire/hra)
peso de jugo a ser concentrado (millones
de Lb./hra)

peso de vapor a ser condensado (millones

de Lb./hra)
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G : peso de agua de enfriamiento por peso de vapor

a ser condensado. Dado por la ecuacién (5-13).

Lb./agua/Lb.vapor)
Tenemos que:

T = Fa1 + (Ga2 + a3)w (5-15)

4

Para obtener el volumen de aire a ser extraido, tene-
mos que multiplicar el peso de aire por el volumen
especifico de éste; el volumen especifico estd dado

por:

v = 'pa_ (5-16)

En donde:

R ; Constante universal de los gases, para aire es
0.3697 Lb.-pie/Lb_-°R

T.: Temperatura absoluta del aire (OR)

P.: Presidon parcial del aire en la mezcla (Lb/p]gz)
La temperatura absoluta del aire estd dado por:

Ta = 459 + ta (5-17)
La temperatura t_ para condensadores a contra corrien-’
te, es igual a la temperatura de entrada (tl) del

agua al condensador.
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Desplazamiento de la Bomba: luego de obtenerse
el volumen de aire a ser extraido del condensador,
se aumenta en un720% este volumen como medida de
seguridad, Tuego se 1o divide para la eficiencia

volumétrica.

v, = _1.20V, (5-18)

eficiencia volumétrica es generalmente 0.60.

Fuerza Motriz: Para accionar la bomba de aire exis-
ten dos métodos:
a) Mediante una méquina a vapor

b) Mediante un motor eléctrico

mds usado debido a que resulta mds econémico es

mdquina a vapor.

5.8.3.- Tubo Barométrico: La altura del tubo barométrico estéd
dado por:
H=H) +h+s (5-19)
En donde:
H altura del tubo barométrico (pie)
H0 cabezal de agua (pie)
h cabezal necesario para asegurar una cierta
velocidad del agua (pie)
s margen de seguridad (pie)
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FIGURA 28.- TUBO BAROMETRICO

Bombas de Agua: Generalmente son bombas centrifu-

gas con sello mecdnico. Estas bombas deben ser se-
leccionadas de acuerdo al caudal de agua que tienen
que manejar y el cabezal de presién existente en

el sistema. Debido a que estas bombas son muy co-

munes, no se considera necesario describirlas.

Rociador de Agua: Consiste basicamente de un tubo

distribuidor de agua, el cual alimenta a varios tu-
bos con toberas, en donde el agua es pulverizada

para facilitar su contacto con el aire de la atmés-
fera. E1 1imite al cual el rociador puede enfriar
estd determinado por la temperatura de Bulbo hidmedo

del aire que lo enfria, para Guayaquil la temperatu-
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ra promedio de bulbo himedo es de 80°F, por lo tanto
si el rociador de agqua fuera 100% eficiente podria en-
friar el agua hasta una tempcratura de 80°F. En la
realidad la eficiencia de un rociador es del orden de

un 60% y estd definida como:

F =21  (5-20)

En donde:

t temperatura de bulbo himedo del aire ambiente.

bh



CAPITULDO VI

CALCULO DEL EVAPORADQOR TIPQ CALANDRIA
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Requerimientos del Evaporador: Los datos que a con-

tinuacidn se detallan, fueron suministrados por AZTRA,
una Industria Nacional que se dedica a la produccidn

de azilcar.

Estos datos fueron obtenidos de AZTRA con el objeto
de que el presente cdlculo tenga relieves préacticos,
del cual podremos luego sacar conclusiones reales del

proceso.

- Capacidad del Triturador: 7500 TON/dfa

- Tiempo de Molienda: 22 horas

- Peso del Jugo, % cafa: 100%

- Brix del Jugo de Alimentacién: 17°

- Brix del Jugo Concentrado: 56°

- Présién de vapor (saliendo de la caldera)
disponible: 150 Lb/plg.%abs.

- Presidn de vapor (entrando al primer cuerpo)

disponible: 29.7 Lb./p]g.2

abs.

- Temperatura del vapor (saliendo de la caldera
358.43°F.

- Temperatura del vapor (entrando al primer
cuerpo): 249.7°F.

- Temperatura de los jugos primarios y secunda-
rios antes de calentarse: 102°F.

- Porcentaje en peso del jugo primario: 110%

- Porcentaje en peso del jugo secundario: 55%

2

- Vacio en el condensador: 1.925 Lb./plg.“abs.

(26" Hg.)



6.

2.

-104-

- Temperatura del Jugo Concentrado: 124°F

Cidlculo de la Cantidad de Aqua a Evaporarse: Para en-

contrar la cantidad de agua a evaporarse en el Mdlti-
ple Efecto, se hard un balance de materiales, donde la
cantidad de materiales disueltos en la solucidn antes
de la evaporacidn, serd igual a la cantidad de mate-
riales disueltos en la solucidén después de la evapora-

cibn.

Si denominamos por:

B, : Brix del jugo de Alimentacidn ( Lb. soluto )

i Lb. soluc.
B0 : Brix del Jugo Concentrado ( tg: 28}32? )
I : Peso del Jugo de Alimentacidn (Lb. solucidn)
0 : Peso del Jugo Concentrado (Lb. solucidn)

E : Cantidad de agua evaporada (Lb. agua)

Del balance de materiales tenemos:

1B, = 0B, (6-1)

La Cantidad de agua evaporada estd dada por la dife-
rencia de peso entre el jugo de alimentacidn y el ju-

go concentrado:
E=1-0 (6-2)

De donde:

m
]
——
——

-
1
—
S

(6-3)
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Reemplazando los datos de requerimientos en la ecua-

cién (6-3), tenemos:

_ 7500 (TON) x 2240 (Lb) x (1.17/56)

22 Hra TON

m
n

531,818 Lb/hra
Por lo tanto la cantidad de agua a ser evaporada por
el Miltiple Efecto serd de 531,818 Lb./hra, es decir

el 70% del peso del Jugo de alimentacidn.

Distribucidn de Temperaturas en el Miltiple Efecto:

Para efecto de hallar la distribucién de temperatu-
ra, se debe considerar que la caida de presidn indi-
vidual de cada cuerpo, deben ser aproximadamente igua-
les. Decreciendo su intensidad del primero al Glti-

mo cuerpo.

La idea de distribuir la caida de presidn en el Mal-
tiple Efecto con caidas individuales aproximadamente
iguales, se debe a que procediendo de esta manera se

evitan las pérdidas por arrastre del jugo.

Generalmente se recomienda que la distribucién de pre-
sidén en los diferentes cuerpos sea de la siguiente ma-
nera, dependiendo de la cantidad de cuerpos que tenga

el sistema:como se observa en la Tabla 6-1. (Ref. 2)
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TABLA 6-1.- DISTRIBUCION DE PRESIONES EN LOS CUERPOS DE
| LOS EVAPORADORES DE MULTIPLE EFECTO (Ref. 2)

Nimero de Primer Segundo Tercer Cuato Quinto
Efectos Cuerpo | Cuerpo Cuerpo Cuerpo |Cuerpo
Triple 11/30 10/30 9/30 i
Cuddruple 11/40 10.5/40 | 10/40 ! 9.5/40

Quintuple 11/50 10.5/50 | 10/50 9.5/50 9/50

Para el Evaporador que estamos calculando, la diferencia to-
tal de temperatura es de 125°F; que corresponde a una diferen-

cia de presién total de 27.78 Lb./plg’

Por 1o tanto la distribucidn de Presidon y su correspondiente

temperatura sera:

TABLA 6-2.- DISTRIBUCION DE PRESION Y TEMPERATURA
EN EL MULTIPLE EFECTO

Procedencia del ].Presidn Temperatura|
2 o
Vapor Lb/plg F
Vapor Proceso 29.70 249.70
Primer Efecto 22.06 233.21
Segundo Efecto 14.77 212 .26
Tercer Efecto 7.83 181.87
Cuarto Efecto 1.925 124.70

La distribucidn de temperaturas dadas en tablas antefiores,
son las temperaturas del vapor que sale de cada cuerpo,para
calcular las temperaturas de ebullicién del jugo real, se
debe considerar el aumento de la temperatura de ebullicidn

debido a la carga hidrostdtica y a la concentracidn de 1la
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soluci6n. Para el efecto se considera que la longitud de

los tubos va a ser de 8 pies.

a)

Haciendo uso de la Tabla A-3 del Apéndice A y asumien-
do que la concentracidén promedio del jugo en cada cuer-
po es de 19°, 25°, 34°, y 40°para el primero, segundo,
tercero y cuarto cuerpo respectivamente y considerando
también que la altura promedio del jugo en 10s cuerpos
es de 1/3 de la longitud de los tubos, se puede calcu-
lar las elevaciones del punto de ebullicidn del jugo

en los diferentes cuerpos debido al efecto hidrostati-
co promedio, cdnsiderado, para una altura del nivel
del jugo de 1/6 de la longitud de los tubos. Estos

valores estan tabulados en la Tabla 6-3.

FIGURA 6-3.- ELEVACION DEL PUNTO DE EBULLICION DEBIDO
AL EFECTO DE LA CARGA HIDROSTATICA

Efecto al que Temperatura de E.P.E.
Alimenta Ebu]]iciép

ler. Efecto 233.21°F(111.8°C) 1.53*F(D.B5°LC)
2do. Efecto 212.26°F(100.1°C) 2.07°F(1.1 °C)
3er. Efecto 181.87°F( 83.3°C) 3.67°F(2.1 °C)
4to. Efecto 124.70°F( 51.5°C) 11.34°F(6.3 °C)

b)

Para calcular la elevacién del punto de ebullicidn del
jugo debido a su concentracién, hacemos uso del Nomo-
grama de Uthmer y Silvis (Figura 6). La pureza del ju-
go a concentrarse es de 80%. En la Tabla 6-4 se han

tabulado los valores obtenidos.
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TABLA 6-4 ELEVACION DEL PUNTO DE EBULLICION DEBIDO
A LA CONCENTRACION DEL JUGO

Efecto al que se Elevacidn del Punto
Alimenta de Ebullicidn
Primer Efecto 2.16°F(1.2°C)
Segundo Efecto 2.52°F(1.4°C)
Tercer Efecto 3.06°F(1.7°C)
Cuarto Efecto 3.42°F(1.9°C)

Resumiendo los dos efectos antes calculados, tendremos que
la Elevacidn Total del Punto de Ebullicidén en los diferen-

tes efectos son:

TABLA 6-5 ELEVACION DEL PUNTO DE EBULLICION CONSIDERANDO
EL EFECTO HIDROSTATICO Y LA CONCENTRACION

?fecto al que se Efecto Concentracidn Total
Al {menta Hidrostatico

Primer Efecto 1.53%F 2.16°F J.69°F
Segundo Efecto 2:01°F Zane P 4 ,59°F
Tercer Efecto 3.67%F 3.06°F 6.73°F
Cuarto Efecto 11:349°F 3.42%F 14 .76°F

Resumiendo todos los cdlculos antes realizados, tenemos que
la distribuci6n de temperatura y las cafdas reales de tempe-

ratura serdn las siguientes:
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TABLA 6-6.- DISTRIBUCION DE PRESION Y TEMPERATURA CORRE-
GIDA POR LAS ELEVACIONES DEL PUNTO DE EBULLICION

l I f
. i .
Efecto al que se Presidn Temp. | Temp. Caida
Vapor Vapor | Jugo real l
LAImenta (psia) (°F) (°F) ' (°F) |
| |
Vapor Proceso 29.7 | 249.7 |
Primer Efecto 22.06 | 233.21 | 236.9 | 12.80 |
.
Segundo Efecto 14.77 212.66 216.85 16.36
-
Tercer Efecto 7.83 181.87 188.60 23.66
Cuarto Efecto 1.925 124.70 139.46 42 .41
Caida Total Real 95,23

6.4.- Calculo de las Tomas de Vapor: Debido a que en un Ingenio

de Azlcar, existe gran demanda de vapor a baja presidn para
usarlos en los calentadores y tachos, se puede utilizar va-
por de jugo para ayudar a calentar los jugos de alimentacién.
Debido a que la temperatura del vapor de jugo producida en
los Gltimos cuerpos es baja, se suele hacer tomas de vapor

s6l1o en los primeros cuerpos.

Las desventajas que presentan estas tomas de vapor radican

en el hecho de que la temperatura del vapor de jugo es menor

a la temperatura del vapor de proceso, esto trae como conse-
cuencia que la superficie de calentamiento tanto de los ca-
lentadores como de los tachos sea mayor cuando se utilizan to-
mas de vapor para alimentarlos. Debido a esto, existe un mar-
gen recomendable entre la temperatura de vapor y la temperatu-
ra final del jugo que se calienta. Los valores recomendables

soa: (Ref., 2)
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- Calentadores calentados

- Calentadores calentados
18-z:° F

- Calentadores calentados

27-36°F

con Vapor de Proceso: 11-14°F

con Vapor del Primer Cuerpo:

con Vapor de otros cuerpos:

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

to Efecto es de 124.7°F, este vapor no se lo puede utilizar

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

rificacién a 102°F. Por lo tanto se efectuardn tomas de

vapor del Primero al Tercero Cuerpo solamente.

Los calores latentes de vaporizacidon de los vapores produ-

cidos y que serdn usados para calentamiento son:

TABLA 6-7 CALORES LATENTES DE VAPORIZACION

DE LOS VAPORES PRODUCIDOS

Procedencia del Temperatura Calor Latente
o . . o
Vapor Vapor (°F) Vaporizacidn
(BTU/Lb.)
Primer Efecto 233.21 956.21
Segundo Efecto 212.26 969.84
Tercer EFecto 181.87 988.68

Considerando que el calor especifico de la solucidn esta

dado por:

c =1- 0.006B(BTU/Lb-°F)

(Ref. 4) (6-4)



-111-

En donde B es la concentracidén del Jugo (°Brix)

Reemplazando valores tenemos que:

1 - 0.006(17)

(2]
"

(]
n

0.9 BTU/Lb-°F

La eficiencia de los calentadores y tachos usados en

a Industria Azucarera es de aproximadamente 0.95

De acuerdo con los margenes de Temperatura recomenda-
dables entre la temperatura del vapor y la del jugo,
los niveles de temperaturas en los calentadores sefan

los siguientes:

TABLA 6-8.- MARGENES DEL DIFERENCIAL DE TEMPERATURAS
PARA CALENTADORES

Jugo que se 3er. Efecto 2do. Efecto ler. Efecto

calienta

Jugo Primario 102-155°F 155-180°F 180-210°F

Jugo Secundario 102-176°F 176-210°F

La cantidad de vapor P (Lb/hra) de calentamiento nece-
saria en los calentadores estd dada por la formula:

Jc(tz-tl)

P = (6-5)
Lxn
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En donde:

J Cantidad de Jugo (Lb/hra)

C Calor especifico del Jugo (BTU/Lb - °F)
t, Temperatura de salida del Jugu (°F)

fl Temperatura del Jugo a la entrada (°F)

L Calor Latente de Vaporizacién (BTU/Lb)

n Eficiencia del Calentador (%)

Haciendo uso de la ecuacién (6-5) y reemplazando los

valores correspondientes para cada toma de vapor, ob-

tenemos los siguientes valores:

a) Toma de Vapor del Primer Cuerpo:

P1 = 39,010 Lb/hra

b) Toma de Vapor del Segundo Cuerpo:

P2 = 50,740 Lb/hra

¢) Toma de Vapor del Tercer Cuerpo:

P3 = 42,545 Lb/hra

Evaporacién en cada Cuerpo: De acuerdo con la Figura

29, podemos decir que la evaporacién total, es decir,

la cantidad de agua evaporada, serd igual a las evapo-

raciones parciales producidas en cada cuerpo. Si de-

nominamos por Nl’ wz, w3 y N4 las evaporaciones en el

primero, segundo, tercero y cuarto cuerpo respectiva-

mente, tenemos que:



1 2 3
x+P.+P x+P - s X
x+P3+P2+P1
PR— 2. +
FC(tI-tf)
L
(0]
F P_-p Fe2P.-2P.-P,-2 F-3P.-2P_-P.-3 F-3P.-2P.-P.-4
Fbg-Fg-ry% “RF gl gy wee e e e F=3P3-2P5-P ) ~4x

FIGURA 29.- Cuddruple Efecto con Tomas de Vapor
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Nl = X +P3 +P2 +P1 (6-6)
Ny = x +P, +P, (6-7)
Wy = X +P 4 (6-8)
W, = x ' (6-9)
E = 4x +3P, +2P, +P, (6-10)

Reemplazando los valores de E, Pl’ P2, P3 y‘P4 obtenidos

anteriormente, se tiene que:

=
n

198,220 Lb./hra

1
NZ = 159,210 Lb./hra
NB = 108,470 Lb./hra
N4 = 65,925 Lb./hra

La cantidad de vapor de proceso que entra al primer cuer-

po, esta dado por:

FC(tI—tf)

v = x+ P1 +P2 +P3+ = ) b (6-11)

o}

De donde:

-l
1]

228,560 Lb/hra.

De esta manera se han obtenido las cantidades de agua eva-

porada en los diferentes cuerpos.
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Cilculo de los Grados Brix en cada Cuerpo:

Antes de calcular los grados Brix del Jugo que sale

de cada cuerpo, se dard la definicidén del Brix.

E1 Brix es el porcentaje en peso de soluto en una

solucién. Por lo tanto si denominamos:

B : Grados Brix
S : Peso de soluto en la solucidn (Lb.soluto)

F : Peso de la solucién (Lb.solucién)

. 3 Lb.soluto
B = ¥ x 100 (gpcoTucisn’ (6-12)

Por 1o tanto, si tenemos un cuerpo al que le llega
F1 libras de solucién a un grado Brix Bl y salen de
dicho cuerpo F2 libras de solucién a un grado Brix

BZ’ tenemos que:

B, = 51/F1 x 100 (6-13)

B, = 52/F2 x 100 (6-14)

Como el peso de soluto no varfa, podemos decir que:

B, = B

2 1 X FI/FZ (6-15)
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Del Balance de materiales hecho en la Figura 30, po-

demos concluir que:

F, = F, - W (6-16)

Reemplazando la ecuacidon (6-16) en la ecuacifn

(6-15), obtenemos:

— 3 Fy=F,

Fi(B,) ——

L 4 FolB,)
FIGURA-30.- BALANCE DE MATERIALES EN UN
MULTIPLE EFECTO

(6-17)
Considerando la ecuacién (6-17) obtenida, podemos aho-
ra calcular los grados Brix del jugo que sale de cada

cuerpo:

- Para el Primer Cuerpo:

B

b 17°Brix

F 761,600 Lb./hra

1
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=
n

198,220 Lb./hra

oo
n

22.9°Brix

Para el Segundo Cuerpo:

B1 = 22.9°Brix

F2 = 563,380 Lb./hra
W, = 159,210 Lb./hra
B, = 32°Brix

Para el Tercer Cuerpo:

82 = 32°Brix

F3 = 404,175 Lb./hra
H3 = 108,470 Lb./hra
B3 = 43.7°Brix

Para el Cuarto Cuerpo:

B3 = 43.7°Brix

Fy = 295,705 Lb./hra
Wy = 65,925 Lb./hra
B, = 56°Brix

Los grados Brix promedio del jugo en cada cuerpo,
son las medias aritméticas de la concentracién del
jugo a la entrada y a la salida. Si denominamos

] ] [ ] ] . .
por B1 " B2 ; 83 y 84 los grados Brix promedio

del jugo en el primero, segundo, tercero y cuarto

cuerpo respectivamente, los valores de los grados
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Brix promedio en cada cuerpo serdn los siguientes:

- Fara el Primer Cuerpo:

B0 = 17°
B1 = 22.9°
Bl' = 20°

- Para el Segundo Cuerpo:

B1 = 22.9°
B, = 32°
82 = . B

Para el Tercer Cuerpo:

B2 = Jz”
B3 = 43.7°
B3' = 37.9°

- Para el Cuarto Cuerpo:

B3 = 43.4%
By = 56°
84' = 49.9°

Los valores del Brix promedio del jugo, son muy impor-
tantes, debido a que cuando se considera el efecto de
la concentracidn del jugo sobre cualquier propiedad

del evaporador, éste debe ser evaluado partiendo del
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Brix medio de l1a solucién en el evaporador, de lo contrario
se estaria aumentando o disminuyendo este efecto segln sea

el caso.

Cilculo de los Coeficientes de Transferencia de Calor: EI

flujo de calor en cualquier aparato de transferencia de ca-

lor, estd determinado por la ecuacidn general:
Q = UA(T_-T¢) (6-18)

En donde:
Q : Calor transmitido (BTU/hra)
U : Coeficiente total de transferencia de Calor

(BTU/hra-pie’-°F)

A : Superficie de calentamiento (piez)
Tc : Temperatura del fluido caliente (°F)
Tf Temperatura del fluido. frio (°F)

Generalmente el valor por determinarse en la ecuacién gene-
ral (6-18), es el valor de U. El valor del Coeficiente To-

tal de Transferencia de Calor estd dado-por:

1

UA = (6-19)
1 . 1 % 1
hlAl kAm hZAZ
En donde
A : Area de la Superficie de Calentamiento (piez)

h. : Coeficiente de Transferencia de Calor del lado del

fluido caliente (BTU/hra-pie’-°F)
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A, : Area de la Superficie de Calentamiento por donde cir-
cula el fluido caliente (piez)

1 : Espesor de la pared de los tubos que conforman la su-
perficie de calentamiento (pie)

k : Conductividad térmica del material del tubo
(BTU/hra-pie-°F)

A : Valor promedio de A (piez)

h, : Coeficiente de Transferencia de Calor del lado del
fluido frio (BTU/hra-pie2-°F)
A2 : Area de la Superficie de Calentamiento por donde cir-

cula el fluido frio (pie?)

Analizando la ecuacidn (6-19), vemos que el valor del coe-
ficiente individual que determinard el valor del coeficien-
te total, serd el mds pequefio de los tres. Para el caso de
1os evaporadores usados para concentrar azicar, el valor
mds alto de los.tres coeficientes individuales, es decir,
el que no influye en el coeficiente total, es el del coefi-
ciente de transferencia de calor del material, esto se debe
a que el material de los tubos no ofrece pricticamente re-

sistencia al flujo de calor. (Ref. 6)

Si suponemos que;
A=A =A (6-20)
Tenemos que:

U = hl + h2 (6-21)
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La forma 16gica de analizar el problema, es considerar
los coeficientes individuales de pelicula por separado.
En la prdctica esto no sucec2, debido a que es muy di-
ficil evaluar el coeficiente de la pelicula del Jjugo.

Mads bien existen formas empiricas para evaluar el coe-

ficiente total de transferencia de calor.

Se han efectuado ensayos para determinar él coeficiente
de transferencia de calor para evaporadores verticales
concentrando azicar, entre los cuales podemos mencionar
los ensayos hechos por Kerr. Este cientifico obtuvo
experimentalmente seis valores de U, las seis obtenidas
bajo las mismas condiciones de operacién, los valores
obtenidos oscilaban entre 150 y 500. Como podemos ob-
servar, existe mucha diferencia entre el valor mias al-
to y el menor, de 1o que se puede concluir que estos
ensayos no deben ser tomados en cuenta al analizar un

evaporador. (Ref, 3)

Los fabricantes de evaporadores para concentrar azicar,
han adoptado valores del Coeficiente de Transferencia
de Calor, casi generales. Estos valores fueron obte-

nidos de la Referencia 2 y son los siguientes:
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TABLA 6-9 VALORES PRACTICOS DEL COEFICIENTE
TOTAL DE TRANSFERENCIA DE CALOR

(Ref. 2)
Valores de U (BTU/hra-pie? °F)

Procedencia Triple Cuddruple Quintuple
del Vapor Efecto Efecto Efecto
Primer Cuerpo 400-500 400 400
Sequndo Cuerpo 300 300 300
Tercer Cuerpo 125-140 200 200
Cuarto Cuerpo 80-100 a 150
Quinto Cuerpo 80-90

Un Ingeniero francés l1lamado Dessin, obtuvo empiricamente una
férmula para obtener los coeficientes de evaporacidn de los
evaporadores de Miltiple Efecto usados en la Industria Azucare-

ra. (Ref. 2)

(100-B') (T-130) | (6-22)
1600

c:

En donde:

c: Coeficiente de evaporacion

(Lb.vapor/hra—pie2-°F)

B':Brix medio del Jugo en el Cuerpo
(“Brix)

T : Temperatura del Vapor de alimentacidn

al cuerpo (°F)
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La constante 1/16000 que aparece en la ecuacidn (6-22)
estd relacionada con la suciedad de los tubos, para tu-

bos sucios esta constante es 1/22000.

En el presente trabajo, se tomardn los valores usados
por los fabricantes y calculard 1los coeficiente de
evaporacidn con la férmula de Dessin, luego se calcula-
rd las superficies de calentamiento para cada caso para

comprobar cuan confiable es la formula de Dessin.

a) Valores Adoptados por los Fabricantes:

Para el Primer Cuerpo:

U, = 400 BTU/hra-pie2-°F

Para el segundo Cuerpo:

U, = 300 BTU/hra-pie?-°F

Para el Tercer Cuerpo:

U, = 200 BTU/hra-pie2-°F

3

1]

Para el Cuarto Cuerpo:

U, = 100 BTU/hra-pie®-°F

b) Cdlculo de los Coeficientes de Evaporadores mediante

la férmula de Dessin:

- Para el Primer Cuerpo:

oW
I

20°Brix

—
"

249.7°F

0.44 Lb.vapor}hra—pie2-°F

(o]
—
n
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- Para el Segundo Cuerpo:

Bz' = 27.5°Brix
T2 = 233.21°F
c, = 0.34 Kb.vapor/hra-piez°F

- Para el Tercer Cuerpo:

By' = 37.9°Brix
T, = 212.26°F
¢y = 0.23 Lb.vapor/hra-pie?-°F

- Para el Cuarto Cuerpo:

B4' = 49,.9°Brix
T4 = 181.87°F
Cq = 0.12 Lb.vapor/hra-pie2—°F

6.8.- Cdlculo de las Superficies de Calentamiento: Como se

menciond en el punto 6.7 del presente Capitulo, prime-
ro se calcularan las superficies de calentamiento con--
siderando los valores de los Coeficientes de Transfe-
rencia de Calor adoptados usualmente por los Fabrican-
tes de estos aparatos y luego se calculardn las super-
ficies de calentamiento considerando los Coeficientes

de Evaporacidén obtenidos mediante la formula de Dessin.

a) Usando los Coeficientes de Transferencia de Calor:
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Para el Primer Cuerpo:

v = 217,689 Lb. vapor/hra
L, = 945.78 BTU/Lb. vapor
q, = 205'877,390 BTU/hra
U, = 400 BTU/hra-pie’- °F
T, = 249.7°F

T, = 236.9°F

A, = 40,210 pie”

Para el Segundo Cuerpo:

W, = 159,210 Lb.vapor/hra
L, = 969.84 BTU/Lb.

G, = 154'408,226 BTU/hra
- 300 BTU/hra-pie’- °F

2

T, = 233.21 °F
T, = 216.85 °F
A, = 31,460 pie?

Para el Tercer Cuerpo:

-
-
n

108,470 Lb.vapor/hra

3

L, = 988.68 BTU/Lb.

q, = 107'242,120 BTU/hra
Uy = 200 BTU/hra-pie’- °F
T, = 212,26 °F

T, = 188.60 °F

A, = 22,660 pie’
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- Para el Cuarto Cuerpo:
Wy = 65,925 Lb.vapor/hra
L, = 1,022.7 BTU/LD.
qq = 67'421,498 BTU/hra
U, = 100 BTU/hra-pie’-°F
T = 181.87°F
T, = 139.46°F

A, = 15,900 pie?

b) Considerando los Coeficientes de Evaporacidn ob-

tenidos mediante la férmula de Dessin:

- Para el Primer Cuerpo:

W, = 198,220 Lb.vapor/hra

¢y = 0.44 Lb.vapor/hra-pie2-°F
T. = 249.7°F

T, = 236.9°F

A, = 35,200 pie?

- Para el Segundo Cuerpo:

W, = 159,210 Lb.vapor/hra

n

0.34 Lb.vapor/hra-pie2-°F
T = 233.21°F
T, = 216,85°F

A, = 28,620 pie’
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- Para el Tercer Cuerpo:
W, = 108,470 Lb.vapor/hra
Cy = .23 Lb.vapor/hra-piéz—°F
T = 212.26°F
T, = 188,60°F

A, = 19,930 p182

- Para el Cuarto Cuerpo:

=
1

4 65,925 Lb.vapor/hra

Cp = 0.12 Lb.vapor/hra—pie2-°F
- o
TC 181.87°F
Tf = 139.46°F
A, = 12,9 o2
4 12,950 pie

Resumiendo los cdlculos efectuados para obtener

las superficies de calentamiento tenemos:

TABLA 6-10 COMPARACION ENTRE LAS SUPERFICIES
DE CALENTAMIENTO OBTENIDAS USANDO EL VALOR DEL .
COEFICIENTE TOTAL DE TRANSFERENCIA DE CALOR Y
LOS COEFICIENTES DE EVAPORACION

EFECTO CORRES- SUPERFICIE gE CALENTAMIENTO
FOhBIENEE Bl USANDO (DGEA%00 DIFERENCIA
Y o %
Primer Cuerpo | 40,210 35,200 12.456
Segundo Cuerpo 31,460 28,620 9.03
Tercer Cuerpo 22,660 19,330 2. 15
Cuarto Cuerpo 15,900 12,959 18,58
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De la Tabla 6-10, vemos que la férmula de Dessin,pue-
de ser considerada para calcular las superficies de
calentamiento sin incurrir en un error mayormente con-
siderable. Por lo tanto, para el presente cdlculo se
considerardn las superficies de calentamiento obteni-
das mediante el uso de los coeficientes de evaporacidn

obtenidos de la fdrmula de Dessin.

Cidlculos Varios: En este punto se hard un cdlculo esti-

mado de los diferentes aparatos descritos en el nume-

ral 8 del Capitulo anterior.

6.9.1.- Condensador: para proceder al cdlculo de algu-
nos de los requisitos que debe cumplir el con-
densador, se hard uso de las ecuaciones obte-

nidas en el Cabitulo anterior.

Como se menciond anteriormente, todos los cdlcu-
los serdn para un condensador seco a contraco-

rriente.

- Seccién Transversal: haciendo uso de la ecua-
cién (5-12), podemos calcular la seccidén trans-

versal del condensador.

Si

L
n

29.43 TON/hra., tenemos:

v
"

64.75 pie’

Esta seccidn transversal corresponde a un

cilindro de 4'5/8" de radio.
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- Agua de Enfriamiento: antes de calcular la can-

6.9.2,.=

tidad de agua dé enfriamiento necesaria, se debe
determinar las temperaturas t1 y t2 que corres-
ponden a las temperaturas de entrada y de salida
del agua del condensador respectivamente. Para
un rociador de 60% de eficiencia, una temperatu-
ra de bulbo himedo del aire de 80°F y una dife-
rencia de temperatura entre la temperatura del
vapor que llega al condensador y la temperatura
de salida del agua del condensador de 12°F,apli-

cando la ecuacidn (5-20), tenemos:

ty =124.7°F
t, = 11.7°F
t, = 93.0°F

Aplicando la ecuacidn (5-13), se obtiene:

G = 52.78 Lb.agua/Lb.vapor

Como la cantidad dé vapor por condensafse es
65,925 Lb.vapor/hra, la cantidad de agua de
enfriamiento que debe hacerse circular por el

condensador es:

0 = 3'479,520 Lb.agua/hra

Bomba de Vacio: 1los principales requisitos que

debe cumplir la bomba de aire son los siguientes:

- Volumen de aire a ser extraido: si tenemos que:
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F =763,636 Lb.jugo/hra

H4= 65,925 Lb.vapor/hra

G = 52.78 Lb.agua/Lb.vapor
ay= 250 p.p.m,
ay= 35 p.p.m.

a,= 4,000 p.p.m.

De la ecuacidn (5-15), obtenemos:

T =576.4 Lb.aire/hra

Como la temperatura del aire entrando a la bom-
ba es igual a la temperatura de entrada de] agua
al condensador, es decir 93.0°F, la presién del
vapor correspondiente a esta temperatura es de

0.7672 Lb./plg.2%abs.

De la ecuacidn (5-14), para una presién en el
condensador de 1.925 Lb/p]gzabs. se obtiene la

presidén parcial del aire en la mezcla:

P. = 1.1578 Lb/plg.?

" abs.

Aplicando la ecuacién (5-16), encontramos el

volumen especifico del aire:

v = 176.26 pies/Lb.

Si multiplicamos las libras de aire por hora
por el volumen especifico, obtenemos el volumen

de aire a ser extraido del condensador:
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v, = 101,600 pie’ fhra

- Desplazamiento de la Bomba: aplicando la ecua-
cién (5-18), obtenemos el desplazamiento de la

bomba:
- 5
Vp T 203,200 pie /hra

o 1o que es 1o mismo:

v, = 3,390 pie>/min.



CAPITULO VII

LA TERMOCOMPRESION Y SU APLICACION A LOS EVAPORADORES

DE MULTIPLE EFECTO




' =153

7.1.- Principios: Si consideramos un evaporador de simple e-

Fnls

fecto, el vapor de jugo producido tiene un calor laten-
te de vaporizacidn que podria ser aprovechado para ca-
lentar jugo del mismo cuerpo. EI1 inconveniente que se
presenta, como se mencionf6 anteriormente, es que este

vapor no tiene la suficiente temperatura como para que
exista un diferencial de temperatura entre dicho vapor

producido y el jugo existente en la calandria.

La Termocompresidén analiza este aspecto y 1o que se pro-
pone es aumentar la presidén y consecuentemente la tempe-
ratura del vapor producido, a tal grado que pueda ser u-
tilizado para evaporar agué del mismo jugo del que pro-

viene.

Descripcién: La compresidén del vapor puede producirse
mediante el uso de un compresor centrifugo o con un e-

yector de chorro de vapor.

E1 primero, es decir, el compresor centrifugo, obtiene
su fuerza motriz de una turbina a vapor o de un motor e-
léctrico. Es rara vez utilizado debido a que como se
trata de un aparato mecdnico, tiene costosas piezas en
movimiento que exigen un mantenimiento y lubricacidn es-
merado. Por lo tanto este método estd expuesto a dafnos
repentinos que podrian paralizar la produccidn del Inge-

nio.

E1 segundo método es el que generalmente se usa debido
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a su mayor confiabilidad. E1 eyector de chorro de va-
por utiliza vapor a altas presiones (150-300 Lb/plg.z).
Consiste de una boquilla o tobera en el cudl es acele-
rado el vapor de proceso y luego expandido, una caja

de mezcla en donde el vapor de proceso cede su energia
cinética al vapor de jugo que es aspirado mezcldndose
luego con el vapor de proceso y por Gltimo tiene un di-

fusor en el cudl la mezcla de vapores es comprimida a

una presidn requerida en la Calandria.

Para evaluar la eficiencia de estos eyectores, existe
un término 1lamado "coeficiente de arrastre", que es
la relacidn entre el peso de vapor aspirado y el peso

de vapor de proceso que llega al eyector. (Ref. 7)

e = —— (7-1)

En donde:
e : coeficiente de arrastre

M peso de vapor aspirado (Lb.)

rno

peso de vapor de proceso requerido (Lb.)

[—

E1 valor de e, depende de la presidn existente en 1la
Calandria, a mayor presidn menor serd el coeficiente
de arrastre, es decir, que para una mayor presidn de
salida de los vapores mezclados en el eyector, mayor

serd el vapor de proceso requerido por el eyector.
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7.3.- Andlisis Calorifico: Considérese un eyector de chorro

de vapor como se indica en la Figura 31, en donde:

Py presién de vapor de proceso (Lb/p]g.zabs.)

H1 entalpia del vapor de proceso (BTU/Lb)

P presién del vapor de jugo (Lb/p]g.zabs.)

H3 : entalpia del vapor de proceso luego de la expan-
sién isoentrdpica (BTU/Lb)

H3| : entalpia del vapor de proceso luego de la expan-

sién real en la boquilla (BTU/Lb)

e; eficiencia de la boquilla (%)

La eficiencia de 1a boquilla estd dada por la relacidn
entre el trabajo de expansidn real y el trabajo de ex-

sién te6rico. (Ref. 1)

_ 1 3
e, = (7-2)

E1 trabajo real de expansidn es mayor al trabajo ted-
rico debido a que el proceso de expansidén no es isoen-
trépico, dado que la entropia del vapor aumenta a cau-

sa de la friccidn en la boquilla.
La eficiencia del difusor estda dado por la relacidn en-

tre el trabajo de compresidn tedrico y el trabajo de

compresidn real.

e, = —— (7-3)

En donde:
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eficiencia del difusor (%)

H4 : entalpia de la mezcla al comienzo de la compre-
sién (BTU/Lb)

He = entalpia de 1a mezcla a la salida del difusor

(BTU/LDb)

Z : trabajo neto requerido en el difusor (BTU/Lb)

Existen otras pérdidas debido a que la transferencia
de energia cinética del vapor de proceso al chorro de
vapor aspirado que se encontraba prdcticamente en re-
poso, no es del 100% eficiente. Esta pérdida la de-
signaremos por (1-93). En donde ey es la eficiencia

de la caja de mezcla.

Si se considera la eficiencia de la boquilla y de la
caja de mezcla, el trabajo neto disponible del chorro

de vapor estard dado por:

Hb = Mlele3(H1-H3) (7-4)
En donde:
Nb : trabajo real disponible del chorro de va-
por (BTU)
e, eficiencia de la boquilla (%)
ey @ eficiencia de la caja de mezcla (%)
Ml(Hl-H3) : trabajo de expansidn tedrico en la boqui-

11a (BTU)

E1 trabajo neto requerido en el difusor, lo podemos

obtener de la ecuacidn 7-3:



TOBERA
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FIGRA 31.- TERMOCOMPRESOR APLICADO A LA INDUSTRIA AZUCARERA
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(M +M,) (H,-H )
Z = (7-5)
¢2

En donde:
(M1+M2)(H¢-H5) : trabajo tedrico requerido en el difu-
sor (BTU)
e, eficiencia del difusor (%)
Haciendo un balance de energia en el eyector, podemos
decir que el trabajo disponible de 1a expansidn del va-
por en la boquilla es igual al trabajo requerido para

la compresidn en el difusor:
W =1 (7-6)

Reemplazando los valores obtenidos para Nb y Z de las

ecuaciones 7-4 y 7-5 respectivamente, tenemos:

) (M)#1,) (Hy=H )
He) = (7-7)

M e, 3(Hl- 3

1

29

Ordenando términos, podemos encontrar una expresidn pa-

ra el coeficiente de arrastre:

e = —————————relez(e3-1) (7-8)

Realizando un balance de la mezcla que se produce en

el eyector, podemos decir que:

¥ (Hl + M) = x," M+ x, M (7-9)

2 2)
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En donde:

Xg Calidad del vapor que sale del eyector (%)

Xy Calidad del vapor aspirado (%)

x3" : Calidad del vapor de proceso después de la expan-

sién y de haber cedido parte de su energia ciné-

tica al vapor aspirado (%)

En la prdctica se suele asumir que la calidad del vapor
aspirado (XZ)’ es 100%, es decir, que el vapor estd sa-
turado. La calidad de la mezcla de vapores que sale
del eyector (xﬁ), oscila en la prdctica entre 90 y 98%.
E1l problema consiste en encontrar el valor de xa", éste
estd relacionado con la calidad del vapor de proceso

luego de la compresidn (x3" de l1a siguiente forma:
(1-e3)(H1—H3,) = (x3 X4 JL (?—10)

En donde:
(1-e3) : fracci6n de energia cinética no transferida al
vapor de proceso (%)
L : calor latente de vaporizacidn correspondiente

a la presién del vapor aspirado P, (BTU/LDb)

E1 valor de XB' estd a su vez relacionado con la cali-
dad que tendria el vapor de proceso si la expansidn

hubiera sido isoentrdpica (XG) de la siguiente manera:

(1-e1)(H -H

1 2) = (X3I'xr)L (7"11)

3
En donde:

(l—el) . fraccién de calor perdido debido a que la ex-

pansién del vapor no es isoentrépica (%)
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Haciendo uso de las ecuaciones 7-8 a 7-11, se puede ob-
tener el coeficiente de arrastre del termocompresor.

En la prdctica la eficiencia total del eyector oscila
entre 0.80 y 0.75, en donde las eficiencias individua-

les son:

Eficiencia de la boquilla (el) ~ 0.95 - 0.98
Eficiencia del difusor (ez) = 0.90 - 0.95
Eficiencia de la caja de mezcla (e3) =~ 0,80 - 0.85

Para cdlculos rdpidos del coeficiente de arrastre, se
hace uso de una ecuacidén empirica obtenida por un cien-
tifico francés 1lamado Truffault, esta ecuacidn esta
dada por la siguiente ecuacién: (Ref. 2)

144

fect1) -
tn~to

{(log p - log pm) - 0.0056 (tO—EIZ)}
| (7-12)

En donde:

e = 0.95 e. : (7-13)

e : coeficiente de arrastre de la boquilla nueva

e : coeficiernte de arrastre de la boquilla usada

t : temperatura de la mezcla correspondiente a una
presién p_ en la calndria (°F)

t_ : temperatura del vapor de jugo correspondiente a
una presidn P, del vapor de jugo (°F)

2

p : presién del vapor de proceso (Lb/plg.“abs.)

presidn del vapor de jugo (Lb/p?g.zabs.)

2

presién existente en la calandria (Lb/plg."abs.)
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Para obtener un aceptable coeficiente de arrastre en el
termocompresor, es necesario que el proceso esté sujeto

a las siguientes condiciones:

a) La diferencia de temperatura existente entre la ca-
landria 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 ecuacibén 7-8, para una diferencia
de temperatura mayor, aumenta también la diferencia
de entalpia (H4—H5), lo que produce una disminucidn

del coeficiente de arrastre.

b) La elevacidén del punto de ebullicién debe ser peque-
fna, porque un aumento notorio en ésta, trae como con-
secuencia un aumento'de la diferencia de temperatu-
ra. Por lo tanto, podemos decir gque la concentracidn
del jugo debe ser baja, por este motivo el termocom-

presor solo debe usarse en el primer efecto.

Para evaluar la importancia que tiene el termocompreéor
en el Miltiple Efecto, se procederd a calcular la efi-
ciencia dada por éste desde el punto de vista del con-

sumo de vapor.

Considérese un sistema de evaporacidén de cuddruple e-
fecto con termocompresidén en el primer cuerpo. Si no
hubiera termocompresidn el consumo de vapor del proceso

estard-dado por:
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E
Ve — (7-14)
4

Si consideranos el sistema con termocompresién, el con-

sumo de vapor de proceso seria:

VC = V' + y" (7-15)
En donde:
Vc : consumo de vapor de proceso usando termocompre-
sién (Lb)
V' : vapor de proceso que entra al termocompresor (Lb)
V" : vapor de proceso que entra directamente a la ca-

landria (Lb)

Haciendo un balance de masa en el primer cuerpo, se
puede decir que el vapor que entra al cuerpo es igual

al vapor que sale o 1o que es lo mismo:

Vi+V"+eV' = eV'+x (7-16)

En donde:
e : coeficiente de arrastre del termocompresor (%)

x : vapor de calentamiento al segundo cuerpo (Lb)

x = V'+y" (7-17)

Como Ta cantidad de agua total evaporada en el proceso

es:

E = 4x + EV' (7-18)

Se puede resumir diciendo que la economia aportada por

el termocompresor es igual a la diferencia entre el
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vapor consumido por el evaporador sin termocompresor me-
nos el vapor consumido por el evaporador con termocom-

presién.
C=V -V (7-19)

Reemplazando los valores de V y Vc de las ecuaciones

7-14 y 7-18 en la ecuacién 7-19, obtenemos:

E E eV'

C= — - ( - ) (7-20)
4 4 4
eV'

C = (7-21)
4

Generalizando la ecuacidn 7-20 para cualquier ndmero de

efectos, tenemos:

eV’
C = (7-22)
n ,
En donde:
C : economia dada por el termocompresor (Lb vapor)

e : coeficiente de arrastre del termocompresor (%)
V' : vapor de proceso que entra al termocompresor
(Lb vapor)

n : namero de efectos

Ventajas y Desventajas de la Termocompresidon: Las

principales ventajas que presenta la termocompresidn

son las siguientes:

a) Debido a que la termocompresidén aumenta la evapora-

cién en el primer efecto, disminuye la evaporacién
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en los efectos restantes y-consecuentemente las su-
perficies de calentamiento de estos cuerpos, con

1o cudl el costo de estos aparatos es inferior.

b) Debido a que ahorra vapor de proceso, el Termocom-

presor aumenta la eficiencia térmica del proceso.

c) Alivia la carga del condensador, disminuyendo la

capacidad del rociador de aqua.

Las principales desventajas que presenta la Termocom-

presidén son las siguientgs:

a) E1 costo mismo del Termocompresor.

b) Necesidad de una vdlvula de vapor para regular la
entrada de vapor de proceso al Termocompresor se-

. giin los requerimientos del cuerpo al cual sirve.

7.5.- Uso de 1a Termocompresidn en el Evaporador de Calan

dria: Para decidir el uso del Termocompresor en el
Evaporador que estamos analizando, veremos primero
el consumo de vapor de procesn que tendrd el Termo-

compresor a las condiciones que operara.

Para el efecto, se calculard el coeficiente de a-
rrastre del Termocompresor mediante el uso de la fér-
mula aproximada de Truffault dada en la ecuacién 7-12.

En donde:
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t = 235.4°F
£t = 233.3°F
p = 150.0 Lb/plg.2abs.
p. = 23.00 Lb/plg.zabs.

m
p, = 22.06 Lb/plg.Zabs.
» 144
(e +1)" = (1og.150-109.23) - .0056(233.3-212)
t -t
m 0

42}
n

5.90 Lb vapor jugo/Lb.vapor proceso

5.60 Lb vapor jugo/Lb vapor proceso

1]
n

Si al termocompresor lo hacemos funcionar pra un con-
sumo de vapor de proceso de 10,000 LB/hra., el ahorro
de vapor producido por la termocompresidn serd:

eV’

C = = 14,000 Lb/hra.
4 .

E1 ahorro de vapor de proceso es considerable, por lo
tanto vamos a analizar 10 que sucede con los cdlculos
desarrollados en el capitulo anterior ahora que se u-

tilizarda termocompresidn.

a) La cantidad total de agua evaporada es la misma,
debido a que la cantidad de jugo alimentado a los
evaporadores se mantiene igual, asi como tambien
las concentraciones de la solucién a la entrada y

a la salida, por lo tanto:

E = 531,818 Lb/Hra.
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b) La Distribucién de Temperaturas se la mantendr§ iqual,

lo que varia son las Elevaciones del Punto de Ebulli-

cién debido a que las concrntraciones del jugo que lle-

ga a cada cuerpo son diferentes, pero estos aumentos

de los Puntos de Ebullicidn van a ser minimos, por lo
tanto, el error que se cometerd al considerar inalte-
rables los E.P.E. serd también minimo, de tal forma la
Distribucién de Temperaturas serd igual a la dada en

la Tabla 6-6.

c) Debido a que los requerimientos de los Calentadores son

independientes a que si se usa o no Termocompresién,
las Tomas de Vapor se mantendrdn inalterables, es de-

cir:

-~
n

39,010 Lb/hra.

1
P, = 50,740 Lb/hra.
Py = 42,540 Lb/hra.

d) Evaporacién en cada Cuerpo: si nos fijamos en la Figu-
ra 32, la cantidad parcial de agua evaporada en cada

cuerpo sera:

wl = x + P3 + P2 + P1.+ eV’ (7-23)
Wy = x + Py + P, (7-24)
My ™ X + Pg (7-25)
H4 = X (7-26)

Por 1o tanto, la cantidad total de agua evaporada en



eV'
A+P_*P x+P X X
VI
R —
Termocompresor
V — j )
] F-P_ -P_ -P.-eV'-x F-2P_-2P_-P.-eV'-2x F-3P_-2P_-P_-eV'-3x F-3P,-2P -P. -eV'-4x
3 2 1 3 2 1 3 2 1 3 2 1

FIGURA 32.- Cuddruple Efecto Utilizando Termocompresidn
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el sistema de evaporacién serd igual a la suma de

las evaporaciones parciales en cada cuerpo:

" ]
E = 4x + 3P3 + 2P2 b P1 + eV (7-27)

Reemplazando los valores de E, P3, P2 y P1 en la e-

cuacién anterior, se puede calcular el valor de x:

X 51,920 Lb/hra.

Haciendo uso de las ecuaciones 7-23 a 7-26, podemos

calcular las evaporaciones parciales en cada cuerpo:

WI = 240,217 Lb/hra.
N2 = 145,210 Lb/hra.
w3 = 104,470 Lb/hra.
H4 = 51,920 Lb/hra.

e) Los grados Brix del jugo que sale de cada cuerpo de-

penderd de ‘las cantidades de agua evaporada. Por lo

tanto:
B1 = 24.80°B
82 = 34240 B
B3 = 47.60°B
B4 = 56.00°B

Los grados Brix promedio serdn:

Bl' = 20.90°B
B2 = 29.60°B
83 = 41.00°B
B,' = 51.80°B
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f) Debido a que las temperaturas del vapor que llega a
cada cuerpo y las temperaturas del jugo en cada cuer-
po se mantienen iguales, el diferencial de temperat -
ra en cada cuerpo no varia, por lo tanto, los coefi-
cientes de evaporacifn para cada cuerpo solo variardn
debido a los cambios de los grados Brix promedio del

jugo en cada cuerpo:

c. = 0.43 Lb/hra-pie’-°F

]

c, = 0.33 Lb/hra-pie’=°F
c, = 0.22 Lb/hra-pie®-°F
cy = 0.11 Lb/hra-pie’-°F

g) Con las evaporaciones parciales y los coeficientes
de evaporacidn para cada cuerpo, se obtienen las su-
perficies de calentamiento en el Mdltiple Efecto a-

hora utilizando Termocompresidn:

S, = 43,640 pie’
s, = 26,900 pie’
S, = 20,070 pie’
s, = 11,130 pie’

La superficie total del Mdltiple Efecto sefa igual
la suma de las superficies de calentamiento parcia-

les de cada cuerpo:

S = 101,740 pie2

De los cdlculos efectuados y compardndolos con los ob-
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tenidos para el sistema de evaporacién sin Termocompre-

sién, podemos concluir que:

1) Hay un ahorro de vapor de proceso de 14,000 Lb/hra.

2) E1 Condensador en lugar de tener una carga de
67'420,000 BTU/hra, tiene una carga de 53'102,090
BTU/hra. Es decir, que el condensador para el sis-
ma de evaporacidn con Termocompresién sera de una ca-
pacidad 20% menor que el necesario para el sistema

sin Termocompresidn.

3) A consecuencia de 1o expuesto en el punto 2, la can-
tidad de agua de enfriamiento necesario en el conden-
sador serd también inferior, con lo que disminuye la
capacidad del rociador asi como también de las bom-

bas de agua.

De 1o antes dicho, se justifica el uso del Termocompre-

sor en el Evaporador analizado.
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Se entiende por optimizacién, el hecho de obtener un proce-
so minimizando el costo del mismo. Para el caso que estamos
analizancy, consiste en obtener el mismo efecto de evapora-

cién minimizando el costo de los  evaporadores.

La manera de minimizar el costo seria reduciendo las super-
ficies de calentamiento de los diferentes cuerpos que con-
forman el MGdltiple Efecto. Para el efecto, debemos encontrar
una expresidon matemdtica que nos dé las superficies minimas

de calentamiento. Si denominamos por:

S]’ 52, 53 y S4 : Tlas superficies de calentamiento
de los diferentes cuerpos.

dtl’ dt2’ dt3 y dt4 las caidas netas de temperaturas.

dtl",dtz',dt3'y dt4' : las caidas reales de temperatura.

€1 s Cps C3 ¥ Cyp Los coeficientes de evaporacion
reales del jugo.

Bl', 82', 83' y 84' : los grados Brix promedio del jugo.

Hl,‘ wz, w3 y N4 : las cantidades de agua evaporada

en los diferentes cuerpos.

dt: la caida de temperatura correspondiente entre la tempe-

ratura del vapor de proceso y la del condensador.

KZ’ K3 y K4 : Los coeficientes de proporcionalidad de la
caida de temperatura disponible entre el se-
gundo cuerpo y la temperatura del vapor en

el condensador.
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E: Cantidad total de Agua Evaporada.

S: Superficie total de Calentamiento del Maltiple Efecto.

Tenemos:
Hl + N2 + H3 + N4 = E (8-1)
dt1 + dt2 + dt3+ dt4 = dt (8-2)
Si asuminos que:
dt1 = mdt (8-3)
Tenemos :
dt2 + dt, + dt, = (1-m) dt (8-4)

Si utilizamos los coeficientes de proporcionalidad tenemos

que:
dt2 = K2 (1-m) dt (8—5)
dt3 = KB (1-m) dt (8-6)
dt4 = K4 (1-m) dt (8-7)

En donde:
K, + K3 + K, =1 (8-8)

Para el Primer Efecto:
W

c, dt

De 1la formula de Dessin:

(100-B,') (T-130)
- (8-10)
22,000

o5 |
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Como los coeficientes de evaporacidn son proporcionales a

la caida total de temperatura, podemos asumir que:

¢, = Hldt (8-11)

Por 1o tanto, reemplazando la ecuacidén (8-11) en

(8-9),tenemos:

Hl
S  —e (8-12)

1
aldtdt1

Reemplazando el valor de dt; de la ecuacidn (8-3),tene-

mos :

Wy
€. = —— (8-13)
a1 mdt

Para el Segundo Efecto:

5, = ____ij_ (8-14)

De 1la misma manera:

c, = a,(dt-dt,) (8-15)
Reemplazando (8-15) en (8-14) tenemos:
Hz :
S, = (8-16)
az(dt - dtl) dt2
Reemplazando las ecuaciones (8-3) y (8-5) en
(8-16) tenemos:
W
By = 2 — (8-17)
a2K2(l—m) dt
De la misma manera obtenemos para el Tercer Efecto:
Wy
S3 = . (8-18)
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Para el Cuarto Efecto:
Wy
S = 5 (8-19)

4 2
a4k4(1-k2-k3)(1*m) dt

La Superficie Total de Calentamiento ser§:

S = 51 + 52 + 53 + S4 (8-20)
S = wl + H2
- ? 2. . 2
almdt azkz(l-m) dt
+ HB
2.,.2
a3k3(1-k2)(1-m) dt
W
+ 4 — (8-21)
a4k4(1-k2-k3)(1-m) dt

La superficie Total minima estard dada por:

dS1 dSz ds ds

ds 3 4
am - dm Y am Yt dm t —@m — = 0 (8-22)
6
i N Wy X Wy
) 24¢2 (1-m)34t? ko (1-k,) (1-m)3dt?
alm dt a2k2 -m a3 3 1=k, -m
W
+ 4 s (8-23)
a4k4(1-k2—k3)(1—m) dt
6
) 54 2s, 25, 25, Y
m 1-m 1-m 1-m (8-24)
De donde:
34 ] 25, 25, 25,
m 1-m 1-m 1-m (8-25)
S
L - (8-26)
S, ¥+ S. + § -
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Como la ecuacidn (8-3)

dt,
m= — (8-27)
dt
Tenemos:
S 2dt
1 . == (8-28)
52 + S3 + 54 (1-m) dt
Reemplazando (8-4) en (8-28) tenemos:
S 2dt
1 - 1 (8-29)
52 + S3 + S4 dt2 + dt3 + dt4
De la misma manera podemos decir que:
S 2dt
. - 2 (8-30)
53 + 34 dt3 + §t4
5 2dt
l o .2 (8-31)
54 dt4
Si denominamos por:
iy
yl = = (8‘32)
€3
W
y, = -t (8-33)
€2
W '
y, = = (8-34)
€3
W
vy = — (8-35)
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En donde Y1» Yps Y3 ¥ ¥g sON las capacidades de evaporacién

de los cuerpos.(Ref. 4)

Tenemos que:

5, = — (8-36)
dt,
y
5, = = (8-37)
y
Sy = 3 (8-38)
dt
3
y
8y = 4 (8-39)
dt
4

Reemplazando estas ecuaciones en las ecuaciones (8-29),

(8-30) y (8-31), tenemos:

En ecuacién (8-29)

Y]
dt; 2dt, (8-40)
Y Y3 Yq diy + dbg * 4%y,

+ +
dt dt3

2 dt,

En ecuacién (8-30)

a | <
~

t 2dt
£ R — - (8-41)
Y3 . Ya dt3 ¥ dt

dt3 dtq
En ecuacién (8-31)

<
w

(=8
[

2ot
= (8-42)
dt

<
NN
w
I

o
ot
4=
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Si denominamos por Pys Tps T3 Y ra los coeficientes de re-

currencia, que son iguales a: (Ref. 2)

g w BE_ (8-43)
1 gt
1
dt,
r, = — (8-44)
2 gt
2
dt,
r, = — (8-45)
3 4t
3
dt
r, = — (8-46)
b gt
4

de la ecuacién (8-42), obtenemos:

Z
2dt y :
___§§_ -3 (8-47)
gty Yq
at y
__3 = 3 (8-48)
“Ey 24
Igualando la ecuacién (8-48) y (8-4G), obtendremos:
r =\| ¥3 - (8-49)

4 o
2y4 .

Reemplazando la ecuacidn (8-46) en la ecuacidn (8-41),

obtenemos:

2 1
2dt y, (1 + =—)
2 = £ Y (8-50)

3 Yy + Y4ry

dt
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Reemplazando la ecuacién (8-45) en la ecuacidn (8-50)

tenemos que

1
y, (14 " )
I"'3 = (8_51)
2(y5 + yuary)

Reemplazando las ecuaciones (8-46) y (8-45) en la e-

cuacidén (8-40), obtanemos:

2dt?2
Y1
= (8-52)
dt 2(1+ L e ) Yo F ¥s¥Fs T yurur
2 r3 r3r4 2 3 3 4 3 4

.Reemplazando la ecuacidén (8-44) en la ecuacién (8-52),

se obtiene:

: 1 1

y, (1 + + )

1 r Ly

roo= 3 3 4 (8-53)
2(yp * ¥grg * yarary)

Reemplazando la ecuacién (8-43) en la ecuacibn (8-2),

obtenemos:

rldt1 = dt1 + dt2 + dt3 + dt4 (8-54)
6
dt dt dt
Py = 1 + 2_ 3 4 4 (8-55)
dt1 _dtl dt1

Reemplazando las ecuaciones (8-44), (8-45) y (8-46) en

la ecuacién (8-55), obtenemos:

r, = 1 % * + (8-56)

2 sly rat sty
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Para obtener las superficies minimas de calentamiento, se

procede como sigue:

a) Con las evaporaciones parciales en cada evaporador y los
coeficientes de evaporacidon obtenidos en el Capitulo an-
terior, se calculan las capacidades de evaporacidon en ca-

da cuerpo.

b) Se calculan los coeficientes de recurrencias.

c¢) Se calculan las caidas netas. de temperatura y se las co-

rrige obteniendo las caidas reales de temperatura.

d) Se compara la distribucidn de temperaturas asi obtenida
con la que se obtuvo en el capitulo anterior, si estas
dos distribuciones difieren se procederd a recalcular
todo tomando como base la nueva distribucidn de tempera-

*turas obtenidas, se repetirda el proceso cuantes veces

sea necesario.

e) Luego de obtener la verdadera distribucidon de temperatu-
ras, se calculan los nuevos coeficientes de evaporacidn,
para por Gltimo calcular las superficies minimas de calen-

tamiento.

8.1.-Calculo de las capacidades de Evaporacidn:

Haciendo uso de las ecuaciones (8-32) hasta la (8-35), se

obtiene:
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a) Para el Primer Cuerpo:
W, = 240,217 Lb/hra.
C, = 0.44 Lb/Hra.-pie-°F

y, = 545,950 piel - °F

b) Para el Segundo Cuerpo:
W, = 145,210 Lb/Hra.
= 0.34 Lb/Hra-pie’-°F

y, = 427,090 pie-°F

c) Para el Tercer Cuerpo:
W, = 104,470 Lb/hra.
= 0.23 Lb/Hra-pie’-°F

y; = 454,220 pie’-°F

d) Para el Cuarto Cuerpo:
W, = 51,920 Lb/Hra.
= 0.12 Lb/Hra-pie’-F

yq = 432,670 piel-°F

.8.2.-Cdlculo de los Coeficientes de Recurrencia::

Usando las ecuaciones (8-49), (8-51), (8-53) y (8-56), ob-

tenemos:

a) Para el Cuarto Cuerpo:



b)

d)

n

1

1

[l
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454,220 pie’-°F

432,670 pie2-°F

el

0.72

Tercer Cuerpo:

2

427,090 pie -°F

454,220 pie2-°F

432,670 piez-°F

el

012

0.8%

Segundo Cuerpo:

545,950 pie2-°F

427,090 piel-°F

454,220 p1e2-°F

432,670 pie2-°F

el

0.72
a.82
1.01

Primer Cuerpo:

0.72
0.82
1.01

4.87
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Cdlculo de las Caidas Aparentes de Temperatura y

su Correccidn:

Huciendo uso de las ecuaciones 8-43 a 8-46, se tie-

nen las siguientes cafidas aparentes de Temperatura:

- Para el Primer Cuerpo:

dt = 125°F
rl = 4,87
dt1 = 25.6°F

- Para el Segundo Cuerpo:

dt1 = 25.6°F
rz = 1.01
dtz = 25.4°F

- Para el Tercer Cuerpo:

dt2 = 25.4°F

r3 0.82

dt 31.0°F

3

- Para el Cuarto Cuerpo:

dt3 = 31.0°F
r4 = 0.72
dt, = 43.0°F

4
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a la elevacidn del punto de ebullicién del jugo:

- Debido al efecto de 1a Carga Hidrostdtica:

TABLA 8-1

ELEVACION DEL PUNTO DE EBULLICION

DEBIDO AL EFECTO HIDROSTATICO

Efecto corres- Temperatura| Brix Elevacidn
) de del punto
pondiente al Ebullicidn Medio ebullicién
Primer Cuerpo 224.10°F 20.9 1.77°F
Segundo Cuerpo 198.70°F 29.6 2.69°F
Tercer Cuerpo 167 .70°F 41.0 4 .95°F
Cuarto Cuerpo 124.70°F 51.8 11.59°F

- Debido a la concentracién del jugo en los diferentes

cuerpos:

TABLA 8-2 ELEVACION DEL PUNTO DE EBULLICION

DEBIDO A LA CONCENTRACION DEL JUGO

Efecto corres- Temperatura Brix Elevacidn
de del punto
pondiente ebullicidn Medio ebullicidn
Primer Cuerpo 224.10°F 20.9 1.62°F
Segundo Cuerpo 198.70°F 29.6 2+ 16°F
Tercer Cuerpo 167.70°F 41.0 3.42°F
Cuarto Cuerpo 124.70°F 51.8 4 .68°F
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Resumiendo, tenemos que la nueva distribucidn de Temperatu-
ras en el Miltiple Efecto y las respectivas temperaturas de

ebullicion sera:

TABLA 8-3 ELEVACION TOTAL DEL PUNTO DE EBULLICION

Procedencia del | presién Temp. Temp. Cafda
Vapor Eggg{gz Vggor Jggo . R§§1
Proceso 29.7 249.7 - -
Primer Cuerpo 18.59 224.1 227 .49 22.21
Segqundo Cuerpo 11,22 198.7 203 .55 20.55
Tercer Cuerpo 5.68 167.7 176.07 22.63
Cuarto Cuerpo 1,925 124.7 140.97 26.73
Caida Real Total 92.12

Debido a que la nueva distribucién de temperatura difiere
mucho de la encontrada en el capitulo anterior, es preci-

so recalcular desde el punto 4 del capftulo VI.

a) Tomas de vapor:

- Margenes de Calentamiento en los Calentadores:

TABLA 8-4 MARGENES DEL DIFERENCIAL DE
TEMPERATURA PARA CALENTADORES

Jugo que se Calien-| 3er.Efecto 2do.Efecto|ler.Efecto
il 2 °F °F

ta

Jago~ Primario 102-137 .7 137.7-168.7(168.7-205

Jago - Secundario 102-165 165-205
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- Cdlculo de las Tomas:

0
[}

-
I

o]
1

46,440 Lb/hra

= 50,700 Lb/hra

= 28,400 Lb/hra

b) Evaporacién en cada Cuerpo:

=
"

=
n

=
]

=
"

'¢) Grados

Brix

Bl =

82 =

B3 =

B4 =

242,235 Lb/hra
139,795 Lb/hra
89,095 Lb/hra

60,695 Lb/hra

Brix del Jugo:

Brix Medio

24.9°Brix Bl' = 20.95°Brix
34.0°Brix B,' = 29.45°Brix
44.4°Brix B,' = 39.2°Brix
56.0°Brix B,' = 50.2°Brix

d) Calculo de los Coeficientes de Evaporacién:

o [p]
[aS] —
n n

(]
¥
[}

0.43 Lb/hra-pie?-°F

20

0.30 Lb/hra-pie
0.19 Lb/hra-pie2-°F

0.09 Lb/hra-pie2-°F

e) Cdlculo de las Capacidades de Evaporacién:



f)

g)
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y, = 563,340 pie’-°F
y, = 465,980 pie’-°F
y; = 468,920 piel-°F

y, = 674,390 pie’-°F

Calculo de los Coeficientes de Recurrencia:

ry = 5.21
r, = 0.99
rqg = 0.85
Ty = 0.59

Cilculo de las caidas netas y su correccién:

dt.= 24.0°F

1
dt2= 24.2°F
dt3: 28.5°F

dt,= 48.3°F

- Elevacidon del Punto de Ebullicién debido a la

carga hidrostatica:

ler, Efecto: 1.83°F
2do. Efectes 2.273°F
Jer. Efecto: 4.98°F
4to. Efecto: 11.65°F
- Elevacidn del Punto de Ebullici6én debido a la

concentracidon del jugo:
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ler. Efecto: 1.,63%F
2do. Efecto: 2.14°F
Jer. Efecto: 3.40°F
4to. Efecto: 4.56°F

Por 1o tanto la nueva distribucidn de temperatura

en el Miltiple Efecto sera:

TABLA 8-5 DISTRIBUCION CORREGIDA DE TEMPERATURA

EN EL MULTIPLE EFECTO

Procedencia del Presidn | Temp. Temp. Caida
Vapor ? Vapor Jugo Real

vapuT Lb/plg = °F °F

Proceso 29.7 249.7 - -

Primer Efecto 19.17 2¢b. 1 229.16 20.54
Segundo Efecto 11.89 201.5 206.37 19.33
Tercer Efecto 6.42 173.0 181.38 20.12
Cuarto Efecto 1.925 124.7 140.91 32.09

Debido a que esta Gltima distribucidn obtenida,difiere
con Ta que se obtuvo en el punto 3 del presente capitulo,

se debera recalcular nuevamente:

a') Tomas de Vapor:

- Margenes de Temperatura. en dos.Calentadores:

TABLA 8-6 MARGENES CORREGIDOS DE DIFERENCIAL DE

TEMPERATURAS PARA CALENTADORES

Jugo al que se Jer.Efecto 2do.Efecto | ler.Efecto
calienta &p °F °F
Jugo' Primario 102-140 140-168.5 | 168.5-205
Jugo Secundario 102-160 | 160-205




-169-

- Calculo de las Tomas:

=)
1]

48,730 Lb/hra

1
P2 = 46,730 Lb/hra
P3 = 27,580 Lb/hra

b!) Evaporacién en cada cuerpo:

Hl = 241,760 Lb/hra
N2 = 137,030 Lb/hra
N3 = 90,300 Lb/hra
W4 = 62,720 Lb/hra

¢') Grados Brix del Jugo:

Brix Brix Medio
B1 = 24.9 B1 : 20.95
B2 = 33.8° 82': 29.35¢°
B3 = 44.2° B3 : 39.00°
84 = 56.0° B4 : 50.10°

d') Cdlculo de los Coeficientes de Evaporacién:

0.43 Lb/hra-pie-°f

C1:
. . 2 4
Cy = 0.31 Lb/hra-pie©-°F
¢y = 0.20 Lb/hra-pie?-°F
_ . 2
Cp = 0.10 Lb/hra-pie“-°F

e') Cdlculo de las Capacidades de Evaporacién:
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= 562,230 piel-°F

.Y]_
_ yalf
Y, = 442,030 pie -°F
i 2 &
Y3 = 451.500 pie -°F
_ -
¥q = 627.200 pie"-°F
Cdlculo de los Coeficientes de Recurrencia:
rl = 5.09
r, = 1.02
r3 = 0.84
rq = 0.60

Calculo de Tas Cafdas Netas de Temperatura y

su correccidn:
- Caidas netas de temperatura:

24.56°F

n

n

dt 24.08°F

2

dt3 28.66°F

dt 47 .77°F

4
Debido a que los grados Brix medio del jugo en
cada cuerpo casi no difiere con los calculados
en el punto ¢ y debido también a que las tempe-
raturas de los vapores producidos en los diver-
S0S cuerpos tampoco varfa-en mayor grado con los
obtenidos en el punto g', podemos asumir que la

elevacion del punto de ebullicién no varia.
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Por 1o tanto, la distribucién de temperatura obtenida

dada en la Tabla 8-5, serd la é6ptima.

8.4.- Distribucién Correqida de Temperatura:

TABLA 8-5 (REPETIDA)

Procedencia Presidn Temp. Temp. Caida
del vapor |{2pOr 2 | Vapor | Jugo | Real
Proceso 29.17 249.7 - -
Primer Efecto |19.17 2ol 229.16 20.54
Segundo Efecto|{11.89 201.5 206,37 19.53
Tercer Efecto 6.42 173.0 181.38 20 12
Cuarto Efecto 1:8925% | 124.%7 140.91 32.09

8.5.- Cdlculo de las Superficies Minimas de Calentamiento:

- Para el Primer Cuerpo:

=
1]

241,760 Lb/hra

1
- 2 o
¢y 7 0.43 Lb/hra-pie“-°F
Tc = 249.70°F
Tf = 229.16°F

S, = 27,370 pie’

- Para el Segundo Cuerpo:
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N2 = 137,030 Lb/hra
. 2 s
Co = 0.31 Lb/hra-pie -°F
Tc = 225.70°F
Tf = 206,.37°F
- { il
52 = 22,630 pie

Para el Tercer Cuerpo:

=
n

90,300 Lb/hra

3
_ i B
Cq = 0.20 Lb/hra-pie -°F
Tc = 201.50°F
Tf = 181.38°F
_ s
S3 = 22.440 pie

Para el Cuarto Cuerpo:

w4 = 62.,720 Lb/hra

_ -
Cq = 0.10 Lb/hra-pie -°F
TC = 173.00°F
Tf = 140.91°F

_ .-
S4 = 19,550 pie

La Superficie Total del Maltiple Efecto serd igual
a la suma de las superficies parciales de los dife-

rentes cuerpos:

S = 91,990 pie’
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Calculo Definitivo del Evaporador Tipo Calandria:

En este punto se resumen todos los requisitos téc-
nicos que debe cumplirse en los diferentes cuerpos
del sistema de evaporacidén asi como también se de-
terminan algunas particU]aridades fisicas de los

evaporadores.
PRIMER CUERPO. -

- Vapor de Calentamiento:
a) Procedencia : Caldera
Presién : 29.7 Lb/p]g.zabs.
Temperatura : 249.7°F
Flujo : 210,430 Lb/hra
b) Procedencia: Termocompresor
Presidn : 29.7 Lb/plg. abs.
Temperatura : 249.7°F

Flujo : 66,900 Lb/hra

- Vapor Producido:
Presién : 19.17 Lb/plg. abs.
Temperatura : 225.7°F

Flujo : 241,760 Lb/hra

- Solucidn de Azicar:
a) Entrada:
Ebullicidn : 229.16°F
Concentracién : 17°Brix

Flujo : ?61,600 Lb/hra
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b) Salida:
Concentracidn

Flujo

- Toma de Vapor:

Flujo

- Cuerpo:
Altura

piémetro

- Calandria:
Material
Tuberia

Nimero de Tubhos
Longitud

Paso

- Tubo Central:

Didmetro

SEGUNDO CUERPO. -

24,9°Brix

519,840 Lb/hra

48,730 Lb/hra

15 pies

24 pies

Latén (70%Cu - 30%Zn)
2" (D.E.) x 1 15/16"
5,400 tubos

10 pies

2 3/4"

3 pies

- Vapor de Calentamiento:

Procedencia
Presion
Temperatura

Flujo

Primer Cuerpo
19.17 Lb/plg. abs.
225.7°F

137,030 Lb/hra

(0. 1)
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- Vapor Producido:
Presi6én : 11.89 Lb/p]g.zabs.
Temperatura : 201.5°F
Flujo : 137,030 Lb/hra

- Solucidén de Azlcar:
a) Entrada:
Ebullicién : 206.37°F
Concentracidén : 24.9°Brix
Flujo : 519,840 Lb/hra
b) Salida:
Concentracidn : 33.8°Brix

Flujo : 382,810 Lb/hra

- Toma de Vapor:

Flujo : 46,730 Lb/hra

- Cuerpo:
Altura : 15 pies
Didmetro : 24 pies
- Calandria:

Material : Latén (70%Cu - 30%Zn)
Tuberia : 2" (D.E.) x 1 15/16" (D.I.)
Nimero de Tubos : 5,600 tubos
Longitud : 8 pies
Paso : 2 3/4"

- Tubo Central:
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Didmetro : 3 pies
TERCER CUERPO. -

- Vapor de Calentamiento:
Procedencia : Segundo Cuerpo
Presién : 11.89 Lb/plg. abs.
Temperatura : 201.5°F

Flujo : 90,300 Lb/hra

- Vapor Producido:
Presidon : 6.42 Lb/plg.zabs.
Temperatura : 173°F
Flujo : 90,300 Lb/hra

- Solucién de Azicar:
a) Entrada:
Ebullicién : 181.38°F
Concentracidén : 33.8°Brix
Flujo : 382,810 Lb/hra
b) Salida:
Concentracidn : 44,2°Brix

Flujo : 292,510 Lb/hra

- Toma de Vapor:

Flujo : 27,580 Lb/hra

- Cuerpo:

Altura : 12 pies
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Didmetro : 24 pies

- Calandria:
Material : Latén (70%Cu - 30%Zn)
Tuberifa : 2" (D.E.) x 1 15716" (D.I.)
Ndmero de Tubos : 7,400 tubos
Longitud : 6 pies

Paso : 2 3/4"

- Tubo Central:

Didmetro : 3 pies
CUARTO CUERPO.-

- Vapor de Calentamiento:
Procedencia : Tercer Cuerpo
Presidn : 6.42 Lb/p]g.zabs.
Temperatura : 173°F

Flujo : 62,720 Lb/hra

- Vapor Producido:
Presidon : 1.925 Lb/p]g.zabs.
Temperatura : 124.,7°F

Flujo : 62,720 Lb/hra

- Solucidén de Azlcar:
a) Entrada:
Ebullicién : 140.91°F

Concentracidn : 44.2°Brix
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Flujo : 292,510 Lb/hra
b) Salida:
Concentracién : 56°Brix

Flujo : 229,790 Lb/hra

- Cuerpo:
Altura : 12 pies

Didmetro : 24 pies

- Calandria:
Material : Latén (70%Cu - 30%Zn)
Tuberfa : 2" (D.E.) x 1 15/16" (D.I.)
Nimero de Tubos : 6,450 tubos
Longitud : 6 pies

Paso : 2 3/4"

- Tubo Central:

Didametro : 3 pies
TERMOCOMPRESOR, -

- Vapor de Consumo:
a) Procedencia: Caldera
Presién : 150 Lb/plg.2abs.
Temperatura : 358.4°F
Flujo : 10,000 Lb/hra
b) Procedencia: Primer Cuerpo
Presién : 19.17 Lb/plg. abs.

Temperatura : 225.7°F
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Flujo : 56,000 Lb/hra

- VYapor Producido:
Presidn : 29.7 Lb/p]g.zabs.
Temperatura : 249.7°F
Flujo : 66,000 Lb/hra

CONDENSADOR. -

- Seccidn Transversal:

Didmetro : 9 pies

- Agua de Enfriamiento:
Entrada : 93°F
Salida ¢ 712.7°F
Flujo : 3'302,180 Lb/hra (6,620 G.P.M.)

- Vapor al Condensador:
Temperatura : 124.7°F
Flujo : 62,720 Lb/hra

BOMBA DE VACIO.-

- Cantidad de Aire

a Extraerse : 98,300 pie3/hra (1,638 pie3ﬁmin.)

- Desplazamiento de

la Bomba : 3,280 pie3/min.



CAPITULO IX

ANALISIS ECONOMICO
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E1 Andlisis Econémico que a continuacidn se empezard serd al-
go estimativo, por cuanto, para realizar un andlisis exacto

del costo que tendrd el Sistema de Evaporaci6n antes calcula-
do, serfa necesario efectuar un disefio completo de todos los
elementos que intervendrdn en la fabricacidén de estos aparatos,
principalmente en 1o que se refiere a la seleccidn de los ma-

teriales a utilizarse.
E1 Andlisis Econdémico se 1o desarrollara dividiendo los rubros
de costos en dos secciones: el rubro de materiales y el de ma-

no de obra, taller y gastos de administracidn.

a) Materiales: Para el efecto se considerard los datos que apa-

recen en el punto 8 del Capitulo VIII.

En 1o que respecta al espesor de plancha de acero a usar-
se en los diferentes cuerpos de los evaporadores, se res-
petardn las normas dadas por la A.S.M.E. para tanques ci-
1indricos sometidos a presiones de vacio. Desarrollando el
método dado por la A.S.M.E. (Ref.8), obtenemos que el es-

pesor de la plancha serd de 1/2".

E1 cuerpo cilindrico estard soportado por una estructura
fabricada con dngulos de hierro de 2"x2"x1/2" la cual se

encuentra representada en el Plano C-1 del Apéndice C.

Las bridas y sus respectivas contrabridas usadas para el
acople de las diferentes secciones de los Evaporadores,

serdn fabricadas de dngulo de hierro de 4"x4"x1/2".
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Los espejos a los cuales estardn soldados los tubos que for-
man las superficies de calentamiento, serdn fabricados de

plancha de acero de 1/2" de espesor.

De 1o antes expuesto y considerando los precios actuales e-

xistentes en el mercado, tenemos:

ITEM CANTIDAD DESCRIPCION SUBTOTAL

A 70 Tonelada Métricas de a-

cero de 1/2" de easpesor S/. 2'040,000

B 9,100 Tubos de Latdn de 2"x
1 15/16" de 20 pies de

largo ‘ 87190,000
C _ 40 Angulos de hierro de

4"x1/2"x6 mt. de largo 78,000
D 75 Angulos de hierro de

2"x1/2"x6 mt. de largo 86,500
E 1,000 Pernos de acero con

tuerca de 3/4"x5" 6,500
F Materiales Varios

(3% de 1o anterior) 312,000

TOTAL COSTO MATERTALES 57« 10'713,000
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b) Mano de Obra, Taller y Gastos Administrativos: Para la fa-

bricacién de los cuerpos de los Evaporadores, se tomara el
costo actual que tiene en ﬁuestro medio este tipo de tra-

bajo. Este costo es de S/. 25,200 (U.S.$ 900) por Tonela-
da Métrica de Acero procesado. En este valor estd inclui-

do mano de obra, taller y gastos administrativos.

Para la fabricacidn de tas Calandrias se considerard seis
cuadrillas de obreros compuestas de un maestro soldador con
dos ayudantes cada una. Dos cuadrillas compuestas de un
haestro cortador y dos ayudantes cada una. Para la super-
visién de estos trabajos se tendrd un ingeniero con dos a-

yudantes.

E1 tiempo de labores serd por un lapso de 120 dfas para los

obreros y de 4 meses para el ingeniero y sus ayudantes.

Considerando los puntos antes mencionados, tenemos:

ITEM CANTIDAD DESCRIPCION SUBTOTAL
G 70 Toneladas Métficas de ace-
ro procesado S/. 1'764,000
H 6 Maestros so1dadores labo-
rando 120 dias c/u. 158,400
I 2 Maestros cortadores labo-
rando 120 dias c/u. 43,200
J 16 Ayudantes de maestros la-

borando 120 dias c/u. 211,200



ITEM CANTIDAD
K i

L 2

M

N

0 1
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DESCRIPCION SUBTOTAL

Ingeniero laborando

4 meses S/.

Ayudantes de Ingenieria

laborando 4 meses c/u.

Gasto Taller y uso de
Maquinaria (10% de lo an-

terior)

Gastos Administrativos
e Imprevistos (11% de 1o

anterior)

TOTAL MANO DE OBRA, TALLER

Y GASTOS ADMINISTRATIVOS S/.

COSTU TOTAL DE LOS EVAPO-
RADORES 57 .

Termocompresor de a-
cuerdo a los requeri-

mientos calculados

100,000

68,000

235,000

258,000

2'837,800

13'550,800

115,000

GRAN TOTAL S/.

13'665,800




CAPITULO X

CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES
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De todo el andlisis y cdlculo efectuado, se puden obte-

ner las siguientes conclusiones con el proposito de ma-

ximizar la eficiencia de trab~jo del Sistema de Evapora-

cibn:

a)

b)

c)

d)

e)

Se debe tener sumo cuidado con el nivel de] jugo e-
xistente en la Calandria, porque como se menciond en
el Capitulo V, este factor influye notablemente con

la eficiencia térmica de los Evaporadores.

La extraccidn de gases incondensables debe ser lo me-
jor posible, de lo contrario se estard desperdician-
do la energia calorifica de los vapores de calenta-

miento.

Se debe tener un eficiente control de la concentra-
cién de las soluciones de azicar que dejan cada cuer-
po, esto es con la finalidad de mantener un eficien-

te control de la calidad de azidcar a obtenerse.

E1 vacio necesario en el sistema de evaporacién, de-
de ser mantenido acorde con las condiciones de dise-

no.

Se debe controlar esmeradamente las fugas existentes
tanto en el sistema de tuberia de vapor como en el

sistema de alimentacidn de las soluciones de azicar.
De 1o contrario existirdn pérdidas de vacio, pérdi-

das de calor y también pérdidas de solucién.
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En cuanto a las recomendaciones que podemos dar en 1o
que se refiere al mantenimiento mismo de estos aparatos

son las siguientes:

a) Se recomienda limpiar los tubos de los elementos de
calefaccién por lo general una vez por semana, de 1o
contrario aparecerdn incrustaciones en las paredes
interiores de los tubos causando una disminucidén del
intercambio térmico vapor-solucidén. Para el efecto
se recomienda hacer uso de cualesquiera de los mé-
todos expuestos en el Capitulo V para limpiar los

tubos de la calandria.

b) También debe efectuarse una limpieza periédica, por
1o general una vez al mes, de las paredes exteriores
de los tubos que conforman el elemento de calefaccién
del Primer Cuerpo. Esta recomendacién tiene la fina-
lidad de eliminar los depdsitos de aceite que se ha-
1lan presente en el vapor de calentamiento de dicho

cuerpo.

Por Gl1timo podemos recomendar a personas interesadas en
este tema, proceder a efectuar un diseio completo de los
elementos que intervienen en la fabricacidn de estos A-
paratos, principalmente en 1lo que se refiere a la selec-
cién de los materiales a utilizarse. Seria conveniente
también un diseio completo del sistema de vacio con 1lo

cual se veria complementado el presente trabajo.



CAPITULO XI

APENDTICE




11.1.- TABLAS

A-1.- Tablas de Vapor Saturado (Tabla de Presidn)
A-2.- Tablas de Vapor Saturado (Tabla de Temperatura)

A-3.- Elevacién del Punto de Ebullicién debido al Efecto
Hirostatico

A-4 .- Elevacidn del Punto de Ebullicidn debido a 1la
Concentracién de Azicar (Presidon Atmosférica)

A-5.- Cantidad de Agua de Enfriamiento Requerida en los
Condensadores Barométricos (Lb. agua enfriamiento/Lb.
agua evaporada)

A-6.- Cantidad de Agua de Enfriamiento Requerida en los
Condensadores Barométricos (Lb. agua/Lb.jugo)

A-7.- Evaporacién de Agua al concentrar soluciones de
Azicar
A-3.- Libras de Agua a ser evaporada por pie clibico de

solucidn



TABLA A-1

VAPOR SATURADO PRESIUNES i
Pres, | Tenp, | Volimen Espec, Entalpfa Entropfa Pres.
Absol. - . Liq. S, Vap. S.|Liq. S.|Evapox|Vap. §|Liq. S. |Evapor |Vap, S.Absol.
P \ Yo by hse hy ¥ e 5 P
14 .696 211.99 0.016715 26.80 180.15 970.4 1150.5 0.31212 1.4446 1.7567 14696
16 216.31 0.016746 24.75 184 .50 967 .6 1152.1 0.31858 1.4313 1.74499 16
18 222.40 .016789 22.17 190 .64 963.7 1154 .4 32762 1.4128 1.7404 18
20 227.96 016830 20.09 196 .26 9601 1156 .4 .33580 1.3962 1.7320 20
22 233.08 016868 18.38 201.43 056 .8 1158.2 .34329 1.3811 1.7244 22 ]
24 237.82 016905 16.94 206.23 953.7 1159.9 35019 1.3672 1.7174 24 -l
26 242.26 .016939 15.719 210.73 450 .8 1161.5 .35660 1.3544 1.7110 26
28 246.42 016972 14 665 214.95 948.0 1163.0 36259 1.3425 1.7051 28
30 250.34 .017004 13.748 218.93 945 .4 1164.3 36821 1.3314 1.6996 30
32 254 .06 0.017034 12.942 222.71 942.9 1165 .6 0.37351 1.3210 1.64945 32
34 257.59 017064 12.228 226 .31 640.5 1166 .8 37852 1.3111 1 6896 34
36 260 .96 017092 11.591 229 .73 938.2 1167.9 .38328 1.3018 1.6851 36
38 264 .18 017119 11.018 233 01 936 .0 1169 .0 .38782 124930 1.6808 38 1
40 267 .26 017146 10501 236.16 933.8 1170.0 39214 1.2845 1.6767 40
42 270.22 017172 10.032 239 .18 931.8 1171.0 30628 1.2765 1.6728 42 4
44 273.07 017107 9.603 242.09 429 R 1171.9 40026 ] 2688 16691 44
16 275.82 017221 9.211 244 .90 927.9 1172.8 40407 1.2615 1 G656 46 1
48 278 .47 017245 8 .851 247 .61 426.0 1173.6 40775 1.2544 1.6622 48 ¥
50 281.03 017269 8.518 250.24 924 .2 1174 .4 41129 1.2176 1.6589 50
52 283.52 0 017291 8.210 252.78 022 .4 1175.2 0.41471 1.2411 ] 6558 52 B
5 285.92 017314 7.924 255.25 020.7 1176.0 .41802 1.2348 1.6528 54 p
56 288 .26 .017336 7.658 257 .65 919.0 1176.7 42122 1.2287 1.6499 56 A
58 290.53 017357 7.410 259.98 0917.4 1177 .4 .42432 1.2228 1.6471 58 ¥
60 292.73 .017378 7.177 262 .25 915.8 1178.0 .42733 1.2170 1.6444 60 g
62 294 .88 017399 6.960 264 .46 914.2 1178.7 .43026 1.2115 1.6418 62 1
64 296 .98 .C17419 6.755 266.61 912.7 1179.3 .43310 1.2061 1.6392 64 1
66 209 .02 017439 6.562 268.72 911.2 1179.9 .43587 1.2009 1.6368 66 3
68 301.01 017458 6.380 270.77 4yn9.7 1180.5 .43857 1.1958 1.6344 68 1
70 302.96 017478 6.200 272.79 908.3 1181.0 .44120 1.1909 1.6321 70 =
72 301.86 0.017496 6.046 274.75 4906 .8 1181 .6 0.44376 1.1860 1.6298 72 -4
74 306.72 .017515 5.802 276 .67 905.4 1182.1 44626 1.1814 1.6276 74 4
76 308.54 L017534 5.746 278.55 004 .1 1182.6 44871 1.1768 1.6255 76 :
78 310.32 017552 5.607 280 .40 902.7 1183.1 45110 1.1723 1.6234 78 !
80 312.07 017470 5.474 282 .21 q901 .4 1183 .6 45344 1.1679 1.6214 80 3
82 313.78 017587 5.348 283 U8 100 .1 1184 .1 .45572 1.1637 1.6104 82 :
84 315.46 017605 5.228 285.72 SUR .8 1184 .5 . 45796 1.15495 1.6175 84
86 317.11 017622 5.113 287 .43 897 .6 1185.0 46016 1.1554 1.6156 86
88 318.72 017639 5.004 289.11 846.3 1185 .4 .46231 1.1514 1.6137 88
90 320.31 .017655 4.898 290.76 895.1 1185.9 .46442 1.1475 16119 90
a2 321.87 0.017672 4.798 292 38 8493 .9 1186.3 0.46619 1.1436 1.6101 92
94 323.41 .017688 4.701 20943 .98 892.7 1186.7 46852 1.1399 1.6084 94
96 324 .91 017705 4.609 205 .55 891.5 1187 .1 47051 1.1362 1.6067 96
q8 326.40 017721 4.520 297 .09 890 .4 1187 .4 47247 1.1326 1.6050 98
100 327 .86 017736 4.434 208 61 £89.2 1187 .8 .47439 1.12490 1.6034
110 334.82 .017813 4.051 405 .88 8837 1189.6 . 18355 1..1122 1.5057
120 341.30 017886 3.730 312.67 878.5 1191 .1 49201 1.0066 1.55586
130 347.37 017957 3.457 319.04 873.5 1192.5 .40U89 1.0822 1.5821
140 353.08 018024 3.221 32505 868.7 1193.8 50727 10688 15761
150 358 .48 L018089 3.016 330.75 864.2 1194.9 .51422 1.0562 1.5704
160 363.60 0.018152 2.836 336.16 859.8 1196.0 0.52078 1.0443 1.5651
170 368.47 018214 2.676 341.33 855.6 1196.9 52700 1.0330 15600
180 373.13 018273 2,533 316.29 851 .5 1147 .8 53292 10223 1.5553
190 377.59 018331 2.405 351 .04 847.5 1198 6 53857 1 0122 1 5507
200 38186 018387 2.289 335.6 813.7 1199.3 © L5440 1.0025 1.5464
250 101 .04 (018653 1.8148 376.2 825 8 1202.1 5680 09594 1.5274
300 417 .43 018896 1.5442 394 .1 804 .8 1203.9 5883 9232 1.5115
350 431.82 019124 1.3267 400.9 795.0 1204.9 L6060 JRU1T ).4978
10C 44470 019340 1.1620 424 2 781.2 1205.5 6218 RGAS 1.4856
450 45639 0149547 1.0326 437 .4 708.2 1205.6 6360 8385 1.4746
500 467 .13 0.019748 0.9283 119.5 755 8 1205.3 0 6490 0 R154 1.1645
550 477.07 019943 8423 1609 743.9 1201.8 G611 7941 1.4551
600 486.33 02013 L7702 471.7 732.4 1204 .1 6723 L7742 1.4464
700 503.23 02051 © G558 491.5 710.5 1202.0 6927 .7378 1.4305




TABLA A-2

VAPOR SATURADO TEMPERATURAS

Tz2mp, [ Pres. | Volumen Espec. Entalpfa Entropia Temp.
) . w & 4 5 |
flf} Ab601. qu' S- Vap. S qu .. S.Evagor. vafo S qu_c S- Evapor- Vapi S f(F)
P vs \ hy /e v L e 5%
212 14 698 0.016716 2680 180.16 970.3 1150.5 0.31213 1.4446 1.7567 212
214 15.29]1 016729 25 83 182.17 969.1 1151.2 .31513 1.4384 1.7535 214
216 15.903 L016743 24 .90 184.18 967 .8 1152.0 .31811 1.4322 1.7504 216
218 16.535 016758 24.00 186.20 966 .5 1152.7 .32109 1.4261 1.7472 218
220 17.188 016772 23.15 188 .22 965.3 1153.5 32406 1.4201 1.7441 220
222 17 .861 016786 22.33 190 .24 964 .0 1154.2 .32702 1.4140 1.7410 222
224 18.557 016801 21.55 192 .26 962.7 1154 .9 .32998 1.4080 1.7380 224
226 19.275 016816 20.80 194.28 961 .4 1155.7 .33292 1.4020 1.7349 226
228 20.015 .016830 20.08 196 .30 960 .1 1156 .4 .33586 1.396) 1.7319 228
230 20.78 .016845 19.386 108 .32 958 .8 1157 .1 .33880 1.3401 1.7289 230
232 21.57 0.016860 18.723 200.34 957.5 1157.9 0.34172 1.3842 1.7260 232
234 22.38 016875 18.087 202.37 956.2 1158 .6 .344R4 1.3784 1.7230 234
236 23.22 016891 17.476 204.39 954.9 11549.3 .34755 1.3725 1.7201 236
238 24.08 016906 16.890 206 .42 953 .6 1160.0 35045 1.36G7 1.7172 238
240 24.97 016922 16.327 208 .44 952.3 1160.7 .35335 1.3609 1.7143 240
242 25 88 016937 15.786 210.47 950.9 1161 .4 35024 1.3552 1.7114 242
244 26.82 0164953 15.267 212 .49 949 .6 11621 .35912 1.3494 1.7085 244
246 27.79 016969 14.767 214.52 918.3 1162 .8 36109 1.3437 1.7057 246
248 28.79 (016985 14.287 216.55 947 .0 1163.5 36486 1.3380 1.7029 248
250 29 82 017001 13.826 218.59 945 .6 1164.2 36772 1.3324 1.7001 250
252 30.88 0.017017 13.382 220.62 944.3 1164.9 0 37058 1.3267 1.6973 252
254 31.97 017034 12.935 222 65 942 .9 1165.6 .37342 1.3211 1.6945 254
256 33.09 .017050 12,544 224 .68 941.6 1166.2 .37626 1.3155 1.6918 256
258 34.24 017067 12.149 226.72 940.2 1166.9 .37910 1.3100 1.6891 258
260 35.42 -.017084 11.7G8 228.76 438 .8 1167 .6 .38193 1.3044 1.6861 260
262 36.64 017101 11.402 230.79 937.5 1168.3 .38475 1.2989 1.6837 262
264 37.89 017118 11.049 232 83 9361 1168.9 38756 1.2935 1.6810 264
266 39.17 017135 10.700 234 87 934 .7 1169 .6 .39037 1.28%0 1.6784 266
268 40.49 017152 10.382 236.91 933.3 1170.2 .39317 1.2825 1.6757 268
270 4] 85 017170 10.066 238.95 932.0 1170.9 .39597 1.2771 1.6731 270
272 43.24 0.017187 9.762 241.00 930 .6 1171.6 0.30876 1.2717 1.6705 272
274 144.67 017205 9.169 243.04 920 .2 1172.2 40154 1.2664 1.6679 274
276 46.13 017223 9.186 245.08 927 .8 1172.8 .40432 1.2610 1.6653 276
278 47 .64 017241 £.013 +247.13 426.3 1173.5 40709 1.2557 1.6628 278
280 49.18 017259 8.650 249 .18 924.9 11741 40986 1.2504 1.6602 280
282 50.77 017277 8.397 251.23 923.5 1174.7 41262 1.2451 1.6577 282
284 52.40 017296 8.152 253.28 422 .1 1175.4 .41537 1.2308 1.65352 284
286 54 .07 017314 7.915 255.33 920.6 1176 .0 .41812 1.2346 1.6527 286
288 55.78 017333 7.687 257.38 919.2 1176 .6 42086 1.2293 1.6502 288
290 57.53 017352 7.467 259 .44 917.8 1177.2 42360 1.2241 1.6477 290
292 54.33 0.017371 7.254 261.50 916.3 1177.8 0.42633 1.2189 1.6453 292
294 61.17 017390 7.048 263 .55 a14.9 1178 .4 42006 12138 1.6428 204
296 63.06 017409 6.849 265.61 913 .4 1179.0 43178 1.2086 1.6404 296
208 G5.00 017429 6.057 267 .67 911.9 1179.6 43449 1.2035 1.6380 298
300 G6.98 017448 6.472 269.73 010.4 1180.2 43720 1.1984 1.6356 300
310 77.64 017548 5.632 280 .06 503.0 1183 .0 . 45067 1.1731 1.6238 310
320 89.60 017652 4.4919 200 .43 895.3 1185 .8 46400 1.1483 1.6123 320
330 103.00 017760 1.312 300 84 887.5 1188 4 47722 1.1238 1.6010 330
340 117.93 017872 3.792 311.30 874.5 1190.8 49031 1.0997 1.5401 340
350 134.53 .017988 3.346 321.80 871.3 1193 .1 50329 1.0760 1.5793 350
360 152.92 0.018108 2.961 332.35 852.9 1195.2 0.51617 1.0526 1.5688 360
370 173.23 018213 2.628 342 .96 854.2 1197.2 52894 1.0295 1 .5585 370
380 195 .60 018363 2.339 353.62 815 .4 1199.0 51163 1 0057 1.5183 380
390 220.2 018498 2.087 364 .34 836 .2 1200 .6 35422 0 9841 1.5383 390
100 247.1 18638 1.8661 375.12 §26.8 1202 .0 5672 0617 1.5284 400
410 276.5 (018784 1.6726 385.97 817.2 1203 .1 A7016 0395 1.5187 410
420 308.5 L018936 1.5024 39689 807.2 1204 .1 59152 L9175 1.5091 420
430 3143.3 019044 1.352] 107 .80 74960 1201 .8 60381 8457 1.44995 430
440 381.2 019260 1.2192 418 Y8 786.3 1205.3 61605 R740 1.4900 440
450 422 019433 1.1011 430.2 775.4 1205 .6 L6282 8523 1.4806 150
460 166.3 0.019G14 0.9961 441 .4 7641 1205 .5 0.6104 0.8308 1.4712 460
170 514.1 019803 025 452 .8 752 .4 12052 6525 093 1.4618 470
480 565.5 020002 8187 464.3 740.3 1204.6 6646 7878 1.4524 180
4490 620.7 1020211 .T436 475.9 727.8 1203.7 GTRT L7663 1.4430 190
500 650.0 02013 L6761 487.7 714.8 1202.5 G888 74148 1.4335 500
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TABLA A-3 (CONTINUACION)

ELEVACION DEL PUNTO DE EBULLICION DEBIDO AL
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TABLA A-4

ELEVACION DEL PUNTO DE EBULLICION PARA SOLUCIONES DE AZUCAR

;(Presidn Atmosférica)

PUREZA (%)
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TABLA A-5
.4
5.6
58
4
ol

40
0.0

5

2

3

4

5

6

B
20.
23
27
33.3
41
55.2

a8
|
58
2
8.6
9.0
0.5
10.0

6
0
0
9
4
7
55.3

33.
4]1.

36
5.6
6.0
1.8
.6
9.5

10.
10.7

.9
3

33.6
41
55.

a4
60
6.5
7.9
8.6
06
10
10,7
12.2

11

B
i1
1
1

2]
24
28
42.0
56.0

14
15.4
17.0
18

7

32
1.
8.3
9.6
10
10.7
11
14,
15.5

.0

17
18.9
2]
24
28
33.8
42.2

30
8.3
8.7

1
9.3
10.2
10.8
s |
12.3
13.2
15.6
) i 4 |
18.0

21
24.
28.3
33.9
42.3
56.3

10
11
13
14
16
19
20

(Libras de agua de enfriamiento / Libras de agua evaporada)
21
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~

CANTIDAD DE AGUA REQUERIDA EN EL CONDENSADOR (Lb.dgua/Lb.jugo)

TABLA A-6

Temp. ce | Temperatura de Salida del Agua del Condensador en Grados %
Intrada.| 3o | a2 | 3¢ | 36 | 38 | 40 | 42 | 44 | 46 | 48 | s0 | s2 | s4 | s6 | s8 | e0
S 24.7 22.8] 21.3 19.9 18.7 17.6 16.7 15.8 15.0 14 3 13.7 13.1 12.6 12.1 11.6111.2
6 25.6 | 23.7 | 22.0 | 200 | 19.2 | 18.1 | 17.1 [ 16.2 | 154 | 14.7 | 14,0 |13 4 |12 8| 12.3 | 11.8B |11 4
7 26.7 | 24.6 | 228/ 21.2|19.8|18.6 176 |16.6 158|150 | 143|137 |31 |125|120]| 116
8 27.9 (256 |23.6 | 21.0|20.4|10.2|180|17.0]36.1 153|146 |139|13.3|128}12.3/11.8
] 29.2 26.8 | 24.5 22.7 21.1 190.8 18.6 17.5 16.6 15.1 14.9 14.2 13.6 13.0112.5|12.0
10 30.6 (27.8 255 | 23.5|21.8| 204 |19.1|180 )17 0[16.1 (153|146 [139|13.3[12.7]12.2
11 32.1 [ 20.1 | 26.5 | 24.4 226 210197185 |17.4[16.5|157 149|142 13613 0:12.5
12 33.9 | 30.5 27.7 25 4 23 .4 21 .8 20.3 19 0 17.9 16.9 16 0 182 14 5 13.9113.3,12.7
13 35.8 (320|200 |26 5| 243|225 |210|196|184|17.4| 164|156 |148)| 142|135 129
14 38.0 (337|304 | 276|253 23.4 217202190 179 |169|160 152 145]|138/132
15 40 4 a5:7 31.9 28.9 26.4 24.2 22.5 20 9 19.6 18 4 17.3 16.4 15.6 14 8 14.1 13.5
16 43 .2 7.8 33 6 30.3 27.5 25.2 23.3 21.6 20.2 18.9 17.8 16 B 15.9 1859 14 4 13.8
17 46.5 | 40.3 | 35.6 31.8 28.8 | 26.3 24 2 22.4 20 8 19.5 18.3 17.3 16 3 15.5 | 14.7 141
18 50.3 [43.1 | 37.8 | 33.5|30.2|27.4 251|232 216|201 )189]|17.7168|15.0|15.1 144
10 54.8 | 46.3 | 40.2 {354 |31.7 | 28.7 | 26.2 | 24.1 | 223|208 [10.4 183|172 |16.3|15.4|14.7
20 60.1 | 50.1 | 43.0 | 37.6 |33.4(30.1 |27.3 251|231 |21.5|200|18.8)]|17.7]16.7]15.8]|150
21 66.7 | 54.6 | 46.2 40.0 | 35.3 1.8 28.6 26.1 24.0 | 22.2 ] 20.7 10.3 18.2 17.2 16.2 | 15 .4
22 74.9 59.9 49.9 42 .8 ar.s 33.3 30.0 7.2 25.0 23.1 21.4 20.0 18.7 17.6 | 16.7 15 B
23 85.5 | 66.5 | 54.4 | 46.0 [30.9 |35.2 | 31.5 |28 5|26 0 |23.9|222|20.6|193 181 )17.1/[162
24 09.6 | 74.7 59.7 49 8 42 7 37.3 33.2 2.9 | 27.2 24.9 23.0 | 21.3 19.9 18.7 17.6 16 6
25 119.3 | 85.2 | 66.3 | 53 2 [ 459 | 30.8 | 351 | 31.4 |28 4259|2390 221|206 1902181170
26 148. B | 98.2 | 74 .4 59 .5 49 6 | 42.5 3ar.2 ] 33.1 29.8 27.1 24 .8 22.9 21.3 19 B | 1B.6 | 17.5
27 198.1 [116.9 | 84 .0 65.8 | 54 0 45.7 39.6 35.0 | 31.3 28.3 | 258 | 23.8 220|205 |19.2|18.0
28 ..|148.3 98 9 | 74.2 59.3 49 .4 42 4 371 330 | 29.7 27.0 | 24.7 22 B 21.2 | 19.8 18 &
29 {197 .4 [118.5 84 6 65 6 53.9 45.6 39.5 34 8 31.2 28.2 25.8 23.7 21.9 | 20.4 190 1
k{1 R .[147.8 | 98 .6 | 73.9 59.1 49.3 42.2 37.0 | 32.9 29.6 26.9 24 6 22.7 éi.l 19.7
31 .|195.8 [118.1 B4 4 65 6 53.7 45 4 39.3 34.7 31.1 28 2 25.7 23 .6 | 21.9 20.3
32 147.3 | 98.2 [ 73.7 | 58.9 | 49.2 | 42.1 [36.8 ] 32.7 |29 5 | 26.8 | 24.5|22.7]|21.0
IY Ve aaleaem s 196.1 |117.6 B4 .1 65.2 | 53.4 45.3 30.2 | 34 6 | 31.0 28 0 25.6 | 23.5|21.8
7 I O S 146 8 | 97.90 [ 3.4 | 58.7 | 4890 [ 41.9 367 |32.6 |20 4| 267 |24 4226
35 195.6 |117.2 R3.8 65.1 53.3 45.1 39.1 34 5 30.9 27.9 25.5 |1 23.4
36 | ] 146.2 | 97.6 | 73.2 | 58.5 | 48.7 | 41.8 | 36 6 | 32.5 | 20.3 [-26.6 | 24 .4
37 194 B |[116.B [ 83.5 | 64.9 53.1 44.0 | 38.9 34 4 30.7 | 27 .8 | 25 .4
38 oo 145.8 | 97.2 | 72.9 | 58.3 | 48.6 | 41.7 | 36.5 | 32.4 | 290.2 | 25 5
39 194.1 {116.5 | 83.2 | 64.7 | 52.9 | 44 B | 38.8 | 34 2 | 30 6 | 27.7
40 1453 | 96,9 | 72.7 | 58.1 | 48.5 | 41.5 | 36.6 | 32.3 | 20.1
41 e e 183:5 |116 0 B2.9 | 64 5 | 52.8 44 .6 38.7 | 34,1 30.5
4 i e oo |144.7 | 06.5 | 72.4 | 57.9 | 48.3 | 41.4 | 36.2 | 32.2
PR SCTURE (Y Mg e 192.7 1155 [ 827 | 64 3 | 52 6 | 44 5 | 38.5 | 34.0
A Leaasnlan onw Do snsalasss el sekiamsilleaiesale s s 144 3 | 96 3 T2.2 57.7 48 .1 41.2 | 36.1
48  leeseenhu sewselss veeslenasamlve aulsesean s 192.1 (115.3 R2 4 64 1 52 .4 44 3 | 38 . 4
Fr S (SNORE e OV PN Ieni SN ) N DS P, 143.8 | 06.0 | 71.9 | 57.5 | 47.98 | 41.1
T leesse)es svsalse sanslsas sl oo masamkasasnbosmas Bavesss 191.4 (1140 R2 1 G3.8B | 52.2 ! 44.2
48 143 4 95 6 1.7 57.3 47 B
40 190.8 {114 5 | 81.4 [ 63-6 | 52 0
50 hazeles 2|71 4|57
51 1190 1 |114 O | B1 5 | 63 .4
52 142 2 94 9| 71.2
53 189.4 [113.5 | 81.2
54 1418 | 948

e g —
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“TABLA A

EVAPORACION DEL AGUA AL CONCENTRAR SOLUCIONES DE AZUCAR
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