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Resumen

La mayoria de industrias, cada vez se van enfocand@mcer que sus procesos productivos
sean mas eficientes en cuanto al uso de los resurgadando a la optimizacion de las

utilidades y asi permitir tener disponibilidad e@orica para implementar innovaciones

tecnoldgicas, es por esta razon, que el presaiiajtr de graduacion, toma como punto de
partida una de las industrias mas importante destruugpais, como lo es la Industria

Azucarera.

Se inicia con una caracterizacion de las etapaspamlesos productivo: Recepcion y
preparacion de cafia, extraccion de jugo, purift@adel jugo, evaporacion, clarificacion de
meladura, recobrado y produccién de azucar refieoelaboran los balances de materia y
energia para cada etapa, haciendo uso del softéagar$™ que ha sido disefiado
especialmente para la Industria Azucarera.

Se hace un estudio profundo y detallado de la @inaactual de los diferentes usos y
consumos de vapor de un ingenio representativd &alzador. La produccion de vapor es
de vital importancia, ya que la energia en formaaler que se obtiene de él, es la que
posteriormente se transforma en energia mecaniedéctrica, que es usada para el
movimiento de la maquinaria. Debido a que el tudnmegador actualmente instalado en el
ingenio es del tipo de contrapresion, también deemd como salida un vapor exhausto
(vapor escape) pero todavia con riqgueza energ@éra ser usado en equipos de
intercambio de calor para evaporar el jugo de feacantre otros usos.

Por el tipo de turbogenerador, la fabrica se vedda a usar todo el vapor escape, por lo
qgue no es de mucho interés la optimizacion del mjssin embargo, el enfoque de ésta
investigacion es buscar su optimizacion en el mmcpara que el vapor excedente que no
sea necesario, pueda alimentar a un turbogenegadaequiera vapor de baja presion y asi
incrementar la produccion de energia eléctricag@anta.

Se evaluaron diferentes escenarios con potenciahdeo de consumo de vapor: Cambio

de tecnologia en calentadores de jugo, uso de wagg@tal 2 en el area de tachos, uso de
vapor vegetal 2 en el area de refineria y aplieeompresién de vapor, obteniendo en

conjunto una reduccion del uso de vapor escap2&igbo equivalente a 154.6 kg de vapor

escape/ t de cafa.

Con la cantidad de vapor ahorrada, se elaboradpupsta del sistema de generacion de
energia complementaria a lo que ya se tiene, |l& aussta de un turbogenerador que

requiere un flujo de vapor escape de 25 kg/s a32dsly para obtener una generacion de
6.25 MW. Se realiza el analisis econémico del petyeteniendo como resultados TIR de

12.25%, VAN de US$ 4,468,668 y Pay Back pataarios, valores que nos indican que es
un proyecto rentable.
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1. Introduccién.

En esta investigacion se realizard el andlisis atesuumo de vapor en todo el proceso de
produccion de un ingenio azucarero identificandeagrcon alto potencial que permitan
disminuir el consumo de vapor escape Yy utilizadoapgenerar mayor cantidad de energia
eléctrica con una turbina de baja presion.

Hoy en dia, la sucroindustria es una de las indgstjue se han enfocado mas en valorar los
desechos que generan para convertirlos en nueedsiqios. Esto se ha buscado a través de
los afios para evitar depender exclusivamente depilesios del azucar en el mercado
internacional ya que son precios muy fluctuantes.

En El Salvador, la mayoria de los ingenios han dsaliversificarse, principalmente, en la
via de la generacién de energia con la quema dazbagara generar vapor y enviarlo a
turbinas de contrapresion (vapor escape) o ennashie condensacion (turbocondensing). La
energia generada sirve para abastecer la opedei@s ingenios y para entregar el sobrante a
la red nacional.

Segun el informe del Electricidad del CNE (Centiecidnal de Energia, 2015), la generacion
de energia con biomasa (bagazo de cafa de azépegyenta el 13.6% de la capacidad total
instalada en El Salvador a pesar que los ingeroés generan durante 5 a 6 meses de
produccion (zafra) y 1 6 2 meses mas con el bagaboante acumulado cuando ya han
terminado su operacion de produccion.

Los ingenios azucareros siempre estan buscandameran de maximizar la generacion de

energia para poder obtenerla al menor costo. $medefios periodos importantes, el periodo
de Produccién conocido como Zafra, en el cual semdén dos productos principales, azucar y
energia, tanto para consumo interno como para féaveel excedente, y el periodo de

Produccion Post Zafra, en donde el unico produstdaeenergia, de igual manera para
consumo interno pero con un margen mayor de extedmra venta. En el caso de los

ingenios que tienen turbinas de condensacion, sealreducir al minimo el consumo de vapor
en la fabrica para que la mayor cantidad de vamar sondensado en la turbina y

consecuentemente se genere mayor energia eléckitael caso de las turbinas a

contrapresion, se entrega vapor escape a una pngsgmperatura baja el cual es utilizado

para calentamientos en el proceso y finalmenteermsatio y descartado en la mayoria de los
casos.

La gran desventaja de la turbina a contrapresid@uesse debe consumir todo el vapor escape
gue sale de la turbina, si este no se consumereemugar se debera ventear a la atmosfera y
consecuentemente esta energia remanente es desylerdy en segundo lugar la turbina

puede funcionar a mayor presion de salida queclanmendada y sufrir dafios severos. Es por



esta razén que los procesos de calentamiento deexuen la mayoria de casos ineficientes a
propdsito para no tener que ventear este vapoataidsfera.

Para resolver este tipo de inconveniente, se @emnien ésta tesis el caso base de un ingenio
azucarero con una turbina a contrapresion y sei@wéala posibilidad de implementar medidas
de ahorro de vapor para que el vapor escape selsaataprovechado en un turbogenerador
de baja presion. Todos los balances de materialeseygéticos seran evaluados con el
software Sugar¥', en primer lugar, para establecer la linea bdsego optimizar el consumo

de vapor para determinar el potencial de energénarar en un generador de baja presion.

1.1  Objetivos.
1.1.1 Objetivo general.

Generar propuestas para disminuir el consumo dereapel proceso de fabricacién de
un Ingenio Azucarero en El Salvador para genergiomeantidad de energia eléctrica
a traveés de una turbina de baja presion.

1.1.2 Objetivos especificos.

e Evaluar cada una de las areas de fabricacion deamzjue utilice vapor para
determinar cuél es el consumo por area.

» Generar propuestas para disminuir el consumo der yap area.

« Utilizar el software Sugal¥ para evaluar el impacto de dichas propuestas en el
consumo de vapor.

» Dimensionar una turbina de baja presion que pergeiteerar electricidad con el vapor
sobrante al realizar optimizaciones al proceso.

» Determinar la cantidad de energia extra que seiggenerar con el vapor sobrante al
realizar las modificaciones planteadas utilizanda wrbina de baja presion.

* Realizar el analisis de factibilidad econ6mica (Geneficio) de la inversion del
turbogenerador de baja presion.



1.2  Justificacion.

Desarrollar una optimizacion completa del consumaabpor en el proceso de fabricacién de
azucar de un Ingenio en El Salvador, contribuitéreer un sobrante de vapor que podra ser
inyectado a una turbina de baja presion, con d@twij de generar mayor cantidad de energia
eléctrica sin necesidad de modificar las turbinastentes.

Instalar una turbina de baja presion de vapor sgot@ una menor inversién que cambiar las
dos turbinas existentes que funcionan a contraprekista modificacion al proceso permitira
inyectar mayor cantidad de energia a la red gederarayor cantidad de ingresos al ingenio,
lo cual permite mejorar su rentabilidad en momendes fluctuaciones en los precios
internacionales del azucar.

Para desarrollar las modificaciones al proceso atgidacion y evaluar su impacto en el

consumo de vapor se utilizara el software SUlfaed cual es especifico para la industria

azucarera y permitira desarrollar modelos de consdenvapor con alta precision. De este
programa no se tienen referencias en cuanto atrdéésale los balances de masa y energia en
otros ingenios en El Salvador.

1.3 Hipotesis.

La optimizacion del uso de vapor en un ingenio amro, proporcionara una fuente suficiente
de suministro para generar energia con una tudarzja presion.



2. Marco teorico.
2.1 Proceso de Produccién de AzUcar.

El proceso de fabricacion de azlcar inicia desdmek de la cafia de azucar en el campo.
Esta puede ser cosechada de forma manual o metdanizss reunida en el campo hasta que
se alza y carga en cada una de las rastras cdfestassu destino final (ingenio) en donde se
procesa para poder obtener los cristales de azko#e el corte, traslado y procesamiento
pasan 35 horas aproximadamente.

2.1.1 Recepciony Preparacion de Cafia.

Al llegar los viajes con cafia al ingenio, el 90% lde transportes son enviados al Core
Sampler. Aqui, se extrae una muestra con una gudaverificar la calidad del material que
traen de las diferentes partes de pais. La mugstra un peso entre 15 y 25 libras y se
determina el grado de frescura en base a la coaceént de dextrana y azucares reductores
que trae, a menor concentracion de estos 2 comfmenayor es la frescura de la cafa y
consecuentemente, mejor es el pago al cafiero.

Luego de pasar por el muestreo, las rastras casedisgen a las basculas para tomar su peso
inicial, y al descargar el paquete de cafia se peaamamente para saber la cantidad de
material que trajo de campo. Después de pesarz ceaion es dirigido a las mesas cafieras,
en donde descargan la cafa, ya sea de corte ntadaalorte mecanizado.

El ingenio cuenta con 3 mesas carieras, 2 para wamelal y 1 para corte mecanizado. Las
rastras que llevan corte manual, tienen en la feje unas cadenas que son enganchadas en
la grda puente y descargado el paquete completdegior de la mesa, donde el movimiento
del paquete de cafia se da mediante cadenas y yenaln se encarga de abrir el paquete
para soltar la cafia y dosificarla de mejor mangeral éransportador principal 1. En el caso de
la cafia mecanizada, la carga es colocada sobngataéorma hidraulica (virador) que levanta

el camién a un angulo de 45° y descarga la cafla eresa, luego pasa por el pateador que
ayuda a dosificar la cafia de forma controlada ¢éraesportador 1.

Una vez la cafia ingresa al transportador 1, saibiado el proceso de preparacion de cafia.
En esta etapa se busca desfibrar la cafia paraexiasnceldas que contienen el jugo en la
pared celular de la cafia. En primer lugar, se oan&l nivel del colchon de cafa sobre el
transportador 1 con un nivelador y posteriormentEaor una picadora de martillos fijos que
gira a 600 rpm. La cafia picada, luego pasa pouegoj de 2 niveladores y 2 picadoras de
martillos oscilantes que giran a 730 rpm, que demfi completamente la cafa llegando a un
indice de preparacién de 80% aproximadamente (Potlelas abiertas: 95%, Cafia preparada:
85%).



2.1.2 Extraccién de Jugo.

El proceso de extraccion de jugo es un proces@p@acion liquido-sélido a contracorriente

con reduccion de tamafio de particula en la fasdas¢Buchanan, E. J., 1965). En este

proceso de separacion, el solvente que extraeosacgy otros materiales solubles) es agua
caliente a 98°C. Durante esta etapa, la cafa @m@pangresa a un molino, que consiste en 4
mazas o rodillos, en donde se aplica una elevagsigor al colchén de cafa para extraer el
jugo y poder procesarlo en las etapas siguientes.

Cada uno de los molinos tiene un arreglo geométyiem permite obtener altos rendimientos
de extraccion de sacarosa cuando es combinadd efece de la imbibicibn compuesta. En

el caso del ingenio en este estudio, la extracqidm se puede lograr con 6 molinos es de
96.5% de sacarosa, dejando un bagazo con aproximeata 2% de pol y una humedad de
47.5% promedio.

El bagazo que sale del area de extraccion es endiaecto a calderas en donde una parte es
consumida y otra es almacenada para poder gemerayi@ en el Periodo de Produccion Post
Zafra. La cantidad de bagazo producida puede vantae 26% y 30% en base al peso de la
cafia. Por otra parte, el jugo extraido es pasaddilpms DSM y colador rotativo para
eliminar el bagacillo del jugo y retornarlo a maoknentre el molino 1 y 2 para que salga como
bagazo. Un resumen de las variables de este praoessus valores tipicos se muestra en la
Tabla 2-1.

Tabla 2-1. Valores promedio de las principalesald€es de operacion en la etapa de purificacionge |

. Parametros de Rango promedio de
Proceso Material o -
operacion operacion
Pol (%) 12.5-14.5
. Brix (%) 18.0-21.0
Cafa preparada X
Fibra (%) 12.5-14.0
Extraccion de jugo Pureza (%) 85-88
Agua de o
imbibicion Temperatura (°C) 90-98
Pol (%) 1.8-2.2
Bagazo
Humedad (%) 46.5-48

2.1.3 Purificacion del Jugo.

El proceso de purificacion del jugo tiene como @pal objetivo eliminar las impurezas que el
jugo trae del campo y que afectarian negativamehtproceso de cristalizacién y las
caracteristicas de calidad del azucar. El procequdficacion se puede dividir en 3 etapas:

* Alcalizacion/Sulfitacion.
e Clarificacion.
* Filtracion de cachaza.



En el ingenio de estudio se producen dos tiposzdeaa, crudo y blanco, la diferenciacion en
el proceso de produccion de cada producto iniciastam etapa. Si se esta produciendo azucar
crudo el jugo proveniente de molinos pasa directaéenpor dos calentadores de tubo y coraza
llamados primarios y secundarios. El calentadomario utiliza vapor vegetal de segundo
efecto y el calentador secundario utiliza vaporetalgde primer efecto en esta etapa el jugo
alcanza una temperatura de 180 °F (82 °C).

Si se esta produciendo azucar blanca, el jugoeadmdirectamente a la etapa de sulfitacion.
La sulfitaciéon consiste en quemar azufre sélidaemorno rotativo con suficiente oxigeno, y
los gases generados son absorbidos por el jugasal fres eyectores en paralelo tipo Venturi
(Rodriguez U. O., 2005). El azufre que absorbaugb jactia como agente inhibidor de los
agentes generadores de color en la formacién hicde azlcar. La temperatura a la cual el
horno quema el azufre no debe sobrepasar los 359a°GQue en lugar de producir 56e
formara SQ@ el cual al combinarse con el jugo formara acidbisao que es altamente
corrosivo. Este proceso de sulfitar el jugo antesalentarlo es conocido coraolfitacion en
frio.

Luego de la sulfitacion, o luego del calentamiesiébjugo, este se almacena en el tanque de
jugo alcalizado en el cual tiene un tiempo de eyssch de 7 minutos y luego, en la descarga
de las bombas se alimenta el sacarato de calcot@aer la mejor mezcla posible. Después el
jugo es bombeado hacia otros calentadores de tulwrsaga que, al estar fabricando azlcar
crudo, funcionan como rectificadores con vapor @socacuando se sulfita funcionan como
calentadores primarios y secundarios. En cualquiertos casos, estos calentadores llevan la
temperatura final hasta 216 °F (103°C). Con elrtalaiento, se logra acelerar la formacion
de floculos primarios (fosfato de calcio) y el juggga a una temperatura ligeramente encima
del punto de ebullicion.

El jugo caliente se dirige al tanque flash donden@ su nombre lo indica, se genera una
vaporizacién instantanea debido al choque del gajpea con el plato central en el tanque.
Con este flasheo se eliminan las burbujas que #eyayo para evitar que estas perjudiquen el
proceso de sedimentacion durante la clarificacion.

Para el proceso de clarificacion de jugo se utilidas clarificadores SRI que son de bajo
tiempo de retencion (de 30 a 45 minutos). Estaficedores funcionan en paralelo, en donde
el flujo es dividido en una proporcion 60%-40% dieba su capacidad. En cada clarificador se
dosifica floculante anidnico, a una concentraci@ 5dppm, que atrae todos los floculos
primarios formando un floculo mas grande, llamattocuio secundario. Estos fléculos

secundarios incrementan su densidad y sedimentéomab del clarificador en donde son

removidos en forma de lodo. El jugo sin impurezebalsa por la parte superior del

clarificador pasando por unos coladores de malldtiess que remueven las Ultimas

impurezas que no hayan precipitado y a partir tee m®mento el jugo es denominado jugo
clarificado.



El jugo clarificado es enviado a un tanque en doettegna el lavado de gases que se recolecta
del secador de azucar y el jugo es bombeado ssttkevéna etapa de calentamiento por medio
de calentadores de placas vapor-liquido que eleveamperatura del jugo hasta 240 °F (115
°C), con esto el jugo esta listo para entrar &l@poradores.

Los lodos de los clarificadores son extraidos pompéarte inferior de cada tanque y son
enviados hacia 4 filtros rotatorios al vacio o haan filtro banda. Los filtros de cachaza se
encargan de remover el jugo remanente en los lgdlws lleva hasta un porcentaje de
humedad que produzca la menor pérdida de jugo hdga manejables para transportarlos
hacia los campos de cafia en donde sirven como gbenmpisque, 2012). Un resumen de los
valores tipicos de los flujos de materiales anterente descritos en el proceso de purificacion
de jugo se muestra en la Tabla 2-2.

Tabla 2-2. Valores promedio de las principalesald€es de operacion en la etapa de purificacionge |
Parametros de Rango promedio de

Proceso Material ) .
operacion Operacioén
Pol (%) 12.5-15
. . Brix 15.0-17.0
Precalentamiento  Jugo Diluido % Pureza 84.0-86.0
Temperatura (°C) 45.0-48.0
Calentamiento
primario y Jugo Diluido Temperatura (°C) 75.0-80.0
secundario
o , | pH 5.0-5.5
Sulfitacion Jugo sulfitado Sulfitos (ppm) 300-400
o, Jugo
Alcalizacion Alcaligado pH 7.2-7.8
Rectificacion Ju_go Temperatura (°C) 102.0-105.0
Alcalizado
Pol (%) 12.0-14.5
Jugo Brix 15.0-17.0
o % Pureza 84.0-86.0
Clarificado
Clarificacion pH 6.9-7.1
Temperatura (°C) 102.0-105.0
Pol (%) 0.8-1.3
Cachaza % Humedad 78.0-84.0
pH 7.6-7.8
Pol (%) 7.5-12.0
Jugo Filtrado Brix 9.0-14.0
Filtracion al Vacio % Pureza 82.0-86.0
Torta de
Cachaza pH 7.4-7.6



2.1.4 Evaporacion.

El objetivo de la evaporacion es concentrar laidadtde solidos solubles del jugo clarificado
para que se pueda cristalizar facilmente en laiesi¢el etapa. Para esto, el jugo pasa por un
“tren de evaporadores” €t de 4 efectos. El principio de la evaporacion ssaben el
principio de Rillieux, quien establecié que 1 kgwd@por en N evaporadores puede evaporar
tedricamente N kilogramos de agua. Esto es debgieal vapor que se produce en un efecto
se utiliza como medio de calentamiento para elisime efecto. Para poder reutilizar los
vapores del efecto anterior, es obligacion querdsipn en el vaso del evaporador sea menor
gue la presion del vapor de calentamiento.

El jugo pasa por cuatro etapas o efectos de ewveiparan el cual cada tipo de evaporador se
llama segun esta etapa. Los evaporadores de peéfeeto, en donde se introduce el jugo
clarificado, utilizan el vapor escape para con@ngt jugo y el vapor que se genera en este
efecto se denomina vapor vegetal 1. El ingenio teueon 5 evaporadores de primer efecto y
este vapor vegetal 1 se utiliza para calentarvyap@adores del segundo efecto de los cuales
son 4. El vapor generado en los evaporadores dmdegfecto es utilizado para calentar en
los evaporadores de tercer efecto de estos evapesad| ingenio cuenta con 6 y asi hasta
llegar al cuarto efecto de evaporacion. Los evajmes de cuarto efecto son conocidos como
meladores, se cuenta con 2 evaporadores de 40 efect

Después de los cuartos efectos el ingenio cuenta uwro Ultimo paso de evaporacion
denominado booster, que es un intercambiador deaplaquido-vapor que utiliza vapor
primer efecto y aumenta el brix del jugo concerdratbnocido como meladura. Cuando se
esta produciendo azucar blanca la meladura sdicdapor lo cual después del cuarto efecto
pasa a los clarificadores de meladura y por Ultanimooster, cuando se produce azucar crudo
la meladura del cuarto efecto pasa directameriiecater.

Todos los condensos tanto de vapor escape coma vagetal 1 y vapor vegetal 2 son
recolectados en diferentes tanques para su retocatdera o usos internos en la planta como
agua de imbibicion, lavados en centrifugas, limpietc. Un resumen de las variables mas
importantes de este proceso con sus valores tipecosuestra en la Tabla 2-3.
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Tabla 2-3 Valores promedio de las principales Wéem de operacion en la etapa de evaporacion de jug
(Guardado, 2012)

Parametros de

Rango promedio de

Proceso Material e L
operacion Operacion
Pol (%) 12.0-14.5
Jugo Claro Brix 15.0-17.0
% Pureza 84.0-85.0
Primer pH 6.9-7.1
efecto Jugo primer efecto  Temperatura (°C) 115-121
(vaso) Brix 23-28
Vapor primer Temperatura (°C) 115
efecto (calandria) Presién (psi) 20
Jugo Segundo Temperatura (°C) 104-106
Segundo efecto (vaso) Brix 30-37
Efecto Vapor Segundo Temperatura (°C) 104-110
efecto (calandria) Presién (psi) 3-5
Jugo Tercer efecto  Temperatura (°C) 98-104
Tercer (vaso) Brix 40-46
efecto Vapor Tercer Temperatura (°C) 82-87
efecto (calandria) Presion (in Hg) 12-13
Cuarto H 6.3-6.5
efecto Meladura Bprix 60-65
Meladura % Pureza 83 -84
Clarificada salida
Booster Brix 66-68
Booster .
Meladura sin % Pureza 83 - 84
clarificar salida
Booster BriX 66 - 68

2.1.5 Clarificaciéon de Meladura.

Para fabricar azUcar blanca se necesita clarifcaneladura. El objetivo de clarificar la
meladura es remover la mayor cantidad de impurgzassea posible, principalmente sélidos
en suspension y material colorante, para produtiaziicar de menor color. Este proceso
disminuyendo significativamente la turbidez de kadura.

El principio quimico en el que se basa la clardiéba de meladura es la fosfoflotacion y
consiste en la separacion de los materiales solmwsflotacion y floculacion. Para la
clarificacion se agrega sacarato de calcio y afmdtdrico (200-300 ppm) con el cuidado de
mantener el pH lo més cercano a la neutralidacdsEstiimicos forman fléculos de fosfato
tricalcico que capturan el material coloidal mawofi(floculacién primaria). Esta etapa se
realiza en un tanque con un tiempo de residenci@0dminutos llamado tanque de reaccion,
en donde el objetivo es darle tiempo a la reacd@ériloculaciéon. El tanque de reaccién se
divide en tres partes comunicadas, en la ultimée e inyectan finas burbujas de aire a la
meladura con el objetivo que estas burbujas seeathia los floculos y los hagan flotar. El
floculante anionico es agregado antes de ingrdsela@ficador, a una concentracion de 10
ppm, que se encarga de unir los floculos primdflosulacion secundaria).
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Una vez la meladura entra al clarificador los flésuflotan y son removidos mediante una

paleta que pasa raspando la superficie del cladificy envia esa espuma de floculos hacia
una canaleta que retorna las espumas al jugozadali La meladura clarificada se almacena
en un tanque y luego es bombeada hacia el bo&dtexsumen de los flujos de este proceso
con sus valores tipicos se muestra en la Tabla 2-4.

Tabla 2-4. Principales variables de operacion dedidura cruda y clarificada

Proceso Material Parémetrgs de Rango prom?dio de

operacion Operacion

Temperatura °C 76 - 82

% Pureza 83 -87

Jeladura Color (UI) 9,000 - 10,000
Turbidez (NTU) 75 -85
Clarificacion de pH 59-6.2
Meladura Temperatura °C 60 - 63
% Pureza 83 -86
Meladura Cruda Color (UIl) 11,000 - 17,000
Turbidez (NTU) 150 - 240
pH 6.1-6.5

2.1.6 Recobrado.

Se denomina recobrado a la etapa en la cual septaceso de cristalizacion del azucar. El
objetivo es recobrar la mayor cantidad de sacadimzelta en la meladura a través de la
operacién unitaria de cristalizacion. Este procespiiere un alto nivel de control debido a
gque se juega con la termodinamica quimica paraizagaken Optimas condiciones la
transferencia de masa desde la fase liquida had@sé sélida. La fuerza impulsora de este
proceso es la sobresaturacion de la sacarosasetulzon, que depende de la temperatura, el
contenido de solidos y la pureza de la solucion.

El proceso de transferencia de masa se lleva a ealeguipos denominados tachos. Estos
equipos son evaporadores que trabajan con vapetalego 2, se trabajan al vacio y poseen
un agitador interno para promover la circulaciomgjorar la transferencia de calor de los
materiales en cocimiento. Las condiciones de teatpexr y vacio a las cuales se realizan los
cocimientos de las mieles son en la zona de sdbras&n (SS) metaestable, (entre 1.15-1.25
de SS) en la cual se promueve el crecimiento dghtde manera ordenada sin la formacion
cristales espontanea que dafarian la calidad deaafinal.

A pesar gue existen varios esquemas de cocimienktoseachos, en el Ingenio en estudio se
realiza mediante el método doble magma o tamb#&mnato doble Einwurf, que consiste en
un proceso de 3 etapas de cristalizacion a comtracte. EI material con menor pureza sirve
como semilla de uno de pureza intermedia y estenglla para un material de alta pureza. Se
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define como proceso a contracorriente debido alagi€ristales de azucar van creciendo a
medida que las purezas de las mieles van dismidoyddn esquema de este proceso se
muestra en la llustraciéon 2-1.

Tanques > Tanques
Tanque de >
Meladura mef;dura de miel A de miel B s
Tachos de Tachos d Tachos d Tachos de [
. achos de achos de | |
primera (A) —> Segunda — tercera cristalizacion
Miel A Miel B
Centf_lfUQaS Centrifuga Centrifugas »|  Miel Final
de primera s de de tercera
Azlcar
Magma Magma
R c

llustracion 2-1. Esquema de cocimiento doble Eifiwur

En el area de recobrado existen 4 tipos de tacHopps de Masa cocida denominadas A, B,
C y cristalizacion. La mezcla de cristales de azgcaniel se conoce como masa cocida.
Ademas, existen 4 tipos de mieles las cuales seeatan a cada tipo de masa cocida,
meladura, miel A, miel B y melaza. La cristalizatique es donde se forman los nuevos
cristales de azucar, este proceso se hace preparandnezcla de mieles A y meladura hasta
una pureza de 82 y luego se le inyecta semillar(3luque es azucar finamente molida de 7
micrones de tamafo que sirve como nucleo pararlaaidon de los nuevos cristales de
azucar. Este proceso de cristalizacion se conog® @@millamiento completo ya que estos
cristales creceran en la zona metaestable de stlm&son sin formar cristales de manera
espontanea esto produce gque todos sean uniforneegeto a su granulometria.

Esta templa se cuece a una presion de vacio derigny tiene una duraciéon de 3 horas, una
vez esta templa finaliza, el cristal de azucar etiemn tamafio de 200 micrones
aproximadamente. Esta masa se manda hacia ladesticiMasa Cocida C y ahi se vuelve a
cocer junto con la miel B en un tacho continuoigaltde 4 recamaras, la pureza de la masa C
es 52%.

Al finalizar el cocimiento de Masa C el cristal @aglcar crece hasta 300 micrones. Esta masa
es enviada hacia la etapa de cristalizacion pataemiento en donde la masa cocida llega
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hasta una temperatura de 45 °C y genera el agatamén la miel final. Las maquinas
centrifugas de C reciben la masa que sale de istslaadores y se encargan de separar los
cristales de azucar de la miel que los rodea. led dnena de la centrifuga debido a la fuerza
desarrollada durante su giro a alta velocidad ajadan un poco de agua y esta miel que se
separa en esta etapa se llama melaza o miel fegmluy subproducto de este proceso.

Los cristales de la masa cocida C una vez sepacdtss miel se denominan magma C y se
cuecen junto con miel A para producir la masa @®&den esta etapa el cristal crece hasta
450 micrones aproximadamente. De la masa cocidantbién se separan los cristales en
maquinas centrifugas en donde la miel de que sraae denomina miel B y los cristales

separados se llaman magma B.

La masa cocida A se alimenta con los cristalesS@evicrones y meladura proveniente de los
evaporadores con una pureza de 80-82%, de estasagbtiene los cristales de azucar final,
que crecen entre 700 y 1000 micrones aproximadandependiendo del producto que se
esté fabricando. En las centrifugas en las quesgaran los cristales de masa A, se obtiene
azucar y miel A. Un resumen de los flujos de clistaion con sus rangos tipicos se muestra
en la Tabla 2-5.

Tabla 2-5 variables de operacién de la estaciectsbrado

Proceso Material Parametros de operacion  Rango proedio de Operacién
. Brix 92.5
Masa Cocida A % Pureza 83 -85
Brix 81 -84
Miel A
¢ % Pureza 65 - 70
Brix 95 -96
Masa Cocida B
' % Pureza 65 - 70
Brix 86 -89
Miel B
! % Pureza 49 -51
Recobrad Magma B Brix 89 - 91
ecobrado g % Pureza 87 - 92
Cristalizacion Brix 91-92
% Pureza 70-72
Brix 96-97
Masa Cocida C
' % Pureza 52 - 55
Brix 88 -90
Magma C
g % Pureza 82 - 86
Miel Final Brix 82-83
% Pureza 29-31
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2.1.7 Produccién de Azucar Refino.

El azlcar refino se produce reprocesando el agircaiucido en fabrica (cruda o sulfitada),
buscando mayor pureza (99.7 — 99.9 de Pol) y meolar (menor que 45 Ul), siendo un
producto destinado en mayor proporcion a la incusgt bebidas y medicamentos.

El proceso inicia con la fundicion, en donde elcaz(se disuelve con agua y se calienta esta
solucion, por conveccion, con vapor vivo a 125@sapor escape a 20 psi, a esta solucion se
le conoce como licor crudo. El licor crudo estécentante agitacion y pasa, por rebalse, a un
tamiz mévil que separa el material suspendidogsfauma. Este licor filtrado pasa a un tanque

y se le adiciona lechada de cal para el contropHelentre 6 y 7), y se bombea al tanque licor

crudo con un brix entre 67°y 70°.

El licor crudo es tratado con carbén activado,ual @s, uno de los agentes decolorantes mas
efectivos para la adsorcion de colorantes de tipmaticos e idnicos por tener una superficie
no polar que crea fuerzas de atraccion (de tipodglaWaals o London) que ejerce una
atraccion entre el colorante y el carbon. El caradtivado no es especifico para un tipo de
colorante, pero proporciona una alta remocion tdgll color. EI carbdén puede eliminar
fenoles, flavonoides, melanoidinas, caramelos ydiesolorantes cationicos pueden remover
HADP con lo que se obtiene una buena remocion ldeatdes (Eggleston, y otros, 2016).

Al licor tratado con carb6n activado se le agreigara diatomacea como ayudante de
filtracion. Este licor tratado es calentado hasfi@ iF (82° C) y bombeado Filtros, donde el
licor pasa a presion por un sistema de placas ietad por una malla fina, removiendo asi el
carbon y la tierra diatomacea que va con el liSw.realizan 2 etapas de filtracion para
asegurarse que no existan trazas de carbon @ éarel licor filtrado. Este licor finalmente es
almacenado hasta su utilizacion en la etapa dialxecion.

Para ensemillar los cocimientos de los tachos, repapa la semilla con un proceso de
cristalizacion en frio. Este sistema tiene comccium producir una semilla con un tamafio
promedio de 120 um para los cocimientos en tadPasa ello licor filtrado es introducido
como licor madre al cristalizador en frio (Tachiyogn el serpentin pasa agua caliente para
concentrar hasta 70° Brix y realizar la siembradetry. Una vez ensemillado se inicia el
proceso de enfriamiento con agua (entre 2 a 5 @ fegar a una temperatura final entre 30
— 35 °C y manteniendo las condiciones de sobresatur (1.15 a 1.25 SS) para controlar el
crecimiento del cristal. Una vez alcanzado el tamdéiseado la semilla es descargada a un
recibidero el cual se mantiene en recirculaciérntahgsie cada uno de los tachos necesite
semilla para la cristalizacion final.

En los tachos de refineria se maneja un sistencaateo templas, y se alimentan de la semilla
preparada anteriormente. El sirope que sale detampla alimenta a la siguiente, asi las
templas de primera se producen sélo con licomfil; las de segunda con sirope A y licor
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filtrado, las terceras con sirope B vy licor filtcad con sirope B y sirope C, y las cuartas con
sirope C. Aqui, a diferencia de la fabrica, no ex& concepto de magma, y las mieles reciben
el nombre de siropes.

El licor filtrado se introduce en el tacho y se @amira hasta 70° Brix para poder realizar la
inyeccion de la semilla manteniendo las condiciateesobresaturacion entre 1.15 y 1.25, este
proceso es automatico, luego se sigue alimentamao licor tachos y se mantiene la
alimentacion de vapor para seguir concentrand@lasanzar un tamafio de 600 micrones. Al
tener 1175 pies cubicos en el tacho, se conceatia garle el “apriete final” hasta un brix
entre 92 y 93°, y luego se descarga al mezcladoedifugas una vez se haya suspendido el
calentamiento y el vacio. El vapor que se utilizsapel cocimiento normalmente es vapor
escape 0 en caso de ser necesario, vapor vegegtahoe efecto.

Las templas caen a un mezclador y de ahi pasan aetarifugas, donde se separa el azucar
del sirope, el cual retorna al proceso de crisialtn para la siguiente templa, el sirope final

(sirope D) de la cuarta templa dependiendo delraddtenido de su templa se acumula en el
tanque de sirope C o se regresa a tachos de f@laraanezclarse con la meladura.

1 Aziica blanco
Azircar cruds sisitads
P
Fpor Wi 3 o Hu F;i;.-'r:'nr de
25p= Szlkcar
[4— Semilla
Tamiz d& Templz 1 Secsdora
Fitrzcion L e prics refineg ——*
; Birop=s & L l
" Ligor fitmdo ysemills
lechadsdecal —w| Contol depH Templs 2 . i Enassdo
—= Azica refing————
Sropz BoC L
[ Semills
Templa 3
— Azicarsfing -
r Srope O L
i - Sirgpe C yseemills
Carbirackado | Decokradiony Templz 4
Tizrra dizomaces firzcion b e ArimErrsro—
L Srope O I
Surmy——m={ Tachosde Tachos de
cri=Elzacon Ehrics

llustracién 2-2 Esquema del proceso de refineria
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El azlcar a la salida de las centrifugas es lleyamtamedio de sinfines y un elevador de
cangilones hasta la secadora-enfriadora. Aquizietaa pasa en un sistema de cocorriente con
aire filtrado y calentado con vapor vivo a 125 [3i.la segunda mitad del secador el azucar
pasa a contra corriente con aire frio, para dismisu temperatura hasta 35°C y evitar
problemas de incremento de color durante el alnzgeeA la salida de la secadora el azUcar
tiene una humedad de 0.03% en peso, de ahi seplbevaedio de un elevador y un sinfin a la
tolva correspondiente segun el azucar que sea,(&,dD).

En las tolvas se almacena el azUcar hasta el mordenénvase en donde se realizan mezclas
segun se defina la calidad deseada. Luego de m&zctd azlcar cae en un tamiz vibratorio
para quitar los terrones y polvillo que son retdogaa fundicion, y luego el azlcar suelto cae
en la tolva de envase para colocarla en sacos dé&@%kg.

Un resumen del proceso de refinacion de azicausstra en la llustracion 2-2.
2.2  Proceso de Generacion de Energia.

La generacion de energia en los ingenios azucaesragial que en cualquier otro proceso de
generacion de energia, en donde el combustiblebegyazo. Una vez la cafia ha pasado por el
proceso de extraccion de jugo, queda como remairefiiera junto con otros componentes
como agua, sacarosa e impurezas; a este conjunéb @se se le conoce como bagazo
(QUORA, 2018).

El bagazo sale de molinos con una humedad entre YiB%%% en peso. Este bagazo es
transportado hasta el hogar en los generadoresu® Ycalderas) para ser quemado y los
gases de combustion a elevada temperatura caliegitamapor saturado hasta vapor
sobrecalentado de elevada presion y temperatura.

El vapor sobrecalentado luego es direccionado hadmnas donde, la energia mecanica es
transformada a energia eléctrica a través del mewxitmde los alabes. Esta energia producida
abastece el consumo total del ingenio, y en eldeqe es inyectado a la red de la localidad
del ingenio (NOUSUTILE, 2018).

Dependiendo del tipo de turbina, el vapor puedecsadensado al interior de la misma para
aprovechar la energia por el cambio de fase, que ags comun observar en las plantas
eléctricas (periodo de Produccién Post Zafra), siopara el caso de las plantas térmicas y
eléctricas (periodo de Produccién Zafra), conpal tle turbina que tiene como salida vapor en
condiciones de saturacion para utilizarse en poscde calentamiento y/o evaporacion hasta
gue es condensado y retornado como alimentacids geheradores de vapor.
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2.3 Tipos de turbinas y su caracterizacion.

Las turbinas pueden considerarse como motoresdésndie combustion externa, en el cual el
vapor genera energia mecénica. El vapor sobreediengenerado en las calderas es
alimentado a alta temperatura y presion para exysandl interior de la turbina, realizando la
conversion de la energia interna (Entalpia) debrvam energia mecanica. A la salida de la
turbina puede salir el vapor en condiciones deraaitin aproximadamente, o puede ser
condensado para aprovechar el calor latente dervwagenerar mayor cantidad de energia
(Plantas de cogeneracion, 2018).

El trabajo que realiza el vapor sobre la turbinaaesavés de toberas que aumentan la
velocidad del fluido y disminuyen su presion. Esame que el conjunto de toberas y alabes
aprovechen este incremento de energia cinéticacgriwierten en trabajo util de flecha. Al
ocurrir esta transformacién del vapor a fuerza imo#l dispositivo se conoce como turbina
(Smith, Van-Ness, & Abbott, 2010). El proceso tedmamico que describe el proceso en una
turbina de vapor es la expansion adiabatica ymesenta esquematicamente en la llustracion
2-3.

P

(AH)g

9’

llustracidn 2-3 Proceso de expansion adiabatiamarturbina.

Debido a que el ciclo termodinamico de Carnot dgidide realizar en la practica, el
Ingeniero y fisico escocés William Maquorn Rankdesarrollé otro ciclo de potencia que
pudiera operar a condiciones similares al de Cgvaai eliminando las desventajas que este
ciclo tenia.

El ciclo de Rankine se representa en las 3 figarasntinuacion, para los diferentes ejes, la
llustracion 2-4 es la grafica Presion vrs Volumiken]lustracion 2-5 muestra la grafica de
Temperatura vrs Entropia e llustracion 2-6 es#&ica de Entalpia vrs Entropia.

En cada una de las gréficas del ciclo de Rankilaseaolocado tres variantes del ciclo:
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a. El primer camino representade?-3-4"-5"-1, esquematiza el ciclo Rankine con vapor
himedo a la entrada de la turbina.

b. El segundo camino representdd@-3-4'-5'-1, esquematiza el ciclo Rankine con vapor
saturado a la entrada de la turbina

c. Y el tercer camind-2-3-4-5 esquematiza el ciclo Rankine con vapor sobretzderna

la entrada de la turbina, este camino es el méigadkd y el de mayor rendimiento
(Paredes, 2015).
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llustracion 2-6 gréafica de Entalpia vrs Entropia
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El camino del ciclo Rankine explicado en las gadi®-v, T-S, H-s puede ser comprendido en
la llustracion 2-7:

4

SOBRECALENTADOR —| TURBINA

DE VAPOR

e
|\

-.{— 5
CONDENSADOR)

llustracién 2-7 Esquema de una instalacion térmesaapor con recalentador.

Se representa una caldera en el cual los procesostgrvienen en cada paso son:

1-2 es una compresion adiabética e isotropica, esteepo es realizado completamente en
fase liquida, el trabajo realizado sera:
W = - (hz - h’l) EC. 2'1

2-3-4 es una adicion de calor isobarica en la caldena gobrecalentamiento. De 2-3 es un
calentamiento del agua y de 3-4 el agua se evapsgaobrecalienta el vapor, pero el proceso
de evaporacion unicamente es isotérmico en 3-dglef total aportado al fluido seré:

Q= hy—hy Ec. 2-2
4-5 es una expansion isoentropica del vapor en lan@ayrleste proceso es adiabatico
W — h5 _ h4 EC 2'3

El proceso 5-1 es una condensacion isobarica ¢grven el condensador, en esta etapa se
condensa hasta liquido saturado, por tanto el caftido sera:

Q0= he— h, Ec. 24

Se puede evidenciar el incremento del rendimieelocitlo Rankine con el incremento de
temperatura del vapor en la expansion, observandasgraficas de T-S y H-S del ciclo
donde la presioR4 a la entrada de la turbina y la presiRinen el condensador, se mantienen
constantes. Sin embargo la temperatura en la ealgeentrada de la turbina sufre una
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variacion, siendd'4>T'4. En este caso el trabajo del ciclo aumenta, dpooel area que
abarca la zona 1-2-3-4-5-1 es mayor que el arealarea la zona 1-2-3-4'-5'-1

El calor neto del ciclo aumenta con la temperat@aima del ciclo, de la misma manera que
aumenta el trabajo neto del ciclo.

hy —hs > hy, — hs, Ec. 2-5

Si se compara el rendimiento del ciclo segun est@cion en la temperatura de la caldera, se
obtiene para el caminos 1-2-3-4-5-1

_ (hy — hs) — (hy — hy) Ec. 2-6
0= Ty — o) — (hy — hy)

Para el camino 1-2-3-4'-5'-1

Ny = (hgy — hs,) — (hy — hy) Ec. 2-7
"7 (hay —hy) — (hy — hy)

Por tantm; > 14, (Paredes, 2015)

La clasificacion de las turbinas de vapor pueddizagge por el aprovechamiento de la
energia, por el nUmero de etapas, por la direaébdfiujo de vapor, y por la presion de salida
del vapor (RENOVETEC, 2010), éstas se describemtnuacion:

2.3.1 Segun el aprovechamiento de la energia.
* Turbina de reaccion.

Las turbinas de reaccién estan compuestas por salatiwiles y fijos que causan una
expansion a través de la turbina. Cuando el vapexpande en los alabes moviles, se pierde
parte de la presion y velocidad que este llevaesibargo, al pasar por las toberas fijas, este
aumenta su velocidad mientras pierde presion.

En las turbinas de reaccion la energia potencialadgresion es transformada en energia
cinética en los alabes fijos. Este vapor de altacidad cambia de direccion al impactar sobre
los alabes moviles y luego se repite el proces@xgmnsion para aprovechar el maximo
contenido de energia. En estas turbinas, no haamniio neto de la velocidad del vapor entre
los alabes, pero si hay un cambio de presion ydeatyra.

La principal caracteristica de este tipo de turbira que la caida de presién por etapa es
menor que en las turbinas de accion, y es pomesteo que los alabes son de menor tamafio
con un numero de etapas mayor. La eficiencia iépitia de las turbinas es més alta que en las
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de accion, sin embargo, requiere del doble de glgbe una turbina de accién para tener una
conversion energética similar.

Un esquema del funcionamiento de las turbinas a@eci@n se muestra en la llustracion 2-8,
en azul se observa el decaimiento de la presiorefaa en la turbina y que el incremento
neto de la velocidad (color naranja) es aproximadencero.

—Presion ;

T — -
I

Etapa
llustracidn 2-8 Proceso de expansion adiabatiamarturbina. Tomado de: (Nuclear Power, 2018)

* Turbina de accion.

Las turbinas de accidn o impulso, toman el vapbresmalentado y lo expanden en los alabes
transformando la mayor parte de la energia potedeida presion en energia cinética. Este
vapor de alta velocidad choca en los éalabes camibiasu direccion y generando el
movimiento en la turbina. La principal caractecatie este tipo de turbinas es que la caida de
presion por etapa puede ser grande, obligando daquebina tenga alabes mas grandes y
menor cantidad de etapas. Cuando la aplicaciéramsgeneracion pequefa, se pueden tener
arreglos de alabes en serie y mayor cantidad gestan la turbina, esto mejora en gran
medida la eficiencia de generacion a bajas veldeisi@Nuclear Power, 2018).

Un esquema tipico de las turbinas de accidén setrauesn la llustracion 2-9, en azul se
observa como la presion cae rapidamente mienta$ageelocidad (naranja) incrementa en la
primera etapa y disminuye hacia el fin del ciclo.
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-—-—Presién

--—Velocidad

Etapa
llustracién 2-9 Proceso de expansion adiabatiamarturbina. Tomado de: (Nuclear Power, 2018)

2.3.2 Segun el nimero de etapas.

La cantidad de etapas hace referencia al nimeétatles que tiene que atravesar el vapor en
el generador. Las turbinas de baja capacidad sbrddauna sola etapa y las de mayor
capacidad de generacién son las multietapas guentide 2 a “n” alabes. En la llustracion
2-10, se muestran 2 figuras de turbinas, la turb)nes la turbina de una sola etapa y en la b)
la turbina de multietapa.

llustracion 2-10 a) Turbina de una sola etapa,urpiha multietapa — 5 etapas en total. Fuente: (RA7)

Las turbinas de un solo paso o monoetapa son gimesacon capacidad méaxima hasta 2
MW de potencia, por tener una construccion masiliense busca que sean mas robustas y
seguras, ademas el costo asociado a la instalgaidentenimiento es mucho menor que las
multietapas (Turbinas de vapor, 2018).
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En una turbina de vapor, la velocidad del rodeteesdisminuida mientras los élabes van a la
velocidad o6ptima respecto al flujo de vapor. Sisexiuna sobrepresién en el vapor, la
velocidad de la turbina sera demasiado elevadaeganicamente, el reductor de la turbina se
veria sometido a esfuerzos que pueden dafiar elmiBanbinas de vapor, 2018).

En las turbinas de una sola etapa, se puede utifiagor presion en la turbina consiguiendo
un rendimiento aceptable. Sin embargo, en la ek utilizan turbinas mixtas, en donde la
primera etapa es de accion y las finales son aeid@a(Nuclear Power, 2018).

2.3.3 Segun la direccion del flujo de vapor.

Segun como se mueve el flujo de vapor al interetadturbina, puede clasificarse como axial
o radial. En las turbinas radiales el vapor ingesséa parte central de la turbina y se expande
hasta la periferia de la turbina a través de 2restde sentido opuesto. Este concepto ha sido
aplicado con éxito hasta 60 MW, sin embargo, etfiisnormal llega hasta 30 MW ya que
tienen la desventaja de no poder adaptarse p@sel ge los alabes en la parte mas externa de
la turbina.

Por lo anterior, es preferible las turbinas deoflakial en donde el vapor ingresa al centro de
los alabes y fluye axialmente, es decir, perpemalimente a la turbina atravesando las
multiples etapas que puedan tener la misma (Thenstigrbine, 2018).

Un esquema del flujo de vapor en ambos tipos denas se puede mostrar en la llustracion
2-11.

llustracién 2-11 a) Flujo axial, b) Flujo radialuénte: Adaptado de (The steam turbine, 2018)
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2.3.4 Por presion de salida del vapor.

* Turbina de contrapresion.

Las turbinas a contrapresion son turbinas que ndeartsan el vapor que ingresa a ellas. Estas
utilizan vapor de alta presion que, al salir dautdina, sale a una presion cercana a la presion
atmosférica y este es utilizado para procesos tentemiento hasta que finalmente es
condensado y retornado a la caldera para volvenargr vapor. La presiéon del vapor escape
depende de la carga del generador y por este megigoie son conocidos como contrapresion.
Las ventajas y desventajas se resumen en la Tab{@@bines info, 2018).

Tabla 2-6. Ventajas y desventajas de las turbir@msmtiapresion. Adaptado de: (Turbines info, 2018)

Ventajas Desventajas
* Es muy poco flexible en cuanto a su
» El costo del equipo es bajo en comparacién a operacioén ya que no puede regularse la
la turbina de condensacion. salida de vapor, por lo cual funcionan mejor
« Requiere de poco enfriamiento. en sistemas de carga constante.
« Tiene una eficiencia alta mientras no haya » Lacarga térmica de esta turbina define el
rechazos en el proceso de condensacion. flujo méasico de vapor requerido, por lo que

no se puede regular el flujo de salida.
» Turbinas de condensacion.

Las turbinas de condensacién tienen 2 salidasritaepa donde se puede extraer vapor de
presion intermedia para desviar a procesos indiedride calentamiento y la segunda extrae el
vapor de baja presion del generador y pasa innsdétte a la condensacion. La extraccion
de vapor puede ser regulada o eliminada para teagor salida en la fase de condensacion.
El flujo entre una y otra salida es facilmente taga por valvulas de control por lo cual, este
tipo de turbinas son mucho mas flexibles para otartdla demanda. El vapor condensado es
retornado a la caldera para repetir el ciclo deganon de energia. Las ventajas y desventajas
se resumen en la Tabla 2-7 (Turbines info, 2018).

Tabla 2-7. Ventajas y desventajas de las turbiramsmtapresion. Adaptado de: (Turbines info, 2018)

Ventajas Desventajas
e Pueden generar grandes cantidades de ¢ El costo de este tipo de turbinas es muy
energia. elevado.
 Las salidas se pueden regular para tener « La eficiencia de la turbina se ve afectada
mayor extraccion de vapor o mayor canticlad grandemente si hay rechazos en el proceso
de condenso para ser recirculado. de condensacion.
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2.4  Caracterizacion del bagazo de cafia de azucar.

El bagazo de cafia de azucar es un producto quenseagen el proceso de extraccion de jugo
en un ingenio Azucarero, conjuntamente con el jdgaafna que va hacia la fabrica para la
extraccion del azucar y otros productos.

El balance general del area de extraccion es @lesitg:
Cafia de Azucar + Agua de Imbibicion = Jugo de Cafia + Bagazo de Cafia de Azucar
2.4.1 Composicion Fisica.

El bagazo de cafia en su composicion fisica estéafw por los siguientes componentes:

Tabla 2-8 componentes fisicos del bagazo de cafia

Componente Porcentaje
Fibra 44-48 %
Humedad 47-52%
Solidos Solubles 2-5%
Solidos Insolubles 0-3%

2.4.2 Composicion Quimica.

La fibra de la cafla es una mezcla de celulosa,dedmosa y lignina que provienen de las
paredes celulares, los haces vasculares y lagzasertkel tallo. La cantidad de fibra en un tallo
varia dependiendo de su longitud y su diametrop dpek la corteza representa una mayor
proporcion en cafas de diametro pequefio o delgado.

En cuanto a la composicidon quimica del bagazo da,oasta compuesto por tres moléculas
principales. La celulosa es un polimero de altmp®slecular compuesto en gran parte por
unidades de glucosa. La hemicelulosa esta conf@readsu mayor parte por unidades de
xilosa con cantidades mas pequefias de arabinosaoguazucares de cinco carbonos. La
lignina es una sustancia compleja formada en gaste por compuestos fenolicos aromaticos
este compuesto produce rigidez o dureza a la dibreafa.

Tabla 2-9 componentes quimicos del bagazo de cafia

Componente Fibra Médula Finos
Celulosa 47 - 58 % 47.7 % 41.2 %

Hemicelulosa 21-37% 25.0% 26.0 %
Lignina 15-22% 19.5 % 21.7%
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2.4.3 Composicion Elemental.

Luego de describir la composicion fisica del baggda composicién quimica también se
puede describir su composicién en base a los elesi@ue lo forman, por ser organico el
bagazo estara constituido en su mayor parte pdroGar Hidrogeno, Oxigeno.

Tabla 2-10 Composicién elemental del bagazo de cafia

Elemento Porcentaje
Carbono 44 - 48 %
Hidrogeno 55-6.5%
Oxigeno 42 — 48 %
Nitrégeno 0.2-0.3%
Azufre 0.03-0.3%
Cenizas 1.0-6.0%

2.4.4 Composicion en Fibra, Médula y Finos.

Con estos valores, se puede determinar que la npagporcion es representada por la fibra, que es el
componente principal para generar la combustion.

Tabla 2-11 Composicién por sus componentes prifespa

Componente Porcentaje
Fibra 55 -60 %
Médula 30-35%
Finos 10-15%

En el afio 2014, se realizd6 una caracterizaciorbdgazo utilizado en el ingenio en estudio,
enviando una muestra de 2 kg al laboratorio de Bsardel Centro Tecnoldgico Cartif de
Espafia, obteniendo los siguientes resultados guneisstran en la

Tabla 2-12, se observa que los resultados no diltdas valores generales reportados en las
tablas anteriores.
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Tabla 2-12 Caracterizacion de Bagazo de un ingenicarero de El Salvador

DATOS DE LA MUESTRA

) . CI-01/100% - . Fecha de
Identificacion: BAGAZO Cadigo LAE: | M-LAE-1-30046/14 recepcion: 14/04/14
§ . 5 - _|BOLSA DE Fecha inicio/ | 15/04/14
Tipo de Muestra: | BIOMASA SOLIDA | Cantidad: 2 kg Envase: | ol AsTICO fin analisis 23/05/14
RESULTADOS
Valor
Parametro Método/Norma Incertidumbre | Unidades
Base s2ca Base himeda
UNE-EN 14774-3:2010 . .
Humedad total pérdida de peso a 105 °C -- 8,1 - % (masa)
A . UNE-EN 15148:2009 £ oy, )
Materias volatiles Gravimétrico a 900 °C 78,9 72,5 - Y (masa)
Carbono fijo Calculo por diferencia 149 13,7 - % (masa)
. UNE EN-14775:2010 - y .
Cenizas Gravimétrico (550 °C) 6.1 586 - % (masa)
Carbono 46,27 4251 - % (masa)
o UNE-EN 15104:2011 - o .
Hidrégeno Combustion a 950 °C 578 6,22 - Yo (masa)
R tra 16 _— 0L )
ANALISIS Nitrégeno 0,18 0,18 Yo (masa)
ELEMENTAL o .
Azufre UNE-EN 152892011 0,034 0,031 - Y (masa)
Cloro alorimétrico/cromatografia iénica 0.023 0,021 B % (masa)
Oxigeno Calculo por diferencia 42,08 4542 - % (masa)
COMPOSICION INORGANICA DE CENIZAS
Parametro Método Valor Incertidumbre Unidades
Na;O 0,83 - % (masa)
MgO 2,29 -- % (masa)
Alz0q 9,67 -- % (masa)
Si0, 70,90 -- % (masa)
P20s 1,90 - % (masa)
SOz 1,11 - % (masa)
K20 . 4,66 - % (masa)
Fluorescencia rayos X
Cao 3,34 - % (masa)
TiO2 0,43 - % (masa)
MnO 0,11 -- % (masa)
Fea0s 453 - % (masa)
SrO 0,03 - % (masa)
BaO 0,08 - % (masa)
Cl 0,08 - % (masa)
TEMPERATURAS DE FUSIBILIDAD DE CENIZAS (ATMOSFERA OXIDANTE)
Parametro Método Valor Incertidumbre Unidades
Temperatura de contraccion (SST) 940 -- °«C
T2 de deformacion inicial (DT) CEN/TS 15370-1 1.130 - °C
Calentamiento / evaluacion
T2 de hemiesfera (HT) computerizada 1.390 - °C
T2 fluida (FT) 1.430 -- °c
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2.4.5 Determinacion del poder calorifico del bagazo déaa

La importancia de saber la composicion del baga&zoadia es que depende de la variedad de
la cafia, de la regién en la cual se cultiva y decgso de extraccion, ésta composicion
permite calcular la cantidad de energia por unigadnasa que se tiene disponible cuando el
bagazo se oxida completamente en la caldera.

El poder calorifico superior supone que todos lementos que entran en la combustidon son
tomados a 0 °C con lo cual los gases son tamle&adbs a 0 °C después de la combustion,
por lo que el vapor de agua, tanto el que provienk& humedad contenida en el combustible
como la generada en la combustion del hidrégenensentraran totalmente condensados,
aprovechando asi el calor de su condensacion.

Esta diferencia entre los poderes calorificos sape¥ inferior debe comprenderse con

claridad. Cuando se trata de establecer la efigGiede conversion de energia quimica a
térmica, por ejemplo, (los casos de las calderds lps generadores de vapor), debe utilizarse
el poder calorifico superior del combustible enmedacién con la energia del vapor producido.

Si se utiliza el poder calorifico neto, el valor ldeeficiencia sera mayor que el real. Pero

cuando se trata de establecer la energia aportadal gombustible en el justo proceso de

combustion, el valor que debe ser utilizado eskpdder calorifico inferior. (Serra, 2016).

El poder calorifico neto considera que el vapoagiga contenido en los gases de combustion
no condensa, asi como tampoco el generado porrteaéddn de agua a partir del hidrogeno
contenido en el combustible por lo que no hay &padicional de calor de condensacion y
solo se dispondréa del calor de oxidacion del cotitles

También, una de las correlaciones expresadas kerkura azucarera, para determinar el
poder calorifico del bagazo es la \den Pritzelwitz van der Hors, donde las ecuaciotes
poder calorifico superior (HCV) e inferior (LCV) tha determinadas en funcion de la
Humedad % Bagazo y el Brix % Bagazo, a continuas@®muestra cada una:

HCV =19050-41.9S-190 W /K§J Ec. 2-1
LCV =17800-419S-201W JIKG Ec. 2-2
Donde:

S = Brix % Bagazo

W = Humedad % Bagazo
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Tomamos los datos promedio de Brix % Bagazo deznéss del Ingenio en estudio, Tabla
2-13, calculamos el poder calorifico superior @il haciendo uso de las Ec. 2-1 y Ec. 2-2
para el intervalo de Humedad % Bagazo entre 40 955e muestran los resultados en la
Tabla 2-14:

Tabla 2-13 Promedio de Brix % Bagazo por zafra

Zafra Brix % Bagazo
15-16 3.02
16-17 2.92
17-18 2.85
Promedio 2.93

Tabla 2-14 Poder calorifico inferior y superior d&mx % Bagazo constante y Humedad % Bagazo variabl

s W HCV LCv HCV Lcv
ix O

gggafo o “&Z‘gﬂ kilkg Btu/lb
2.93 40 11327.23  9637.23  4869.84 414327
2.93 41 11137.23 943623 478815  4056.85
2.93 42 10947.23 923523 470647  3970.44
2.93 43 10757.23 903423 462478  3884.02
2.93 44 10567.23 883323 454310  3797.61
2.93 45 10377.23 863223 446141  3711.20
2.93 46 10187.23 843123 437973  3624.78
2.93 47 099723 823023 429804  3538.37
2.93 48 080723 802923 421636  3451.95
2.93 49 9617.23 782823 413467  3365.54
2.93 50 042723 762723 405298  3279.12
2.93 51 923723 742623  3971.30 319271
2.93 52 004723 722523  3889.61  3106.29
2.93 53 885723 702423  3807.93  3019.88
2.93 54 8667.23 682323 372624  2933.46
2.93 55 847723 662223 364456  2847.05

Es notoria la relacion inversamente proporcionauanentar la humedad bajan los valores de
poder calorifico.
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3. Balances de Materia y Energia de un Ingenio Azucare utilizando el
Software Sugars™

Para el andlisis de los balances de vapor y enesgianuy usual que la industria utilice
softwares para la simulacion de sus procesos stadenganera planificar de forma ordenada y
eficiente la expansion y modificaciones dentro Eesenismas. Estas simulaciones permiten
tener un estimado del resultado a futuro sin ndadsde haber hecho la inversion y asi
asegurarse que seran rentables con los proyeatosegejecuten. Para el analisis del consumo
de vapor y energia en un ingenio hay diversos softsvcomerciales, y para interés de esta
investigacion se recurrira a Sugdtsprograma especifico para la industria azucarera.

3.1 Descripcion de Sugars¥

SugarsM para Windows® es un programa informéatico que prcpoa simulaciones de
procesos para las fabricas de azucar de cafia yagmgpara ayudar a la administracion con
las decisiones de proceso y las estrategias opasqiara la optimizacion del mismo. Ademas,
es un programa integrado que utiliza Visio® parausacion de procesos y para representar
graficamente el diagrama de flujo para el modelcsidaulacion. EI programa integrado es
completamente flexible con respecto al tipo deif@bgue puede analizar, porque utiliza
modulos de estaciones individuales que se puedggniaar en casi cualquier orden para
adaptarse al proceso que se simula.

Sugars™ utiliza muchas relaciones matematicas complejas palcular los balances de
materia y energia, para cada flujo en el modelamte fabrica de azlcar o refineria. Las
ecuaciones matematicas se emplean para describalal de solucidén y cristalizacion de
azucar, la elevacion del punto de ebullicién dejdoabes, la capacidad calorifica especifica,
densidad de jarabes, cristales de azucar, sodlideslubles, solubilidad de sacarosa,
sobresaturacion de masas cocidas, equilibrio vigpaido de mezclas de fluidos, entre otros.

Se utilizan ecuaciones adicionales para calcularakdr latente de evaporacion, la entalpia
total y la relacion de temperatura y presion pamaflujo de vapor (tanto saturado como

sobrecalentado). Se utilizan otros algoritmos malaular el porcentaje de cristalizacion de
una masa cocida, flujo de vapor en una corrient@rdeeso calentada, caracteristicas de
rendimiento centrifugo, color de una corriente ldgf etc. Los calculos de equilibrio para el

modelo se resuelven utilizando técnicas de itenab&sta que se obtiene un equilibrio dentro
de una exactitud especificada (normalmente, 0.01%).

Los célculos realizados por Sugdtproporcionan una simulacion de los diversos flues

proceso dentro del modelo, y los resultados darpoediccién del consumo de vapor y agua,
la cantidad y calidad de la produccién de melaaa(car. Los resultados de una simulacién
dependen de: (1) las propiedades de los flujosredesn el proceso, y (2) las propiedades (o
el rendimiento) de cada estacion. Los datos opesatieales de fabrica se utilizan para definir
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las propiedades de todos los flujos externos yptapiedades (valores de rendimiento) para
cada estacion. Las ventanas de entrada en SWgaes usan para ingresar todas las
propiedades del modelo.

Cada estacion procesa flujos externos en el diag@anflujo para proporcionar un flujo de
salida (o flujos) desde la estacion. Las estacideedestino procesan los flujos de salida de
las estaciones precedentes hasta que se detertodunlos flujos que salen del diagrama de
flujo. El programa continda iterando hasta que agga un equilibrio completo de calor,
material y color entre los flujos externos que amty salen del modelo. Los flujos externos
incluyen: cafia o azucar crudo en el proceso, vdpgo, de alimentacién, agua para dilucién,
dilucion azucar producida, etc. Los flujos de salidcluyen: azlcar, melaza, condensados
(agua), vapores, fibra, etc.

Para visualizar las ventanas de Sufhrse toma como ejemplo el célculo de las propieslade
del turbo alternador de vapor. Con frecuencia sesig& obtener una estimacion del consumo
de vapor de una turbina de vapor para diversasi@onds de vapor, dada la eficiencia
isentrépica de una turbina. Sugdrscalcula el consumo de vapor especifico y la eaergi
eléctrica generada segun los datos de entradaida sd¢tallados en la llustracion 3-1 e
llustracion 3-2.

Datos de entrada Datos de salida:

- Presion de vapor - Consumo especifico
TURBINA o

- Temperatura de Vapor - Energia eléctrica generada

- Eficiencia de la turbina

- Potencia de la turbina

llustracién 3-1. Datos de entrada y salida de SIfar

Sugars™ ofrece una interfaz grafica amigable que se maesirla llustracion 3-2 donde se
van agregando los datos conocidos del sistemadadisian
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llustracion 3-2 Ventana de entrada y salida desdato

A continuacién se describe cada campo de la vemtate llustracion 3-2:

ID del equipo (Equipment ID): Se puede usar una ID de equipo de hasta 11 cas@ara
identificar la estacidbn con una estacion real emprelceso. Se puede ingresar cualquier
combinacion de numeros y letras que se usan ébted / refineria para identificar el equipo.
No es necesario hacer una entrada en el campo Huipo si la estacion en el modelo no
tiene una estacion correspondiente en la fabrieneria.

Nombre de la estacion (Station Name)Se debe ingresar un nombre de hasta 20 caracteres
para la estacion.

Térmico (Thermal): Seleccione Salida de temperatura (Temperatura @uBficiencia
isentrépica (Isentropic Efficiency) junto con uredexcion de Presidn (Pressure) para definir la
energia eliminada del flujo de vapor por la turbin@s bordes de color marrén se utilizan para
indicar que solo se puede seleccionar uno de detbsampos.

» Salida de temperatura (Temperature Out): Ingrese la temperatura del vapor que
sale de la turbina. La temperatura y la presionfldg de vapor fuera de la turbina
determinaran la cantidad de energia transferidaajeir a la turbina.

» Eficiencia isentropica (Isentropic Efficiency): Ingrese la eficiencia isentropica para
la turbina. La eficiencia isentropica es el poragntdel cambio real de entalpia al
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cambio de entalpia sin cambio en la entropia. Adgureces esto se llama "Eficiencia
interna de la turbina”.

Presion (Pressure):La presion de salida, caida o retroalimentaciopusele seleccionar para

definir el cambio de presion del flujo de vapor adida que pasa a través de la turbina.
Simplemente haga clic en la pequefa casilla juhtoampo de entrada seleccionado para
activar el campo. Los bordes de color magenta dieamt para indicar que solo se puede
seleccionar una de las entradas.

» Salida (Out): Ingrese la presion de salida para el flujo dedaadie la turbina. El valor
ingresado para la presion de descarga se mantémdndte los calculos del balance.

» Caida de presion (Drop):Ingrese la caida en la presién del vapor cuanda pas
través de la turbina. La presion de salida del vapdasara en la presion del vapor en
la estacidbn menos el valor ingresado para la gota.

» Feedback (Retroalimentacién):Haga clic con el botén izquierdo en la casilla de
verificacion para usar la retroalimentacién de igrepara definir la presiéon del flujo
que sale de la turbina. Por ejemplo, si el flujcsdiida va a un receptor que tiene otro
flujo de entrada con un valor de presion, el valerpresion pasara de nuevo a la
turbina a medida que la presion sale.

Potencia (Power):Se puede especificar una Potencia de salida doieffia mecanica para

la turbina. Ingresar un valor para la Salida har& € flujo de vapor en la turbina sea un flujo
requerido y el flujo de vapor hacia la turbina sée suministrar a la turbina desde una fuente
gue pueda suministrar un flujo requerido; por ejempn flujo externo o un flujo desde una
estacion de distribucién (incluso si el flujo pgea otras estaciones antes de que llegue a la
estacion de la turbina, el flujo debe provenir delistribuidor o ser un flujo externo).

» Salida (Output) Ingrese la potencia de salida que producira lairtar Si se hace una
entrada para la potencia de salida, el flujo deovam la turbina sera un flujo
requerido; es decir, la cantidad de vapor en lairar necesaria para producir la
potencia especificada sera calculada por Sugars.

» Eficiencia Mecanica (Mechanical Efficiency):Ingrese la Eficiencia mecanica de la
turbina para permitir la pérdida de potencia ena&tionamiento mecanico para
convertir la energia térmica de la turbina en patedel eje.

Consumo Especifico de Vapor (Specific Steam Consutign): El consumo especifico de
vapor de la turbina se calculard con Sugars dutdastealculos del balance. No se puede
realizar ninguna entrada en este campo, pero et galculado se mostrara después de que se
completen los célculos del balance.

Potencia Mecanica Generada (Generated Mechanical ®er): La potencia de salida de la
turbina se calculard mediante Sugars durante liesiloa del balance. No se puede realizar
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ninguna entrada en este campo, pero el valor ealouse mostrara después de que se
completen los célculos del balance.

Sugars™ se vale de la apariencia grafica que i&ie® para representar diagramas de flujo
de los procesos, y en este caso de un turbo alt@recamo se muestra en la llustracion 3-3.
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llustracién 3-3 Interfaz con Visio para el calcdilas propiedades del turbo alternador de vapor
3.2  Balance de materia para el proceso de produccion @eucar.

Los balances de materia y energia en un Ingenieaeww nacen de la necesidad de verificar
si las cantidades que se estan produciendo de AxUEaergia son aquellas que permiten
tener el maximo de eficiencia, de esta maneraegues que la operacion es rentable.

Para realizar los balances de materia se requityamacion de las caracteristicas de la cafa
que ingresa al ingenio, ésta informacion se prasentun reporte que el laboratorio genera
diariamente, para este estudio, las caracteristieda cafia presentadas son un promedio de
las dltimas tres zafras. Esta informacion se ptasemla Tabla 3-1.

Tabla 3-1. Valores promedio de las caracteristieals cafia

Variable Razon de molida  Temperatura, Humedad  Pureza Color Fibra Brix
Valor 100 t/h 30 °C 71.96 84.04 14,500 Ul 14.00 3B6.
Debido a la variabilidad de los datos durante li@s dafras considerados, se determina el %

de error que se arrastra en los resultados deloslas, se realiza un analisis estadistico con
intervalo de confianza de 95%. Estos resultadasissstran en la Tabla 3-2, en ella se observa
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gue la desviacion estandar representa entre 2.2 &b respecto a la media, diferencia que se
va arrastrando en todos los demas resultadoseperalida por efectos del estudio.

Tabla 3-2. Error estimado de los datos promedia phbalance de materiales

Zafra %fibra en cafa Pureza J. diluido
Media 13.55 78.34
Error tipico 0.17 0.94
Mediana 13.47 78.7
Desviacion estandar 0.30 1.63
Varianza de la muestra 0.09 2.66
Rango 0.59 3.20
Minimo 13.29 76.56
Méaximo 13.88 79.76
Nivel de confianza (95.0%) 0.75 4.05

Las ecuaciones que seran utilizadas en todos lasdes de masa son:

Masa Entrando al sistema = Masa Saliendo del sistema Ec. 3-1
Z Las corrientes de masa entrando al sistema = Z las corrientes de masa saliendo del sistema Ec.3-2
n n
ME == Z MS EC 3'3
i=1 i=1

Se asume que en el sistema no existe acumulacidraideia.

3.2.1 Balance de materia del area de Extraccion.

El balance para todas las secciones de la fabteasq presentaran se hace en base a 100
toneladas de cafia molidas por hora. De esta f@enastablece una base de calculo sencilla
que permite tener comparacion con diferentes ingesin importar su razén de molida.

Los datos de entrada para Sufrsn el proceso de extraccion de jugo se presentsn e

Tabla 3-3y de forma esquematica en la llustracién 3-4 exeetiel detalle de cada una de las
entradas y salidas del proceso de extraccion,asd dos flujos intermedios entre molinos
véase Anexo A-1y A-2, en este se detalla todoadeato con sus entradas y salidas para el
proceso de extraccion y demas etapas del procestideacion de azlcar.
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Tabla 3-3. Datos de entrada y salida para el pooge®xtraccion

Entradas Salidas
Variables Valor Variables Valor

Cafia 100 ton/h Bagazo 27.91 Ton/h

Brix 16.33% Humedad de bagazo 49.00%

Color 14,500 Ul Azlcar en bagazo 1.45%

Pureza 84.04% Jugo mixto 103.39 ton/h

Fibra 14.00% Brix de Jugo mixto 13.11%
Imbibicién%fibra 137% Pureza de jugo mixto 84.25%
Temp. Imbibicién 92.4°C Color de jugo mixto 14,330

Imb%fibra: 137%
Temp. 92.4°C

Cafia: 100 thh

16.33% Ds Jugo mixto: 103.39 th
84.04% Pureza 13.11%DS

14.00% Fibra |:> EXTRACCION I:> 84 25% Pureza

14,500 UT 1431101

Basura: 0.10 th Bagazo: 2791 th
49% Humedad
1.45% Azicar

llustracion 3-4 Diagrama simplificado de entradasljdas de Sugars™ para el proceso de extraccion

3.2.2 Balance de materia del area de Purificacion.

El balance de materia del area de purificacioruyelel calentamiento de Jugo, la sulfitacion,
el alcalizado y la clarificacion de Jugo. Los datiesentrada para el software Suffarse
presentan en la Tabla 3-4, y en detalle mas ardplia llustracion 3-5.

Tabla 3-4. Datos de entrada y salida para el poogesgurificacion

Entradas
Variables

Jugo mixto

Brix de Jugo mixto

Pureza de jugo mixto

Color de jugo mixto

Temp. Jugo mixto

Valor

103.39 ton/h

13.11%

84.25%

14,311 Ul

Salidas
Variables
Jugo claro
Temp. Jugo claro
Brix Jugo claro
Pureza Jugo claro
Color Jugo claro

Cachaza Filtro banda (FB)

Humedad cachaza FB
Azucar cachaza FB

Cachaza Filtro Rotativo (FR)

31.4°C

Humedad cachaza FR
Azlcar cachaza FR

Valor
102.85 t/h
93°C
13.11%

85.00%
11,739 UI
0.50 t/h
68%
1.20%
1.60 t/h
70%
0.55%
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13.11% DS
84.25% Pureza
14311 U1

Jugo mixto: 103.39 th

CachazaFR: 1.60 th
Humedad: 70%
Azicar 0.55%

:> PURIFICACION |:>

Vapor 1° Efecto
Vapor escape
Amufre

Sacarato de caldo
Floculante

Jugo claro: 102.85 th
13.11% DS

85.00% Pureza
Temp. 93°C
11,735U1

Cachaza FB: 0.50th
Humedad: 60%
Azicar 1.20%

llustracion 3-5 Diagrama simplificado de entradasldas de Sugars™ para el proceso de purificacion

3.2.3 Balance de materia del area de Evaporacion.

El balance de materia del area de evaporadorasymel proceso de rectificacion del jugo y la
etapa encargada de eliminar el agua, la evaporac@s datos de entrada y salida para el

proceso de evaporacion se muestran en la Tabla BdStracion 3-6, y un detalle mas amplio
de flujos intermedios en el Anexo A-3.

Tabla 3-5. Datos de entrada y salida para el poode®vaporacion

Entradas

Variables
Jugo claro
Temp. Jugo claro
Brix Jugo claro
Pureza Jugo claro
Color Jugo claro
Vapor escape

Presion de vapor escape
Temp. de vapor escape

Jugo claro: 102.85 th
13.11% DS

85.00% Pureza

93°C Temperatura
11,735 UI Color

Salidas
Valor Variables
102.85 t/h Meladura
93°C Temperatura de meladura
13.11% Brix de meladura
85.00% Pureza Meladura
11,739 Ul Color de meladura
47.23 t/h Presién Vapor vegetal 1
248 kPa Presion Vaporaleget
127.2°C

:> EVAPORACION |:>

Presion Vapor vegjetal

Vap. escape 47.23 th

Presion vap escape 248 kPa

Temp vap escape 127.2°C

Meladura: 20.13 th
67 % DS

85.69% Pureza
64°C Temperatura
12,541 UI Color

Presion vap veg 1: 170 kPa
Presion vap veg 2: 115 kPa
Presion vap veg 3: 80 kPa

Valor
20.13 t/h

64°C
67%
85.69%

12841
kP20
115 kPa
80 kPa

llustracion 3-6 Diagrama simplificado de entradasldas de Sugars™ para el proceso de evaporacién
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3.2.4 Balance de materia del area de Recobrado.

El balance de materia del area de Recobrado inthsy®lasas cocidas A, B y C, centrifugas y
secado de azUcar. Los datos de entrada y salidaestran en la Tabla 3-6 e llustracion 3-7.

Tabla 3-6. Datos de entrada y salida para el poodesecobrado

Entradas Salidas
Variables Valor Variables Valor
Miel final 3.35t/h
Meladura 2013 th Brix Miel final 79.87%
Pureza Miel final 28.33%
Temperatura de meladura 64°C Temp. Miel final 35°C
Masa cocida A (MCA) afinacion 10.23 t/h
Brix de meladura 67% Pureza MCA afinacion 87.33%
Brix MCA afinacién 91.50%
Pureza Meladura 85.69% Contenido de cristales MCA afinacién 57.52%
Color MCA afinacién 12,326 Ul
Color de meladura 12,541 Ui Azlear Blanca 5-91 vh
’ Pureza azucar blanca 99.80%
Presion de vap veg. 1 170 kP& Humedad de azlcar blanca 0.04%
Color de azucar blanca 202 Ul

Presion vap veg 1 170kPa
Slurry

Sirope D 0.42 th

Brix Sirope D 69.84%

Meladusa: 20.13 th Pureza Sirope D 95.96%
67 % D5
85.69% Pureza Miel final 3.35 th
64°C Temperatura Miel final brix 79.87%
2,541 UI Color ::> RECOBRADO ::> Miel final pureza 28 33%
MCA afinacién 10.23 th Azicar blanca: 5.91 th
MCA afinacién brix 91.50% Pureza de aziicar 99.80%
MCA aﬂnaaén Pureza 87.33% Humadad de azticar: 0.04%
MCA Eﬂlﬂcléﬂ CIiStﬂlES 57.52% Color de azuicar 202 UL
MCA afinacion color 12,326 UL

llustracién 3-7 Diagrama simplificado de entradasldas de Sugars™ para el proceso de recobrado

3.2.5 Balance de materia de la Refineria.

El balance de materia del area de Refineria sayiaan el balance global del ingenio ya que
se utiliza vapor escape y vapor vegetal 1 paraoehtento y fundicion del azucar que se
alimenta a la refineria. Los datos de entradaigaale muestran en la Tabla 3-7 e llustracion
3-8, ademas de un detalle completo de la estaeidafoheria en el Anexo A-4.
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Tabla 3-7. Datos de entrada y salida para el poogesefineria

Entradas Salidas
Variables Valor Variables Valor
Masa cocida A (MCA) 10.23 t/h Miel A de afinacién .48 t/h
Pureza MCA 87.33% Brix Miel A afinacién 80.12%
Brix MCA 91.50% Pureza Miel A afinacién 73.13%
Contenido de cristales MCA 57.52% Azucar refino 74/6
Color MCA 12,326 Ul Humedad azucar refino 0.03%
Vapor escape 3.11 t/ Temperatura azUcar refino C35°
Presion de vapor escape 248 kPa ) )
Vapor vegetal 1 170 kPa Color azucar refino 31 Ul

Vapor escape 3.11 th
Presidn vapor escape 248 kPa
Presidn vapor veg 1 170 kPa

MCA afinacion 1023 th
MCA a.ﬁ.ﬂac:lon brix 91.50% N Azicar refino 4.67 th
MCA afinacion Pureza 87.33% Aicar refino humedad 0.03%

NMCA aﬁnac:lon cristales 57.52% ) Aziicar refino temperatura 35°C
MCA afinacién color 12,326 Ul :> REFINERIA I:> Azticar refine Color 31 UL

Miel A de afinacién 4.45 th
Miel A de afinacién Brix 80.12%
Miel A de afinacién Pureza 73.13%

llustracion 3-8 Diagrama simplificado de entradasldas de Sugars™ para el proceso de refineria

3.3 Balance de energia para el proceso de produccion deucar.

En el capitulo anterior se presentaron los baladeasasa de todo el ingenio en base a 100 t/h
de cafia molida de esta forma se establece unalbas@culo que permite tener comparacion
con diferentes ingenios sin importar su razén dedaolLos balances de materia son el primer
paso para realizar de manera sencilla los balatheesnergia de cada una de las etapas del
ingenio.

El programa Sugars™ permite colocar la entalpiaatk corriente de vapor, jugo insumos

qguimicos ya que posee estos valores en su basatae tlos datos de balance de energia
mostrados para cada etapa del proceso son calsutaddos valores de entalpia y los flujos

masicos, asi se puede calcular energia entradamdiay las pérdidas.
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El balance de energia presentado es con datos gimuohe las zafras 15/16, 16/17 y 17/18 en
estas zafras el consumo promedio de vapor escapermlada de cafia molida fue de 542.3
kg de vapor.

Las ecuaciones generales que seran utilizadasdes tos balances de energia de las etapas
del proceso de producciéon de azucar son:

Masa entrando al sistema * Energia total de la masa = Masa saliendo del sistema x Energia total de la masa Ec. 34

Z Corrientes de masas de entrada * Entalpia de cada masa

= Z Corrientes de masas saliendo * Entalpia de cada masa Ec.3-5
n n
ZME* HE= ZMS*HS EC 3'6
i=1 i=1

Se asume que en el sistema no existe acumulaciomateria ni pérdidas de calor por
irreversibilidades.

En el proceso de generacion vapor, se da la combudel bagazo de cafia dentro de la
caldera, con lo cual se obtiene una energia premtmide los gases de combustion que es
transmitida hacia el agua, convirtiéndola en vagaturado a las condiciones de entrada de la
caldera y posteriormente en vapor sobrecalentads.elcuaciones generales se describen a
continuacion:

anses = Qagua Ec. 3-7
Qgases = mgasescpgasesATgases Ec.3-8
Quapor = MyaporAHyapor Ec. 3-9

En el proceso de generacion de energia, el turleogeor aprovecha la energia del vapor
sobrecalentado para producir trabajo de flechaah#svar el vapor a condiciones de
saturacion, parte de la energia es perdida eroeépo de generacion. Esto se presenta en la
ecuacion 3-10:

Wiurbina = mvaporAHvapor - Qperdido Ec. 3-10
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3.3.1 Balance de energia del area de Extraccion.

Los datos de entrada para Suffaren el proceso de extraccion de jugo se presemida e
Tabla 3-8 y de forma esquematica para ver el detkdlcada una de las entradas y salidas de
energia del proceso de extraccion se presentadadtion 3-9. La entalpia especifica de la
cafia se estima como un promedio ponderado de fakpi@s de jugo y bagazo (Marques, y
otros, 2018), y la entalpia del bagazo en base adtudios de Louisiana (Adams, Whitehouse,

& MAples, 2018).

Tabla 3-8 Datos de entrada y salida de energiagh@raceso de extraccion

Entrada F|UJO(t%|];iSICO Entalpz:gﬁ(zp))ecmca Energia Total (kJ)
Agua imbibicién (t/h) 19.14 387 7,407,180
Cafia (t/h) 100 5,134 513,400,000
Energia total de Entrada 520,807,180
Salidas
Bagazo a molinos (t/h) 27.91 18,090 504,891,900
Jugo (t/h) 103.39 121.1 12,520,529
Basura (t/h) 0.10 18,090 1,809,000
Energia total de Salida 519,221,429
Energia perdida en forma de calor - 1,585,751
Porcentaje de energia perdida - 0.30%

Energia perdida

1,585,751kJ

Energia entrando , Energia saliendo
|:> EXTRACCION |:>
520,807,18&J 519,221,42%J

llustracién 3-9 Entradas y salidas de energia Egiba de Jugo

Es importante hacer notar que en el balance deimases entradas no son igual a las salidas. esto
debe a que no esta adicionada en el balance, &ldagenfriamiento de molinos, la cual se presanta e
la Tabla 3-9.
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Tabla 3-9 Datos de entrada y salida de energiagb@raceso de extraccion

Entrada Flujo Masico (t/h) Entalpia especifica Energia Total (kJ)
(kJ/kg)
Agua de enfriamiento molinos (t/h) 12.26 118.5 2,830
Energia total de Entrada 522,259,990
Energia total de Salida 519,221,429
Energia perdida en forma de calor 3,038,561
Porcentaje de energia perdida 0.58%

3.3.2 Balance de energia del area de Purificacion.

Los datos de entrada para Suffaren el proceso de purificacion de jugo se preseatala
Tabla 3-10 y de forma esquematica para ver elldadal cada una de las entradas y salidas de
energia del proceso de purificacion se preseritadtacion 3-10.

Tabla 3-10 Datos de entrada y salida de energégbgroceso de purificacion

Entrada Flujo Masico (t/h) Entalpia especifica Energia Total (kJ)
(kJ/kg)
Jugo (t/h) 103.39 121.1 12,520,529.00
JF (t/h) 5.71 345.7 1,973,947.00
Sacarato (t/h) 0.65 245.7 159,705.00
V2 (kg/h) 7964.1 2681.4 21,354,937.74
V1 (kg/h) 6446.9 2701.6 17,416,945.04
V escape (kg/h) 8021.7 2716.3 21,789,343.71
Energia total de Entrada 75,215,407.49
Salidas
Flasheos (t/h) 0.8 2676 2,140,800.00
Jugo Claro (t/h) 102.85 362.2 37,252,270.00
cachaza (t/h) 6.1 326.9 1,994,090.00
condensos escape (t/h) 8.02 534.2 4,284,284.00
condensos V1 (t/h) 6.45 488.5 3,150,825.00
condensos V2 (t/h) 7.96 430.9 3,429,964.00
Energia total de Salida 52,252,233.00
Energia perdida en forma de calor 22,963,174.49
Porcentaje de energia perdida 30.5%
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Energia Perdida

22,963,174.4 kI

Energia Ingresando Energia Saliendo

75,215,407.45 kJ 52,252,233.00
Purificacion
Porcantaje Energia |::>
Perdida 30.5 %

llustracion 3-10 Entradas y salidas de energidiPagion

3.3.3 Balance de energia del area de Evaporacion.

Los datos de entrada para Suffren el proceso de evaporacion de jugo se presentdm
Tabla 3-11 y de forma esquematica para ver elldadal cada una de las entradas y salidas de
energia del proceso de evaporacion se presentesieation 3-11.

Tabla 3-11 datos de entrada y salida de energéagb@roceso de evaporacion

Entrada Flujo Masico (t/h) Entalpia especifica (kJkg) Energia Total (kJ)
Jugo (t/h) 103.39 361.7 37,396,163.00
vapor escape 43.08 2716.3 117,018,204.00
Energia total de Entrada 154,414,367.00
Salidas
V1 a tachos 11.27 2701.6 30,447,032.00
V1 calentadores y cristalizadorn Ref 0.19 2701.6 3,304.00
V1 a primario 6.45 2701.6 17,425,320.00
V2 a secundario 7.96 2681.2 21,342,352.00
vapor de melador a condensador 11.12 2625.7 29848100
salida vapor booster 2.38 2616.6 6,227,508.00
condensos
1° efecto 40.87 534.2 21,832,754.00
2° efecto 19.08 488.5 9,320,580.00
3° efecto 11.75 430.9 5,063,075.00
4° efecto 10.78 357.7 3,856,006.00
Booster 2.3 357.7 822,710.00
meladura 20.39 167.9 3,423,481.00
Energia total de Salida 149,471,906.00
Perdidas por calor 4,942,461.00
Porcentaje de energia perdida 3.20%
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Energia Ingresando

154,414,367 kJ

—

Energia Perdida

4,942,461 kJ

Evaporacion

Porcentaje Energia
Perdida 3.20 %

Energia Saliendo

149,471,906.00 kJ/

—

llustracion 3-11 Entradas y salidas de energia pbérea de evaporacion

3.3.4 Balance de energia del area de Tachos.

Los datos de entrada para Suffaren el proceso de recobrado o del area de tachos se
presentan en la Tabla 3-12 y de forma esquematica yer el detalle de cada una de las
entradas y salidas de energia del proceso de extmbe presenta la llustracion 3-12.

Tabla 3-12 Datos de entrada y salida de energéagdaroceso de Tachos

Entrada
Meladura (t/h)
Vapor V1 (t/h)

Agua magmas (t/h)

Sirope (t/h)
Energia total de Entrada
Salidas
Azlcar (t/h)
Condensos (t/h)

condensos VKT
Vapor

Energia total de Salida
Pérdidas por calor
Porcentaje de energia perdida

Flujo Masico (t/h)

29.55
11.27
0.49
0.46
0.31
0.67
0.39

5.91
8.25
2.03
0.25
0.74
7.91
1.84
0.23
0.69

Entalpia especifica (kJkg)

171.8
2701.6
387
387
387
389.2
171.5

48.9

488.5
488.5
488.5

488.5
2626.4
2632.9
2631.5
2628.9

Energia Total (kJ)

5,076,690.00
30,447,032.00
189,630.00
178,020.00
119,970.00
260,764.00
66,885.00
36,338,991.00

288,999.00
4,030,125.00
991,655.00
122,125.00
361,490.00
20,774,824.00
4,844,536.00
605,245.00
1,813,941.00
33,832,940.00
2,506,051.00
6.90%
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Energia Perdida

2,506,051 kJ

Tachos

Energia Ingresando Energia Saliendo

Porcentaje Energia
36,338,991 kJ Pérdida 6.90% 33,832,940 kJ

llustracién 3-12 Entradas y salidas de energiaemos
3.3.5 Balance de energia de la Refineria.

Los datos de entrada para Suffiren el proceso de Refineria se presentan en laBabB y
de forma esquematica para ver el detalle de cadaleras entradas y salidas de energia del
proceso de Refineria ver la llustracion 3-13.

Tabla 3-13 Datos de entrada y salida de energéagdqaroceso de refineria

Entrada Flujo Masico (t/h) Entalpia especifica (kJkg) Energia Total kJ
Azucar fundida (t/h) 5.03 84.1 423,023.00
Vapor escape 3.11 2716.3 8,447,693.00
vapor 1 0.03 2701.6 81,048.00
cal 0.08 181 14,480.00
agua 2.6 389.2 1,011,920.00
agua en CTRS 0.15 389.2 58,380.00
0.16 389.2 62,272.00
0.17 389.2 66,164.00
Vapor alfavap 0.3 2716.3 814,890.00
Energia total de Entrada 10,979,870.00
Salidas
Condensos 0.3 534.2 160,260.00
0.03 488.5 14,655.00
1.71 534.2 913,482.00
0.5 534.2 267,100.00
0.32 534.2 170,944.00
0.13 534.2 69,446.00
1.6 2625.1 4,200,160.00
0.46 2625.1 1,207,546.00
0.3 2625.2 787,560.00
0.13 2625.5 341,315.00
Azucar refino (t/h) 4.67 48.9 228,363.00
terrones 0.08 180.2 14,416.00
polvillo 0.05 42.3 2,115.00
sirope 4° 0.39 171.8 67,002.00
Energia total de Salida 8,444,364.00
Pérdidas por calor 2,535,506.00
Porcentaje de energia perdida 23.09
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Energia Perdida

2,535,506 kJ

Energia Ingresando :> Refineria :> Energfa Saliendo
Porcentaje Energia
10,979,870 kJ Perdida 23.09% 8,444,364 kJ

llustracién 3-13 Entradas y salidas de energiaafm&ia

3.3.6 Balance de energia de la Caldera.

Los datos de entrada para el balance de matenergia se presentan en la Tabla 3-14 y de forma
esquematica en la Para ver el detalle de cada emasdentradas y salidas de energia del proceso de
Refineria ver la llustracion 3-14.

Tabla 3-14 Datos de entrada y salida de energéagdaroceso de Caldera

Entrada Flujo Masico (t/h) Entalpia especifica (kJkg) = Energia Total kJ
Bagazo 27.91 18,090.00 504,891,900
Aire 94.89 311.50 29,558,235
Agua 54.23 491.04 26,629,099
Energia total de Entrada 561,079,234
Salidas
Vapor sobrecalentado 54.23 2,716.30 147,304,949
Gases de combustion 117.56 1,593 187,273,080
Ceniza 5.24 698 3,657,520
Energia total de Salida 338,235,549
Pérdidas por calor 222,843,685
Porcentaje de energia perdida 39%

Energia perdida

222,843,685 kJ

Energia entrando Energia saliendo
CALDERA
561,079,234 kJ 338,235,549 kJ

llustracion 3-14 Entradas y salidas de energiaeZatd
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3.3.7 Balance de energia de Turbogeneradores.

Los datos de entrada para el balance de matem&rgia se presentan en la Tabla 3-15 y de
forma esquematica en la Para ver el detalle de waaale las entradas y salidas de energia del

proceso de turbogeneradores ver la llustracion.3-15

Tabla 3-15 Datos de entrada y salida de energégbgroceso de turbogeneradores
Flujo Masico (t/h) = Entalpia especifica (kJkg)
54.23 2,716.30

Entrada

Vapor sobrecalentado
Energia total de Entrada

Salidas
Vapor de escape
Energia generada

Energia total de Salida

Pérdidas por calor

43.08 2716.3
75 kWh/ton cafa

Porcentaje de energia perdida

Energia entrando

147,304,949 kJ

Energia perdida

3,286,745 kJ

|:> TURBOGENERADOR |:>

Energia Total kJ

147,304,949

147,304,949

117,018,204

27,000,000
144,018,204
3,286,745
2.2%

Energia saliendo

144,018,204 kJ

llustracion 3-15 Entradas y salidas de energiaigrogeneradores
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4. Consumo de vapor y formasdereducirlo.

Para el calentamiento en los diferentes procesam diegenio azucarero, se utiliza vapor que
proviene de los turbogeneradores, la mayoria dening funciona bajo dos modalidades,
algunos con turbinas de condensacion y otros atimfas a contrapresion (vapor escape). Los
ingenios que tienen turbina de condensacion, exiaa porcion de vapor para ser usado en
la fabrica para el proceso y la otra parte del vag® enviado a un condensador que lo
convierte en agua y regresa nuevamente hacia darealPara los ingenios que poseen esta
configuraciéon de consumo de vapor, es de vital mapaia que optimicen el consumo de
vapor que va hacia fabrica, ya que esa porcionag@rvse deja de transformar en energia
eléctrica (Solares, 2014). En cambio, en los imgeque tienen la configuracién de turbos a
contrapresion, deben consumir todo el vapor escapgue €stos no tienen un condensador
para convertir el vapor en agua y se usa como mddiacondensacion el proceso de
evaporacion del jugo de cafa; si el ingenio noasz de consumir todo el vapor de las
turbinas, se debe disminuir la generacion de eaergi

El ingenio en estudio posee la configuracion dbdgenerador a contrapresion, el reducir el
consumo de vapor para este ingenio no tendriadsenth que se dejara de producir
electricidad, es por eso que la alternativa quessediara es el uso de una nueva turbina de
baja presiéon, para que el ahorro de vapor en falsicpueda utilizar para generar energia
eléctrica sin afectar el consumo global de vapoags de los turbogeneradores principales.

4.1  PrincipiodeRillieux.

Se discutié en el capitulo anterior sobre los tiplesvapor utilizados en el proceso de

fabricacion de azucar. El vapor que provee todenkrgia para el proceso es llamado vapor
escape, que proviene de la salida del turbogenergdes enviado a la estacion de

evaporadores en donde su energia es aprovechadabyiesnen los demas tipos de vapor que
se utilizan en otras etapas de fabricacién.

La evaporacion es una operacion esencial en taaldabricas de azlucar y determina
ampliamente la eficiencia energética. (Rein, 20Ra)a evaluar el trabajo de los evaporadores
existen 3 conceptos basicos que son:

« Capacidad: se refiere a la cantidad de agua qesaporador es capaz de eliminar del
jugo por unidad de tiempo.

* Economia: se expresa como la cantidad de masapde walizada para evaporar una
unidad de masa de agua del jugo.

» Consumo de vapor: en los ingenios este paramette mwedirse como las toneladas de
vapor consumido por tonelada de cafia molida po{Stga, 2014).
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En una fabrica de azulcar, la estacion de evapaoramdcentra el jugo clarificado de los
clarificadores de 10-14 °Bx hasta convertirlo e nmel con 65-67 °Bx por la evaporaciéon
del agua. La cantidad de agua removida es alreakd@0% del peso del jugo o 70% - 80%
del peso de la cafia. El vapor requerido para opeaporadores de simple efecto excederia la
cantidad de energia en forma de vapor disponibd bagazo. (Birkett)

El vapor escape utilizado en el ingenio proveniel#da descarga de los turbogeneradores se
utiliza en los evaporadores de primer efecto. Leaperadores de segundo efecto son
calentados por el vapor que se generd en la ev@gordel jugo del primer efecto. Asi, la
energia en el vapor original que entr6 en el priefecto es reusada en cada uno de los
evaporadores de efectos siguientes, y es por est@lquso de evaporadores multiple efecto
implica el ahorro de vapor.

Para que la evaporacion multiple efecto trabajéena@peratura (presion) en cada efecto debe
ser inferior que la del efecto precedente. Pareeinentar la diferencia de temperatura, el
ultimo efecto es operado a condiciones de vacik¢B). Es de tomar en cuenta que:

* No se necesita el uso de bombas intermediariasgp@ral jugo pase de un evaporador
a otro.

» La baja de temperatura debido a la operacion el vaduce la inversion de sacarosa
en el jugo concentrado.

» La diferencia de temperatura extra debido a laamp@n de vacio en los evaporadores
compensa por el incremento en el punto de ebulli@dmedida que el jugo se
concentra.

La eleccidén del esquema de evaporacion es fundampata el balance del vapor escape
consumido por la fabrica, el ingenio en estudindieun esquema de 4 efectos de
evaporadores.

La evaporacion multiple efecto fue patentada pdlieRk, en Luisiana en 1840, el formuld
tres reglas que se cumplen en el desempeiio deradapes trabajando en efecto multiple:

* En un sistema de evaporadores multiple efecto, tibda de vapor suministrado al
primer efecto evaporara tantas libras de agua cefeotos tenga el sistema de
evaporacion. Para esta primera regla se asumeagakmnientacion de jugo a cada
efecto es muy cercana a la temperatura de ebullicié

* Cuando el vapor es extraido de algun efecto deipielefecto, el ahorro de vapor esta
dado por la Ec. 4-1.

Numero de efecto de la extracciéon * cantidad de vapor extraido Ec. 4.1
C. 4-

Ahorro de vapor = —
P Numero total de efectos
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» Siempre se debe retirar continuamente los gasesdeasables del evaporador tanto
del lado calandria como en el lado del jugo (Biket

4.1.1 Balance de materia en Evaporadores.

El principio de Rillieux puede ser aplicado paréinear la cantidad de vapor necesario, carga
del condensador vy el brix intermedio del jugo. lsmal para calcular estos datos es con una
base de calculo de 100 t/h de jugo clarificado arisnpromedio (B) y colocar un brix final de

la meladura para el caso se usara 67 °Bx. Se @vadia cantidad de vapor de primer efecto

usado para el calentamiento en los tachos y lass aiwbos de vapor para calentadores

primarios y secundarios.

El flujo de meladura a la salida de los evaporasi@e puede calcular por un balance de
sélidos a la entrada y salida del tren de evapanaéste balance se muestra de la Ec. 4-2 a la
Ec. 4-5.

100 (t/h) * Brix de Jugo (B) = Flujo Meladura (t/h) * Brix de Meladura (0.67) Ec. 4-2

100 * (B) = Flujo Meladura (t/h) * (0.67) Ec. 4-3
100 * (B)
. t _ _
Flujo Meladura ( /h) = e Ec. 4-4
100 =B

Ec. 4-5

Total de agua Evaporada = 100 — 067

_’ VaporVegetal 1a VaporVegetal 2 a
tachos (t/h) ' calentadores (t/h)
17.9 7.96

VaporVegetal 4 (t/h)

SO L A AR

VaporYegetal 1 (t/h) VaporVegetal 2 (t/h) VaporVegetal 3 (t/h)
19.08 11.75 10.78

Primer Segundo Tercer Cuarto
Efecto Efecto Efecto Efecto

11 L1 11 11
/ \ e N / S
4
Vaporz;f;ge wh \-/ Jugo Clarificado \/ Jugo Clarificado \ Jugo Clarificado

66.06 t/h 46.34t/h 33.82t/h

Meladura

22.7t/h

Jugo Clarificado
103.3t/h

Condensos Condensos

> Condensos L 5 Condensos — vegetal 2 > vegetal 3

escape vegetal 1
43.08t/h 19.08 t/h 1175t/ 10.78 t/h

llustracion 4-1 Esquema de los evaporadores dehingen estudio sin ninguna modificacion
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t agua evaporada/100 t cafa
40.00 36.97
35.00
30.00
25.00

19.72
20.00

15.00 12.45 11.12
10.00
5.00
0.00

Primer efecto Segundo efecto Tercer efecto Cuarto efecto

Gréfica 4-1 Toneladas de agua evaporada en cacla efe los evaporadores por cada 100 t de cafia

La llustracién 4-1 muestra el balance realizado$ugars" para el tren de evaporacién del
ingenio en estudio con sus condiciones normalespdeacion con una base de calculo de 100
t/h de cafia molida

La Gréfica 4-1 muestra las toneladas de agua eadp@n cada uno de los efectos del tren de
evaporacion. Si al tren de evaporacion entran 4B3v@®or escape se observa que en el primer
efecto solo se estan evaporando 36.97 t de agyagidelSe puede ver més a detalle el balance
en el Anexo B-1.

52



5. Modificaciones para disminuir el consumo de vapor.

5.1 Cambio de calentadores de jugo en el area de Pudécion.

Para mejorar la eficiencia en el proceso de cal@ptato de jugo previo a la clarificacion, se
sugiere cambiar los intercambiadores de calor gugbnente son de tubo y coraza con un
area de transferencia de calor 5321%pfir unos calentadores de placas con un area de
transferencia de calor de 2848.13 éstos calentadores propuestos son mas eficidabégdo

a su disefo. La eficiencia aumenta de un 55% &t 9

En la simulacién del caso base se colocaron lasd los nuevos calentadores y la cantidad
de vapor consumido por tonelada de cafia dismineyd4®@.3 kg de vapor escape/t cafia a
472.3 kg de vapor/t cafa, ver Tabla 5-1. Una disoign de 70 kg de vapor escape por hora.
La mejora en el consumo de vapor es significatelaidb a que los equipos de tubo y coraza
de calentamiento usados actualmente tienen méasOdafids de uso, lo cual los hace
ineficientes y que gasten mucha energia.

Tabla 5-1 Datos de entrada y salida de energiagbam@ceso de purificacion haciendo el cambioalerntadores

de jugo.
Entrada Flujo Masico (t/h) Entalpia especifica Energia Total (kJ)
(kJ/kg)

Jugo (t/h) 103.39 121.1 12,520,529.00

JF (t/h) 5.71 345.7 1,973,947.00

Sacarato (t/h) 0.65 245.7 159,705.00

V2 (t/h) 4.78 2681.4 12,818,700.84

V1 (t/h) 3.86 2701.6 10,450,329.12

V escape (t/h) 4.81 2716.3 13,073,551.90

Energia total de Entrada 50,996,762.86
Salidas
Flasheos (t/h) 0.8 2676 2,140,800.00
Jugo Claro (t/h) 102.85 362.2 37,252,270.00
cachaza (t/h) 6.1 326.9 1,994,090.00
condensos escape (t/h) 4.81 534.2 2,569,502.00

condensos V1 (t/h) 3.87 488.5 1,890,495.00
condensos V2 (t/h) 4.78 430.9 2,059,702.00

Energia total de Salida 47,906,859.00

Energia perdida en forma de 3089903.86
calor
Porcentaje de energia
. 6.1
perdida
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———) VaporVegetal 1a

VaporVegetal 2a
tachos _(t/h) calentadores (t/h)
15.33 4.78
VaporVegetal 1 (t/h) Vapor Vegetal 2 (t/hf VaporVegetal 3 (t/h) VaporVegetal 4 (t/h)
33.34 18. 14.76 13.35
1 A AR R
. . - VaporVegetal 1 (t/h) - : - VapofVegetal 2 (t/h) |- -
: . : 18.02 - . : : ° )
Primer . _ Segundo . Tercer . . Cuarto .
Efecto . - Efecto . Efecto | . Efecto .
| | I | |
’_’J : — " — )
> A ~ N 7.
Vapor escape (t/h) \ // n N 7 . ke e S e
39.28 e Jugo Clarificado s B Jugo Clarificado S~ Jugo Clarificado ~—
69.69 t/h 50.88 t/h 36.12 t/h
Meladura
22.7t/h

Jugo Clarificado
1033 t/h
13.26% DS

llustracion 5-1 Esquema de tren de evaporadorg® Ide realizar el cambio de los calentadores de yudnraza
por calentadores de placas

t agua evaporada/100 t cafia con cambio de
calentadores de jugo

40
35
30
25
20

14.76
15 13.35
: l .

Primer efecto Segundo efecto Tercer efecto Cuarto efecto

33.34

18.81

o wuw

Gréfica 5-1 Toneladas de agua evaporada en cacta efe los evaporadores por cada 100 t de cafaal h
cambio de calentadores de jugo

Al realizar el cambio de calentadores, la cantid@dapor requerido en el tren de evaporacion
es menor ya que se requiere menor cantidad de vapetal 1 para realizar el mismo trabajo

gue realizaban los calentadores antiguos, que siatlaja eficiencia necesitaban mucho vapor
escape y vegetal 1 para realizar el mismo calertami Por eso esta Grafica 5-1 comparada
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con la Grafica 4-1 se observa que se siguen evagoias mismas 80.26 t de agua, pero el
primer efecto de los evaporadores deja de haaealer cantidad del trabajo y se reparte en
los siguientes efectos. Se puede ver mas a detdlidance en el Anexo B-2.

5.2 Uso de Vapor Vegetal 2 en el area de Tachos.

El proceso de cristalizacion de azucar conocidaoctamestacion de tachos utiliza vapor
vegetal 1 para realizar los cocimientos. Un pumtpdrtante para lograr disminuir el consumo
de vapor escape es utilizar en lugar de vapor akgewvapor vegetal 2. Este vapor vegetal 2
tiene menor presion que el vapor vegetal 1 y pdeenenor entalpia. El vapor 1 tiene una
entalpia de 2706.1 kJ/kg de vapor y el vapor vé@etiene una entalpia de 2681.4 kJ/kg. Al
realizar estos cambios de sustitucion de vapor Vgoor 2 en el area de tachos se mantienen
los cambios realizados en la sustitucion de calemés. Y los resultados del balance de
energia se muestran en la Tabla 5-2.

Tabla 5-2 Datos de entrada y salida de energiagb@raceso de tachos al cambiar de vegetal 1 etake®)

Entrada Flujo Masico (t/h) = Entalpia especifica (kJkg) Energia Total (kJ)
Meladura (t/h) 29.55 172.2 5,088,510.00
Vapor V1 (t/h) 11.07 2681.4 29,683,098.00

agua magmas (t/h) 0.49 392.6 192,374.00
0.46 392.6 180,596.00
0.31 392.6 121,706.00
0.24 392.6 94,224.00
Sirope (t/h) 0.39 172.2 67,158.00
Enefota total de 35,427,666.00
Salidas
Azucar (t/h) 5.91 48.9 288,999.00
Condensos (t/h) 8.11 430.9 3,494,599.00
1.99 430.9 857,491.00
0.25 430.9 107,725.00
condensos vkt 0.72 430.9 310,248.00
Vapor 7.91 2626.6 20,776,406.00
1.84 2632.9 4,844,536.00
0.23 2631.5 605,245.00
0.69 2628.9 1,813,941.00
Energla lotal de 33,009,190.00
Perdidas por calor 2,328,476.00
Porcengzjr%ic(ijzenergla 6.57

Al cambiar la cantidad de vapor de extraccion dehe@r efecto, también cambiara el balance
de vapor de los evaporadores. Los resultados ¢ercasbio se muestran en Tabla 5-3:
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Tabla 5-3 Datos de entrada y salida de energiagb@r@ceso de Evaporacion al cambiar de vegedaldigetal 2

Entrada Flujo Masico (t/h) Entalpia especifica (kJkg) Energia Total kJ
Jugo (t/h) 103.39 365.1 37,747,689.00
vapor escape 36.52 2716.3 99,199,276.00

Energia total de 136,946,965.00

Entrada
Salidas
V2 a tachos 11.06 2681.4 29,656,284.00
V1 a primario 3.87 2701.6 10,455,192.00
V2 a secundario 4,78 2681.4 12,817,092.00
V4 10.5 2625.7 27,569,850.00
salida vapor booster 2.38 2616.6 6,227,508.00
condensos
1° efecto 36.52 534.2 19,508,984.00
2° efecto 26.66 488.5 13,023,410.00
3° efecto 11.26 430.9 4,851,934.00
4° efecto 10.15 357.7 3,630,655.00
Booster 2.3 357.7 822,710.00
meladura 20.39 167.8 3,421,442.00
Energ|a_t0tal de 131,985,061.00
Salida
Perdidas por calor 4,961,904.00
Porcgntaje (_je 3.623
energia perdida
e > me
VmorV:gest;I 1 (t/h) VaporV;ge]jl 2 (t/h| Vapcr\/tﬁegtzl 3 (t/h) Vmorvigestzlét (t/h)
Vapor ezgseéasll (t/h) Vapof Viﬁeztglz (t/h)
Hec et e Gecto
’_" L1 L1 L1 L1
7 J S S

Vaporescape (t/h \/ v »>
® 35.5;J e Jugo Clarificado Jugo Clarificado

Jugo Clarificado

72.32t/h 45.21t/h 33.27t/h

Meladura
22.7t/h

Jugo Clarificado
103.3 t/h
13.26% DS

llustraciéon 5-2 Toneladas de agua evaporada emefadto de los evaporadores por cadat Hé0cafia al hacer
cambio de vapor 1 a vapor 2 en la alimentaciérogedchos
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La cantidad de vapor consumido por tonelada de ab@é@mbiar calentadores era de 472.9 kg
de vapor/t de cafia, sin embargo, al cambiar laegliation de vapor vegetal 1 a vapor vegetal
2 en el area de tachos, la cantidad de vapor dismihasta 444.7 kg de vapor/t de cafia es
decir este cambio tiene un ahorro de vapor dei&\@apor/ t caia.

t agua evaporada/100 t cafa al cambiar V1 a V2
en los tachos
40

35 30.68

27.14
11.94 105

Primer efecto Segundo efecto Tercer efecto Cuarto efecto

30
25
20
15

10

[€,]

Gréfica 5-2 Toneladas de agua evaporada en cacla efelos evaporadores por cada 100 t de cafacat h
cambio de calentadores de jugo.

Al realizar el cambio de vapor de primer efectoapares de segundo efecto en los tachos se
verifica que la cantidad de agua evaporada erniraepefecto es ain menor que con el cambio
de los calentadores de jugo. Sin embargo, en tomerede evaporacion se siguen evaporando
las mismas 80.2 t de agua por cada 100 t de cafdgadr el primer efecto reparte el trabajo
principalmente con el segundo efecto, ya que elirsdy efecto realiza mayor trabajo de
evaporacion que en los casos anteriores. Se peedeas a detalle el balance en el Anexo B-
3.

5.3 Uso de Vapor Vegetal 2 en el area de Refineria.

La refineria utiliza vapor escape para realizar susmientos, uno de los cambios que se
propone es, al igual que en el area de recobradiaauvapor vegetal 2 en lugar de vapor
escape. Este cambio de vapor generara una baja &sd de produccion, pero el vapor
ahorrado servira para generar mayor cantidad dgiene
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Tabla 5-4 Datos de entrada y salida de energiagb@raceso de Refineria de Azlcar

Entrada Flujo Mésico (t/h) = Entalpia especifica (kJkg) = Energia Total kJ
azucar fundida (t/h) 5.03 84.1 423,023.00
Vapor escape 3 2681.6 8,044,800.00
vapor 1 0.03 2701.6 81,048.00
cal 0.08 183.2 14,656.00
agua 2.61 394.7 1,030,167.00
agua en CTRS 0.15 394.7 59,205.00
0.16 394.7 63,152.00
0.17 394.7 67,099.00
vapor alfavap 0.29 2681.6 777,664.00
Energia total de 10,560.814.00
Entrada
Salidas
Condensos 0.29 430.9 124,961.00
0.03 488.5 14,655.00
1.66 430.9 715,294.00
0.48 430.9 206,832.00
0.31 430.9 133,579.00
0.13 430.9 56,017.00
1.6 2625.1 4,200,160.00
0.48 2625.1 1,260,048.00
0.3 2625.2 787,560.00
0.13 2625.5 341,315.00
azucar refino (t/h) 4.67 48.9 228,363.00
terrones 0.08 183.2 14,656.00
polvillo 0.05 42.3 2,115.00
sirope 4° 0.3 172.5 51,750.00
Energia.total de 8.137,305.00
Salida
Perdidas por calor 2,423,509.00
Porcentaje de 22 95

energia perdida

Al cambiar la cantidad de vapor de extraccion deher efecto, el balance de vapor de los
evaporadores también cambiara. Por lo tanto, kdteslos se muestran en la Tabla 5-5:
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Tabla 5-5 Datos de entrada y salida de energiagb@raceso de Evaporacion al cambiar de vapopesga

Entrada
Jugo (t/h)
vapor escape

Energia total de Entrada

Salidas
V2 a tachos
V1 a primario

V2 a secundario

V2 arefineria

vapor de melador a condensador
salida vapor booster

condensos
1° efecto
2° efecto
3° efecto
4° efecto
Booster
meladura

Energia total de Salida
Perdidas por calor
Porcentaje de energia perdida

Vapor Vegetal 1 (t/h)

Flujo Masico (t/h)

_’ VaporVegetal 1a

3231

Primer
Efecto

L1
Vapor escape (t/h) \/

38.20

Jugo Clarificado
103.3t/h
13.26% DS

AL

vegetal 2 en la refineria

103.39 365.1
38.2 2716.3
11.08 2681.4
3.87 2701.6
4.78 2681.2
3.0 2681.2
8.95 2625.7
2.38 2654.2
38.2 534.2
28.26 488.5
9.74 430.9
8.57 357.7
2.3 357.7
20.39 167.8

VaporVegetal 2a
' calentadores (t/h)
18.85

VaporVegetal 2 (t/h| VaporVegetal 3 (t/h)

28.59 10.41

VaporVegetal 2 (t/h)
9.74

Segundo Tercer
Efecto Efecto

Entalpia especifica (kJkg)

Energia Total kJ

37,747,689.00
103,762,660.00
141,510,349.00

29,709,912.00
10,455,192.00
12,816,136.00
8,043,600.00
235900
6,316,996.00

20,406,440.00
13,805,010.00
4,196,966.00
3,065,489.00
822,710.00
3,421,442.00
136,559,908.00
4,950,441.00
3.498

VaporVegetal 4 (t/h)
8.95

AL

Cuarto
Efecto

Jugo Clarificado
42.13t/h

Jugo Clarificado
31.72t/h

V l
Meladura
22.7t/h

llustracién 5-3 Toneladas de agua evaporada enefads de los evaporadores por cada 100 t deatdfeer

cambio de vapor 1 a vapor 2 en la alimentacionrafineria
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La cantidad de vapor consumido por tonelada de ahitambiar calentadores era de 472.9
kg/t de cafia, sin embargo, al cambiar la alimeétade vapor vegetal 1 a vapor vegetal 2 en
el area de tachos la cantidad de vapor disminugéah®4.7 kg de vapor/t de cafia es decir
este cambio tiene un ahorro de vapor de 28.2 kgniapana.

Ahora al realizar el cambio de alimentar la refiaeron vapor vegetal 2 la cantidad de vapor
consumido baja a 430.5 kg de vapor/t de cafa. Eis, @& redujeron 14.5 kg de vapor/t de
cafna.

t agua evaporada/100 t caia al cambiar V1 a V2
para la alimentacién de la refineria
40

35 32.31

28.59
10.41 8.95

Primer efecto Segundo efecto Tercer efecto Cuarto efecto

30
25
20
15

10

(€]

Gréfica 5-3 Toneladas de agua evaporada en cacla efelos evaporadores por cada 100 t de cafacat h
cambio en la alimentacion de vapor en la refineria

Al igual que los casos anteriores se observa quarabiar la alimentacion de vapor de la
refineria de vapor vegetal 1 a vapor vegetal 2viaperacion total del agua del tren de
evaporacion se mantiene igual, ver llustracion Si8,embargo el trabajo se distribuye de
manera mas uniforme entre los evaporadores de pyirsegundo efecto, ver Grafica 5-3. Se
puede ver mas a detalle el balance en el Anexo B-4.

5.4  Recompresion de vapor.

Con los cambios anteriores se habia logrado retmaantidad de vapor hasta 430.5 kg de
vapor por tonelada de cafa, sin embargo, al redbzeecompresion de vapor vegetal hasta
vapor escape la cantidad de vapor se logra retasta 387.7 kg de vapor por tonelada de
cafna.
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Tabla 5-6 Datos de entrada y salida de energiagb@raceso de Evaporacion al recomprimir vapor 2 e
inyectarlo en vapor escape

Entrada Flujo Masico (t/h) = Entalpia especifica (kJkg) @ energia Total kJ
Jugo (t/h) 103.39 365.1 37,747,689.00
33.93 2716.3 92,164,059.00

vapor escape

Energia de re compresion 129,911,748.00

Salidas
V2 atachos 11.08 2681.4 29,709,912.00
V1 a primario 3.87 2701.6 10,455,192.00
V2 a secundario 4.78 2681.2 12,816,136.00
V2 a refineria 3.0 2681.2 8,043,600.00
Vapor de melador a condensador 3.78 2625.7 9,9290
salida vapor booster 2.38 2654.2 6,316,996.00
condensos
1° efecto 43.93 534.2 23,467,406.00
2° efecto 33.61 488.5 16,418,485.00
3° efecto 4.71 430.9 2,029,539.00
4° efecto 3.3 357.7 1,180,410.00
Booster 2.3 357.7 822,710.00
meladura 20.39 167.8 3,421,442.00
Energia total de Salida 124,606,974.00
Perdidas por calor 5,304,774.00
Porcentaje de energia perdida 4.083
[ e > e
veorvegea s (4 VaporVegetal 2 (t/ veorvegeals (4 veorveseaa (4
Vapor esgetali (t/h) Vaaovvzg:‘lalz (t/h)
oo e o Hocr
’_" L L] L] L]
N N / N J N /

Vaporescape (t/h)
43.93

Jugo Clarificado ~—~ Jugo Clarificado Jugo Clarificado l

65.39 t/h 31.85t/h 26.56 t/h

Meladura
22.7t/h

Jugo Clarificado
103.3t/h
13.26% DS

llustracién 5-4 Toneladas de agua evaporada enefadt de los evaporadores por cada 100 t deatdfacer
recompresion de vapor 2 e inyectarlo como vapamsc
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t agua evaporada/100 t caia al recomprimir

vapor 2
40 37.64
35 33.54
30
25
20
15
10 5.29 379
5 .
: o m
Primer efecto Segundo efecto Tercer efecto Cuarto efecto

Gréfica 5-4 Toneladas de agua evaporada en cacta efe los evaporadores por cada 100 t de cafacat h
cambio en la alimentacion de vapor en la refineria

Al recompirmir una porcion de vapor vegetal 2 eertgarlo como vapor escape en el primer
cuerpo del tren de evaporacién se potencia eljtrateh primer efecto. También se potencia el
trabajo del segundo efecto, ver llustracion 5-4h&ber menos alimentacion de vapor hacia el
tercer y cuarto efecto estos evaporan menos agud&nafica 5-4. Se puede ver mas a detalle
el balance en el Anexo B-5.

55 Resumen de los cambios efectuados.

Tabla 5-7 Resumen de datos de ahorro obtenidoksanodificaciones en el proceso productivo

. Consumo de vapor Ahorro de vapor
Modificaciones al proceso ~ ~
kg/t cafia kg/t cafia

Proceso base 542.3
Cambio de calentadores de 472.3 70
Jugo Crudo
Cambio de Vapor vegetal de
primer efecto a vapor vegetal 444.7 27.6

segundo efecto en tachos

Cambio de vapor vegetal de

segundo efecto a refineria en 430.5 14.2
lugar de vapor escape

Re compresion de vapor
vegetal 1 hasta vapor escape

Ahorro total 154.6

387.7 42.8
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Segun la Tabla 5-7 con los cambios efectuados ersaglema de consumo de vapor del
ingenio en estudio se logra un ahorro total de6Lkg.de vapor escape por cada tonelada de
cafa molida.

El consumo de vapor escape disminuy6 de 542.3 kgagder/t cafia a 387.7 kg de vapor/t
cafa, todo el vapor escape que no se utilice dablaca sera siempre producido por las
calderas, pero sera desviado para ser usado etudnaa de baja presion y asi generar
electricidad que seré inyectada a la red nacional.
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6. Turbina de baja Presion para su uso con vapor espa.

Dados los ahorros de vapor obtenidos con las pstgsiede los capitulos anteriores, se
pretende utilizar todo el vapor ahorrado para itarémw a una turbina de vapor que opere a 20

psig.

Ya que el ingenio en estudio tiene instaladas nabide contrapresion, se requiere que
siempre la fabrica consuma la mayor cantidad deorvagcape para poder maximizar la
produccion de energia.

El objetivo de seguir operando la turbina actuah@sncurrir en inversiones extremadamente
costosas y modificaciones exhaustivas al sistemgeteracion de vapor y energia, sino
Gnicamente instalar una turbina complementaria pgm@vechar el vapor escape que la
fabrica ahorre para generar energia adicional.

El esquema presentado en la llustracién 6-1 muestsistema de alimentacion de vapor y
generacion de energia a la fabrica antes de impl@mel ahorro de vapor. La caldera genera
vapor a 900 psig a una turbina que transformadagéa del vapor en mecanica y mediante un
generador en energia eléctrica, el vapor del esoggtado sale a 20 psig y alimenta al ingenio
para el desarrollo de todos sus procesos.

Si el ingenio es capaz de consumir todo el vapoapes que la turbina genera, se puede
maximizar la cantidad de energia vendida; si eknig no puede consumir todo el vapor
escape, la generacion se ve disminuida. Por exba s que el ingenio en estudio no habia
realizado inversiones para disminuir su consumeager escape, ya que Si se consume menos
escape se disminuyen los ingresos obtenidos pargenn de energia. Por tanto, es por esa
razon que el consumo de vapor escape es de 51&Kg/tmolida.

r—l VENTEOS
EMERGIA

CALDERA TURBINA DE‘
ALTA PRESION

VAPOR A 900 VAPOR A 20 INGENIO
PSIG PSIG

llustracion 6-1. Esquema de generacién de vapoeygéa en un ingenio para turbina de contrapresion
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Para hacer mas eficiente este esquema de produetiénal es ineficiente, se propone el
sistema de la llustracion 6-2:

EMERGIA H

VAPOR A 20
PslG

TURBINA DE
CALDERA @ ALTA PRESION

VAPOR A 900
PSIG INGENIO

TURBINA DE
BAJA PRESION :> ENERGIA

llustracién 6-2 . Esquema de generacion de vagmeygia en un ingenio para turbina de contrapresiaria
instalacién de una turbina de baja presion

El esquema de la llustracion 6-2 busca generardgomcantidad de energia aprovechando
todo el vapor escape que la fabrica consume ersexce

Las propuestas de modificacion que se realizaroleeapitulos anteriores van enfocadas a
tener un exceso de vapor escape que permita aimarturbina de baja presion. Los balances
mostraron que si se realizan todas las modificesiqganopuestas se puede obtener un consumo
de vapor escape por tonelada de cana de 374 kgpde/tvde cafa. Si este valor se compara
con el dato inicial de consumo se obtiene un ahdereapor de 154.6 kg de vapor/t cafa, que
es equivalente a una reduccioén de consumo del 28.5%

El ingenio en estudio tiene una capacidad de maled&50 t cafla/hora es decir que por hora
se estarian ahorrando 85,030 kg de vapor o undi23.6 kg vapor por segundo.

Ese vapor ahorrado, como ya se explicé anteriomnesgt debe consumir para no frenar la
generacion de energia con la turbina de alta prepar lo cual se desviaria hacia la turbina de
baja presion siendo el ahorro de vapor su flujaloheentacion.
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6.1 Descripcion de la turbina.

Existen en el mercado diferentes proveedores denag de baja presion, sin embargo se
selecciond para el analisis una turbina que tieaearacteristicas mostradas en la Tabla 6-1.

Tabla 6-1 Caracteristicas de la turbina de bajsigmea instalar

Caracteristicas Valores
Presion de entrada de vapor 1.45 bar (21.03 psig)
Flujo de vapor de disefio 25.0 kg/s
Minimo flujo de vapor de entrada 20.0 kg/s
Presién de vapor agotado 0.10 bar (1.45 psig)
Energia generada de disefio 6.25 MW
Energia generada a condiciones minimas 3.90 MW

El set de turbina elegido incluye:
e Laturbina
e El sistema de aceite
e La caja reductora
» El generador
* Planta condensadora
e Accesorios

El costo total de todos estos equipos se estintzasa la regla de los 6 décimos (Happel &
Jordan, 2010), en la cual se conoce el costo amuipo de mayor capacidad y en base a este
se escala para la capacidad necesitada. Con edlega a que el precio del equipo es de € 4,
500, 000 y en base a esto se hara toda la evatuacaimémica del proyecto.

6.2  Analisis economico del proyecto.

Para realizar el analisis econdmico del proyeatetgrminar si es rentable o no, se calcula en
primer lugar la tasa de descuento del proyectelarual se determina una tasa de retorno
tipica de un inversionista y la tasa que ofrecenbancos para proyectos empresariales. La
deuda se estructurara en 20% costos propios y 88¥%scajenos para poder obtener la mejor
tasa de descuento y ser rentables. Con esto,ise®lue el WACC es del 6.36%.

Entre otras consideraciones, al ser un proyectendegia renovables, se ha negociado que el
proyecto sea exento de impuestos por 5 afios ys#aaacobrarse sera del 25% a partir del
sexto afio que el proyecto inicie su operacion.nigmrtante recalcar que el ahorro de vapor
calculado anteriormente, proveera el insumo arlairta durante los dias de zafra. Por lo tanto
se estima que el proyecto operara por 160 diasafile, 7 se toma una pérdida de 5% del
tiempo durante toda la zafra obteniendo asi 3,G%8shde operacion anualgseniendo un
factor de planta de 42%.
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Debido a que el proyecto esta valorado en Euromsa la tasa de cambio actual entre euros
y dolares de 1.14 US$/€ (Cambio-euro.es, 2018)n&de se toma en cuenta que los costos
operativos, mantenimiento y seguros del proyect@nsele 20 US$/MWh y tendra un
incremento anual del 2.5% (Henriquez, 2017). Ademhsosto de instalacion del proyecto
incluyendo: obra civil, obras eléctricas, instat@ciy comisionamiento, instrumentacion y
otros se estiman &% del valor de la turbina (Oklahoma, 2018).

Finalmente, el precio de la energia fluctia delddgue los ingenios azucareros por tener
energias renovables por temporadas estan en basereddo spot, sin embargo para fines
practicos se tomara un valor fijo de 90 US$/MWHIBT, 2018).

Un resumen de todo lo descrito anteriormente sestrauen la Tabla 6-2. La vida del proyecto
se estima en 20 afios a pesar que el fabricantersugiie con el debido mantenimiento y
cuidados durante la operacion puede durar hasséi@g)

Tabla 6-2. Consideraciones para analisis econéd@tproyecto

Detalle Valor Unidades
Depreciacion 10 afios
ISR 25 %
Potencia* 5.90 MW
Dias operativos 160 Dias
Tiempo efectivo 95 %
Factor de planta 42 %
Precio 920 $/MWh
Costo de turbina 4,750,000 Euro
Costo de termocompresor 400,00 Euros
Costo de calentadores de placas 500,000 Euros
Costos de instalacion 3,220,000 Euros
Factor monetario 1.14 $/Euro
Costos O&M y seguros 20 $/MWh
WACC 9.60 %
Incremento de costos O&M y seguros 2.50 %

*Potencia generada con vapor ahorrado

Para la evaluacion del proyecto, se calcula la AN TIR se muestran en la llustracion 6-3,
en ella se aprecia cOmo se da la rentabilidad dslepto hasta llegar a la rentabilidad que
exige el WACC. Para los 9.15 afios después de tau@{m del proyecto se recupera la
inversion y se tiene la rentabilidad esperada. wdlwar para los afos posteriores, la
rentabilidad (TIR) aumenta hasta un valor asintdtle 12.25% aproximadamente y el VAN
llega a 4.5 Millones de ddlares. Un resumen dedssltados se muestra en la Tabla 6-3.
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VAN ( Millones de dolares)

Tabla 6-3. Indicadores econémicos del proyecto

Indicador econdmico A 20 afios
TIR 12.25%
VAN (US$) 4,468,668
PB (afios) 9.15

Analisis economico del proyecto

20%

10%
0%

-10%

9 10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20
-20%

TIR

-30%
-40%
-50%
-60%
Afos del proyecto rov

—VAN —TIR

llustracién 6-3. Variacion del VAN y TIR a lo largte la vida til del proyecto

68



Conclusiones.

Al estudiar profundamente diferentes areas delgzmale produccion de azucar y
haciendo los respectivos balances de materia ygieneon el apoyo del software
SugarsM, se identificaron areas con potencial de reducdénconsumo de vapor,
obteniendo cuatro propuestas principales: camb@rologia en los intercambiadores
de calor de tubo y coraza actuales por intercarobeggddmas eficientes de placas,
aprovechar el uso de vapor vegetal 2 en las areasdahos y refineria, y aplicar
recompresion de vapor vegetal a vapor escape.

Implementando las propuestas, se demostré que sblgpoeducir el consumo de

vapor escape en 154.6 kg/t cafa, que es equivaeame28.5% del consumo actual, el
cual esta siendo mal utilizado, desperdiciado ydpuser utilizado para otros fines que
generen ingresos econdmicos.

La cantidad de vapor que se ahorra realizandort@supstas al proceso es suficiente
para generar 6.25 MW de energia adicional con urania de baja presion, ya que
requiere una presion de vapor de alimentacion d@s20por lo que se aprueba la
hipotesis planteada en el inicio de la investigacid

Al realizar el andlisis econdmico del proyectotisae un resultado favorable, ya que
la TIR resulta ser mayor que el WACC exigido pariloversionistas para esta clase de
proyectos. El periodo de retorno de la inversiodee8.15 afos y el plazo de vida util

del proyecto de 20 afios, generando ganancias esredns 5 millones de ddlares.

La instalaciébn de este tipo de proyectos generaomegntabilidad para el sector
azucarero, ya que permite obtener mayores ing@so$a misma cantidad de bagazo
generado y la misma cantidad de azUcar producktasproyectos fortalecen al sector
y lo hace menos vulnerable ante las variacionegpuaio de azlucar en el mercado
mundial.

La eficiencia energética en el proceso de fabricade azlcar es el primer paso para

plantear alternativas de obtencidon de energia rigléctexcedente en ingenios
azucareros.
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Anexos.

A. Diagramas de proceso
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llustracion A- 1 Diagrama de proceso de Patiosafiac

s mlape
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llustracion A- 2 Diagrama de proceso de Molinos
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llustracion A- 3 Diagrama de proceso de Evaporacion
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llustracion A- 4 Diagrama de proceso de Refineria
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B. Balance de Energia detallado de cada caso.

B-1. Caso Base

BALANCE DE ENERGIA EVAPORADORES CASO BASE

Primer Efecto Segundo Efecto Tercer Efecto Cuarto Efecto
Entradas Entradas Entradas Entradas
Masa 43.08 t/h Masa 19.08 t/h Masa 11.75 t/h Masa 10.78 t/h
Vapor Escape ) Vapor 1 ) Vapor 2 ) Vapor 3 )
entrando Entalpia 2716.3 ki/kg entrando Entalpia 2701.6 ki/kg entrando Entalpia 2681.4 ki/kg entrando Entalpia 2653.9 ki/kg
Energia Total 117,018,204.00 ki/h Energia Total 51,546,528.00 ki/h Energia Total 31,506,450.00 ki/h Energia Total 28,609,042.00 ki/h
Masa 103.3 t/h Masa 66.06 t/h Masa 46.34 t/h Masa 33.89 t/h
] d ) Jugo ) Jugo ) Jugo )
ugo entrando Entalpia 365.1 ki/kg entrando Entalpia 437.5 ki/kg entrando Entalpia 366.5 ki/kg entrando Entalpia 283.3 ki/kg
Energia Total 37,714,830.00 ki/h Energia Total 28,901,250.00 ki/h Energia Total 16,983,610.00 ki/h Energia Total 9,601,037.00 ki/h
Energiatotal entrada 154,733,034.00 ki/h Energia total entrada 80,447,778.00 ki/h Energia total entrada 48,490,060.00 ki/h Energiatotal entrada 38,210,079.00 ki/h
Salidas Salidas Salidas Salidas
Masa 43.08 t/h Masa 19.08 t/h Masa 11.75 t/h Masa 10.78 t/h
Condensos ) Condensos ) Condensos ) Condensos )
escape Entalpia 534.2 ki/kg vegetal 1 Entalpia 488.5 ki/kg vegetal 2 Entalpia 430.9 ki/kg vegetal 3 Entalpia 357.7 ki/kg
Energia Total 23,013,336.00 ki/h Energia Total 9,320,580.00 ki/h Energia Total 5,063,075.00 ki/h Energia Total 3,856,006.00 ki/h
Masa 66.06 t/h Masa 46.34 t/h Masa 33.89 t/h Masa 22.77 t/h
Jugo Entalpia 437.5 ki/kg Jugo Entalpia 366.51 ki/kg Jugo Entalpia 283.3 ki/kg Jugo Entalpia 194 ki/kg
Energia Total 28,901,250.00 ki/h Energia Total 16,984,073.40 ki/h Energia Total 9,601,037.00 ki/h Energia Total 4,417,380.00 ki/h
Masa 36.97 t/h Masa 19.72 t/h Masa 12.45 t/h Masa 11.12 t/h
Vapor vegetal . Vapor X Vapor . Vapor .
1 Entalpia 2701.6 ki/kg vegetal 2 Entalpia 2681.4 ki/kg vegetal 3 Entalpia 2654 ki/kg vegetal 4 Entalpia 2625.7 ki/kg
Energia Total 99,878,152.00 ki/h Energia Total 52,877,208.00 ki/h Energia Total 33,042,300.00 ki/h Energia Total 29,197,784.00 ki/h
Energiatotal salida 151,792,738.00 ki/h Energiatotal salida 79,181,861.40 ki/h Energiatotal salida 47,706,412.00 ki/h Energiatotal salida 37,471,170.00 ki/h
% Energia Perdida 1.90 ki/h % Energia Perdida 1.57 ki/h % Energia Perdida 1.62 ki/h % Energia Perdida 1.93 ki/h
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B-2. Sustitucion de calentadores

BALANCE DE ENERGIA EVAPORADORES CASO CAMBIO DE CALENTADORES

Primer Efecto Segundo Efecto Tercer Efecto Cuarto Efecto
Entradas Entradas Entradas Entradas
Masa 39.28 t/h Masa 18.02 t/h Masa 14.03 t/h Masa 13.06 t/h
Vapor Escape ) Vapor 1 ) Vapor 2 ) Vapor 3 )
entrando Entalpia 2716.3 ki/kg entrando Entalpia 2701.6 ki/kg entrando Entalpia 2681.4 ki/kg entrando Entalpia 2653.9 ki/kg
Energia Total 106,696,264.00 ki/h Energia Total 48,682,832.00 ki/h Energia Total 37,620,042.00 ki/h Energia Total 34,659,934.00 ki/h
Masa 103.3 t/h Masa 69.69 t/h Masa 50.88 t/h Masa 36.12 t/h
; trand ) Jugo ) Jugo ) Jugo )
ugo entrando Entalpia 365.1 ki/kg entrando Entalpia 440.1 ki/kg entrando Entalpia 372.1 ki /kg entrando Entalpia 287.8 ki/kg
Energia Total 37,714,830.00 ki/h Energia Total 30,670,569.00 ki/h Energia Total 18,932,448.00 ki/h Energia Total 10,395,336.00 ki/h
Energiatotal entrada 144,411,094.00 ki/h Energiatotal entrada 79,353,401.00 ki/h Energiatotal entrada 56,552,490.00 ki/h Energiatotal entrada 45,055,270.00 ki/h
Salidas Salidas Salidas Salidas
Masa 39.28 t/h Masa 18.02 t/h Masa 14.03 t/h Masa 13.06 t/h
Condensos ) Condensos ) Condensos ) Condensos )
escape Entalpia 534.2 ki/kg vegetal 1 Entalpia 488.5 ki/kg vegetal 2 Entalpia 430.9 ki/kg vegetal 3 Entalpia 357.7 ki/kg
Energia Total 20,983,376.00 ki/h Energia Total 8,802,770.00 ki/h Energia Total 6,045,527.00 ki/h Energia Total 4,671,562.00 ki/h
Masa 69.69 t/h Masa 50.88 t/h Masa 36.12 t/h Masa 22.77 t/h
Jugo Entalpia 440.1 ki/kg Jugo Entalpia 372.1 ki/kg Jugo Entalpia 287.8 ki/kg Jugo Entalpia 194 ki/kg
Energia Total 30,670,569.00 ki/h Energia Total 18,932,448.00 ki/h Energia Total 10,395,336.00 ki/h Energia Total 4,417,380.00 ki/h
Masa 33.35 t/h Masa 18.81 t/h Masa 14.75 t/h Masa 13.35 t/h
Vapor vegetal ) Vapor ) Vapor ) Vapor )
1 Entalpia 2701.6 ki/kg vegetal 2 Entalpia 2681.2 ki/kg vegetal 3 Entalpia 2653.8 ki/kg vegetal 4 Entalpia 2625.7 ki/kg
Energia Total 90,098,360.00 ki/h Energia Total 50,433,372.00 ki/h Energia Total 39,143,550.00 ki/h Energia Total 35,053,095.00 ki/h
Energiatotal salida 141,752,305.00 ki/h Energia total salida 78,168,590.00 ki/h Energiatotal salida 55,584,413.00 ki/h Energia total salida 44,142,037.00 ki/h
% Energia Perdida 1.84 ki/h % Energia Perdida 1.49 ki/h % Energia Perdida 1.71 ki/h % Energia Perdida 2.03 ki/h
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B-3. Usando V2 para alimentare Tachos

BALANCE DE ENERGIA EVAPORADORES CASO ALIMENTAR V2 A TACHOS

Primer Efecto Segundo Efecto Tercer Efecto Cuarto Efecto
Entradas Entradas Entradas Entradas
Masa 36.52 t/h Masa 26.66 t/h Masa 11.26 t/h Masa 10.15 t/h
Vapor Escape ) Vapor1 ) Vapor 2 ) Vapor 3 )
entrando Entalpia 2716.3 ki/kg entrando Entalpia 2701.5 ki/kg entrando Entalpia 2681.4 ki/kg entrando Entalpia 2654 ki/kg
Energia Total 99,199,276.00 ki/h Energia Total 72,021,990.00 ki/h Energia Total 30,192,564.00 ki/h Energia Total 26,938,100.00 ki/h
Masa 103.03 t/h Masa 72.32 t/h Masa 4521 t/h Masa 33.27 t/h
) trand ) Jugo ) Jugo ) Jugo )
ugo entrando Entalpia 365.1 kl/kg entrando Entalpia 441.8 kl/kg entrando Entalpia 364.9 ki/kg entrando Entalpia 282 kl/kg
Energia Total 37,616,253.00 ki/h Energia Total 31,950,976.00 ki/h Energia Total 16,497,129.00 ki/h Energia Total 9,382,140.00 ki/h
Energiatotal entrada 136,815,529.00 ki/h Energiatotal entrada 103,972,966.00 ki/h Energiatotal entrada 46,689,693.00 ki/h Energiatotal entrada 36,320,240.00 ki/h
Salidas Salidas Salidas Salidas
Masa 36.52 t/h Masa 26.66 t/h Masa 11.26 t/h Masa 10.15 t/h
Condensos ) Condensos ) Condensos ) Condensos )
escape Entalpia 534.2 ki/kg vegetal 1 Entalpia 488.5 ki/kg vegetal 2 Entalpia 430.9 ki/kg vegetal 3 Entalpia 357.7 ki/kg
Energia Total 19,508,984.00 ki/h Energia Total 13,023,410.00 ki/h Energia Total 4,851,934.00 ki/h Energia Total 3,630,655.00 ki/h
Masa 72.32 t/h Masa 45.21 t/h Masa 33.27 t/h Masa 22.77 t/h
Jugo Entalpia 4418 ki/kg Jugo Entalpia 364.9 ki/kg Jugo Entalpia 282 ki/kg Jugo Entalpia 194 ki/kg
Energia Total 31,950,976.00 ki/h Energia Total 16,497,129.00 ki/h Energia Total 9,382,140.00 ki/h Energia Total 4,417,380.00 ki/h
Masa 30.71 t/h Masa 27.1 t/h Masa 11.94 t/h Masa 10.5 t/h
Vapor vegetal ) Vapor ) Vapor ) Vapor )
1 Entalpia 2701.6 kl/kg vegetal 2 Entalpia 2681.4 kl/kg vegetal3 Entalpia 2654.1 ki/kg vegetal 4 Entalpia 2625.7 kl/kg
Energia Total 82,966,136.00 ki/h Energia Total 72,665,940.00 ki/h Energia Total 31,689,954.00 ki/h Energia Total 27,569,850.00 ki/h
Energiatotal salida 134,426,096.00 ki/h Energia total salida 102,186,479.00 ki/h Energiatotal salida 45,924,028.00 ki/h Energia total salida 35,617,885.00 ki/h
% Energia Perdida 1.75 ki/h % Energia Perdida 1.72 ki/h % Energia Perdida 1.64 ki/h % Energia Perdida 1.93 ki/h
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B-4. Usando V2 para alimentar Refineria

BALANCE DE ENERGIA EVAPORADORES CASO ALIMENTAR V2 A REFINERIA

Primer Efecto Segundo Efecto Tercer Efecto Cuarto Efecto
Entradas Entradas Entradas Entradas
Masa 38.2 t/h Masa 28.26 t/h Masa 9.74 t/h Masa 8.57 t/h
Vapor Escape . Vapor1 . Vapor 2 . Vapor3 .
entrando Entalpia 2716.3 ki/kg entrando Entalpia 2701.5 ki/kg entrando Entalpia 2681.6 ki/kg entrando Entalpia 2654.2 ki/kg
Energia Total 103,762,660.00 ki/h Energia Total 76,344,390.00 ki/h Energia Total 26,118,784.00 ki/h Energia Total 22,746,494.00 ki/h
Masa 103.03 t/h Masa 70.72 t/h Masa 42.13 t/h Masa 31.72 t/h
J trand ; Jugo ) Jugo . Jugo i
ugo entrando Entalpia 365.1 ki/kg entrando Entalpia 440.8 ki/kg entrando Entalpia 360.2 ki/kg entrando Entalpia 278.4 ki/kg
Energia Total 37,616,253.00 ki/h Energia Total 31,173,376.00 ki/h Energia Total 15,175,226.00 ki/h Energia Total 8,830,848.00 ki/h
Energiatotal entrada 141,378,913.00 ki/h Energiatotal entrada 107,517,766.00 ki/h Energia total entrada 41,294,010.00 ki/h Energiatotal entrada 31,577,342.00 ki/h
Salidas Salidas Salidas Salidas
Masa 38.2 t/h Masa 28.26 t/h Masa 9.74 t/h Masa 8.57 t/h
Condensos ) Condensos ) Condensos ) Condensos )
escape Entalpia 534.2 ki/kg vegetal 1 Entalpia 488.5 ki/kg vegetal 2 Entalpia 430.9 ki/kg vegetal 3 Entalpia 357.7 ki/kg
Energia Total 20,406,440.00 ki/h Energia Total 13,805,010.00 ki/h Energia Total 4,196,966.00 ki/h Energia Total 3,065,489.00 ki/h
Masa 70.72 t/h Masa 42.13 t/h Masa 31.72 t/h Masa 22.77 t/h
Jugo Entalpia 440.8 ki/kg Jugo Entalpia 364.9 ki/kg Jugo Entalpia 278.4 ki/kg Jugo Entalpia 194 ki/kg
Energia Total 31,173,376.00 ki/h Energia Total 15,373,237.00 ki/h Energia Total 8,830,848.00 ki/h Energia Total 4,417,380.00 ki/h
Masa 32.32 t/h Masa 28.59 t/h Masa 10.4 t/h Masa 8.95 t/h
Vapor vegetal ) Vapor ) Vapor ) Vapor )
1 Entalpia 2701.5 ki/kg vegetal 2 Entalpia 2681.6 kl/kg vegetal 3 Entalpia 2654.3 kl/kg vegetal 4 Entalpia 2625.7 ki/kg
Energia Total 87,312,480.00 ki/h Energia Total 76,666,944.00 ki/h Energia Total 27,604,720.00 ki/h Energia Total 23,500,015.00 ki/h
Energiatotal salida 138,892,296.00 ki/h Energiatotal salida 105,845,191.00 ki/h Energiatotal salida 40,632,534.00 ki/h Energia total salida 30,982,884.00 ki/h
% Energia Perdida 1.76 ki/h % Energia Perdida 1.56 ki/h % Energia Perdida 1.60 ki/h % Energia Perdida 1.88 ki/h
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B-5. Implementando recompresion

BALANCE DE ENERGIA EVAPORADORES CASO RECOMPRESION

Primer Efecto Segundo Efecto Tercer Efecto Cuarto Efecto
Entradas Entradas Entradas Entradas

Masa 43.93 t/h Masa 33.61 t/h Masa 4.71 t/h Masa 33 t/h

Vapor Escape ) Vapor 1 ) Vapor 2 ) Vapor3 )
entrando Entalpia 2708.6 kl/kg entrando Entalpia 2701.6 kl/kg entrando Entalpia 2682.6 ki/kg entrando Entalpia 2655.1 kl/kg
Energia Total 118,988,798.00 ki/h Energia Total 90,800,776.00 ki/h Energia Total 12,635,046.00 ki/h Energia Total 8,761,830.00 ki/h
Masa 103.03 t/h Masa 65.39 t/h Masa 31.85 t/h Masa 26.56 t/h

) trand ) Jugo ) Jugo ) Jugo )
ugo entrando Entalpia 365.1 ki/kg entrando Entalpia 437 ki/kg entrando Entalpia 338.1 ki/kg entrando Entalpia 263.7 ki/kg
Energia Total 37,616,253.00 ki/h Energia Total 28,575,430.00 ki/h Energia Total 10,768,485.00 ki/h Energia Total 7,003,872.00 ki/h
Energiatotal entrada 156,605,051.00 ki/h Energiatotal entrada 119,376,206.00 ki/h Energiatotal entrada 23,403,531.00 ki/h Energiatotal entrada 15,765,702.00 ki/h

Salidas Salidas Salidas Salidas

Masa 43.93 t/h Masa 3361 t/h Masa 4.71 t/h Masa 33 t/h

Condensos ) Condensos ) Condensos ) Condensos )
escape Entalpia 534.2 kl/kg vegetal 1 Entalpia 488.5 kl/kg vegetal 2 Entalpia 430.9 ki/kg vegetal 3 Entalpia 357.7 kl/kg
Energia Total 23,467,406.00 ki/h Energia Total 16,418,485.00 ki/h Energia Total 2,029,539.00 ki/h Energia Total 1,180,410.00 ki/h
Masa 65.39 t/h Masa 31.85 t/h Masa 26.56 t/h Masa 22.77 t/h
Jugo Entalpia 437 ki/kg Jugo Entalpia 338.1 ki/kg Jugo Entalpia 263.7 ki/kg Jugo Entalpia 194 ki/kg
Energia Total 28,575,430.00 ki/h Energia Total 10,768,485.00 ki/h Energia Total 7,003,872.00 ki/h Energia Total 4,417,380.00 ki/h
Masa 37.64 t/h Masa 33.54 t/h Masa 5.3 t/h Masa 3.78 t/h

Vapor vegetal ) Vapor ) Vapor ) Vapor )
1 Entalpia 2701.6 kl/kg vegetal 2 Entalpia 2682.6 kl/kg vegetal 3 Entalpia 2655.3 ki/kg vegetal 4 Entalpia 2625.7 kl/kg
Energia Total 101,688,224.00 ki/h Energia Total 89,974,404.00 ki/h Energia Total 14,073,090.00 ki/h Energia Total 9,925,146.00 ki/h
Energiatotal salida 153,731,060.00 ki/h Energia total salida 117,161,374.00 ki/h Energiatotal salida 23,106,501.00 ki/h Energia total salida 15,522,936.00 ki/h
% Energia Perdida 1.84 ki/h % EnergiaPerdida 1.86 ki/h % Energia Perdida 1.27 ki/h % Energia Perdida 1.54 ki/h

78




Bibliografia.

Adams, T., Whitehouse, G., & MAples, D. (28 de Brmobre de 2018)Properties And Operating
Experience Obtenido de http://www.seas.columbia.edu/earégmgtofos/nawtec/1978-
National-Waste-Processing-Conference/1978-Natigvaste-Processing-Conference-09.pdf

Benitez, O. G. (2001)Auditoria Energetica en un Ingenio Azucarero pararentar su eficiencia
energetica y cogeneracioHabana: Centro Azlcar .

Birkett, D. H. (s.f.) Evaporation and CrystallizatiorLouisiana: Nicholls state university.

Buchanan, E. J. (1965). The Significance of stdfieiency in a cane milling tanden®roceedings of
The South African Sugar Technologists' Associafion

Cambio-euro.eg9 de Diciembre de 2018). Obtenido de https://weambio-euro.es/
cardozo, A. d. (s.f.Evaporadores Andalucia: Universidad de Loyola.

Castillo, E. F. (2008).Breve panorama energetico del sector azucarero @blano. Bogota:
Cengicana.

Centro Nacional de Energia. (201Sgctor Eléctrico de El Salvadd@an Salvador.

Cortés, M. G. (2012)Evaluacion del sistema de evaporacion del procestabricacion de azucar en
la empresa Antonio Sanchétabana: Universidad central Marta Abreu de laagill

Eggleston, G., Lima, I., Sarir, E., Donado, C. Ahompson, J., & Cyr, E. (2016). Mechanism of
removal of undesired residual amylase, insolubdeck; and select colorants from refinery
streams by powdered activated carbdmigrnational Sugar Journal

Guardado, E. R. (2012propuesta de alternativas para la reduccion de s de sacarosa en un
ingenio azucareroSan Salvador: Universidad de El Salvador.

Happel, J., & Jordan, D. (201@conomia de los procesos quimiddarcelona: Reverté.
Henriquez, J. L. (2017). Cétedra de Evaluaciémiiiera de proyectos UDB.

Marques, T., Goncalves, L., Rampazo, E., DeltrigjpCaetano, F., & Alves, P. (2018). TRS value of
sugarcane according to bioenergy and sugar levels.

NOUSUTILE. (06 de Junio de 2018),Qué es un turbogenerador®btenido de http://nous-
utile.info/article/que-es-un-turbogenerador

Nuclear Power. (07 de Junio de 2018ypes of steam turbine®btenido de https://www.nuclear-
power.net/nuclear-power-plant/turbine-generatorgmeonversion-system/what-is-steam-
turbine-description-and-characteristics/types-est-turbines/

79



Oklahoma, U. o. (23 de Diciembre de 2018). Obtenide http://www.ou.edu/class/che-
design/design%201-2013/econ-2.pdf

P.J, L., & MeadowD:M. (1999)Robust design of an evaporator station as appleéethe Xinavane
rehabilitation project.Process Sugar African Technology.

Paredes, S. F. (2015Andlisis Termodinamico de los ciclos de Rankirgarcelona: Universidad
Politecnica de Catalufia.

Payne, J. H. (1982Wnit operations in cane sugar productioi&lsevier.

Plantas de cogeneracién. (07 de Junio de 20IB)rbinas de Vapor Obtenido de
http://www.plantasdecogeneracion.com/index.phpitias-de-vapor

QUORA. (2018 de Junio de OAWVhat is the difference between single stage andistage steam
turbines? Obtenido de https://www.quora.com/What-is-the @éince-between-single-stage-
and-multistage-steam-turbines

QUORA. (06 de Junio de 2018)hat is the concept of a power generation in sugdis? Obtenido
de https://www.quora.com/What-is-the-concept-ofeavpr-generation-in-sugar-mills

Rein, P. (2011)Good Management Practices manual for the cane sug@ustry. Johannesburg:
PGBI sugar and Bio energy.

Rein, P. (2012)ingenieria de la cafia de AzUcaBerlin : Bartens.

RENOVETEC. (2010). Tipos de turbinas  Obtenido de RENOVETEC:
http://www.renovetec.com/tiposturbinasvapor.html

Rodriguez, U. O. (2005%ulfitacion de Jugo utilizando eyectores tipo veéntBuanacaste, Costa Rica:
Ingenio El Viejo.

Rodriguez, Y. G. (2014). Optimizacion del sistemargetico de un central azucarero para maximizar
el excedente de baga®Revista Cientifica Avanzada-20.

Serra, E. B. (2014)Principios Practicos para operaciones unitarias gaecnicos azucarerosSan
Salvador.

Serra, E. B. (2016 Apuntes de Termodinamic&an Salvador.

SIGET. (9 de Diciembre de 2018). Obtenido de
https://www.siget.gob.sv/temas/electricidad/docutoeftarifas-de-electricidad/

Smith, J., Van-Ness, H., & Abbott, M. (2010ntroduccién a la Termodindmica en Ingenieria
Quimica.México: McGraw-Hill.

Solares, M. R. (2014pesarrollo de la cogeneracion en Guatemdataatemala: Cengicafia.

80



Sosa-Arnao, J., Corréa, J., Silva, M., & Nebrg08.de Junio de 2018pugar cane bagasse drying - a

review Obtenido de
https://www.researchgate.net/publication/239556 BBGAR_CANE_BAGASSE_DRYING
_- A_REVIEW

Tempisque, C. A. (2012).a Cachaza y su empleo como abono organico engitamtes de cafa de
azucar.Guancaste, Costa Rica: Central Azucarera Tempisque

The steam turbine. (07 de Junio de 201Biection of flow | The steam turbin€Obtenido de
http://mdal39.net/steamturbine/direction-of-flownht

Turbinas de vapor. (07 de Junio de 2018)pos de turbina de vapor Obtenido de
http://www.turbinasdevapor.com/index.php/tipos-desinas-de-vapor

Turbines info. (07 de Junio de 2018)Types of steam turbines Obtenido de
https://www.turbinesinfo.com/types-of-steam-turlsihe

81



