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Desarrollo de un simulador con Microsoft Excel para el disefio y evaluacion de
evaporadores de multiple efecto en la industria azucarera.

Simeon Angel Garro via !
RESUMEN

Objetivo: Desarrollar un simulador con Microsoft Excel para el disefio y evaluacion de
evaporadores de mdltiple efecto en la industria azucarera. Métodos: La poblacion del
estudio son los evaporadores de mdultiple efecto en la industria azucarera, la muestra
evaporadores de cuadruple efecto en la industria azucarera. No experimental transversal
descriptivo, uso de herramientas en el disefio de software: disefio descendente, abstraccion
procedimental, abstraccion de datos. Resultados: a) Se desarrollaron tablas de vapor
saturado presion y temperatura, de densidad del jugo respecto al Brix, b) Se identificaron
datos operacionales flujo masico, brix, temperatura, pureza para el jugo clarificado, jugos
intermedios y jarabe; flujo masico, presion, temperatura, entalpias para el vapor vivo y vapor
vegetal; flujo mésico, temperatura y entalpias para el agua en el condensador; porcentaje de
perdida de energia en cada evaporador. Datos técnicos de diametro, altura del cuerpo, tubo
central y tubos de calefaccion, nimero de tubos en cada evaporador; presion, porcentaje de
reevaporizado, flujo masico, temperatura, entalpias en los tanques flash; porcentaje de agua
evaporada, caida de presiones, ratio agua evaporada y vapor consumido, ratio agua fria y
vapor condensado, c) Se desarrolla el entorno del simulador, determinando las caidas de
presion, propiedades del vapor jugos y jarabes, elevacion del punto de ebullicién, porcentaje
de reevaporizados tanque flash, desarrollo de balances de materia y energia, factor de
limpieza de Dessin, porcentaje de utilizacion de la superficie de calefaccidn, coeficiente total
de transferencia de calor, tiempo de retencion, inversion de sacarosa Yy eficiencia de
operaciones de limpieza. d) Se determina parametros de disefio como velocidad del vapor,
area de calefaccion, flux de evaporacion, coeficiente global transferencia de calor, area
utilizada, volumen de jugo y tiempo de retencidn. Se evaluo la variacion de presiones de
vapor, porcentaje de agua evaporada, ratio agua evaporada por vapor consumido, ratio agua
fria por vapor condensado. Conclusiones: a) Las tablas desarrolladas funciona bien
facilitando los datos de balance de materia y energia en el simulador, b) Se identificaron
todos los datos operacionales de entrada y salida del simulador y datos técnicos de cada
evaporador, tanque flash y el sistema de evaporador de multiple efecto. c) El entorno del
simulador es adecuado, introduciéndose las ecuaciones de balance de materia y energia en
el simulador en Microsoft Excel, d) Los parametros de disefio obtenidos del simulador son
apropiados. El simulador permite la evaluacion de parametros de eficiencias de los
evaporadores de multiple efecto de manera adecuada.

Palabras clave: Simulador, disefio, evaluacidn, evaporadores multiple efecto, industria Azucarera
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Development of a simulator with Microsoft Excel for the design and evaluation of
multiple effect evaporators in the sugar industry.
Simeon Angel Garro via !

ABSTRACT

Objective: To develop a simulator with Microsoft Excel for the design and evaluation of
multiple effect evaporators in the sugar industry. Méthodes: La population a I'étude est
constituee des évaporateurs a effets multiples de I'industrie du sucre. L'échantillon montre
des évaporateurs a quatre voies dans l'industrie du sucre. Aucune description transversale
expérimentale, utilisation d'outils dans la conception de logiciels: conception descendante,
abstraction procédurale, abstraction de données.Results: a) Tables of saturated steam
pressure and temperature, of density of the juice with respect to Brix were developed, b)
Operational data were identified: mass flow, brix, temperature, purity for the clarified juice,
intermediate juices and syrup; mass flow, pressure, temperature, enthalpies for live steam
and vegetable vapor; mass flow, temperature and enthalpies for water in the condenser;
percentage of energy loss in each evaporator. Technical data of diameter, body height,
central pipe and heating pipes, number of pipes in each evaporator; pressure, percentage of
reevaporizado, mass flow, temperature, enthalpies in the flash tanks; percentage of
evaporated water, pressure drop, ratio of evaporated water and steam consumed, ratio of
cold water and condensed steam, c¢) The environment of the simulator is developed,
determining the pressure drops, vapor properties, juices and syrups, boiling point elevation
, percentage of revaporized flash tank, development of material and energy balances, Dessin
cleaning factor, percentage of utilization of the heating surface, total coefficient of heat
transfer, retention time, sucrose inversion and efficiency of cleaning operations, d) Design
parameters such as steam velocity, heating area, evaporation flux, global heat transfer
coefficient, area used, juice volume and retention time are determined. The variation of
vapor pressures, percentage of evaporated water, ratio of water evaporated by steam
consumed, ratio of cold water to condensed steam was evaluated. Conclusions: a) The
developed tables work well providing the material and energy balance data in the simulator,
b) All the operational data of input and output of the simulator and technical data of each
evaporator, flash tank and the evaporator system were identified of multiple effect. ¢) The
environment of the simulator is adequate, introducing the equations of balance of matter and
energy in the simulator in Microsoft Excel, d) The design parameters obtained from the
simulator are appropriate. The simulator allows the evaluation of efficiency parameters of
the multiple effect evaporators in an appropriate way.

Keywords: Simulator, design, evaluation, multiple effect evaporators, Sugar industry

! Facultad de Ingenieria Quimica y Metallrgica, email: angelgarro4113@hotmail.com
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INTRODUCCION

En la industria azucarera el mayor consumidor de energia térmica se concentra en los
evaporadores de maltiple efecto, éstas de acuerdo a su capacidad de planta por cuestiones
técnicas puede trabajar en triple, cuadruple y quintuple efecto.

De acuerdo a la configuracién de trabajo de los evaporacién de maltiple efecto dependera el
consumo de energia térmica (vapor), desentendiendo principalmente de los flujos de vapor
vegetal tomadas ya sea del primer, segundo, tercero evaporador, de la presion de vapor de
calefaccion al primer evaporador, de la presion de vacio maximo alcanzado en el Gltimo
evaporador, de la calidad de jugo alimentado, calidad de jarabe a producir, del uso de
reevaporizados de los condensados evacuados por los evaporadores.

, Siendo por tanto necesario contar con una herramienta que permita disefiar y evaluar el
funcionamiento de los evaporadores de multiple efecto para una operacion eficiente. En ese
sentido se utiliza en el estudio el software Microsoft Excel ampliamente conocido y versatil
adaptable a las necesidades de evaluacion de cada empresa.

La mayoria de los ingenios azucareros utilizan un sistema de evaporacion de cuéadruple
efecto, por lo que se desarrolla un simulador con Microsoft Excel para el disefio y
evaluacion de evaporadores de cuadruple efecto; para ello, inicialmente se desarrollaron las
tablas de datos termodinamicos del vapor y del jugo para los balances, seguidamente se
identificaron los datos operacionales y técnicos necesarios para el desarrollo del simulador,
posteriormente se desarrollo el entorno del simulador indicando las celdas de ingresos de
datos y la salida de datos calculados con las funciones de Microsoft Excel de acuerdo a los
balances de materia y energia, por ultimo se aplico el simulador con datos asumidos
obteniéndose parametros de disefios Yy adicionalmente resultados de las evaluaciones de

parametros de eficiencia del funcionamiento de los evaporadores de cuadruple efecto.



CAPITULO I

PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

1.1  Descripcion de la realidad problematica

El consumo de energia es un recurso que tiende cada dia a ser controlado con mayor
eficiencia, por tanto la eficiencia del consumo energetico de una empresa industrial es un
indicativo de la eficiencia global de operacion en la conversion de las materias primas a
productos terminados.

En la industria azucarera el mayor consumidor de energia térmica se concentra en la estacion
de evaporadores de multiple efecto, la misma que presenta diferentes configuraciones de
una empresa a otra.

Siendo la tendencia a nivel mundial la automatizacion de los procesos, existen software para
tal fin .como el Aspen Hysys, ChemCad, MatLab y otros. Teniendo éstos software el
inconveniente de que son generales y que no permite analizar variables especificas, lo que
imposibilita el desarrollo de aplicaciones y/o presentaciones particulares a los
requerimientos de las empresas.

En contraparte, existe en el mercado software de hoja de calculo como el Microsoft Excel.
Programa muy divulgado en el sector productivo por su versatilidad, lo que posibilita el
desarrollo de software especifico para cada necesidad que se requiera, entre ellas para el
disefio y evaluacién de equipos en la industria.

En la industria azucarera, la identificacion de las variables que afectan el consumo de vapor
en los evaporadores de multiple efecto se conocen, siendo necesario por tanto desarrollar un

simulador con el software de Microsoft Excel que permita el disefio y evaluacion de



evaporadores de multiple efecto para diferentes configuraciones en la industria azucarera,

por ello es que se realizo el presente trabajo de investigacion.

1.2

121

1.2.2

1.3

13.1

1.3.2

Formulacion del problema

Problema general

¢Como es el simulador en Microsoft Excel para el disefio y evaluacion de
evaporadores de multiple efecto en la industria azucarera?

Problemas especificos

¢ Qué tablas de datos son necesarias desarrollar en el simulador con Microsoft Excel
para el disefio y evaluacion de evaporadores de multiple efecto en la industria
azucarera?

¢Cudles son los datos operacionales en el desarrollo del simulador con Microsoft
Excel para el disefio y evaluacion de evaporadores de multiple efecto en la industria
azucarera?

¢Coémo se desarrolla la programacién del simulador, en Microsoft Excel para el
disefio y evaluacion de evaporadores de multiple efecto en la industria azucarera?
¢Coémo se realiza la simulacién en Microsoft Excel para la obtencion de datos de
disefio y evaluacion de evaporadores de multiple efecto en la industria azucarera?
Objetivos de la investigacion

Objetivo general

Desarrollar un simulador con Microsoft Excel para el disefio y evaluacion de
evaporadores de multiple efecto en la industria azucarera.

Objetivos especificos

Desarrollar las tablas de datos para el desarrollo del simulador en Microsoft Excel
para el disefio y evaluacion de evaporadores de mdltiple efecto en la industria

azucarera.



* ldentificar los datos operacionales y técnicos en el desarrollo del simulador en
Microsoft Excel para el disefio y evaluacion de evaporadores de multiple efecto en
la industria azucarera.

» Desarrollar la programacion del simulador en Microsoft Excel para el disefio y
evaluacion de evaporadores de multiple efecto en la industria azucarera.

* Realizar la simulacion en Microsoft Excel para la obtencion de datos de disefio y
evaluacion de evaporadores de mdltiple efecto en la industria azucarera.

1.4 Justificacion de la investigacion

1.4.1 Justificacion Teodrica

Se justifica tedricamente debido a que se cuenta con informacion especializada y
actualizada. Asimismo, los resultados obtenidos serviran como soporte adicional a empresas
similares del sector.

1.4.2 - Justificacion Practica

El estudio presenta una justificacion practica debido a que su aplicacion e implementacion
contribuira en solucionar un problema de calidad de la empresa, como parte del proceso de
mejora continua de la empresa.

1.4.3 Justificacion Legal

Se justifica legalmente porque considera las normativas legales y/o legislacion vigentes
conjuntamente con los avances tecnoldgicos.

1.4.4 Justificacion Social

El estudio presenta una importante relevancia Social, en vista que pretende desarrollar un
modelo de programa en un software muy conocido como Microsoft Excel

1.5  Delimitaciones del estudio

1.5.1 Delimitacion Espacial

Lugar : Universidad Nacional José Faustino Sanchez Carrion



Distrito ; Huacho
Provincia : Huaura
Departamento : Lima

Region ; Lima provincias

1.5.2 Delimitacion Temporal
Meses : Octubre
Afo 2018

1.5.3 Delimitacién Tedrica

e Simulador

* Disefio

- Evaluacién

 Evaporadores mdltiple efecto

* Industria Azucarera
1.6  Viabilidad del estudio
1.6.1 Viabilidad técnica
Presenta viabilidad debida que se dispone de datos operacionales de ingenios azucareros
para el estudio.
1.6.2 Viabilidad ambiental
Debido a la naturaleza del estudio, no se generan impactos ambientases negativos, se
realizaron trabajos de gabinete con las informaciones disponibles.
1.6.3 Viabilidad financiera
El requerimiento econdmico para el estudio estuvo garantizado por el investigador.
1.6.4 Viabilidad social
Presenta una viabilidad social, dado que se cuenta con personal calificado que corresponde

al investigador y asesor; y no calificado como personal de apoyo.



CAPITULO II

MARCO TEORICO

2.1  Antecedentes de la investigacion

2.1.1 Investigaciones internacionales

Desarrollo de un simulador para el disefio y evaluacion de evaporadores de simple
efecto, Macias & Segovia (2017), Universidad de Guayaquil, Ecuador, cuyo objetivo fue
desarrollar un software para el disefio y simulacion de evaporadores de simple efecto,
llegando a la conclusiéon de que la utilizacion del método de interpolacion lineal en la
resolucion de problemas de evaporacion simple causa variaciones de aproximadamente del
1% en los resultados obtenidos con el simulador. El uso del Método de Kopps para la
determinacion del calor especifico de sustancias puras da como resultado valores similares
a los mostrados en tablas experimentales.

La estimacién de la eliminacion de la variable de la elevacion del punto de ebullicidn en los
ejercicios propuestos en los libros de estudios causa una variacion del 0,10% en los
resultados obtenidos en el simulador. El algoritmo desarrollado, presento la capacidad de
resolver sistema de evaporacion de simple efecto con un minimo de 1% de diferencia entre
los resultados de la bibliografia y los del simulador. El uso de regresiones polinomiales para
expresar datos experimentales presenta porcentajes de error minimo del 1%, por lo cual la
variacion de resultados es despreciable. Luego de realizar las pruebas experimentales y de
validacién, se determiné que el simulador cumple con los objetivos propuestos. Se

determind que al utilizar regresiones polinomiales en el célculo de las variables del



simulador el &rea de disefio del evaporador, puede presentar un porcentaje de error del 9%,
debido a que los problemas de evaporacion se asumen regresiones lineales.

Simulador de un evaporador de simple efecto, para concentrar jugos de frutas y leche.
Lépez (2014), Universidad de Cordova, Argentina. Cuyo objetivo fue el desarrollo y
validacion de un simulador para un evaporador de simple efecto en las dinamicas de
temperatura, concentracion y nivel de liquido para leche y jugos de frutas diluidos. Llegando
a concluir que se desarroll6 un modelo matematico de tipo fenomenoldgico a partir de los
balances de materia y energia, que combinados con relaciones matematicas empiricas de las
soluciones estudiadas, resulté adecuado para describir la dindmica del sistema de
evaporacidon de dichas sustancias en un evaporador de simple efecto.

El sistema de ecuaciones diferenciales fue resuelto por el método numérico de Runge-Kutta
de cuarto orden en las variables de temperatura, concentracion y nivel, a traves del simulador
desarrollado en LabView 2011.

El simulador predice el 95% de las veces el comportamiento dinamico de la temperatura,
concentracion y nivel de liquido dentro del evaporador. El precalentamiento de la solucion
permitid alcanzar.

La similitud entre los datos simulados y los reales presentdé mayor discrepancia en la
concentracion de leche que en soluciones azucaradas diluidas.

El simulador reporta valores en las variables de temperatura, nivel de liquido, composicion
del fluido, flujos de vapor, liquido concentrado, propiedades termo fisicas de las soluciones,
elevacion del punto de ebullicion y coeficiente global de transferencia de calor. Permite
hacer modificaciones a las variables de entrada y correcciones al proceso mientras esta en

modo de ejecucion. Permite a la vez guardar los datos del proceso.



Desarrollo de un software de simulacién para el sistema evaporador-condensador del
laboratorio de Ingenieria Quimica de la Universidad de Carabobo, Le6n & Aguinaco
(2007), Universidad de Carabobo, Valencia, cuyo objetivo fue desarrollar un software de
simulacion para el sistema evaporador-condensador del Laboratorio de Ingenieria Quimica
a fin de brindar una herramienta operativa, didactica y de investigacién. Llegando a concluir
que el comportamiento de los flujos mésicos del evaporador son independientes del caudal
del rotdmetro. Los valores de los flujos méasicos del evaporador se favorecen con el aumento
de la presion de operacion hasta un limite. EI poder predictivo de la correlacion es excelente,
siendo la desviacion méaxima reportada de 1,6899%. EI comportamiento de la temperatura
de pared del condensador que mejor se adapta es el caso A (cuando se comporta como el
fluido- caliente). La incorporacion de la correlacién propuesta en el objetivo 2 genera
resultados mas reales para presiones de operacion y niveles de liquidos elevados. Para
presiones y niveles de liquidos bajos las ecuaciones bibliograficas generan resultados méas
reales que los arrojados con la incorporacion de la nueva correlacion. El lenguaje de
programacion que mejor se adapta para el desarrollo de los moédulos de calculo para el
simulador del presente trabajo es ANSI C. El lenguaje de programacion que mejor se adapta
para el desarrollo de una interfaz gréafica para el simulador del presente trabajo es Visual
Basic.

2.1.2 Investigaciones nacionales

Modelamiento y simulacion del sistema de evaporacion de jugo clarificado para la
etapa de ampliacion de molienda de la Empresa Agroindustrial San Jacinto, GoOmez
(2014), Universidad Nacional de Trujillo, Trujillo, cuyo objetivo fue desarrollar un
simulador por computadora para el sistema de quintuple efecto de la empresa Agroindustrial
San Jacinto. Llegando a concluir que el coeficiente de transferencia de calor disminuye

progresivamente en el tren de evaporacion conforme aumenta la viscosidad del jugo debido



al incremento de sélidos disueltos (brix), esto se acentla ain mas cuando se realiza
sangrados de vapor vegetal. Las extracciones de vapor vegetal no modifican el flujo de
jarabe o meladura ni el brix de salida en el quinto efecto, solamente se altera los flujos de
jugo y sus respectivos brix en las etapas intermedias acomodandose al tiempo de residencia.
El sangrado de vapor vegetal en los tres primeros efectos reduce el consumo de vapor de
escape en un 11%. EIl calentamiento previo del jugo claro a la temperatura de operacion del
primer efecto y las extracciones de vapor aumentan la economia global del vapor de escape
en un 12%. Ademas, el ingenio se hace mas eficiente energéticamente ya que reduce su
consumo de vapor de 0.44 a 0.39 Ton/ Ton de cafia molida. Las extracciones en los tres
primeros efectos (caso 5) reducen el consumo de agua en el condensador en un 42% con
respecto a un unico sangrado en el pre evaporador (caso 1). Se cuenta con la mayor cantidad
de &rea requerida para cada efecto del sistema de evaporacion, excepto para el 2do efecto
(caso 4y 5); y 5% efecto (caso 1,2 y 3). El caso 5 resulta el mas eficiente energéticamente
dado que reduce el consumo de vapor de escape, el consumo de agua industrial y aumenta
la economia global de vapor.

Disefio de evaporadores de multiple efecto, conectados en serie, Panana (2013),
Universidad Nacional del Callao, Lima, cuyo objetivo fue disefiar evaporadores de multiple
efecto, conectados en serie. Llegando a concluir que de acuerdo a los resultados obtenidos
mediante la aplicacion del primer método de calculos de disefio de los evaporadores las
desviaciones de las areas de los evaporadores con la media son de 4 %, la solucion seré mas
exacta, si se tiene una mejor precision de los coeficientes d transmision de calor. > Los kg
de La evaporacion de vapor de agua por kg de vapor de agua alimentado al sistema es de
2,06 kg, esto indica que alguno de los datos empleadas, puede conducir a errores. En este
caso la desviacion de sebe a la gran cantidad de calor que es necesaria para calentar la

alimentacion hasta el punto de ebullicion en el primer efecto. Este método es muy pesado



cuando se trata de tres efectos. Mediante la aplicacion del segundo método, de los resultados
obtenido en el disefio de los evaporadores, la desviacion méxima da las ares de los
evaporadores respecto al area media es de 4 m?, es decir 2 %, por lo que la distribucion de
las caidas de temperaturas en los evaporadores es satisfactoria. Se tiene que el efecto | que
a medida que se eleva la temperatura de ebullicién, hay que aumentar la cantidad de vapor
de calentamiento para calentar la alimentacion.

Anélisis de los parametros de operacion mediante modelamiento y simulacion, del
sistema de evaporadores de la empresa Agroindustrial Laredo S.A.A., Joaquin &
Marquez (2004), Universidad Nacional de Trujillo, Trujillo, cuyo objetivo fue el analisis de
la influencia que posee la variacion del flujo de jugo claro frente a la concentracion de jugo
evaporado, elevacién del punto de ebullicién, factor de Dessin, tiempo de residencia de jugo,
coeficiente de transferencia de calor, vapor vegetal empleado y obtenido y economia de
vapor de cada efecto de los 5 efectos que posee el sistema de evaporadores de la Empresa
Agroindustrial Laredo S.A.A. Asimismo de la influencia de la temperatura de jugo claro al
entrar al sistema de evaporadores frente a la economia global del sistema de evaporadores.
Concluyo que en el sistema de evaporadores de la Empresa Agroindustrial Laredo S.A.A.,
el aumento en el flujo de alimentacién de jugo claro con una concentracion (Brix) de entrada
constante, conlleva a la obtencién de una menor concentracion de jugo evaporado en cada
efecto, a excepcion del dltimo efecto, debido a que es la concentracion final fijada, la que se
desea obtener.

En el sistema evaporadores de la Empresa Agroindustrial Laredo S.A.A., el aumento del
flujo de alimentacion de jugo claro, nos permite mantener los evaporadores en mejores
condiciones de operacion, evitando la eventualidad de que ocurran fuertes incrustaciones,
ademas el tiempo de residencia del flujo de jugo en el sistema de evaporadores es mucho

menaor.
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En el sistema evaporador de la Empresa Agroindustrial Laredo S.A.A., el aumento del flujo
de alimentacion de jugo claro en conjunto con el aumento de su temperatura cercana a su
punto de ebullicién, permite obtener una mejor transferencia de calor vapor-pared del tubo-
jugo, con excepcion del efecto 1 ya que se estd consumiendo menos vapor de escape.

El sistema evaporador de la Empresa Agroindustrial Laredo S.A.A., el aumento del flujo de
alimentacion de jugo claro en conjunto con el aumento de su temperatura cercana a su punto
de ebullicion, permite obtener un significativo ahorro de vapor de escape, como se muestra
en la tabla 5.1. La similitud entre los datos simulados y los reales presentd mayor
discrepancia en la concentracion de leche que en soluciones azucaradas diluidas.

El simulador reporta valores en las variables de temperatura, nivel de liquido, composicion
del fluido, flujos de vapor, liquido concentrado, propiedades termo fisicas de las soluciones,
elevacion del punto de ebullicién y coeficiente global de transferencia de calor. Permite
hacer modificaciones a las variables de entrada y correcciones al proceso mientras esta en
modo de ejecucién. Permite a la vez guardar los datos del proceso.

2.1.3  Otras investigaciones

Modelamiento y simulacion del proceso de produccion de azlcar a partir de cafia en
un ingenio azucarero colombiano aplicando lenguajes de programacion de alto nivel,
primera etapa preparacion y molienda. Revista ion, Morales et al. (2009), Universidad
Industrial de Santander y Centro de Investigaciones de la Cafia de Azucar, Cenicafia.
Colombia, cuyo objetivo fue desarrollar un modelamiento en estado estable para la primera
etapa del proceso de produccion de azucar en un ingenio colombiano. Concluye que la
simulacion obtenida para en etapa de preparacion y molienda de la cafia de aztcar como
primera etapa para el proceso de produccion de azucar, permite una buena representacion
del proceso y genera mayor conocimiento acerca de este y de cada uno de las variables que

en el intervienen, asi como en las corrientes de materias primas y corrientes de desecho,
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permitiendo llevar a cabo evaluaciones del proceso real y de futuros proyectos que
contribuya a la eficiencia global de este.

En estos momentos se encuentran en desarrollo las siguientes etapas del proceso de
produccion las cuales permitiran un mayor conocimiento y entendimiento de estos procesos,
asi como la posibilidad de proponer nuevos arreglos que permitan obtener una mayor
eficiencia de los procesos.

Modelamiento matematica del area de calentadores de un central azucarero para la
produccion de azlcar crudo. Revista tecnoldgica quimica, Suarez & Diaz (2011),
Universidad de Oriente. Cuba, cuyo objetivo fue realizar la modelacién matematica de los
equipos en el +area de calentadores de un ingenio azucarero. Concluye que la modelacion
matematica del proceso es adecuada logrando similitud entre los valores calculados por
disefio y los determinados por Indices de Capacidades.

Un mayor coeficiente de obstruccion calculado provoca una mayor diferencia entre el area
transferencia calculada por disefio y el area de transferencia calculada por indices de
Capacidades pero también significa un mayor tiempo de operacion sin necesidad de limpiar
los intercambiadores.

El programa desarrollado permite no solo calcular dimensiones y capacidades de los equipos
sino que adem&s permite determinar el efecto de las variables de proceso sobre el
funcionamiento de los equipos y sus resultados.

2.2  Bases teoricas

2.2.1 Objeto de la evaporacion

La purificacion del jugo produjo jugo claro. Este jugo es azUcar disuelta en agua, junto con
ciertas impurezas, cuando se ha quitado ya la mayor cantidad posible de estas impurezas

queda por eliminar el agua, esta es objeto de la evaporacion. (Hugot, 1984, pag. 345)



2.2.2
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Evaporadores de multiple efecto

Tipos de evaporadores

Chen (1997) en su manual de azucar de cafia, indica:

Un tipico evaporador multiple efecto calandria, como lo describe Webre, consta de
tres a cinco cuerpos de evaporacion conectados en serie. Cada cuerpo, o efecto, es
un cilindro vertical con un fondo abombado, de poca profundidad y de didmetro igual
al del cilindro, sobre el que se encuentra una seccién de calandria del mismo diametro
anterior. La calandria tiene una altura entre 4 y 6 pies (1,2 a 1,8 m) entre las placas
para los tubos superiores e inferiores y una gran bajada central rodeada de tubos, los
que tienen por lo general un diametro de 1,25 a 2,25 pulg. (3,18 a 5,72 cm). Los tubos
son generalmente de cobre o acero inoxidable y un calibre de 16 a 18. La tasa efectiva
neta de transferencia de calor entre el cobre y el acero inoxidable presenta s6lo una
diferencia minima, la del acero inoxidable es sélo 0,3% menor que la del cobre.
Ademas, la reducira formacion de incrustaciones tanto en los calentadores del jugo
primario como en los evaporadores se atribuye no s6lo a la buena superficie del acero
inoxidable sino también a su elevada resistencia a la erosion y al dafio mecanico, la
nucleacion resulta minima y los puntos de clave para la formacién de incrustacion la
hace mas facil de remover. (pag. 250)

Aproximadamente 10 pies (3 m) por encima de la calandria se extiende una zona o
faja de vapores de diametro igual al del cuerpo. Esta zona sirve como un separador
inicial de los arrastres, en el que la gravead retrasa al liquido arrastrado mientras que
los vapores pasan hacia arriba al domo del cuerpo.

El diametro del domo del evaporador de calandria es igual a la mitad o menor que el
del cuerpo y contiene por lo general un separador de arrastres o captador. El domo

estd también equipado con un dren separador de arrastre o captador. EI domo esta
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también equipado con un dren separador y una salida de vapor de jugo que conduce
a la cdmara de vapor de agua del efecto siguiente o a un condensador barométrico en
el caso del efecto final. El vapor de agua y liquido fluye normalmente en paralelo,
ambos entran al primer efecto y dejan el efecto final.
Los evaporadores de calandria estan asimismo equipados con conductos de bajada o
bajantes (tubo central) sellados, los que conducen el liquido desde el pozo central de
la calandria directamente a la descarga si recirculacién. Se han registrado aumentos
evaporativos de 25 a 50 % para dichas modificaciones. (pag. 251)

2.2.2.2  Funcionamiento de los evaporadores

En el manual para ingenieros azucareros Hugot (1984) afirma:
EL progreso més notable y mas importante en la historia de la fabricacion del aztcar
es sin duda el descubrimiento del efecto hecho alrededor de 1830, en Lousiana, por
Nobert Rillieux, americano de origen francés. (pag. 346)
Rillieux resolvi6 la cantidad poniendo al vacio el o los cuerpos siguientes al primero.
El agua o el jugo hierven a 90 °C a 23 cm de vacio; a 80 °C a 40 cm de vacio; a 70
°C a 52 cm de vacio, etc., es posible entonces, crear la diferencia de temperatura
necesaria utilizar el vapor del jugo producido por el primer cuerpo, para calentar el
jugo encerrado en el segundo; el vapor producido por éste para calentar el tercero y
asi sucesivamente. (pag. 347)
Esta solucion tiene el inconveniente de exigir las instalaciones necesarias para crear
el vacio. Sin embargo; la ebullicion al vacio tiene 2 grandes ventajas: a) Aumenta la
diferencia total de temperatura entre vapor y jugo en una cantidad igual a la caida del
punto de ebullicién del jugo entre la presion del primer cuerpo y la del dGltimo, b)

Permite continuar la evaporacion a temperaturas menos peligrosas desde el punto de
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vista de la inversion y de la coloracién del jugo, cuando el jugo esta mas concentrado
Yy MA&s Viscoso. (pag. 347)

2.2.2.3  Elevacion del punto de ebullicion

En el manual para ingenieros azucareros Hugot (1984) afirma: las causas que hacen elevar

el punto de ebullicion (EPE) en soluciones azucaradas:
Presion. La temperatura de ebullicién del agua depende de la presion. En las tablas
de vapor saturado se dan las temperaturas de ebullicion correspondientes a las
diversas presiones. (pag. 340)
Brix: Sin embargo, en el multiple efecto de una fabrica de azucar, no es el agua la
que hierve sino el jugo. La temperatura de ebullicion de una solucién azucarada o un
jugo, bajo una presion dada, se eleva con la concentracion de esta solucién, o con el
brix de ese jugo. Bajo la presion atmosférica, el jugo mezclado, por ejemplo, hierve
a100,3 °C, ynoa 100 °C. La tabla da el valor de la elevacion del punto de ebullicién
de soluciones de azucar puras (segun Claassen) y de jugos de cafia (segin Thieme).
(pag. 340)
Influencia combinada del brix y de la presion: La Tabla 1 se calculé para la
presion atmosférica. La elevacion del punto de ebullicion de soluciones azucaradas
varia con la presion; pero dentro del limites muy estrechos. (pag. 341)
La elevacion del punto de ebullicion de una solucién de brix y de pureza cualquiera
se obtendra bajo cualquier presion utilizando el dbaco de Othmer y Silvis (F.A.S
(julio 1948) Pag. 29) que se reproduce en el Fig. 219. Su empleo conduce a resultados
ligeramente diferentes para la presion atmosférica que los obtenidos en la tabla 1. No

es necesaria una precision mayor. (pag. 341)



Tabla 1
Elevacion del punto de ebullicion de soluciones azucaradas y de jugos de cafia a

una presion de 760 mm de Hg.

Pureza

Brix

100 90 80 70 60 50 40
10 0,1 0,1 0,1 0,1 0,2 0,2 0,2
15 0,2 0,2 0,2 0,2 0,3 0,3 0,4
20 0,3 0,3 0,3 0,4 0,4 0,5 0,6
25 0,4 0,5 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9
30 0,6 0,7 0,7 0,8 1,0 1,1 1,2
35 0,8 0,9 1,0 1,1 1,3 1.4 1,6
40 1,0 1,1 13 1,5 1,7 1,9 2,1
45 1,4 1,5 18 2,0 2,2 2,4 2,7
50 1,8 1,9 2,2 2,5 2,8 3,1 3,4
55 28 2,5 2,8 3,1 3,5 3,9 4,3
60 3,0 3,2 3,6 4,0 4.4 4,9 54
65 3,8 4,1 4,5 4,9 4,5 6,0 6,5
70 51 55 6,0 6,5 7,1 7,7 8,3
75 7,0 7,5 8,0 8,6 9,4 10,1 10,8

80 9,4 10,0 10,5 11,3 12,3 13,1 141
85 13,0 13,7 14,4 15,3 16,4 17,4 19,1
90 19,6 20,5 21,2 22,4 2T 25,3

94 30,5

Fuente: (Hugot, 1984, pag. 341)
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pag. 342)

Fuente: (Hugot, 1984,
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2.2.2.4  Vapor sobrecalentado
Si la transmision: vapor saturado-pared es excelente, por el contrario, el vapor
sobrecalentado tiene un coeficiente de transmision muy bajo. Cassen (1SJ (1939), pag. 219)
da a este coeficiente un valor de 0,80 % del valor del precedente, es decir, aproximadamente
100 veces menos. Sin embargo, un sobrecalentamiento ligero no representa ningun
inconveniente. (Hugot, 1984, pag. 339)
2.2.2.5  Presion hidrostéatica:
En el manual para ingenieros azucareros Hugot (1984) afirma:
Cuando se ejerce una presion P sobre la superficie de un liquido, la presion que sufren
las moléculas del liquido que se encuentran a una cierta profundidad dentro de su
masa, es igual a P aumentada del peso del liquido correspondiente a la profundidad.
Como la temperatura de ebullicion crece con la presion, si la temperatura del liquido
corresponderia a la profundidad. (pag. 341)
En estas condiciones puede suponerse que la capa del jugo que esta al nivel de la
placa inferior de la calandria sufre una presion hidrostéatica igual al peso del jugo que
esta encima de ella. Si el nivel hidrostatico del jugo dentro del cuerpo corresponde,
por ejemplo, a 1/3 dela altura de los tubos, esta capa va a hervir a una temperatura
correspondiente a la presion de vapor dentro de la calandria aumentada de la presién
hidrostatica que sufre. (pag. 341)
2.2.2.6  Caracteristicas del vapor:
En el manual para ingenieros azucareros Hugot (1984) afirma:
Para las temperaturas usuales de la evaporacion, estas 2 cantidades de calor q y r,
pueden obtenerse con una precision suficiente por las formulas de Regnault:
q=t

r=607-0,7t
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A=q+r=607-03t

g = Calorsensible necesario a un kilogramo de agua para hacerlo pasar de
0 a t° en kilocalorias.

r = Calor latente de vaporizacion del agua a t°, es decir, la cantidad de
kilocalorias necesarias a un kilogramo de agua a t° para transformarlo
en vapor a esta misma temperatura.

A = Calor total necesario a un kilogramo de agua, a partir de 0 °C, para
transformarlo en vapor a t°, en kilocalorias.

Notese que estas 3 formulas tienen como punto de partida o referencian la
temperaturaa 0 °C.
En realidad el calor especifico del agua aumenta ligeramente con la temperatura. A
100 °C ya no es 1 sino 1,053. Sin embargo, no deben complicarse las formulas
precedentes para incluir esta variacion. (pag. 345)

2.2.2.7  Limite entre la evaporacion y el cocimiento

En el manual para ingenieros azucareros Hugot (1984) afirma:
EL punto de cristalizacion del jugo de cafia se encuentra entre los 78 y-los 80 °Brix
(41 a 42 °Be). Tetricamente podria llevarse la evaporacion hasta 72 o 75 °Brix. En
la practica los tacheros tienen necesidades de una meladura capaz de disolver
cristales, para el caso en que formen falsos granos al principio de la templa, esta
condicion es indispensable para obtener un buen cocimiento.
Por este motivo nunca se pasa de un brix = 70°. La evaporacion se preve y se ajusta
para que el brix de la meladura permanezca comprendido entre:
Fabricacion de azucar crudo: 60 a 70 °Brix (32 a 37 Beé)

Fabricacion de azucar blanco: 50 a 60 °Brix (27 a 32 Be). (pag. 346)
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2.2.2.8  Cantidad de agua a evaporar
En el manual para ingenieros azucareros Hugot (1984) afirma sobre las ecuaciones
fundamentales de balance de materia en la estacion de evaporadores:
Sea
E = peso del agua a evaporar por T.C.
J = peso del agua obtenido/T.C.
S =Peso de la meladura/T.C. a la salida del multiple efecto.
Bj =Brixdel jugo
Bs = Brix de la meladura
Escribase que el peso de los materiales disueltos es el mismo antes y después de la

evaporacion:

De donde:
JxBj =S xB;
B.
s=j2
]Bs
E S (1 Bj)
=] =] B,

Se ve en seguida la importancia de la evaporacion en la fabricacion de azlcar; es la
operacion que elimina, con mucho, el mayor peso de material: 80% del peso de la
cafia. Por la gran cantidad de calor latente de vaporaciéon del agua es también la
operacion que maneja el numero mas grande de calorias. (pag. 346)

2.2.2.9 Limite superior de la temperatura

En el manual para ingenieros azucareros Hugot (1984) afirma:
Existe una cierta temperatura critica a partir de la cual el aztcar del jugo se
carameliza provocando a la vez una pérdida de sacarosa y una coloracion que

permanecera hasta los cristales de azlcar. (pag. 347)
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Noel Deer considera que la Temperatura limite para el jugo de la cafia, es de 127 °C,
Tromp indica que 130 °C es la temperatura maxima que debe tener el vapor de
calentamiento, correspondiente a unos 125 °C en el jugo. (pag. 347)

Con la acidez normal del jugo que circula en un multiple efecto (6,6 a 7,2) las
pérdidas de sacarosa por inversion no son mayores del 0,1% por hora, a 110 °C.
Arriba de esta temperatura, las pérdidas aumentan rapidamente. Para mantenerlas en
limites bajos; en un maltiple efecto ordinario en el que el jugo permanece varios
minutos o-en un kestner en donde el jugo pasa 1 0 2 min., es conveniente no elevar
la temperatura del jugo en el primer cuerpo dada en la tabla 2: (pag. 347)

Tabla 2
Temperaturas maximas en el maltiple efecto

Mdltiple efecto ordinario 120 °C (1,0 kg/cm?)

Kestner 125°C (1,3 kg/cm?)

Estas temperaturas corresponden a una temperatura del vapor de calentamiento

entrando a la calandria del primer cuerpo de aproximadamente

Mdltiple efecto ordinario 125 °C (1,3 kg/cm?) a 130 °C (1,7 kg/em?)

Kestner 130 °C (1,7 kg/cm?) a 135°C (2,2 kg/cm?)

Fuente: (Hugot, 1984, pag. 347)

2.2.2.10 Limite inferior de la temperatura

En el manual para ingenieros azucareros Hugot (1984) afirma:
El limite de la escala de temperatura en la cual funciona un multiple efecto, es la
temperatura de ebullicion correspondiente al vacio que se ejerce en el Gltimo cuerpo.
En las fabricas de azlcar se obtiene facilmente un vacio de 66 a 68 cm que
correspondiente a una temperatura de 47 a 52 °C. Sin embargo, por diversos motivos,

es conveniente mantener al vacio entre 62 y 65 cm (58 a 53°). Normalmente se
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calculan 55 °C, es decir, 64 cm, y son, esta temperatura y este vacio, los que se
recomiendan en ese lugar. (pag. 348)

2.2.2.11 Escala de Temperaturas

Adoptando este valor se ve que la amplitud de la escala de temperaturas en la que opera la

evaporacion es de 70° (= 125° - 55°C). Esta amplitud extrema se limita habitualmente a 55°

060° (115° a 110 — 55 °C). (Hugot, 1984, pag. 348)

2.2.2.12 Temperatura de la meladura

En el manual para ingenieros azucareros Hugot (1984) afirma:
La meladura que se encuentra en el Gltimo cuerpo llega a él con un brix cercano a
40° y sale, el brix medio esta entre 50 y 55°. La elevacion del punto de ebullicidn
correspondiente a este brix y a este vacio es de aproximadamente 2 °C. (Figura 1)
Es conveniente sumar a estos 2 °C la elevacion del punto de ebullicién debida a la
presion hidrostatica. Asi, los 55 °C existentes en el evaporador del ultimo cuerpo
correspondiente a 58 a 60 °C de temperatura media en la meladura del mismo. (pag.
348)

2.2.3 Construccion de un maltiple efecto

En el manual para ingenieros azucareros Hugot (1984) afirma:
La evaporacion ordinaria con calentamiento por vapor, en un evaporador Unico, se
Ilama evaporacion simple efecto.
Si el vapor de este cuerpo se toma para calentar un segundo, se tiene un doble efecto.
En la misma forma, con 2 cuerpos: triple efecto. Y asi sucesivamente, un cuadruple,
quintuple, un séxtuple efecto.
Hay entonces tantos cuerpos como efectos.
Los evaporadores que mas frecuentemente se encuentran en la practica son de triple,

cuédruple y quintuple efecto. El cuadruple efecto es el mas comdn. (pag. 348)



22

2231 El cuerpo

El cuerpo clésico de un multiple efecto esta formado por un cilindro vertical montado sobre
la calandria tubular a través de la cual se efectla el cambio de temperatura (fig. 2).

Este cilindro termina en la parte superior por un “separador” cuyo objeto es detener las gotas

del liquido que puede arrastrar e vapor de jugo (Hugot, 1984, pag. 348).

Gawm
Inivadensaiées ™

}';‘ﬁ
B

Yapou
R

Entrads 4ol Jues
—— -

Ealida ded "
Jugs g Cundesasdn

Figura 2. VVaso evaporador

Fuente: (Hugot, 1984, pag. 342)
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2.2.3.2  Alturadel cuerpo
Del examen rapido de un cuerpo (Fig. 2) se observa inmediatamente la magnitud del espacio
perdido sobre la calandria tubular. Este espacio representa la mayor parte del aparato. No
tiene ninguna utilidad para el jugo porque el nivel medio de éste no debe sobrepasar la placa
de la calandria superior. Su objeto es disminuir los riesgos de arrastre de las gotas del liquido
que se proyectan por la ebullicion del jugo. Se acostumbra decir con razon: “el mejor
separador es un cuerpo alto”. (Hugot, 1984, pag. 349)
2.2.3.3  Diametro
En el manual para ingenieros azucareros Hugot (1984) afirma:
El diametro del cuerpo también influye en los arrastres. Segun las experiencias de
Lodge, la superficie de evaporacion, es decir, la seccion horizontal del cuerpo, debe
ser de 1 m? por cada 400 m®h de vapor producido, si se requieren tener vapores
secos. La velocidad de los vapores que se desprenden es en este caso de 0,1
m/segundo aproximadamente.
En la construccién moderna no se respeta esta regla y las velocidades del vapor en el
evaporador llegana 0,5y aina 1 m/s. Por esta razon es necesario instalar separadores
a la salida del cuerpo. (pag. 350)
2.2.3.4 Mirillas
Para poder observar el trabajo del cuerpo y estar en condiciones de saber qué es lo que pasa
dentro, el cuerpo estd provisto de mirillas de vidrio muy grueso encerradas entre el
envolvente y un chasis de cobre atornillado y con juntas elasticas interpuestas. (Hugot, 1984,
pag. 350)
2.2.3.5 Lacalandria

En el manual para ingenieros azucareros Hugot (1984) afirma:
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El tubo central:

Usualmente se instala en la calandria un tubo grueso o tubo central cuyo objeto es
Ilevar al fondo el jugo que se proyecta sobre la placa superior, este tubo también se
utiliza para recibir el jugo concentrado y evacuarlo del cuerpo hacia el siguiente.

Su didmetro es entre ¥ y 1/8 del didmetro interior del cuerpo.

Algunos constructores reemplazan el tubo central por uno lateral o por una serie de
tubos de pequefio diametro distribuidos en la calandria. (pag. 351)

Los tubos:

Los tubos de la calandria son de acero o de laton. Los tubos de laton tienen una
duracion mas prolongada.

La longitud de los tubos maltiple efecto cléasico varia habitualmente de 1,20 m a
1,50 m. recientemente los constructores europeos se inclinan por un tubo de mayor
longitud, hasta 4,50 m. el % de evaporacion no se mejor pero se obtiene para un
mismo trabajo.

Los tubos de multiple efecto tienen un didmetro interior que varia de 27 a 46 mm. Su
espesor varia de 1,5a 2,5 mm en los tubos de acero, y de 1,5a 2 mm en lo tubos de
laton. (pag. 351)

La eleccion del diametro de los tubos del multiple defecto no es de primera
importancia, cuando se elige entre una de las 3 dimensiones recomendadas mas
arriba. En opinion del autor es mucho méas importante adoptar para toda la fabrica un
diametro estandar de tubos: 32 x 35 mm por ejemplo, e instalarlos tanto en los
calentadores en el multiple efecto, en esta forma se tienen grandes ventajas. (pag.

352)
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Los tubos se disponen generalmente en rombos, sobre la placa de la calandria (fig.
3). Esta disposicion permite colocar un mayor nimero de tubos por unidad de

superficie de la placa y para una misma distancia entre los tubos. (péag. 353)

Figura 3. Disposicion de los tubos
Fuente: (Hugot, 1984, pag. 342)

2.2.4  Circulacion del vapor

En el manual para ingenieros azucareros Hugot (1984) afirma:
El vapor se admite a la calandria por una, dos 0 més entradas. Generalmente sélo se
usa una entrada en los vasos de menos de 3 m de didmetro, 2 en los vasos de mas de
3 mde didmetro y algunas veces 4 para los vasos muy grandes, de manera que pueda
proporcionarse el vapor a todos los tubos; de otra manera algunos quedarian muy
lejos de la entrada Unica. Los tubos de escape es incondensables se localizan en el
punto mas lejano de la entrada de vapor. Para facilitar el acceso del vapor a las partes
mas lejanas de la calandria se dejan corredores de vapor entre los tubos que se
obtienen simplemente dejando sin tunos una fila de éstos sobre cierta parte de su

longitud. (pag. 354)
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Figura 4. Ductos del vapor
Fuente: (Hugot, 1984, pag. 355)

Calculo de los tubos de vapor

En el manual para ingenieros azucareros Hugot (1984) afirma:
Por diversas consideraciones econémicas por una parte, de pérdida de carga y de
arrastre por otra, los tubos de vapor se calculan para dar aproximadamente las
velocidades dadas en la tabla 3. (pag. 354)

Tabla 3
Velocidad del vapor recomendadas

Velocidad del vapor en m/s Triple Cuadruple Quintuple
Vapor al primer efecto 20-25 20-25 20-25
Vapor del primer efecto 25-30 25-30 25-30
Vapor del segundo efecto 35-40 30-35 25-30
Vapor del tercero efecto 50 - 40-45 30-35
Vapor del cuarto efecto 50-60 40-45
Vapor del quinto efecto 50-60

Fuente: (Hugot, 1984, pag. 355)
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2.2.5 Condensados

En el manual para ingenieros azucareros Hugot (1984) afirma:
El calor transmitido del vapor al jugo a través de la calandria corresponde al calor
latente de vaporizacion del vapor. Por lo tanto, todo el vapor que se usa para calentar
se transforma en condensados dentro de la calandria. Es entonces necesario
evacuarlos o remover un peso de este condensado igual al peso del vapor que se
recibio.
Esta evacuacion se efectla por medio de drenajes colocados en la parte inferior de la
calandria (Fig. 5) los drenajes deben distribuirse en la placa inferior a razoén de uno
de cada 3 m? aproximadamente de la seccion transversal del aparato.
La seccion transversal interna de estos tunos debe disefiarse para dar una velocidad
de flujo de aproximadamente 0,50 a 0,60 m/s. En el tubo T (Fig. 5) que esta

conectado al colector la velocidad puede aumentarse a 0,80 m/s. (pag. 356)
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Figura 5. Salida de condensados

Fuente: (Hugot, 1984, pag. 356)
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2.2.5.1  Extraccién de condensados

En el manual de azucar de cafia Chen (1997) afirma:
Condensadores y gases no condensables: El vapor de agua introducido al primer
cuerpo de un evaporador de multiple efecto se condensa dentro del primer cuerpo.
De modo similar, el vapor de jugo producido en cada efecto debe condenarse a fin
de mantener las caidas escalonadas de presion y temperatura a través del evaporador
de multiple efecto. El vapor de jugo del ultimo efecto, normalmente a una presion
absoluta de 5 pulgadas de Hg o menos (13 cm), esta por lo general demasiado frio
para utilizarse en el proceso y es condensado por contacto directo con agua mas fria
en in condensador barométrico. (pag. 260)
Remocién del condensado y ventilacion de los no condensables.
Es necesaria la rapida remocién del condensado para evitar que éste recubra la parte
inferior del haz de tubos y reduzca asi la transferencia de calor. Las trampas de vapor
de agua o las valvulas de control de nivel del receptor de condensado deben ser del
tamario adecuado para impedir la acumulacion de condensado dentro del cuerpo del
evaporador. Se debe tener cuidado de la acumulacién de condensado dentro del
cuerpo del evaporador. Se debe tener cuidado de que la calidad de presion en las
valvulas y lineas del condensado sea menor que la carga disponible del condensado
y de la presion de vapor de agua.
El condensado procedente de la pared inicial, es decir de los efectos de alta presion,
se utiliza como agua de alimentacion de calderas. Las altas temperaturas u pureza
resultan como agua de alimentacion de calderas. Las altas de temperaturas y pureza
resultan provechosas. El condensador proveniente de los efectos de alta presion e
intermedios se evapora subitamente en su trayectoria a los efectos de presion mas

baja., lo que suministra una economia adicional del vapor de agua. Los
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condensadores restantes proveen agua caliente relativamente limpia para ser
utilizada en el proceso. En la figura 6 se ilustra un sistema de condensados del
evaporador que proporciona los beneficios que se acaban de describir. (pag. 265)

Los gases no condensables estdn siempre presentes en las cAmaras de vapor de agua
de los evaporadores; se originan del aire en el vapor de agua de escape, aire que entra
al recipiente a través de filtraciones y gases provenientes del jugo o licores. Si se deja
que se acumulen, dichos gases tapizan la superficie de la transferencia de calor y
llegan finalmente a detener la transferencia de calor del vapor de agua o el vapor al

liguido. Tanto Hugot como Ballon, ofrecen estudios completos de la purga o

ventilacion de los gases no condensables. (pag. 265)

Figura 6. Sistema de evaporacion subita del condensado

Fuente: (Chen, 1997, pag. 266)
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En el manual para ingenieros azucareros Hugot (1984) afirma:

La extraccion de los condensados de la calandria puede hacerse de diversas maneras.

Tabla 4
Métodos de extraccion de condensados

Métodos de extraccion

Calandrias a presion Trampa de vapor
) . Bomba de aire hiimedo
Calandria a vacio ;
Marais
Bombas
) Yz , Monta jugos
Calandria a presion o vacio N Jug
Sifon

Tanque de expansion

Fuente: (Hugot, 1984, pag. 357)

Trampas de vapor: cuando La calandria esta a una presion superior a la atmoésfera
que es el caso general en el primer cuerpo, el condensado puede fluir por gravedad.
Sin embrago, como es necesario que el tubo no se vacie y permita que escape el
vapor, debe colocarse un aparato de separacion y control llamado “trampa de vapor™.

(pag. 356)

Figura 7. Trampas de vapor (corte)
Fuente: (Hugot, 1984, pag. 357)
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Sifén. Los dos procedimientos que se veran en seguida tienen como fin hacer circular
lo condenado entre las calandrias.

Autoevaporacion: Si, se arreglan las cosas de tal manera que el agua pase de un
cuerpo al siguiente, esta, que se encontraba en la calandria precedente a la
temperatura maxima compatible con el estado liquido para la presion de la calandria,
va a pasar bruscamente a una presion inferior. Se produce entonces una evaporacion
espontanea o autoevaporacion que se desarrolla casi explosivamente por la
incompatibilidad fisica de estas condiciones (p, t). La temperatura de agua
condensada corresponde exactamente a la cantidad de calor cedida. (pag. 361)
Sifones. La dificultad principal que se presenta al pasar los condensados de una
calandria a la siguiente, es la diferencia de presiones entre estos dos recipientes. Esta
dificultad se resuelve comunicando las calandrias por medio de un tubo U o “sifon

invertido”. (pag. 361)

-

Figura 8. Sifén

Fuente: (Hugot, 1984, pag. 342)
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2.25.2  Control de las aguas condensadas

En el manual para ingenieros azucareros Hugot (1984) afirma:
Algunas veces se producen fugas en uno de los tubos del calentador o del maltiple
efecto, 0 en una de las juntas de la placa de la calandria. Si cuando esto ocurre, es el
jugo el que esta a una presion inferior (caso general).

a) Si la fuga se produce en la parte superior de la calandria el vapor de ésta
pasaré directamente al espacio del vapor del cuerpo. El caso no es muy grave,
puede considerarse que esta fuga se convierte en una toma de gases
incondensables suplementaria.

b) Si la fuga se produce en la parte inferior de la calandria, el agua condensada
pasaré al jugo aumentando el trabajo de evaporacién o diluyendo lameladura.

c) Para evitar estas fugas, dificiles de encontrar, es conveniente probar
frecuentemente las calandrias. (pag. 364)

2.2.5.3  Temperatura de las aguas condensadas

En el manual para ingenieros azucareros Hugot (Hugot) afirma:
Se admite generalmente que las aguas condensadas que salen de una calandria se
encuentran a la temperatura del vapor de calentamiento de ésta. En realidad, las
aguas condensadas se enfrian siempre un poco al escurrir a lo largo de los tubos y su
temperatura se da aproximadamente por la formula:

te=t,— 04(t,— t;)

tc = Temperatura de las aguas condensadas saliendo de la calandria.

tr = Temperatura del vapor de calentamiento de la calandria.

tj = Temperatura del jugo dentro del cuerpo. (pag. 364)
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Alimentacion del jugo

En el manual para ingenieros azucareros Hugot (1984) afirma que existen diversos métodos

de alimentacion del jugo en los cuerpos sucesivos:

a)

Del fondo de un cuerpo a la parte superior de la calandria siguiente

b) Del fondo al fondo

c)

De fondo a fondo por medio de in regulador de nivel.

d) De fondo al fondo con circulacién Chapman. (pag. 367)

2.2.5.5

Arrastres

En el manual de azlcar de cafia Chen (1997) afirma:

Control de arrastre: los vapores generados en cualquier efecto de un evaporador de
multiples efecto simple contienen pequefias gotas que llevan azucar. Este liquido
arrastrado resulta inconveniente por muchas razones. Si los vapores van a utilizarse,
después de la condensacién, como agua para la alimentacion de las calderas, el
azucar presente en la misma podria dafiar a las calderas. En el caso de que se utilice
en la dilucion del proceso, el azlcar se recirculara con la subsiguiente degradacion
por el calor. Si los vapores proceden del Gltimo efecto y se condensan en un
condensador barométrico, el liquido arrastrado que contiene azlcar representa una
pérdida monetaria y una descarga de contaminantes a las aguas receptoras. La
descarga de contaminante de los condensadores de paso unico se ha convertido en
afios recientes en un factor critico de la operacién de evaporadores y tachos al vacio
como parte de los esfuerzos para controlar la contaminacion ambiental.

El control y la minimizacion del arrastre se llevan a cabo mediante dos métodos, y
ambos deben utilizarse para obtener la méaxima efectividad. El primer método
implica evitar el arrastre del liquido en los vapores generados; el segundo, separar el

liquido arrastrado de la corriente de vapor.
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El arrastre se puede minimizar mediante velocidades méas bajas del vapor en el
recipiente, adecuado espacio de desligamiento por encima del liquido en ebullicién,
y en condiciones de esta uniforme en la velocidad de evaporacion, presion absoluta,

presion de vapor y nivel del liquido, en los casos en que sean aplicables. (pag. 255)

En el manual para ingenieros azucareros Hugot (1984) afirma:

2.2.5.6

Durante la evaporacion, la ebullicién proyecta en el espacio vapor del cuerpo,
pequefias gotas de jugo, algunas de las cuales son en realidad pequefias burbujas de
vapor encerrado en una pelicula de jugo. Estas gotitas son muy ligeras y la corriente
de vapor las arrastra facilmente hacia el cuerpo siguiente o hacia el vacio.

El peligro que representan es tanto méas grande cuando el vacio es mas alto. Por esta
razon es sobre todo en el ultimo cuerpo en donde los arrastres son méas perjudiciales.
El riesgo aumenta rapidamente cuando la dimension de las gotas disminuye. Cuando
son relativamente gruesas es suficiente para detenerlas un pequefio aumento en la
altura del cuerpo. Si se forman constituyendo una especie de niebla, que puede
observarse algunas veces en los evaporadores que se alimentan de jugo por la parte
superior: la niebla se forma por la violencia con la que el jugo se proyecta dentro del
cuerpo, por autoevaporacion. (pag. 372)

Importancia de los arrastres

Noel Deer, estima que las pérdidas por arrastres pueden llegar al 3 % del jugo en un
multiple efecto sin separadores y que pueden descender a menos de 0,1 % si estos
aparatos se instalaran y operan correctamente. (pag. 374)

Pérdidas por inversion

En el manual para ingenieros azucareros Hugot (1984) afirma:

Cuando el jugo lleva a altas temperaturas, el azucar que contiene sufre una

descomposicion por inversion, tanto mas importante cuando la temperatura es mas
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elevada y la acidez mas fuerte. Desde el punto de vista de la temperatura, la inversion
se acelera rapidamente cerca de los 115 °C, hasta hacerse prohibitiva mas alla de 125
—130 °C. Desde el punto de vista se la acidez, la inversion aumenta sobre todo debajo
de un pH de 6,5. (pag. 375)

Tabla 5
Tabla de stadler, porcentaje de sacarosa invertida por hora

Temperaturas pH

°C °F 6,0 6,2 6,4 6,6 6,8 7

50 122 0,001 0,00063 0,0004 0,00025 0,00016 0,0001
60 140 0,0035 0,0022 0,0014 0,00088 0,00056 0,00035
70 158 0,011 0,007 0,0044 0,0026  0,0018  0,0011
80 176 0,033 0,021 0,013 0,0083 0,0052 - 0,0033
85 185 0,053 0,034 0,022 0,013 0,0084  0,0053
90 194 0,089 0,056 0,035 0,022 0,014 0,0089
95 203 0,14 0,088 0,055 0,035 0,022 0,014

100 212 0,21 0,13 0,084 0,053 0,034 0,021
105 221 0,35 0,22 0,14 0,088 0,056 0,035
110 230 0,54 0,34 0,22 0,14 0,086 0,054
120 248 i, 1 0,7 0,44 0,28 0,18 0,114

Fuente: (Hugot, 1984, pag. 347)

En un cuadruple efecto clasico, cuyo primer cuerpo se calienta, con vapor a 112 °C,

Cleassen, evalud las pérdidas de sacarosa por inversion, en:

ler cuerpo 0.20% de sacarosa de jugo

2do cuerpo 0.015% de sacarosa de jugo
3er cuerpo 0.010% de sacarosa de jugo
4to cuerpo 0.005% de sacarosa de jugo

0.050% de sacarosa de jugo

Es decir, alrededor de 0.007% de cafia.
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2.2.5.7 Incrustaciones
En el manual para ingenieros azucareros Hugot (1984) afirma:
El deposito que forman las incrustaciones interiores es el mas molesto.
Origen: Las incrustaciones se originan de:
a) Los materiales en suspension en el jugo, mal separados por una defecacion y una
filtracion defectuosa. Estos materiales se depositan sobre todo en el primer cuerpo.
b) Los no azUcares en solucion, que se insolubilizan a medida que el jugo se concentra.
En estos depdsitos se encuentran sobre todo en el Gltimo cuerpo. (pag. 378)Coeficiente

total de transferencia de calor

En el manual de azucar de cafia Chen (1997) afirma:
Transferencia de calor: la evaporacion en cualquier evaporador, de simple o
multiple efecto, dependen de la transferencia o transmision de calor a partir de un
vapor de jugo condensante caliente a través de las paredes de los tubos hasta un
liquido en ebullicion a una temperatura baja. Es obvio que mientras mas rapido se
transfiera el calor, mas rapidamente tendra lugar la evaporacion. La relacién se
caracteriza por lo general mediante la ecuacion
Q=UAAt

Donde

Q = Cantidad de calor transferido (Btu/h)

U = Coeficiente total de transferencia de calor [Btu/(h)(°F)(pie3)]

A = Area efectiva de transferencia de calor (pie3)

At = Diferencia de temperatura entre vapor y liquido en ebullicion (°F)
El coeficiente U es la variable que reviste mayor interés en la investigacion del
sistema existente. El area de transferencia de calor se fija; la diferencia de

temperatura y la cantidad de calor transferido son cantidades que se determinan. El
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valor resultante de U obtenido por célculo, cuando se le compara con los valores de
disefio aceptado, indicara si el funcionamiento del evaporador es adecuado.
El valor de U, el que se puede calcular facilmente, esta relacionado con tres
resistencias aditivas de transferencia de calor:

. Resistencia en el lado del vapor de agua, Rv

e Resistencia en la pared del tubo, Rp

e Resistencia en el lado del liquido, Rt

Esta relacion se puede expresar como sigue:

1

U =
R, + Rp + Ry

2.2.5.8  Nivel de jugo

Si el nivel del jugo es bajo, s6lo podra llegar a la parte superior de los tubos cuando hierva
y no circulara por la calandria. Si el nivel de jugo es muy alto los tubos quedaran sumergidos
y el jugo no subird por estos. Las experiencias de Kerr le permitieron elaborar una gréfica
que muestra la variacién del grado de evaporacién o del coeficiente de transmision en

funcion del nivel hidrostatico del jugo en la calandria. (Hugot, 1984, pag. 370)
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Figura 9. Variacion del coeficiente de transferencia de calor

Fuente: (Hugot, 1984, pag. 371)
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2.2.5.9 Distribucion de la caida de presion

En el manual para ingenieros azucareros Hugot (1984) afirma:
Cuando se hace el proyecto de un multiple efecto nuevo y se estd en condiciones de
determinar, segun las propias conveniencias las condiciones de funcionamiento, las
superficies y las caidas de temperatura respectivas de cada cuerpo, se calculan de
acuerdo a una economia maxima. (pag. 402)

Tabla 6
Distribucién de la caida de presion entre los cuerpos

Triple efecto 11/30 10/30 9/30
Cuadruple efecto 11/40 10,5/40 9,5/40 9/40
Quintuple efecto 11/50 10,5/50 10/50 9,5/50 9/50

Fuente: (Hugot, 1984, pag. 402)

2.2.5.10 Calculo de reevaporizados

En la Guia para la conservacién de vapor en el drenado de condensados de Armstrong

(2002) afirma:
Cuando se tiene condensado caliente 0 agua hirviendo, presurizados, y se libera a
una presion mas baja, parte de esos liquidos se vuelven a evaporar, y a esto es a lo
que se le llama Vapor Flash o Vapor Secundario.
El Vapor Flash es importante porque guarda unidades de calor o energia que pueden
ser aprovechadas para una operacion mas economica de la planta. De lo contrario,
esta energia es desperdiciada.
Cuando el agua se calienta a la presion atmosférica, su temperatura se eleva hasta
que llega a 100°C, la temperatura mas alta a la que el agua puede ain existir como
liquido a esta presion. Cualquier calor adicional no eleva la temperatura, sino que

transforma el agua en vapor (pag. 5)
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El porcentaje del condensado que se convertird en Vapor Flash se puede calcular
usando la siguiente férmula:

SA—SB
% Vapor Flash = —II 100

SA = Calor Sensible del condensado a alta presion, antes de ser descargado.

SB = Calor Sensible del condensado a baja presion, a la cual se descarga.

LL = Calor Latente del vapor a baja presién, a la cual se descargd. (pag. 5)
2.3 Definicion de términos basicos
Brix: Los grados Brix, determinan el porcentaje de sélidos solubles presentes en una
disolucion, en el caso de la industria alimentaria, nos indica la cantidad de sacarosa presente
en la muestra a analizar. Asi, una disolucién 25 °Bx, contendra 25 gramos de sacarosa por
cada 100 gramos de disolucion, es decir, 25 gramos de sacarosa y 75 gramos de disolvente.
(medidordeph.com, 2014)
Evaporadores a multiple efecto: son equipos de evaporacion secundaria que trabajan
siempre a multiple efecto (desde 3 a 6 vasos). Consumen vapor de escape o0 vegetal de los
evaporadores primarios hasta 15 psig. y pueden entregar vapores de extraccion a
calentadores, cuya presion dependera del o de los efectos donde se practique(n) la(s)
extraccion(es). (IFAI, s.f., pag. 2)
Generador de vapor: Un generador de vapor es una maquina o dispositivo de ingenieria,
donde la energia quimica, se transforma en energia térmica. (Wikipedia , 2012)
Industria azucarera: Empresa cuyo negocio es la produccion y comercializacion del
azucar. (Wikipedia, 2011)
Calor del Liquido Saturado: Esta es la cantidad de calor requerida para elevar la
temperatura de un kilogramo de agua desde 0° C hasta el punto de ebullicion a la presion y

temperatura mostradas. Se expresa en kJ/kg (o en kcal/kg). (Armstrong, 2002, pag. 4)


https://es.wikipedia.org/wiki/M%C3%A1quina
https://es.wikipedia.org/wiki/Ingenier%C3%ADa
https://es.wikipedia.org/wiki/Energ%C3%ADa_qu%C3%ADmica
https://es.wikipedia.org/wiki/Energ%C3%ADa_t%C3%A9rmica
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Calor Latente o Calor de Vaporizacion: Es la cantidad de calor (expresada en kJ/kg o
kcal/h) que se requiere para cambiar un kilogramo de agua hirviendo a un kilogramo de
vapor. Esta misma cantidad de calor se libera cuando un kilogramo de vapor se condensa y
se vuelve un kilogramo de agua. El Calor Latente es diferente para cada combinacion de
presion/temperatura. (Armstrong, 2002, pag. 4)

Calor Total del VVapor: Es el calor total en vapor arriba de 0° C. Es igual a la suma del
Calor del Liquido Saturado y el Calor Latente, expresado en kJ/kg o en kcal/kg. (Armstrong,
2002, pag. 4)

Presiones Absoluta y Relativa: Presién absoluta es la presion (en bar) medida con respecto
al vacio perfecto. Presion Relativa o de Mandmetro es la presion (en bar) medida con
respecto a la presion atmosferica, la cual es igual a 1.01 bar absoluta. Presion Relativa més
1.01 es igual a la Presion Absoluta. Igualmente, Presion Absoluta menos 1.01 bar.es igual a
la Presion Relativa. (Armstrong, 2002, pag. 4)

Simulador: Un simulador es una configuracion de hardware y software en la que, mediante
algoritmos de célculo, se reproduce el comportamiento de un determinado proceso o sistema
fisico. En éste proceso se sustituyen las situaciones reales por otras, creadas artificialmente
de las cuales se aprenden ciertas acciones, habilidades, habitos, etc., que posteriormente se
transfieren a una situacion de la vida real con igual efectividad; ésta es una actividad en la
que no solo se acumula informacion tedrica, sino que se la lleva a la préactica. (Fiallos, 2012)
Trampa de vapor: Las trampas de vapor son un tipo de valvula automatica que filtra el
condensado (es decir vapor condensado) y gases no condensables como lo es el aire esto sin
dejar escapar al vapor. En la industria, el vapor es regularmente usado para calentamiento o
como fuerza motriz para un poder mecanico. Las trampas de vapor son usadas en tales
aplicaciones para asegurar que no se desperdicie el vapor. (TLV Compafiia especialista de

vapor, s.f)
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Vapor de escape 0 vegetal de baja presion, procedente de evaporadores primarios o
extracciones de evaporadores para diferentes usos del proceso ((IFAL, s.f., pag. 3)
VVolumen Especifico del Liquido: Es el volumen por unidad de masa y se expresa en metros
clibicos por kilogramo (m®/kg). (Armstrong, 2002, pag. 4)

VVolumen Especifico del Vapor: Es el volumen por unidad de masa y se expresa en metros
clibicos por kilogramo (m*kg). (Armstrong, 2002, pag. 4)

Vapor: El vapor es el estado en el que se encuentra un gas cuando se halla a un nivel
inferior al de su punto critico; éste hace referencia a aquellas condiciones
de presion y temperatura por encima de las cuales es imposible obtener un liquido por
compresion. Si un gas se encuentra por debajo de ese punto, esto significa que es susceptible
de condensacion a través de una reduccion de su temperatura (manteniendo la presion
constante) o por via de la presurizacion (con temperatura constante). (Pérez & Gardey, 2010)
Vapor humedo: Esta es la forma mas comun da vapor que se pueda experimentar en plantas.
Cuando el vapor se genera utilizando una caldera, generalmente contiene humedad
proveniente de las particulas de agua no vaporizadas las cuales son arrastradas hacia las
lineas de distribucion de vapor. Incluso las mejores calderas pueden descargar vapor
conteniendo de un 3% a un 5% de humedad. Al momento en el que el agua se aproxima a
un estado de saturacion y comienza a evaporarse, normalmente, una pequefia porcion de
agua generalmente en la forma de gotas, es arrastrada en el flujo de vapor y arrastrada a los
puntos de distribucion. Este uno de los puntos claves del porque la separacion es usada para
remover el condensado de la linea de distribucién. (TLV Compaiiia especialista de vapor,
s.f.)

Vapor flash: Vapor Flash es el vapor que se forma a partir del condensado caliente cuando

existe una reduccion en la presion. (TLV Compaiiia especialista de vapor, s.f.)


http://definicion.de/estado/
http://definicion.de/gas/
http://definicion.de/presion/
http://definicion.de/temperatura/
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Vapor sobrecalentado: El vapor sobrecalentado se crea por el sobrecalentamiento del vapor
saturado o humedo para alcanzar un punto mayor al de saturacion. Esto quiere decir que es
un vapor que contiene mayor temperatura y menor densidad que el vapor saturado en una
misma presion. El vapor sobrecalentado es usado principalmente para el movimiento-
impulso de aplicaciones como lo son las turbinas, y normalmente no es usado para las
aplicaciones de transferencia de calor. (TLV Compaiiia especialista de vapor, s.f.)
Vapor Saturado: es vapor puro a una temperatura igual a la temperatura a que hierve el
agua a una presion dada. (Armstrong, 2002, pag. 4)
Vapor Flash: Cuando se tiene condensado caliente o agua hirviendo, presurizados, y se
libera a una presion mas baja, parte de esos liquidos se vuelven a evaporar, y a esto es a lo
que se le llama Vapor Flash o Vapor Secundario. (Armstrong, 2002, pag. 5)
2.4 _ Formulacién de hipotesis.
2.4.1 Hipotesis general
e _EIl simulador en Microsoft Excel para el disefio y evaluacion de evaporadores de
multiple efecto es valido considerando las recomendaciones técnicas del equipo y
los parametros técnicos operacionales encontrados en la industria azucarera.
2.4.2 Hipotesis especificas
» Las tablas de datos necesarias para desarrollar el simulador en Microsoft Excel son
el de vapor saturado presiones, vapor saturado temperaturas y las de densidad del
jugo respecto al Brix, para el disefio y evaluacion de evaporadores de multiple efecto
en la industria azucarera.
* Los datos operacionales para el desarrollo del simulador en Microsoft Excel son:
vapor vivo de calefaccion, corrientes de jugo y jarabe, vapor vegetal producido en
cada evaporador, tomas o sangrias de vapor de cada evaporador, condensados

producidos en cada evaporador, recuperacion de reevaporizados a los evaporadores,
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pérdida de energia en los evaporadores, para el disefio y evaluacion de evaporadores
de mdltiple efecto en la industria azucarera.

Se programa desarrollando el entorno del simulador, formuléndose las ecuaciones
de balance de materia y energia y su codificacion del simulador en Microsoft Excel
para el disefio y evaluacion de evaporadores de multiple efecto en la industria
azucarera.

El disefio y evaluacion de evaporadores de multiple efecto con el simulador en
Microsoft Excel determina parametros como: velocidades del vapor en el cuerpo,
volumen de jugo en los evaporadores, tiempo de retencion en los evaporadores, area
de calefaccion del evaporador, flux de evaporacion en le evaporador, coeficiente
global de transferencia de calor en el evaporador, porcentaje de area de calefaccion
utilizada, porcentaje de agua evaporada en los evaporadores, ratio- agua

evaporada/vapor consumido, ratio agua /vapor a condesar en los condensadores
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CAPITULO IlI

METODOLOGIA

3.1  Disefio metodoldgico

La diversidad y complejidad de los hechos y fenémenos de la realidad (social y natural) han
conducido a disefiar y elaborar numerosas y variadas estrategias, para analizar y responder
a los problemas de investigacion segun su propia naturaleza y caracteristicas. Asi, por
ejemplo, tenemos: los disefios experimentales y los disefios no experimentales, ambos con
igual importancia y trascendencia en el plano cientifico. (Carrasco S., 2017, pag. 59)

3.1.1 Tipo de investigacion

Dependiendo del objetivo de la investigacion que se va a realizar, podemos determinar el
tipo de investigacion al que corresponde. Esta labor debe realizarse antes de formular el plan
de investigacién, con el fin de tener bien definido lo que se piensa hacer y qué tipo de
informacién se debe obtener, ya que este documento constituye una secuencia estructurada
de fases y operaciones que se articulan en cadena. (Carrasco S., 2017, pag. 43)
Investigacion aplicada.

3.1.2 Nivel de investigacion

Siendo la produccion de los nuevos conocimientos y la resolucion de problemas criticos,
acciones estratégicas, que en esencia representan el proposito fundamental de la
investigacion cientifica, deben realizarse guardando un cierto orden progresivo y
escalonado. (Carrasco S., 2017, pag. 41)

Investigacion descriptiva

3.1.3 Disefo

No experimental transversal descriptivo.
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3.1.4 Enfoque

La metodologia del presente trabajo de investigacion es cualitativa en la desarrollo del
simulador y cuantitativa para el disefio y evaluacion de evaporadores de maltiple efecto en
la industria azucarera.

3.2  Poblaciéon y muestra

3.2.1 Poblacion

Es el conjunto de todos los elementos (unidades de analisis). que pertenecen al dmbito
espacial donde se desarrolla el trabajo de investigacién. (Carrasco, 2008, pag. 236)
Poblacion: Evaporadores de mdltiple efecto en la industria azucarera

3.2.2 Muestra

La muestra es una parte o fragmento representativo de la poblacion, cuyas caracteristicas
son las de ser objetiva y reflejo fiel de ella, de tal manera que los resultados obtenidos en la
muestra puedan generalizarse a todos los elementos que conforman dicha poblacion.
(Carrasco, 2008, pag. 237)

Muestra: Evaporadores de cuadruple efecto en la industria azucarera

3.3 Operacionalizacion de variables e indicadores

Seindicaen latabla 7.

3.4 Técnicas e instrumentos de recoleccion de datos

3.4.1 Técnicas a emplear

Utilizaremos las siguientes técnicas:

Técnicas documentales: La investigacion de caracter documental se apoya en la
recopilacion de antecedentes a traves de documentos graficos de cualquier indole y de
diversos autores, en los que el investigador fundamenta y complementa su investigacion.

(Ledesma, 2014)
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Operacionalizacion de variables
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Operacionalizacion de variables

Variables
Dimension Indicador Escala
- Vapor saturado Presiones Nominal
Tablas de Base de datos - Vapor saturado temperaturas Nominal
- Densidad del jugo respecto al Brix Nominal
- Vapor vivo de calefaccion Nominal
: . . - Corrientes de jugo y jarabe Nominal
Variable independiente jugoy]
- Vapor vegetal producido en cada evaporador. Nominal
1. Desarrollo de un Datos operacionales - Tomas 0 sangrias de vapor de cada evaporador. Nominal
simulador con Microsoft . Condensados producidos en cada evaporador Nominal
Excel . . .
- Recuperacion de reevaporizados a los evaporadores Nominal
- Pérdida de energia en los evaporadores Nominal
- Desarrollo del entorno del simulador Nominal
Programacion del simulador = - Formulacién de ecuaciones Nominal
- Codificacion del simulador Nominal

46
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Operacionalizacion de variables

Variables
Dimension Indicador Escala
- Velocidades del vapor en el cuerpo. Razén
-Volumen de jugo en los evaporadores Razo6n
. . - Tiempo de retencidn en los evaporadores Razén
Variable dependiente % k
- Area de calefaccion del evaporador Razo6n
_ ) - Flux de evaporacion en le evaporador Razén
2. Disefo y evaluacion de  Datos de disefio y evaluacion
- Coeficiente global de transferencia de calor en el evaporador. Razo6n
evaporadores de maltiple  de evaporadores de multiple
- Porcentaje de area de calefaccion utilizada Razén
efecto en la industria _ )
- Porcentaje de agua evaporada en los evaporadores Razo6n
azucarera — M )
- Variacion de la presion en los evaporadores Razo6n
- Ratio agua evaporada/vapor consumido Razo6n
- Ratio agua /vapor a condesar en los condensadores Razén

Fuente: Elaboracion prop

47
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écnica de observacion: La observacion consiste en el uso sistemético de nuestros sentidos
orientados a la captacion de la realidad que queremos estudiar. A través de sus sentidos el
hombre capta la realidad que lo rodea, que luego organiza intelectualmente. (Sabino, 1992,
pag. 111)
La observacion es la accion de observar, de mirar detenidamente, en el sentido del
investigador es la experiencia, es el proceso de mirar detenidamente, o sea, en sentido
amplio, el experimento, el proceso de someter conductas de algunas cosas o condiciones
manipuladas de acuerdo a ciertos principios para llevar a cabo la observacion.
Observacion significa también el conjunto de cosas observadas, el conjunto de datos y
conjunto-de fenébmenos. En este sentido, que pudiéramos llamar objetivo, observacion
equivale a dato, a fendmeno, a hechos. (Paradinas, 2005, pag. 89)
3.4.2 _Descripcion de los instrumentos
Para cada técnica los siguientes instrumentos:
a) - Instrumentos de técnicas documentales

Fuentes bibliogréaficas: Enciclopedias, diccionarios, guias, tratados, manuales,

libros de textos, tesis, revistas, normas técnicas, catdlogo ~de equipos,

especificaciones técnicas de productos, marchas analiticas estandarizadas.

Fuentes iconograficas: Diapositivas, videos.

Fuentes magneticas: Equipo de computo, CD-ROM

b) Instrumentos de técnicas de campo
Observacion.
- Lista de cotejo

- Ficha de observacion.

48
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3.5  Técnicas para el procesamiento de la informacion

Diferentes herramientas ayudan al programador y al ingeniero de software a disefiar una

solucién para un problema dado, algunas de estas herramientas son disefio descendente,

abstraccion procedimental, abstraccion de datos. (Joyanes, 2003, pag. 731)

Para el procesamiento de la informacion se utilizé el software Microsoft Excel
Clasificacion: Los datos se clasificaron de acuerdo a las corrientes de proceso que
intervienen en los evaporadores de multiple efecto.

Registro: - Se registraron los datos recabados en las fichas para su posterior
categorizacion.

Tratamiento: Se utilizo los fundamentos del balance de materia y energia para la
formulacién de ecuaciones y codificacion posterior en Microsoft Excel
Presentacion: Se desarroll6 el entorno del simulador en Microsoft Excel. Asimismo
se utilizd Corel Draw para el disefio de diagramas de flujos complementarios. La
informacion se digitalizo los calculos presentando las tablas y graficos con el

software de hoja de calculo Microsoft Excel.



4.1 Tablas de Base de datos

Tabla 8

CAPITULO IV

RESULTADOS

Tabla de vapor saturado — Presiones
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Presion Temperatura Entalpias especificas Volumen
manom. del agua de evaporacion  del vapor  especifico
kg/cm? °G Hi Hiv Hy
KCal/Kg KCal/Kg KCal/Kg m3/Kg
-0,982 32,88 32,939 579,259 612,198 28,192
-0,931 45,81 45,847 571,896 617,743 14,674
-0,88 53,91 54 567,185 621,185 10,022
-0,829 60,06 60,085 563,633 623,718 7,649
-0,778 64,97 64,991 560,759 625,75 6,204
-0,727 69,1 69,126 558,321 627,447 5,229
-0,676 L2 72,728 556,2 628,928 4,53
-0,625 75,87 75,902 554,293 630,195 3,993
-0,574 78,7 78,791 552,575 631,366 3,58
-0,523 81,33 81,377 550,993 632,37 3,24
-0,472 83,72 83,779 549,523 633,302 2,964
-0,421 85,94 86,007 548,179 634,186 2,732
-0,37 88,01 88,081 546,918 634,999 2,535
-0,319 89,95 90,031 545,709 635,74 2,365
-0,268 91,78 91,869 544,588 636,457 2,217
-0,217 93,5 93,607 543,519 637,126 2,087
-0,166 95,14 95,258 542,49 637,748 1,972
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Presion Temperatura Entalpias especificas Volumen
manom. del agua de evaporacion  del vapor  especifico
kg/cm? °C Hi Hiv Hy
KCal/Kg KCal/Kg KCal/Kg m3/Kg
-0,115 96,71 96,831 541,514 638,345 1,869
-0,064 98,2 98,332 540,563 638,895 1,777
-0,013 99,63 99,773 539,671 639,444 1,694
0 100 100,151 539,413 639,564 1,673
0,051 101,4 101,551 538,539 640,09 1,601
0,102 102,66 102,818 537,798 640,616 1,533
0,153 103,87 104,108 536,962 641,07 1,471
0,204 105,1 105,351 536,173 641,524 1,414
0,255 106,26 106,522 535,432 641,954 1,361
0,306 107,39 107,646 534,59 642,236 1,312
0,357 108,5 108,793 533,95 642,743 1,268
0,408 109,55 109,868 533,281 643,149 1,225
0,459 110,58 110,92 532,587 643,507 1,186
0,510 111,61 111,924 531,918 643,842 1,149
0,561 112,6 112,904 531,32 644,224 1,115
0,612 113,58 113,86 530,675 644,535 1,083
0,663 114,51 114,768 530,078 644,846 1,051
0,714 1154 115,7 529,48 645,18 1,024
0,765 116,28 116,608 528,907 645,515 0,997
0,816 117,14 117,492 529,31 646,802 0,971
0,867 117,96 118,329 527,784 646,113 0,946
0,918 118,8 119,237 527,138 646,375 0,923
0,969 119,63 120,026 526,636 646,662 0,901
1,02 120,42 120,838 526,063 646,901 0,881
1,071 121,21 121,627 525,585 647,212 0,86
1,122 121,96 122,416 525,083 647,499 0,841
1,173 122,73 123,181 524,605 647,786 0,823
1,224 123,46 123,969 524,079 648,048 0,808
1,275 124,18 124,662 523,578 648,24 0,788
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Presion Temperatura Entalpias especificas Volumen

manom. del agua de evaporacion  del vapor  especifico

kg/cm? °C Hi Hiv Hy

KCal/Kg KCal/Kg KCal/Kg m%/Kg

1,326 1249 125,379 523,1 648,479 0,773
1,377 125,59 126,096 522,622 648,718 0,757
1,428 126,28 126,789 522,168 648,957 0,743
1,479 126,96 127,459 521,713 649,172 0,728
1,530 127,62 128,128 521,259 649,387 0,714
1,581 128,26 128,797 520,805 649,602 0,701
1,632 128,89 129,442 520,375 649,817 0,689
1,683 129,51 130,112 519,944 650,056 0,677
1,734 130,13 130,757 519,514 650,271 0,665
1,785 130,75 131,378 519,084 650,462 0,654
1,836 131,37 132 518,654 650,654 0,643
1,887 131,96 132,597 518,224 650,821 0,632
1,938 132,54 133,195 517,841 651,036 0,622
1,988 133,13 133,792 517,435 651,227 0,612
2,039 133,69 134,366 517,028 651,394 0,603
2,090 134,25 134,939 516,647 651,586 0,594
2,141 134,82 135,513 516,264 651,777 0,585
2,192 135,36 136,087 515,881 651,968 0,576
2,243 135,88 136,636 515,499 652,135 0,568
2,294 136,43 137,186 515,117 652,303 0,56
2,345 136,98 137,736 514,734 652,47 0,552
2,396 137,5 138,262 514,375 652,637 0,544
2,447 138,01 138,787 514,018 652,805 0,536
2,498 138,53 139,289 513,659 652,948 0,529
2,549 139,02 139,815 513,276 653,091 0,522
2,600 139,52 140,269 512,966 653,235 0,515
2,651 140 140,819 512,583 653,402 0,509
2,702 140,48 141,321 512,248 653,569 0,502

Fuente: (Spirax Sarco, 2003)
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Tabla 9
Tabla de vapor saturado — Temperatura

Temperatura Presion Entalpias especificas Volumen
manom. del agua de evaporacion  del vapor  especifico
°C kg/cm? Hi Hiv Hy
KCal/Kg KCal/Kg KCal/Kg m3/Kg

32,88 -0,982 32,939 579,259 612,198 28,192
45,81 -0,931 45,847 571,896 617,743 14,674
53,91 -0,88 54 567,185 621,185 10,022
60,06 -0,829 60,085 563,633 623,718 7,649
64,97 -0,778 64,991 560,759 625,75 6,204
69,10 -0,727 69,126 558,321 627,447 5,229
72,70 -0,676 72,728 556,2 628,928 4,53
75,87 -0,625 75,902 554,293 630,195 3,993

78,7 -0,574 78,791 552,575 631,366 3,58
81,33 -0,523 81,377 550,993 632,37 3,24
83,72 -0,472 83,779 549,523 633,302 2,964
85,94 -0,421 86,007 548,179 634,186 2,732
88,01 -0,37 88,081 546,918 634,999 2,535
89,95 -0,319 90,031 545,709 635,74 2,365
91,78 -0,268 91,869 544,588 636,457 2,217
93,50 -0,217 93,607 543,519 637,126 2,087
95,14 -0,166 95,258 542,49 637,748 1,972
96,71 -0,115 96,831 541,514 638,345 1,869
98,20 -0,064 98,332 540,563 638,895 1,777
99,63 -0,013 99,773 539,671 639,444 1,694
100,00 0 100,151 539,413 639,564 1,673
101,4 0,051 101,551 538,539 640,09 1,601
102,66 0,102 102,818 537,798 640,616 1,533
103,87 0,153 104,108 536,962 641,07 1,471
105,10 0,204 105,351 536,173 641,524 1,414

106,26 0,255 106,522 535,432 641,954 1,361
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Temperatura Presion Entalpias especificas Volumen
manom. del agua de evaporacion  del vapor  especifico
°C kg/cm? Hi Hiv Hy
KCal/Kg KCal/Kg KCal/Kg m3/Kg
107,39 0,306 107,646 534,59 642,236 1,312
108,5 0,357 108,793 533,95 642,743 1,268
109,55 0,408 109,868 533,281 643,149 1,225
110,58 0,459 110,92 532,587 643,507 1,186
111,61 0,51 111,924 531,918 643,842 1,149
112,6 0,561 112,904 531,32 644,224 1,115
113,58 0,612 113,86 530,675 644,535 1,083
114,51 0,663 114,768 530,078 644,846 1,051
1154 0,714 115,7 529,48 645,18 1,024
116,28 0,765 116,608 528,907 645,515 0,997
117,14 0,816 117,492 529,31 646,802 0,971
117,96 0,867 118,329 527,784 646,113 0,946
118,8 0,918 119,237 527,138 646,375 0,923
119,63 0,969 120,026 526,636 646,662 0,901
120,42 1,02 120,838 526,063 646,901 0,881
121,21 1,071 121,627 525,585 647,212 0,86
121,96 1,122 122,416 525,083 647,499 0,841
122,73 1,173 123,181 524,605 647,786 0,823
123,46 1,224 123,969 524,079 648,048 0,808
124,18 1,275 124,662 523,578 648,24 0,788
124,90 1,326 125,379 523,1 648,479 0,773
125,59 1,377 126,096 522,622 648,718 0,757
126,28 1,428 126,789 522,168 648,957 0,743
126,96 1,479 127,459 521,713 649,172 0,728
127,62 1,53 128,128 521,259 649,387 0,714
128,26 1,581 128,797 520,805 649,602 0,701
128,89 1,632 129,442 520,375 649,817 0,689
129,51 1,683 130,112 519,944 650,056 0,677

130,13 1,734 130,757 519,514 650,271 0,665
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Temperatura Presion Entalpias especificas Volumen
manom. del agua de evaporacion  del vapor  especifico
°C kg/cm? Hi Hiv Hy
KCal/Kg KCal/Kg KCal/Kg m3/Kg
130,75 1,785 131,378 519,084 650,462 0,654
131,37 1,836 132 518,654 650,654 0,643
131,96 1,887 132,597 518,224 650,821 0,632
132,54 1,938 133,195 517,841 651,036 0,622
133,13 1,988 133,792 517,435 651,227 0,612
133,69 2,039 134,366 517,028 651,394 0,603
134,25 2,09 134,939 516,647 651,586 0,594
134,82 2,141 135,513 516,264 651,777 0,585
135,36 2,192 136,087 515,881 651,968 0,576
135,88 2,243 136,636 515,499 652,135 0,568
136,43 2,294 137,186 515,117 652,303 0,56
136,98 2,345 137,736 514,734 652,47 0,552
137,50 2,396 138,262 514,375 652,637 0,544
138,01 2,447 138,787 514,018 652,805 0,536
138,53 2,498 139,289 513,659 652,948 0,529
139,02 2,549 139,815 513,276 653,091 0,522
139,52 2,6 140,269 512,966 653,235 0,515
140,00 2,651 140,819 512,583 653,402 0,509
140,48 2,702 141,321 512,248 653,569 0,502
140,96 2,753 141,799 511,914 653,713 0,496
141,44 2,804 142,277 511,579 653,856 0,489
141,92 2,855 142,779 511,221 654 0,483
142,40 2,906 143,257 510,886 654,143 0,477
142,86 2,957 143,735 510,527 654,262 0,471
143,28 3,008 144,189 510,217 654,406 0,466
143,75 3,059 144,667 509,882 654,549 0,461
144,67 3,161 145,575 509,237 654,812 0,451
145,46 3,263 146,483 508,616 655,099 0,44

Fuente: (Spirax Sarco, 2003)



Tabla 10

Densidad del jugo respecto al Brix

Brix Densidad Brix Densidad Brix Densidad
0 0,9982 32 1,1366 64 1,3103
1 1,0021 33 1,1415 65 1,3163
2 1,006 34 1,1463 66 1,3224
3 1,0099 35 1,1513 67 1,3286
4 1,0139 36 1,1562 68 1,3347
5 1,0179 37 1,1612 69 1,3409
6 1,0219 38 1,1662 70 1,3472
7 1,0259 39 1,1713 71 1,3535
8 1,0299 40 1,1764 72 1,3598
9 1,034 41 1,1816 73 1,3661
10 1,0381 42 1,1868 74 1,3725
11 1,0422 43 1,192 75 1,379
12 1,0464 44 1,1972 76 1,3854
13 1,0507 45 1,2025 77 1,392
14 1,0549 46 1,2079 78 1,3985
15 1,0592 47 1,2132 79 1,4051
16 1,0635 48 1,2186 80 1,4117
17 1,0678 49 1,2241 81 1,4184
18 1,0721 50 1,2296 82 1,4251
19 1,0765 51 1,2351 83 1,4318
20 1,081 52 1,2406 84 1,4386
21 1,0854 53 1,2462 85 1,4454
22 1,0899 54 1,2519 86 1,4522
23 1,0944 55 1,2573 87 1,4591
24 1,099 56 1,2632 88 1,466
25 1,1036 57 1,269 89 1,473
26 1,1082 58 1,2748 90 1,47898
27 1,1228 59 1,2806 91 1,486
28 1,1175 60 1,2865 92 1,49307
29 1,1222 61 1,2923 93 1,50017

30 1,127 62 1,2983 94 1,5073
31 1,1318 63 1,3043 95 1,51447

Fuente: (Chen, 1997)
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4.2  Datos operacionales y técnicos de los evaporadores de cuadruple efecto

Tabla 11.
Identificacion de los datos operacionales de ingreso y salida del simulador evaporadores

de cuédruple efecto

Corriente Datos de entrada Datos de Salida
Jugo e Flujo masico e Densidad
Clarificado e  Brix e Calor especifico

e Temperatura

e Pureza
Jugos e  Flujo mésico
intermedio e Brix
e Temperatura
Jarabe e Brix del jarabe e  Flujo mésico
e Pureza del jarabe e Temperatura

Vapor vivo e Presion del vapor al e Flujo masico
primer evaporador e Temperatura

e Entalpia del vapor

Vaporvegetal e Flujo masico sangria e Flujo masico consumo del

de los evaporadores evaporador 2,3y 4.

1,2,3y4, e _ Flujo mésico del evaporador 1,2,3
e Presion de vacio del y4

evaporador 4 e Flujo mésico al condensador.

e Presion evaporador 1,2y 3
e Temperaturaevaporador 1,2,3y4
e Volumen especifico evaporador

12,3y4




Entalpia liquida evaporador 1,2, 3

y4

Entalpia de evaporacion
evaporador 1,2, 3y 4

Entalpia vapor evaporador 1,2, 3y
4

Velocidad. del wvapor cuerpo

evaporador 1,2, 3y 4

Agua

evaporada

Flujo total de agua evaporada.

Porcentaje de evaporacion.

Agua en el e Temperatura
condensador alimentacion
e Temperatura

descarga

Flujo masico de agua alimentada
Entalpia liquida agua alimentada
Flujo mésico de agua descargada

Entalpia liquida agua descargada

Perdida de e Energia perdidaen el

energia evaporador 1, 2,3y 4

Fuente: Elaboracion propia
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Tabla 12.

Identificacion de los datos técnicos del simulador evaporadores de cuadruple efecto

Parte del equipo

Datos de entrada

Datos de Salida

Cuerpo e Didmetro interior
evaporador e Altura del cuerpo
Calandria e Diametrodel tubo e Area de calefaccion

evaporador 1,2,3

central

Flux de evaporacion en lo

y4 e Diametro interior los evaporadores 1, 2,3y 4
de los tubos de e Coeficiente global de
calefaccion transferencia

e Altura de e Porcentaje de area utilizada
tubos respecto a la operacion
calefaccion e Volumen del jugo en la

e Numero de tubos calandria
de calefaccion e Tiempo de retencion del

e Altura del jugo jugo

Tanque e Uso e  Presion del tanque flash

flash 1,2y reevaporizado e Porcentaje reevaporizado
3 (si/no) e Flujo masico agua

condensada alimentada
Temperatura agua
condensada alimentada
Entalpia

liquida  agua

condensada alimentada




Flujo masico agua
condensada evacuada
Temperatura agua
condensada evacuada
Entalpia  liquida agua

condensada evacuada

Sistema de
evaporador
de multiple

efecto

% de agua evaporada

Caida de presiones

Ratio agua evaporada Yy
vapor consumido

Ratio agua fria y vapor
condensado en el

condensador

Fuente: Elaboracion propia
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4.3

Programacion del simulador

4.3.1 Desarrollo del entorno del simulador

61

Kaaliky
Kotk Kotk ] Kotk ] Kk Kotk
T att T : m
Kalk Kalk Kalk
Aauacvaporada CUERPOD CUERPO CUERPD CUERPD
Kaik FIHERIISEAHIENT ¥ FIHERIISEAHIENT# FIHERIISEAHIERTS FIHERIISNAHIERTS
“ ol - - - - -
Fiakio Aquacwapdvapar H - - - - -
Iﬁl srERACIFN SFERACIFN SrERACIEN srERACIEN
Faiy Faiy FalgHy FalyHy
FRatin figuad vapar sondenradn - - - - -
Iil EvaLmaciém ETaLmacifm ETaLmacifm ETaLmaCIFE LIT1Y
we ey ey aten ey Kaaliks
HL ceaery ceaery ceaery [TTY
Hs  coec 0 Y ek 0 Y ek T e A Y S 3
HY [ coiery coiery [
Maapar =i 125 =i 1,0 =i (K} =i (B
x x x x
CALANDRIA FER.C CALANDRIA FER.C CALANDRIA FER.C CALANDRIA FER.C
FIHENII*EAHIENT ALME FIHENII*EAHIENT# ALOR FIHERIIF*EAHIENT# ALOR FIHENIIF*EAHIENT & ALOR
b (K11 - - - -
TAFFE TITH ol - AL - - - -
14203,34 Kotk H - 1,12 - - - N - - -
25 Paiy H - 14 Uaid Uaid Uaid Uaid
RELA N SFERACIEN HFERALCIEN SFERALCIEN AFERALIEN
ESL3E cooecy [ Himnn- L - LEr - - -
ETaLEACIFN ETALEACIFN ETALEACIFE ETALEACIFN
Viuqo 1,37 - - - -
Trek d,51 -in -in -in -in
FAreaunied LEIN LI - - o
u ATEE Kalkim? Kalbimd Kaibin? Kalbiumi
u EETLIC L RN R Kaalda'sd Kaalta'so Kaalia'sd
Arean [ERETI X L -
FECH CLARIFICAR & T T T
Ealk Ealk Ealk Eath Ex'h
-BERIX -BERIX BRI BRI BRI
i i i i i
Fas Fas
wltamd Kall Kall Hall
] ] ]
Earth Exlk Faiy Eath, FalyH Ka'k
- - - TamamE -
[ [T [T FLAIE 3 n:r:‘
Kotk Kotk Kok MEHSAJES
< < <
Kaal?Ky Kaaliky Kaaliky

Figura 10. Entorno del simulador del evaporador cuadruple efecto

Fuente: Elaboracién propia
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4.3.2 Formulacién de ecuaciones para el simulador

En los anexos se indican las nomenclaturas de las variables y las deducciones para la formulacion de ecuaciones

Tabla 13
Ecuaciones basicas de balance de materia y energia en los evaporadores
Cuerpo Evaporador 1 Evaporador 2 Evaporador 3 Evaporador 4
Jugo Je=J1+P1+V1 J1=J2+P2+V2 J2=]J3+P3+V3 J3=J4+P4+V4
Je.Be = J1.B1 J1.B1 =J2.B2 J2.B2 =J3.B3 J3.B3 = J4.B4
Energia del jugo ql =m.Cel.(T1—Tref) q2=m.Ce2.(T2—Tref) q3 =m.Ce3.(T3—Tref) q4 = m.Ce4.(T4 — Tref)
) Cel=1- 0,0056.B1 Ce2=1- 0,0056.B2 Ce3 =1- 0,0056.B3 Ce4=1- 0,0056.B4
Energia del Vapor EV1 =V1.HV1 EV2 =V2.HV2 EV3 =V3.HV3 EV4 =V1.HV4
(EV)
Energia del EC1=V1.HV1 EV2 =V2.HV?2 EV3 =V3.HV3 EV4 =V1.HV4
condensado (EC)
Factor de perdida %Perdl %Perd?2 %Perd3 %Perd4
. =(1-—— 2=(1—-—— =(1-—- 4=(1—-"——
de energia fi=0a 100 ) f ( 100 ) 3= 100 ) f ( 100 )

Fuente: Elaboracién propia

Tabla 14
Ecuaciones béasicas de balance de materia y energia en los tanques flash
Tanque flash 1 Tanque flash 2 Tanque flash 3
Fraccion de Rl — HLcl — HL1 & HLc2 — HL2 R3 = HLc3 — HL3
reevaporizado "~ HV1-HIL1 "~ HV2—HIL2 ~ HV3-—HL3

Fuente: Elaboracion propia
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Tabla 15
Ecuaciones de Balance de materia y energia en los evaporadores
Cuerpo Ecuacion general Detalle de los coeficientes
1 al.Vo + b1 = V1 al = f1.HVo — HLc1
HV1—T1
b1 =]e(1—k.Be)(f1.Te—T1) =i
HV1-T1
2 a2.Vo + b2 = V2 22 = (al + R1.fR1)(f2.HV1 — HLc2) + al(T2 — f2.T1)
HV2 -T2
yy = D12 HV1 = HLe2) + [b1 + P1—Je(1 — kB (T2 = f2.T1)
HV2 -T2
3 a3.Vo + b3 = | g3 (@2+alfR2R2+R1.RL.[R2.R2)(f3.HV2 — HLc3) + (a2 +al)(T3 —f3.72)
HV3 —T3
43 = (b2 +DLFR2.R2)(f3. HV2 — HLc3) + (b2 + b1 + P1+ P2 — Je(1 — kBe)(T3 — f3.T2)
HV3 T3
4 a4.Vo + b4 = | ,,_ (@3 +0a2fR3R3+al fR2.R2.fR3.R3 + fR1.R1.fR2.R2.fR3. R3)(f4Hv3 — HLc4) + (a3 + a2 + al)(T4 - f4T3)
HV4 — T4
pq = (b3 +D2.fR3.R3 + b1.fR2.R2. fR3. R3)(F4. HV3 — HLc4) + (b3 + b2 + b1 + P3+ P2 + P1 — Je(1 — kBe)(T4 = f4.T3)  _

HV4 —-T4

Fuente: Elaboracion propia

Tabla 16
Calculo del EPE aparente y real en los evaporadores

EPE _ e(0,00047.Presic’)n+0,057187).Brix+(0,168658.Presic’)n—2,402589)
apa —

EPE ey = (2,026154 — 0,010541 * Pza). EPE,,, — 0,015352. Pza + 1,585385)

Fuente: Elaboracion propia



4.3.3 Codificacién en el simulador

Tabla 17

Caida de presion de vapor en el maltiple efecto

64

Presion manomeétrica del vapor

Presion vapor vivo al primer evaporador :

Presion de vacio en el Gltimo cuerpo (4to

cuerpo) :

Caida de presion en el cuadruple :

25,00 Psig

- 26 Pulg Hg = - 12,76 Psig

37,76 Psig

Fuente: Elaboracién propia

Tabla 18

Distribucion de la presion en evaporadores de multiple efecto

1C el 3C 4C 5C
Triple efecto 11/30 10/30 9/30
Cuédruple efecto 11/40 10,5/40 9,5/40 9/40
Quintuple efecto 11/50 10,50/50 10/50 9,5/50 9/50
Fuente: (Hugot, 1984)
Tabla 19
Presion en cada evaporador
Distribucion  Caida Caida Presion manométrica
Cuerpo Presion. Pulg.Hg
Presion Total Cuerpo Psig Kg/cm? vacio
Psi Psi
Vapor vivo 25,00 1,7580
1 11/40 37,76 10,39 14,61  1,0277 -
2 10,5/40 37,76 9,91 4,70 0,3306 -
3 9,5/40 37,76 8,97 -4,27  -0,3001 8,69
4 9/40 37,76 8,50 -12,76  -0,8976 26,00

Fuente: Elaboracién propia
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Tabla 20
Propiedades termodindmicas del vapor en el multiple efecto

Presion Propiedades termodindmicas del vapor
Cuerpo manom. Temp. Entalpia (kcal/kg) Vol esp.
Kg/cm? °C HL Hiv Hy m3/kg
Vapor
Alim. 1,7580 130,42 131,05 519,31 650,36 0,66
1 1,0277 120,54 120,96 525,99 646,95 0,88
2 0,3306 107,93 108,20 =~ 534,28 642,48 1,29
3 -0,3001 90,63 90,71 545,29 = 636,01 2,31
4 -0,8976 51,11 51,18 568,81 620,00 11,63

Fuente: Elaboracion propia

Tabla 21
EPE dada por la presion hidrostatica

Presion Brix Altura Presion  Presion
Cuerpo salida hidrostatica manom. man. total
Kg/cm? % m Kglcm?  Kg/cm?
1 1,028 22,47 0,768 0,0419 1,0696
2 0,331 32,43 0,6 0,0342 0,3648
3 -0,300 43,27 0,8 0,0477 ~ -0,2524
4 -0,898 65,00 0,8 0,0527  -0,8450
Brix Presion Temp. Temp EPE
Cuerpo Salida Man.total ~ Equivalente Cuerpo  Por brix
% Kg/cm? °C °C °C
1 22,47 1,0696 121,19 120,54 0,65
2 32,43 0,3648 108,66 107,93 0,73
3 43,27 -0,2524 92,31 90,63 1,68
4 65,00 -0,8450 58,13 51,11 7,02

Fuente: Elaboracién propia



Tabla 22

Calculo del EPE aparente dada por el brix

Presion manométrica kg/cm?

15 1 0,5 0 40 60
Brix 1,5 1 0,5 0 -0,54 -0,82
30 0,6 0,6 0,5 0,5 0,5 0,4
40 1,2 1,2 1,1 1,0 1,0 0,7
50 2,1 2,0 1,9 1,7 1,4 1,2
60 3,5 3,5 3,1 2,9 2,6 2,1
70 6,2 6,0 55 51 4.5 3,9
80 11,3 108 10,2 9,5 8,2 7,0
Fuente: Elaboracion propia
Tabla 23
Calculo del EPE real
Epe Pureza
aparente 70 80 90 100
0 0 0 0 0
2 3,6 2,9 2,5 2
4 5,9 5 4,5 4
6 8,1 7,3 6,6 6
8 10,9 9,8 8,7 8
10 13,4 12 10,7 10
12 16,4 14,4 12,7 12
14 19 16,9 15 14
16 21,7 19,1 17,1 16
18 24,1 21,4 19,1 18
20 26,7 23,6 21,2 20
22 29,2 26,1 23,2 22
24 31,7 28,2 25,1 24

Fuente: Elaboracion propia
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Tabla 24

Condiciones de operacion y propiedades de las corrientes de procesos

67

. Evaporador
Corriente 1 > 3 2
Vapor de calefaccion ) . .
Presion (kg/cm?) 1,76 1,03 0,33 -0,30
Temperatura (°C) 130,42 120,54 107,93 90,63
Entalpia liquida (HL) 131,05 120,96 108,20 90,71
Entalpia del vapor(Hv) 650,36 646,95 642,48 636,01
Volumen especifico (kg/m3) 0,66 0,88 1,29 2,31
Vapor generado . y . B
Presion (kg/cm?)) 1,03 0,33 -0,30 -0,90
Temperatura (°C) 120,54 107,93 90,63 51,11
Entalpia liquida (HL) 120,96 108,20 90,71 51,18
Entalpia del vapor(Hv) 646,95 642,48 636,01 620,00
Volumen especifico (kg/m®) 0,88 1,29 2,31 11,63
Jugo en proceso
Brix de entrada 14,00 22,47 32,43 43,27
Brix de salida 22,47 32,43 43,27 65,00
Brix medio 18,23 27,45 37,85 54,13
Temperatura entrada 118,22 121,97 109,69 93,81
Epe presion hidrostatica 0,65 0,73 1,68 7,02
Epe por el brix 0,78 1,03 1,50 3,93
Epe total (°C) 1,43 1,77 3,18 10,95
Temperatura salida 121,97 109,69 93,81 62,06
Tomas de vapor 5565,46 2495,23 0 0
Fuente: Elaboracion propia
Tabla 25
EPE real
Presion Brix Epe Pureza Epe
Cuerpo salida aparente jugo real
Kg/cm? % °C % °C
1 1,0372 22,47 0,394 82,3 0,778
2 0,3492 32,47 0,618 82,3 1,038
3 -0,2734 43,31 1,022 82,3 1,507
4 -0,8631 65,00 3,135 82,3 3,954

Fuente: Elaboracion propia



Tabla 26

Calculo del % de reevaporizado en los tanques Flash

Reevapor. Condensado a reevaporizar Condiciones del reevaporizado
del Temperaturas Temp. Hlci Presion T Hvi Hli Ri
cuerpo Vapor cal. Vaporebull.  Condensado Kcal/Kg Kg/cm? °C Kcal/Kg Kcal/Kg %
1,7580 130,42
1 130,42 120,69 130,42 131,05 1,0372 120,69 647,01 121,10 0,0189
2 120,69 108,33 120,69 121,10 0,3492 108,33 642,67 108,62 0,0234
3 108,33 91,59 108,33 108,62 -0,2734 91,59 636,38 91,68 0,0311
4 91,59 55,95 91,59 91,68 -0,2734 91,59 636,38 91,68 0,0000
Prom3y4 99,73 promedio 0,01478
Del Fri Ri
cuerpo Factor %
1 1 0,01891
2 1 0,02338
3 1 0,03110
4 1 0,00000

Fuente: Elaboracion propia
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Tabla 27
Calculo de los coeficientes ai de las ecuaciones de balance

Vapor
Tomas Fac. per. rad. Condensado cuerpo Temp. jugo  Reevap.
Cuerpo Pi Fi Hici Hvi HIi Ti Ri Fri ai
650,36 131,05 118,22
1 5560,04 0,9875 131,049 647,01 121,10 122,11 0,0189 1 0,9739
2 2515,11 0,9900 121,104 642,67 108,62 110,08 0,0234 1 0,9485
3 0,00 0,9925 108,617 636,38 91,68 94,72 00311 1 0,8978
4 0,00 0,9950 91,676 622,02 56,02 65,80 0,0000 1 0,7593
Fuente: Elaboracion propia
Tabla 28
Calculo de los coeficientes bi de las ecuaciones de balance
Vapor
Tomas  Fac. per. rad. Condensado .cuerpo Temp.jugo  Reevapor.
Cuerpo Pi Fi Hici Hvi Hli Ti Ri Fri bi
650,4 131,0 118,2
1 5560,04 0,9875 131,05 647,0 1211 122,1 0,0189 1 -5842,87813
2 2515,11 0,9900 121,10 642,7 108,6 110,1 0,0234 1 -7646,91288
3 0,00 0,9925 108,62 636,4 91,7 94,7 0,0311 1 -6717,44193
4 0,00 0,9950 91,68 622,0 56,0 65,8 0,0000 1 -4741,40253

Fuente: Elaboracion propia



Tabla 29.
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Resultados del balance de materia y energia de los evaporadores

Corriente Propiedad Evaporador
1 2 3 4
Vapor Presion 1,758 1,037 0,349 -0,273
calefaccion ~ Temperatura 130,42 120,69 108,33 91,59
Entalpia liquida. 131,05 121,10 108,62 91,68
Entalpia evaporacion 519,31 525,90 534,05 544,71
Entalpia del vapor 650,36 647,01 642,67 636,38
Vol. especifico 0,66 0,87 1,27 2,23
Flujo vapor 11289,94 5365,55 3187,05 3517,86
Vapor Presion 1,0372  0,3492 -0,2734  -0,8631
generado Temperatura 120,69 108,33 91,59 55,95
total Entalpia liquida 121,10 108,62 91,68 56,02
Entalpia evaporacion 52590 534,05 544,71 566,01
Entalpia vapor 647,01 642,67 636,38 622,02
Vol. especifico 0,87 1,27 2,23 9,24
Flujo total 10712,09 5576,70  3418,74  3830,93
Toma vapor 5560,04 2515,11 0 0
Jugo Flujo 30000 19287,908 13711,209 10292,465
material Brix entrada 14,00 22,47 32,47 43,31
entrada Temp. entrada 118,22 122,11 110,08 94,72
Jugo Flujo 19287,91 13711,21 10292,46 6461,54
material Brix. salida 22,47 32,47 43,31 65,00
salida Temp vapor cuerpo 120,69 108,33 91,59 55,95
Epe p.h. 0,64 0,71 1,62 5,90
Epe brix 0,78 1,04 1,51 3,95
Epe total 1,42 1,75 3,13 9,85
Temp. de salida 122,11 110,08 94,72 65,80
Temp. prom. jugo 120,16 116,09 102,40 80,26
Condensado 11289,94 5365,55 3187,05 3517,86
Usos Factor revaporizado 1 1 1 1
del % rev 0,01891 0,02338 0,01478
condensado  Cond. revaporizado 213,50 125,46 99,12
Cond neto 11076,44 5240,09 6605,79
Entalpia liquida 131,0492 121,1040 108,6167 91,6761
Temp. salida del cuerpo 130,42 120,69 108,33 91,59
Temp. de. revaporizado 120,69 108,33 91,59 91,59
Temp. Neta 120,69 108,33 91,59 91,59

Fuente: Elaboracion propia
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Tabla 30.
Calculo del factor de limpieza en las férmulas de Dessin

Condensado a reevaporizar Condiciones del reevaporizado
Temperatura Hici P. atmos. T Hvi Hli Ri
Cuerpo Condensado Kg/cm? man. °C Kcal/kg Kcal/kg %
0 100,00
1 120,69 121,10 0 100,00 639,56 100,15 0,03884
2 108,33 108,62 0 100,00 639,56 100,15 0,01569
3 91,59 91,68 0 100,00 639,56 100,15 0,00000
4 91,59 91,68 0 100,00 639,56 100,15 0,00000

Fuente: Elaboracion propia

Tabla 31.
Calculo del factor de limpieza en las férmulas de Dessin

Caida real de temperatura en los cuerpos

Temperatura
Cuerpo Vapor cal. Jugosalida Caida real
e °C 2C
1 130,42 122,11 8,31
2 120,69 110,08 10,61
3 108,33 94,72 13,61
4 91,59 65,80 25,79
Calculo del factor de seguridad en las formulas de Dessin
Brix Evapor. Superficie  Coeficiente  Factor
Cuerpo Medio Total Calentam. C.EEE. Limpieza
% Kg/h M?2 Kg/h/m?/°C
1 18,24 10712,09 223,83 5,7565 0,00092
2 27,47 5576,70 177,76 2,9577 0,00061
3 37,89 3418,74 128,43 1,9555 0,00058
4 54,15 3830,93 118,38 1,2549 0,00073
Superf. Cal. = Evapor cuerpo / ( Cee x Caida real temp)
Cee = factor . (100 - brix medio ) . ('t °C vapor calentamiento - 54 )

Fuente: Elaboracion propia



Tabla 32.
Comparacion de las superficies requeridas e instaladas de acuerdo a los factores de

limpieza de los cuerpos

Factor de limpieza

(fH = 0,001 ( puede variar de 0,0008 a 0,001)
Brix Coeficiente Evapor Superficie calentam.
Cuerpo Medio C.ee. Total Requerido  Instalado
% Kg/h/m?/°C Kg/h m? m?
1 18,24 6,24845 10712,09 206,21 223,83
2 27,47 4,83666 5576,70 108,71 177,76
3 37,89 3,37457 3418,74 74,42 128,43
4 54,15 1,72331 3830,93 86,20 118,38
Fuente: Elaboracion propia
Tabla 33.
Calculo del coeficiente total de disefio
Calculo del calor transferido por cuerpo
Vapor calentamiento Perdida Calor
Cuerpo Calentam. HI Hv Calor Transfer.
Kg/h KCal/Kg KCal/Kg % KCal/h
1 11289,94 131,05 650,36 1,25 5771215,0
2 5365,55 121,10 647,01 1,00 2787038,4
3 3187,05 108,62 642,67 0,75 1686677,0
4 3517,86 91,68 636,38 0,50 1905006,1
Coeficiente total de disefio
Superficie Caida Calor Coeficiente
Cuerpo Calentam. Real Transferido Total disefio
m? °C Kg/h Kcal/m?/°C
1 223,83 8,31 5771215,0 3101,33
2 177,76 10,61 2787038,4 1478,17
3 128,43 13,61 1686677,0 964,75
4 118,38 25,79 1905006,1 624,05

Fuente: Elaboracion propia
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Tabla 34

Célculo del tiempo de retencion de los jugos en los cuerpos
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Solidos en jugo clarificado / minuto 70 Kg/min
Densidad
Volumen °brix Temp. del Solidos Tiempo
Cuerpo De jugo Salida Promedio Jugo Cuerpo Retencion
M3 Cuerpo Jugo °C Kg min
1 1,37 22,47 120,16 1,0920 336,57 4,81
2 1,38 32,47 116,09 1,1389 510,39 7,29
3 0,76 43,31 102,40 1,1936 394,62 5,64
4 0,73 65,00 80,26 1,3163 623,30 8,90

Fuente: Elaboracion propia



Tabla 35

Calculo de la inversion de sacarosa en el cuadruple efecto
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°Brix Tiempo Ph medido Inv.sacar. Temp. Inv.sacar. Inversion Inver. En el
Cuerpo del jugo retencion En Temp. de a 100 °C Jugo % el de Sacarosa Evaporador
% Min laboratorio evaporacion  Por ph %/h EC a 100 °C %/h %
1 22,47 4,81 7,0 6,8 0,034 122,11 669,3 0,227561 0,0182
2 32,47 7,29 6,9 6,7 0,042 110,08 259,3 0,108911 0,0132
3 43,31 5,64 6,8 6,7 0,042 94,72 64,4 0,027065 0,0025
4 65,00 8,90 6,7 6,6 0,053 65,80 3,2 0,001707 0,0003
% total de inversion 0,0343
Fuente: Elaboracion propia
Tabla 36
Control de la eficiencia de las operaciones de limpieza
Vapor Condesado Superficie  Coef. transf.
Cuerpo  Entrada  Salida Calefaccion Generado ~ Tempera. Hv HI Cantidad Transf De calor
°C °C °C °C °C Cal/Kg Cal/Kg I/min m2 Cal/m2/°C/h
1 118,22 122,11 130,42 120,69 130,42 650,36 131,05 11289,94 223,83 3150,65
2 122,11 110,08 120,69 108,33 120,69 647,01 121,10 5365,55 177,76 1496,59
3 110,08 94,72 108,33 91,59 108,33 642,67 108,62 3187,05 128,43 973,54
4 94,72 65,80 91,59 55,95 91,59 636,38 91,68 3517,86 118,38 627,71

Fuente: Elaboracion propia
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De las tablas se obtuvieron los siguientes resultados

Se desarrollaron tablas de vapor saturado presion y temperatura, de densidad del jugo
respecto al Brix.

Se identificaron datos operacionales flujo mésico, brix, temperatura, pureza para el
jugo clarificado, jugos intermedios y jarabe; flujo masico, presion, temperatura,
entalpias para el vapor vivo y vapor vegetal; flujo mésico, temperatura y entalpias
para el agua en el condensador; porcentaje de perdida de energia en cada evaporador.
Datos técnicos de diametro, altura del cuerpo, tubo central y tubos de calefaccion,
namero de tubos en cada evaporador; presion, porcentaje de reevaporizado, flujo
masico, temperatura, entalpias en los tanques flash; porcentaje de agua evaporada,
caida de presiones, ratio agua evaporada y vapor consumido, ratio agua fria'y vapor
condensado.

Se desarrolla el entorno del simulador, determinando las caidas de presion,
propiedades del vapor jugos y jarabes, elevacion del punto de ebullicion, porcentaje
de reevaporizados tanque flash, desarrollo de balances de materia y energia, factor
de limpieza de Dessin, porcentaje de utilizacion de la superficie de calefaccion,
coeficiente total de transferencia de calor, tiempo de retencidn, inversion de sacarosa
y eficiencia de operaciones de limpieza.

Se determina parametros de disefio como velocidad del vapor, area de calefaccion,
flux de evaporacion, coeficiente global transferencia de calor, area utilizada,
volumen de jugo y tiempo de retencion. Se evalud la variacion de presiones de vapor,
porcentaje de agua evaporada, ratio agua evaporada por vapor consumido, ratio agua

fria por vapor condensado
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4.4 Disefio y evaluacion de evaporadores de multiple efecto

4.4.1 Datos para el disefio de evaporadores de multiple con el simulador

Al utilizarse el simulador, se obtienen los siguientes datos para el disefio de evaporadores
de cuédruple efecto:

Tabla 37.
Parametros de disefio obtenidos de la simulacion

Parametro Evaporador Evaporador Evaporador - Evaporador

N de disefio 1 2 3 4

Velocidad
1 del vapor en 0,42 0,65 2,26 4,61
el cuerpo

o At de  ,,g04 177,76 128,43 118,38
calefaccion

3 pRlux  de o4 37.50 54,86 30,12
evaporacion

Coeficiente
global  de
transferencia
calor

1820,09 1720,07 2082,60 577,90

Porcentaje
de area
5 utilizada 51,77 66,46 115,92 69,01
respecto a la
operacion

Volumen del
6 jugo en la 1,37 1,38 0,76 0,73
calandria

Tiempo de
7 retencion del 3,82 5,65 5,89 8,90
jugo

Fuente: Elaboracion propia



4.4.2 Evaluacion de evaporadores de cuadruple efecto
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Figura 11. Evaluacion del funcionamiento del simulador de cuadruple efecto

Fuente: Elaboracion propia



Tabla 38.
Balance de materia y energia resultadas del simulador en los evaporadores
ENTRADA SALIDA
EQUIPO MATERIAL FLUJO ENERGIA MATERIAL FLUJO ENERGIA
Kg/h Kcal/Kg Kg/h Kcal/Kg
VAPOR 11289,94  7342534,30 CONDENSADO 11289,94  1479537,62
EVAPORADOR  juco 30000,00 3268437,03 PERDIDAS - 132637,14
N°1 VAPOR 10712,09 6930786,26
JUGO 19287,91  2068010,31
30000,00 10610971,32 30000,00 10610971,32
VAPOR 5365,55 3471543,94 CONDENSADO 536555  649790,11
EVAPORADOR juco 19287,91 2068010,31 PERDIDAS ] 55395,54
N° 2 VAPOR 5576,70  3583949,59
JUGO 13711,21  1250419,00
19287,91 5539554,25 19287,91 553955425
VAPOR 3187,05 2048205,13 CONDENSADO 3187,05  346166,61
EVAPORADOR juco 1371121  1250419,00 PERDIDAS - 24739,68
N° 3 VAPOR 3418,74  2175626,61
JUGO 10292,46  752091,23
13711,21  3298624,13 13711,21  3298624,13
VAPOR 3517,86 2238703,68 CONDENSADO 3517,86  322504,03
EVAPORADOR  juco 10292,46  752091,23 PERDIDAS - 14953,97
N° 4 VAPOR 3830,93 2382929,69
JUGO 6461,54  270407,22
10292,46  2990794,91 10292,46  2990794,91

Fuente: Elaboracion propia
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Tabla 39.

Balance de materia y energia resultadas del simulador en los tanques Flash

Entrada Salida

Equipo Material Flujo Energia Material Flujo Energia

Kg/h Kcal/Kg Kg/h Kcal/Kg
TK FLASH CcONDENSADO 11289,94 1479537,62 REEVAPORIZADO 213,50 138136,19
N°1 CONDENSADO 11076,44 1341401,43
11289,94  1479537,62 11289,94 1479537,62
CONDENSADO 5365,55 649790,11 REEVAPORIZADO 125,46 80628,83
TK FLASH CONDENSADO 5240,09 569161,28
N°® 2 5365,55 649790,11 5365,55 649790,11
CONDENSADO 6704,91 668670,63 REEVAPORIZADO 99,12 63077,07
TK FLASH CONDENSADO 6605,79 605593,57
N° 3 6704,91 668670,63 6704,91 668670,63

Fuente: Elaboracion propia
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Tabla 40.
Variacion de la presion en los cuerpos de los evaporadores a cambio del vacio en

el ultimo evaporador

Vacio cuarto Presion en Psig

evaporador

(Pulg Hg) Cuerpo 1 Cuerpo 2 Cuerpo 3 Cuerpo 4
23 15,02 5,49 -3,13 -11,29
24 14,88 5,23 -3,51 -11,78
25 14,75 4,97 -3,89 -12,27
26 14,61 4,7 -4,27 -12,76
27 14,48 4,44 -4,65 -13,26
28 14,34 4,17 -5,03 -13,75
29 14,21 3,91 -5,41 -14,24

Fuente: Elaboracion propia
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Figura 12. Variacion de la presion en los cuerpos de los evaporadores a cambio

del vacio en el ultimo evaporador

Fuente: Elaboracién propia
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Tabla 41
Evaluacién del funcionamiento de los evaporadores de cuadruple efecto

Evaluacion del Flujo de sangria del primer evaporador (kg/h)
cuadruple efecto 0 1000 2000 3000 4000 5000 6000
Porcentaje de
agua evaporada 78,46 78,46 78,46 78,46 78,46 78,46 78,46
Ratio Agua
evaporada/vapor
consumido 4,19 3,68 328 296 2,70 248 2,29
Ratio Agua
fria/vapor
condensado 48,31 48,31 48,31 48,31 48,31 48,31 48,31

Fuente: Elaboracion propia
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Figura 13. Ratio de consumo de agua evaporada/vapor consumida con sangria

del primer eveaporador

Fuente: Elaboracion propia
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Tabla 42.
Ratio de consumo de agua evaporada/vapor consumida por sangria del
evaporador
Flujo de sangria del evaporador (kg/h)

0 1000 2000 3000 4000 5000 6000 7000
Del primer evaporador 419 3,68 3,28 296 2,70 2,48 2,29 2,13
Del segundo evaporador 4,19 3,82 353 3,26 3,03 2,84 2,67 251
Del tercer evaporador 419 3,99 3,82 3,65 351 3,37 3,24 3,12

Fuente: Elaboracion propia
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Figura 14. Ratio de consumo de agua evaporada/vapor consumida en funcion a la
toma d evapor

Fuente: Elaboracién propia
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CAPITULO V

DISCUSION, CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

5.1  Discusion

Respecto al estudio de Macias & Segovia (2017): “desarrollo de un simulador para el disefio
y evaluacion de evaporadores de simple efecto”, los resultados obtenidos presentan menores
desviaciones a lo concluido por los autores, de que la utilizacion del método de interpolacién
lineal en la resolucion de problemas de evaporacion simple causa variaciones de
aproximadamente del 1% en los resultados obtenidos con el simulador. El uso del Método
de Kopps para la determinacién del calor especifico de sustancias puras da como resultado
valores similares a los mostrados en tablas experimentales.

Respecto al estudio de Lopez (2014): “simulador de un evaporador de simple efecto, para
concentrar jugos de frutas y leche”, se asemeja a su conclusion que con el desarrollo de
modelo matemaético de tipo fenomenoldgico a partir de los balances de materia y energia,
gue combinados con relaciones matematicas empiricas de las soluciones estudiadas, resultd
adecuado para describir la dinamica del sistema de evaporacion de dichas sustancias en un
evaporador de simple efecto.

Respecto al estudio de Ledn & Aguinaco (2007): “desarrollo de un software de simulacion
para el sistema evaporador-condensador del laboratorio de Ingenieria Quimica de la
Universidad de Carabobo”, se asemeja a su conclusion, indicando que los valores de los
flujos masicos del evaporador se favorecen con el aumento de la presion de operacién hasta

un limite. El poder predictivo de la correlacion es excelente.
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Respecto al estudio de Gomez (2014): “Modelamiento y simulacion del sistema de
evaporacion de jugo clarificado para la etapa de ampliacion de molienda de la Empresa
Agroindustrial San Jacinto”, se asemeja a los resultados del simulador, en donde concluye
que el coeficiente de transferencia de calor disminuye progresivamente en el tren de
evaporacion conforme aumenta la viscosidad del jugo debido al incremento de sélidos
disueltos (brix), esto se acentta ain mas cuando se realiza sangrados de vapor vegetal.

Respecto al estudio de Joaquin & Mérquez (2004): “Analisis de los pardmetros de operacion
mediante modelamiento 'y simulacién, del sistema de evaporadores de la empresa
Agroindustrial Laredo S.A.A”, concluye asimismo que el aumento en el flujo de
alimentacién de jugo claro con una concentracion (Brix) de entrada constante, conlleva a la
obtencion de una menor concentracion de jugo evaporado en cada efecto, a excepcion del
ultimo efecto, debido a que es la concentracion final fijada, la que se desea obtener. el
aumento del flujo de alimentacién de jugo claro, nos permite mantener los evaporadores en
mejores condiciones de operacion, evitando la eventualidad de que ocurran fuertes
incrustaciones, ademas el tiempo de residencia del flujo de jugo en el sistema de
evaporadores es mucho menor, el aumento del flujo de alimentacion de jugo claro en
conjunto conel aumento de su temperatura cercana a su punto de ebullicién, permite obtener
una mejor transferencia de calor vapor-pared del tubo-jugo, el aumento del flujo de
alimentacion de jugo claro en conjunto con el aumento de su temperatura cercana a su punto
de ebullicion, permite obtener un significativo ahorro de vapor de escape, el simulador
reporta valores en las variables de temperatura, nivel de liquido, composicion del fluido,
flujos de vapor, liquido concentrado, propiedades termo fisicas de las soluciones, elevacion
del punto de ebullicion y coeficiente global de transferencia de calor. Permite hacer
modificaciones a las variables de entrada y correcciones al proceso mientras esta en modo

de ejecucion. Permite a la vez guardar los datos del proceso.
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Conclusiones

Las tablas desarrolladas funciona bien facilitando los datos de balance de materia y
energia en el simulador en Microsoft Excel.

Se identificaron todos los datos operacionales de entrada y salida del simulador y
datos técnicos de cada evaporador, tanque flash y el sistema de evaporador de
multiple efecto.

El entorno del simulador es adecuado, introduciéndose las ecuaciones de balance de
materia y energia en el simulador en Microsoft Excel.

Los pardmetros de disefio obtenidos del simulador son apropiados, asimismo el
simulador permite la evaluacion de parametros de eficiencias de los evaporadores de
multiple efecto de manera adecuada.

Recomendaciones

Al darse la metodologia de desarrollo de un simulador para evaporadores de
cuadruple efecto, las ecuaciones de balance de materia y energia este puede ser
replicadas para elaborar simuladores para el disefio y evaluacién del funcionamiento
de evaporadores de tripe y el quintuple efecto.

Complementar y/o mejorar el simulador con parametros de evaluacion que requiera
cada industria azucarera en particular, siendo Microsoft Excel muy versatil
guardando datos con macros.

Siendo la economia del consumo de vapor en los ingenios azucareros utilizar
principalmente vapores vegetales provenientes de los evaporadores de mudltiple
efecto, se recomienda utilizar el simulador con flujos de sangria y/o tomas de vapor
con datos reales de planta del consumo de vapor en los tachos, calentadores,

secadores Yy otros para la optimizacion de los procesos.
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Anexo 1. Calculo de reevaporizado

Revaporizado (R) : kg/h

HvV R : Entalpia del vapor revaporizado

Condensado (C): kg/h
HI C Entalpia liquida del condendado

]

N

1)
Rl

. Mandmetro
>4

-
)

Trampa para Vapor

\\_ r

U

m—)

\v\\:'LJ’\‘//J |
o Agua (A): kg/h

HI A = Entalpia liquida del agua

Fuente: Elaboracion propia

Balance de materiales:
Masa sale = Masa entra
R+A =C
Balance de energia
Energia sale = Energia entra
Referencia tablas vapor = 0 °C
HvrR+HIAA =HIcC
(kg/h)( kJ/kg) = kd/h

Resolviendo las ecuaciones:

HIC HI A

%R
HI A

Hv R




Anexo 2. Modelamiento para el primer evaporador

Toma de vapor
P1
A Al siguiente svaporadur}
Vapor vegetal v
P1+ V1
HV1
Vapor vivo 1
Vo
HVo .,
|1 Vo
Ted
¢ HLc1
Condensado
Jugo
clarificado Jugo
'
Ja J1
Be B1
Te Lk

Fuente: Elaboracién propia




Nomenclatura:
Jugos

Je

Be

Te

J1

Bl

T1

Vapor vivo de
Vo

HVo
Condensado:
Vo

Tcl

HLcl :
Vapor vegetal
P1

V1

HV1

Pérdida de ene
%Perdl

Ce

k

f1

Jugo clarificado

Brix del jugo clarificado

Temperatura del jugo clarificado

Jugo salida del primer evaporador

Brix del Jugo salida del primer evaporador
Temperatura del Jugo salida del primer evaporador
calefaccion

Vapor vivo de calefaccion

Entalpia del vapor del vapor de calefaccion

Condensado salida del evaporador 1

Temperatura del condensado salida del evaporador 1

Entalpia liquida del condensado salida del evaporador 1

producido:

Toma de vapor vegetal del evaporador 1

Vapor vegetal al evaporador 2

Entalpia del vapor vegetal del evaporador 1
rgia en el evaporador 1

Perdida de energia en el evaporador 1
Calor especifico
Coeficiente del calor especifico = 0,0056

Factor de pérdida de energia en el evaporador 1



Balance de materia
Balance total
Je=J14+P1+V1
Balance de Brix
Je.Be =J1.B1
Balance de energia
Variables para simplificar los calculos

1=(1 %Perdl
f1=( 100 )

k = 0,0056

Balance global de energia
f1.Vo.HVo + f1.Je(1 — k.Be)Te + (P1 + V1)HV1 + J1(1 — k.B1)T1 + Vo.HLc1
Reordenado tenemos

f1.HVo — HLc1 o Je.(1—k.Be)(f1.Te —T1)
HV1-T1 V1 ="T"1

- P1 = V1

Definiendo constantes:

f1.HVo — HLc1
— YFUZ\-T1

al

_Je(1—k.Be)(f1.Te —T1)
N5 T1

b1

P1

La ecuacion queda de la siguiente forma:

al.Vo + b1 = Vi1
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Anexo 3. Modelamiento evaporador 2

Toma de vapor
P2
A Alsigulente mpnmdurh
V2
Vapor vegetal
P2+V2
Hvz2
Vaporvegetal | 2
Vi
AV -
B— n {12 +fR1.R1.Vo
A HLc2
Condensado
fR1. R1.Vo Jugo Jugo -
HV1 H J2
B1 B2
T1 T2
Condensado del
Evaporador 1 Comdensado
Vo | Tanque | Yo-R1.R1Vo
HLz1 N Flash 1 | HL1 .

Fuente: Elaboracién propia
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Nomenclatura:

Jugos

J1 : Jugo salida del primer evaporador

Bl : Brix del Jugo salida del primer evaporador

T1 : Temperatura del Jugo salida del primer evaporador
J2 : Jugo salida del segundo evaporador

B2 : Brix del Jugo salida del segundo evaporador

T2 : Temperatura del Jugo salida del segundo evaporador

Vapor vegetal de calefaccion

AVA Vapor vegetal de calefaccion del primer evaporador
HV1 Entalpia del vapor del vapor de calefaccion
Condensado:

Tc2 Temperatura del condensado salida del evaporador 2
HLc2 : Entalpia liquida del condensado salida del evaporador 2

Vapor vegetal producido

P2 : Toma de vapor vegetal del evaporador 2
V2 Vapor vegetal al evaporador 3
HV2 Entalpia del vapor vegetal del evaporador 2

Otras definiciones:

%Perd2 : Perdida de energia en el evaporador 2
Ce : Calor especifico

k : Coeficiente del calor especifico = 0,0056

2 : Factor de pérdida de energia en el evaporador 2
R1 : Fraccion de reevaporizado del tanque flash 1

fR1 Factor de uso de reevaporizado tanque flash 1 (0: no, 1: si)



Balance de materia
Balance total
J1=J2+P2+V2
Balance de Brix
J1.B1 =J2.B2
Balance de energia
Variables para simplificar los céalculos

5= (1 %Perd?2
f2=( 100 )

Ce=1—- k.Brix

k = 0,0056
oy HLc1 — HL1
~ HV1-HIL1

Balance global de energia
f2.V1.HV1 + f2.fR1.R1.Vo.HV1 + f2.J1(1 — kB1)T1
= (P2+V2)HV2+J2(1 + kB2)T2 + (V1 + FR1.R1.Vo.HLc2
Reordenado tenemos

(a1 + R1.fRI)(f2. HV1 ~ HLc2) +al(T2 ~ f2.71) |
HV2 —T2 °

b1(f2.HV1 — HLc2) + [b1 + P1 — Je(1 — kBe)|(T2 — f2.T1)

QP2 =2
HV2 — T2 v

Definiendo constantes:

_(al+RLfRD(f2.HV1— HLc2) + al(T2 — f2.T1)

az HV2 —T2

by - b1(f2.HV1 — HLc2) + [b1 + P1 — Je(1 — kBe)|(T2 — f2.T1) Py
B HV2 —T2

La ecuacion queda de la siguiente forma:

a2.Vo + b2 = V2



Anexo 4. Modelamiento evaporador 3

Toma de vapor
P3
A Alsigulents mpnmdnr*
V3
Vapor vegetal
P3+V3
HV3
Vapor vegetal 3
V2
Hv2 *
> B %ﬂﬁznz.m +fR1. R1Vo)
HLe3
Condensado
Reevaporizado
ReR2.(V1+R1RIV0) | 9P g
Hv2 J2 J3
B2 B3
T2 T3
Condensado del
Evaporador 2 Comdensado
Vi+fR1.R1Vo | Tanque | (1-fRZR2)V1 +fR1.R1.Vo)
HLc2 | Flagh2 | HL2 X

Fuente: Elaboracién propia
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Nomenclatura:

J2

B2

T2

J3

B3

T3

99

Jugo salida del segundo evaporador

Brix del Jugo salida del segundo evaporador
Temperatura del Jugo salida del segundo evaporador
Jugo salida del tercer evaporador

Brix del Jugo salida del tercer evaporador

Temperatura del Jugo salida del tercer evaporador

Vapor vegetal de calefaccion

V2

HV2

Condensado:

Tc3

HLc3 :

Vapor vegetal de calefaccion del segundo evaporador

Entalpia del vapor del vapor de calefaccion

Temperatura del condensado salida del evaporador 3

Entalpia liquida del condensado salida del evaporador 3

Vapor vegetal producido

P3

V3

HV3

Toma de vapor vegetal del evaporador 3
Vapor vegetal al evaporador 4

Entalpia del vapor vegetal del evaporador 3

Otras definiciones:

%Perd3

Ce

Kk

3

R2

fR2

Perdida de energia en el evaporador 3
Calor especifico
Coeficiente del calor especifico = 0,0056
Factor de péerdida de energia en el evaporador 3
Fraccion de reevaporizado del tanque flash 2

Factor de uso de reevaporizado tanque flash 2 (0: no, 1: si)
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Balance de materia
Balance total
J2=J3+P3+V3
Balance de Brix
J2.B2 =J3.B3
Balance de energia
Variables para simplificar los calculos

3= (1 %Perd3
f3=( 100 )

Ce=1—- k.Brix

k = 0,0056
ny HLc2 — HL2
~ HV2 - HL2

Balance global de energia
f3.V2.HV2 + (f3.fR2.R2.V1 + f3.fR2,R2, fR1.R1.Vo)HV2 + f3.J2(1 —
k.B2)T2 = (P3+V3)HV3+J3(1-kB3)T3 + (V2 + fR2.R2(V1+fR1-R1.V0))HLC3
Reordenado tenemos

(a2 + al. fR2.R2 + fR1.R1. fR2.R2)(f3.HV2 — HLc3) + (a2 + al)(T3 —f3.T2)
HV3 —T3 Vo

(b2 + b1. fR2.R2)(f3. Hv2 — HLc3) + (b2 + b1 + P1 + P2 — Je(1 — kBe)(T3 — f3.T2)
HV3 —T3

— P3 =V3

Definiendo constantes:

(a2 + al. fR2.R2 + fR1.R1. fR2.R2)(f3.HV2 — HLc3) + (a2 + al)(T3 — £3.T2)
HV3 —T3

(b2 + b1. fR2.R2)(f3.Hv2 — HLc3) + (b2 + b1 + P1 + P2 — Je(1 — kBe)(T3 — 3.T2)
HV3 —T3

b3 =

La ecuacion queda de la siguiente forma:

a3.Vo + b3 = V3
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Anexo 5. Modelamiento evaporador 4

Toma de vapor
P4
A Nalguhntewaporador}
Vepor vegetl ”‘
P4 +V4
HV4
Vapor vegetal 4
v
s
B V3 + IRARA.V2 + RRR(V +R1.R1No)
Tod
HLod
Condensado
Reavaporizado
RIR3NV2+RRR2(VI+RIRING) | V90 Jarebe
3 18 "
B3 B4
T3 T
Condensado ce
Evaporador 2 Comdensado
V2+RR2(A +1R1 R1N) | Tanqus | (HRORA(V2+RERZ(VA + R1, RiNo)
Mo3 | Fggh3 | HL3 L

Fuente: Elaboracién propia
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Nomenclatura:

J3 : Jugo salida del tercer evaporador

B3 : Brix del Jugo salida del tercer evaporador

T3 : Temperatura del Jugo salida del tercer evaporador

Ja : Jarabe obtenido del cuddruple efecto

B4 : Brix del Jarabe obtenido del cuadruple efecto

T4 : Temperatura del Jarabe obtenido del cuddruple efecto

Vapor vegetal de calefaccion

AVAC I Vapor vegetal de calefaccion del tercer evaporador
HV3 Entalpia del vapor del vapor de calefaccion
Condensado:

Tcd Temperatura del condensado salida del evaporador 4
HLc4 : Entalpia liquida del condensado salida del evaporador 4

Vapor vegetal producido

P4 : Toma de vapor vegetal del evaporador 4
AVZ Vapor vegetal al condensador
HV4 Entalpia del vapor vegetal del evaporador 4

Otras definiciones:

%Perd4 ; Perdida de energia en el evaporador 4
Ce : Calor especifico

k : Coeficiente del calor especifico = 0,0056

f4 : Factor de perdida de energia en el evaporador 4
R3 : Fraccion de reevaporizado del tanque flash 3

fR3 Factor de uso de reevaporizado tanque flash 3 (0: no, 1: si)
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Balance de materia
Balance total
J3=J4+P4+V4
Balance de Brix
J3.B3 = J4.B4
Balance de energia
Variables para simplificar los calculos

Ce=1- k.Brix

k = 0,0056
_ HLc3 = HL3
~ HV3 —HL3

Balance global de energia
f4.V3.HV3 + (f4.fR3.R3.V2 + f4. fR2.R2. fR3.R3.V1
+ f1.fR1.R1. fR2.R2. fR3.R3.V0)HV3 + f4.J3(1 — kB3)T3
= (P4 + V4)HV4 + J4(1 — kB4)T4
+ (V3 + fR3.R3.V2 + fR2.R2. fR3.R3.V1
+ fR1.R1.fR2.R2.fR3.R3Ve)HLc4

Reordenado tenemos

(a3 +a2.fR3.R3 + al. fR2.R2. fR3. R3 + fR1.R1.fR2. R2. fR3.R3)(f4Hv3 — HLc4) + (a3 + a2 +a1) (T4~ f4T3) | =
o
HV4 —T4

(b3 + b2. fR3.R3 + b1. fR2.R2. fR3.R3)(f4. HV3 — HLc4) + (b3 + b2 + b1 + P3 + P2 +P1 — Je(1 — kBe)(T4 — f4.T3)
HVA—T4

Definiendo constantes:

__(a3+a2.fR3.R3+al.fR2.R2.fR3.R3+fR1.R1.fR2.R2.fR3.R3)(f4HV3—HLc4)+(a3+a2+al)(T4—f4T3)

a3 HV4-T4

b3 = (b3+b2.fR3.R3+b1.fR2.R2.fR3.R3)(f4.HV3—HLc4)+(b3+b2+b1+P3+P2+P1—Je(1-kBe)(T4—f4.T3) P4
- HV4-T4

La ecuacion queda de la siguiente forma:

a4.Vo + b4 = V4

— P4 =V4



