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RESUMEN

En la presente investigacién se desarrolla una herramienta de anélisis para la toma de
decisiones operacionales relacionadas con la imbibicién en el proceso de fabricacién de
azucar crudo, la cual esta estructurada en dos partes fundamentales. La primera de ellas
corresponde a modelos matematicos desarrollados mediante experimentacién industrial
en dos centrales azucareros de la provincia de Matanzas. Este conjunto de modelos
matematicos permite estimar, segin las condiciones de molienda e imbibicién, el brix y
pol del jugo mezclado y la humedad, pol y brix de bagazo. Tales modelos son muy
novedosos dado que consideran al efecto de la temperatura del agua de imbibicién, solo
involucran variables ficilmente medibles y poseen una estructura sencilla; elementos que
los convierten en potentes herramientas para el control de la imbibicién, aunque a nivel
local en la etapa de extraccién. Los modelos matematicos presentan excelente calidad de
ajuste y son validos para una temperatura del agua de imbibicién entre 40-80 °C, una tasa
de imbibicién entre 80-290 % en fibra, un brix del jugo primario entre 17,6-23,0 °Bx y una
pol del jugo primario entre 15,10-19,24 %. Complementariamente, se obtienen también
mediante experimentacién industrial, nuevas evidencias estadisticas que permiten
comprender mejor el efecto de la temperatura de la imbibicién sobre el comportamiento
operacional de la etapa de extraccién; tema ain muy contradictorio en la literatura
especializada. La segunda parte de la herramienta corresponde al desarrollo en Matlab de
un asistente informético, denominado SugarAsist, el cual tiene implementado los modelos
matemadticos y permite, mediante balances de masa y energfa, el analisis holistico del
efecto de la imbibicién en todo el proceso productivo para diferentes esquemas de

fabricacién.

Palabras claves: Imbibicién; Extraccién; Azdcar Crudo; Modelacion matemética
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ABSTRACT

This research develops an analysis tool for operational decision making related to
imbibition in the raw sugar manufacturing process, which is structured in two
fundamental parts. The first of these corresponds to mathematical models developed
through industrial experimentation in two sugar mills in the province of Matanzas. This
set of mathematical models allows estimating, according to the milling and imbibition
conditions, the brix and pol of the mixed juice and the humidity, pol and brix of bagasse.
Such models are very novel since they consider the effect of imbibition water temperature,
involve only easily measurable variables and have a simple structure; elements that make
them powertful tools for imbibition control, albeit at the local level at the extraction stage.
The mathematical models present excellent goodness of fit and are valid for an imbibition
water temperature between 40-80 °C, an imbibition rate between 80-290 % on fibre, a brix
of the primary juice between 17,6-23,0 °Bx and a pol of the primary juice between 15,10-
19,24 %. In addition, new statistical evidence is also obtained through industrial
experimentation to better understand the effect of the imbibition temperature on the
operational performance of the extraction stage, a subject that is still contradictory in the
technical literature. The second part of the tool corresponds to the development in Matlab
of a computer assistant, named SwugarAsist, which has implemented the mathematical
models and allows, by means of mass and energy balances, the holistic analysis of the

effect of imbibition on the whole production process for different manufacturing schemes.

Keywords: Imbibition; Extraction; Sugar Row; Mathematical Modelling



SIMBOLOS Y ACRONIMOS

A¢: Area seccional requerida en el clarificador [m?]

ACsy: Flujo de azicar crudo sin considerar “otras pérdidas” [kg/h’]
AC¢p: Flujo de aztcar crudo considerando “otras pérdidas” [kg/h]
AIC: Criterio de Informacién de Akaike

Al: Flujo de agua de imbibicién [m?/h7]

ATC,¢: Area de transferencia de calor [m?]

AT Cype: Area de transferencia de calor del pre-evaporador a simple efecto [m?]
ATC,4s0: Area de transferencia de calor del vaso [m?]

AT Cequipo: Area de transferencia de calor del equipo [m?]

BIC: Criterio de Informacién de Bayesiano

Bgy: Humedad del bagazo

Bggy: Brix del bagazo

Bgpo.: Pol del bagazo

Bxc: Brix del azicar crudo [°Bx]

BxJA: Brix del jugo alcalizado [°Bx]

BxJAf: Brix del jugo flasheado [°Bx]

Bx]JC: Brix del jugo clarificado [°Bx]

BxJent.: Brix del jugo a la entrada del clarificador [°Bx]

BxJF: Brix del jugo filtrado [°Bx]

BxJM: Brix del jugo mezclado [°Bx]

BxLC: Brix de la lechada de cal [°Bx]

-Vl -



Bxyp: Brix de la miel final [°Bx]

Bxpye: Brix de salida del pre-evaporador [°Bx]

Bx,: Brix del jugo de entrada [°Bx]

Bxyas0 ot Brix del cuerpo asumido [°Bx]

Bxyas0,t Brix del cuerpo calculado [°Bx]

CGTC: Coeficiente global de transferencia de calor

CM: Flujo de cafia molida [kg/h]

CMpyxBrix de la cafia [°Bx ]

CMpoy: Porcentaje de pol de la cafia

cp;a: Capacidad calorffica del jugo [kJ/kg °C]

cp;¢: Capacidad calorifica del jugo claro [kJ/kg °C]

cpym: Capacidad calorifica del jugo mezclado [kJ/kg °C]

CPjugo ent: Calor especifico del jugo [kJ/kg °C]

cpy: Capacidad calorifica del agua a la temperatura media entre Twy y Tv [kJ/kg °C]
cpw: Capacidad calorifica del agua a la temperatura media entre Twy y Tw; [kJ/kg °C]
CV: Coeficiente de variacién

dBxyye: Incremento de grados brix del pre-evaporador [°Bx]
dBx,qs0: Incremento de grados brix en el cuerpo [°Bx]

dTemp;c: Incremento de temperaturas del jugo en el calentador [°C]
Doj¢: Didmetro exterior de los tubos del calentador [m]

DVE, pase: Demanda de vapor de escape base [kg/h’]

DVE,,,: Demanda de vapor de escape del pre-evaporador [kg/h’]
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DVEp,e cu: Demanda de vapor de escape del pre-evaporador [kg/1 000 kg de cafa
molida]

DVEy e arc: Demanda de vapor de escape del pre-evaporador [kg/h m?]

DVj¢: Demanda de vapor del calentador [kg/h’]

DVCM;¢: Demanda de vapor del calentador [kg/1000 kg CM]

Vpjc: Vapor consumido por pérdidas de energfa [kg/h’]

VpCM,¢: Vapor consumido por pérdidas de energfa [kg/1000 kg de cana]

efectT;c: Efectividad de temperaturas del intercambiador de calor

Egy: Extraccion de brix

Econy,.: Economia del pre-evaporador a simple efecto [kg de agua evaporada/kg de
vapor de escape|

Econ: Economia [kg de agua evaporada/kg de vapor de escape]

Efi,..: Eficiencia del pre-evaporador a simple efecto [kg de agua evaporada/kg de agua
total ]

Efi: Eficiencia [kg de agua evaporada/kg de agua total]

Epor: Extracciéon de pol

EPEg,: Elevacién de la temperatura de ebullicién por concentraciéon [°C]

EPE:y: Elevacién de la temperatura de ebulliciéon por carga hidrostatica [°C]

EPE,,;q;: Elevacion total de la temperatura de ebulliciéon [°C]

ET,450: Error relativo para la convergencia del vaso

Evap,yeq;: Flujo total de agua evaporada en el equipo [kg/h]

Extyqs0,: Flujo de extracciones de vapor del vaso 1 [kg/h7]

Extyqs0,: Flujo de extracciones de vapor del vaso 2 [kg/h7]
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Ext.qient: Demanda de vapor vegetal a calentadores [kg/hT]
Ext,¢rqst Demanda de vapor vegetal a otras operaciones [kg/h’]
Extiqcnos: Demanda de vapor vegetal a tachos [kg/h7]

Extyyre: Demanda de vapor vegetal del pre-evaporador [kg/h]
Extpre cm: Demanda de vapor vegetal del pre-evaporador [kg/1000 kg de cafia molida]
fpejc: Factor de aprovechamiento de la energfa

fitenado: Factor de llenado de las tuberias de la calandria

fLC: Fraccién de encalado [frio/total’]

fCM: Composicion de fibra en cafa

Fiugo ent: Flujo de jugo a la entrada [kg/h]

Fiugo satiaa* Flujo de jugo a la salida [kg/h]

F,: Valor del estadigrafo de Fisher calculado

Fr: Valor del estadigrafo de Fisher tabulado

Fvaps.: Flujo de vapor sobrecalentado [kg/h]

: Flujo de vapor de atemperado [kg/h7]

Fytemp
Fwtomp® Flujo de agua de atemperamiento Ckg/h7]

Rimax: Valor maximo de los elementos de la diagonal de la matriz sombrero
hy: Altura del liquido en la calandria [m]

Hmd,.: Humedad del aztcar crudo

Hv;: Entalpia del vapor en el punto 1 [kJ/kg]

Hv,: Entalpfa del vapor en el punto 2 [kJ/kg]

Hy: Entalpia del vapor sobrecalentado [kJ/kg’]
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Hy,: Entalpfa del agua de alimentar [kJ/kg]

Hw1: Entalpfa del agua en el punto 1 [kJ/kg]

H;: Entalpfa en el punto 1 [kJ/kg]

H,: Entalpia en el punto 2 [kJ/kg]

H,s: Entalpfa por expansién ideal insentrépica [kJ/kg]
Igy: Indice de generacién de vapor [kg vapor/kg bagazo’]
Invg,.: Porcentaje de sacarosa invertida en el clarificador
JA: Flujo de jugo alcalizado [kg/h]

JAg: Flujo de jugo flasheado [kg/h]

JC: Flujo de jugo clarificado [kg/h7]

Jentc: Flujo de jugo a la entrada del clarificador [kg/h7]
JM: Flujo de jugo mezclado [kg/h7]

JMpyx: Brix del jugo mezclado [°Bx]

JPgx: Brix del jugo primario [°Bx]

JMpoy:Pol del jugo mezclado [°Bx]

JPpoy:Pol del jugo primario

Lt;¢: Longitud de los tubos del calentador [m]

L¢: Longitud de los tubos de la calandria [m7]

L: Flujo de lodos [kg/h]

LMTD: Diferencia media logaritmica de temperaturas [°C]
MF,,: Flujo de miel final [kg/h]

MsAC: Masa de sélidos del azicar crudo [kg/h7]

MsMel: Masa de sélidos de la meladura [kg/h’]
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MsMF: Masa de sélidos de la miel final [kg/h7]
MSL: Siglas del nombre: Mackay Sugar Limited
Negjece: Eficiencia eléctrica del turbogenerador
Nppxm: Energia eléctrica del turbogenerador

Nipec: Eficiencia mecanica del turbogenerador

Nr: Eficiencia termodindamica del turbogenerador
Nt;c: Namero de tubos del calentador

ODS: Objetivos de Desarrollo Sostenible

Pc: Presién en el cuerpo [kPa]

perdgg,: Pérdidas de sacarosa en bagazo

perdcpzq: Pérdidas de sacarosa en cachaza
perdcgrip: Pérdidas por inversién en el clarificador
perdperqst Otras pérdidas de sacarosa

Ph_c: Presion hidrostética en la cdmara de evaporacion del pre-evaporador a simple efecto
"kPa]

Ph_c: Presion hidrostatica en la cdmara de evaporacién del cuerpo [kPa]
pol,c: Pol del azicar crudo

polJA: Pol del jugo alcalizado

polJAf: Pol del jugo flasheado

polgg,: Pol del bagazo

pol]C: Pol del jugo clarificado

poljent.: Pol del jugo a la entrada del clarificador

polBgz: Pol del bagazo
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polJM: Pol del jugo mezclado

polyr: Pol de la miel final

PNDES: Plan Nacional de Desarrollo Econémico y Social hasta el 2030
Pzay,c: Pureza del aztcar crudo

PzaBgz: Pureza del jugo residual del bagazo

Pza JA: Pureza del jugo alcalizado

PzaJAf: Pureza del jugo flasheado

Pzajent;: Pureza del jugo a la entrada del clarificador

PzaJF: Pureza del jugo filtrado

Pzayp: Pureza de la miel final

Qabs;c: Calor absorbido

Qperd,¢: Calor perdido

Qpre: Calor transferido al jugo en el pre-evaporador

Qpera_pre+ Calor perdido en el pre-evaporador

Qced vaso: Calor cedido en el vaso

Qperd vaso+ Calor perdido en el vaso

R?: Coeficiente de determinacién

Rua jZ: Coeficiente de determinacién ajustado

Rcong: Relacion entre vapor al condensador y evaporacién total
Reyx¢: Relacion entre las extracciones de vapor y el agua evaporada total
Rec.p: Recobrado considerando “otras pérdidas”

Recg,: Recobrado sin considerar “otras pérdidas”
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Rend,: Rendimiento considerando “otras pérdidas”

Rendy,: Rendimiento sin considerar “otras pérdidas”

RJC: Relacién de flujo de jugo clarificado/jugo alcalizado

RJF: Relacién de flujo de jugo filtrado [kg/kg de cana]

RLC: Relacion de flujo de la lechada de cal [kg/kg de cana]

RMSE: Raiz del error cuadrético medio (de acuerdo a sus siglas en inglés)
STA: Siglas del nombre del simulador “Sistema Termo Aziicar”

T: Temperatura del agua de imbibicién [°C]

Ty;,: Temperatura inicial del agua de imbibicién [°C]

TAC)c: Temperatura del agente de calentamiento [°C]

Tebyye: Temperatura de ebullicién del jugo en el pre-evaporador a simple efecto [°C]
Teb,,s,: Temperatura de ebullicién del jugo en el vaso [°C]

Tepne: Temperatura del jugo a la entrada [°C]

T;af: Temperatura del jugo antes del flasheo [°C]

Tf1asn: Temperatura hasta la que ocurre el flasheo [°C]

Tim 5 Temperatura final del jugo mezclado [°C]
T]MO: Temperatura inicial del jugo mezclado [°C]

Tmedia;c: Temperatura media del jugo en el intercambiador de calor [°C]
To;c: Temperatura inicial del jugo en el calentador [°C]

Tsal;c: Temperatura final del jugo en el calentador [°C]

Tsat,s,: Temperatura de saturacién a la presién del cuerpo [°C]

Tsqat,,+ Temperatura de saturacién del vapor de escape [°C]
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Tsaty,.: Temperatura de saturacion a la presion del cuerpo del pre-evaporador [°C]
T'spy: Temperatura de saturacién a la presion hidrostatica [°C]

T's,qs0: Temperatura de saturacion a la presion del cuerpo [°C]

Tyas0: Tasa de evaporacion del vaso [kg/h m?]

Tv: Temperatura del vapor [°C]

Twy: Temperatura del agua de rechazo [°C]

Tw;: Temperatura del agua de inyeccién [°C]

Ugeq: Velocidad de sedimentacién [cm/min]

vJAjc: Velocidad del jugo por los tubos del intercambiador de calor [m/s]
Vdfiqsn: Velocidad de descenso del jugo en el tanque flash [m/s]

Vye: Velocidad de venteo en el tanque flash [m/s]

Vap: Flujo de vapor que va al condensador [kg/h7]

VCpgz: Valor calérico del bagazo [kJ/kg]

VErg4: Flujo de vapor de escape [kg/h]

Vpic: Vapor consumido por pérdidas de energfa [kg/h’]

VpCMc: Vapor consumido por pérdidas de energfa [kg/1000 kg de cana]
VDpre: Vapor consumido por pérdidas de energfa del pre-evaporador [kg/h7]
VDpre cm: Vapor consumido por pérdidas de energfa del pre-evaporador [kg/1000 kg de
cafia |

VRP: Vilvulas reductoras de presion

Wcond,: Flujo de agua de inyeccién al condensador [kg/h]

Wcondf: Flujo de agua de rechazo del condensador [kg/h7]
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Wriash: Flujo de agua evaporada en el tanque flash [kg/h]

|4

re: Flujo de agua evaporada en el pre-evaporador [kg/h7]

Wsgte: Flujo de vapor que va hacia el siguiente vaso [kg/h7]

W,as0: Flujo de agua evaporada en el vaso [kg/h]

X: Matriz de los predictores que se emplea en el desarrollo del modelo de regresiéon

x: Punto constituido para la nueva prediccién con coordenadas 1,xq,x5,...x, [k es el
ntmero de variables independientes del modelo’] segtin el orden de estos en la matriz X.
Z;c: Numero de tubos por paso

AHy,: Diferencia de entalpfa entre el vapor de escape y su condensado liquido saturado
[kJ/kg7]

ATmin;c: Diferencia minima de temperaturas

Bo, B1, B2, Bz: Coeficientes de regresion

O1c: Espesor de los tubos del calentador [m]

Pja: Densidad del jugo alcalizado [kg/m?]

Pjar: Densidad del jugo flasheado [kg/m?®]

Pjc: Densidad del jugo clarificado [kg/m?*]

Pjugo_pre: Densidad del jugo en el pre-evaporador [kg/m?]

A: Razén de imbibicién

Afiasn: Calor latente de cambio de fase en el tanque flash [kJ/kg]
Ajc: Calor latente de cambio de fase [kJ/kg]

Apre: Calor latente de vaporizacién a la presién del cuerpo del pre-evaporador a simple

efecto [kJ/kg’]
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Avaso: Calor latente de vaporizacién a la presion del cuerpo [kJ/kg]
Ney: Eficiencia del generador de vapor

T: Tiempo de residencia del clarificador [minutos]
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INTRODUCCION

La sacarosa es uno de los principales alimentos en la dieta de la poblacién mundial, la cual
se obtiene principalmente de la remolacha o de la cafia de aztcar (Zhang et al., 2020). El
proceso industrial de obtencién de azicar de caila comprende esencialmente las etapas de
extraccion, clarificacion, evaporacién y cristalizacién (Vu et al.,, 2020).

En la etapa de extraccion, el jugo de la cafia de aztcar se extrae por medio de un molino
o difusor. Esta es una operacién compleja, que determina la cantidad de aztcar extraida
de la cafa e influye en la calidad del bagazo utilizado como combustible para la generacién
de vapor. Durante la molienda de la cafia se aflade una cantidad de agua, conocida como
agua de imbibicién (o maceracién), para facilitar la extracciéon de la sacarosa
(Chantasiriwan, 2013).

La etapa de extraccién de jugo de un central azucarero es definitoria para la eficiencia de
la fabrica. Si no existe un adecuado control operacional de la misma, las pérdidas de
sacarosa son considerables e irreparables; de ahi que mantener una estricta vigilancia
sobre pardmetros tan importantes como la imbibicién determinen la eficiencia de la misma
(Serrano, Luis, et al., 2022).

El efecto de la temperatura del agua de imbibicién sobre los principales parametros de la
etapa de extraccién ha sido un tema bastante contradictorio a lo largo de los afos (Hugot,
2014a). Muchos de los criterios que se refieren en la literatura acerca de la influencia de
la temperatura del agua de imbibicién parten de conocimientos empiricos y no del
procesamiento matematico de datos industriales. De igual modo, los informes con datos
empiricos existentes al respecto son limitados.

Entre los pocos trabajos realizados en los tltimos afos relacionados con el efecto de la
temperatura de la imbibicién, destaca el de Kent (2011) por la importancia de sus
contribuciones. Este plantea que el efecto de la temperatura del agua afadida en la

extraccién ha resultado particularmente dificil de medir y que atn queda mucho por



definir. Tales elementos demuestran que investigaciones relacionadas con el efecto de la
temperatura del agua de imbibicién son novedosas y aportadoras para la temética.

Por otro lado, la imbibicién juega un papel importante en la extraccién de impurezas, tales
como el almidén, ya que como refiere Martin (2013), los granulos finos del almidén de la
cafna pueden dispersarse ficilmente en el jugo durante este proceso. Esta impureza afecta
negativamente el proceso de fabricacién y reduce la calidad del azicar crudo como
producto final (Cole et al., 2015); siendo una de las principales limitaciones para su
comercializacién (Serrano, Luis, et al.,, 2022). Sin embargo, a pesar de esta incidencia
negativa, no se controla la cantidad extraida en el tindem ni se encuentra establecido la
cuantfa que se incrementa por el efecto de la temperatura de la imbibicién. En igual
sentido, no se conoce el comportamiento de la composicién de almidén en los diferentes
jugos de las unidades de molienda ante diferentes temperaturas del agua de imbibicién
(Serrano et al., 2023).

La aplicacién exitosa de la imbibicién depende especificamente de la cantidad del agua
afiadida segtn las condiciones de molienda y caracteristicas de la cafia procesada (Serrano,
Orozco, et al., 2022). Sin embargo, rara vez permanecen constantes en el tiempo el flujo y
caracteristicas de la cafia, lo que conlleva al sistemdtico reajuste de la dosificacién de la
imbibicién; operacién bien compleja si no se disponen de modelos matematicos predictivos
que asistan al operador en tal decisién tecnolégica. Desafortunadamente, no existen
modelos matemadticos lo suficientemente practicos para ello. La inmensa mayoria de los
referidos en la literatura especializada son mateméticamente complejos, poco robustos,
involucran términos poco conocidos y de dificil medicién (Serrano, Orozco, et al., 2022) y
pueden no responder a caracteristicas tecnolégicas en la molienda compatibles con la de
los centrales cubanos.

A su vez, muchos tecndélogos toman decisiones operacionales relacionadas con la
imbibicién que no se sustentan en analisis serios de los pardmetros de la etapa (Serrano,

Luis, et al.,, 2022). Estos andlisis, en la mayorfa de los casos, solo consisten en un



seguimiento puntual de algunos de las variables operacionales (pol en bagazo, cantidad de
agua de imbibicién, cafia molida, brix de los jugos, humedad del bagazo, entre otros), y
tienen un alcance local, sin tener en consideracion el efecto y sinergia de la imbibicién en
las restantes etapas del proceso de fabricacién. Por ejemplo, un elemento tan basico para
la aplicacién de la imbibicién que es el andlisis de la capacidad de manejo y evaporacién
del agua adicionada no se realiza directamente, sino que queda limitado al control de la
dilucién del jugo mezclado a partir de un monitoreo rutinario del brix en el jugo mezclado.
Esta ausencia de medios de andlisis y control de la imbibicién conllevan a un mal
comportamiento operacional de la etapa de extraccién y del proceso de fabricacién en
general; tal como constatan Serrano, Luis, et al. (2022) en una investigacién desarrollada
en un central azucarero de la provincia de Matanzas (Cuba). De hecho, los indicadores de
eficiencia fabril de la provincia denotan un persistente deterioro.

De acuerdo a Hernandez (2019), el rendimiento en centrales azucareros de Matanzas
durante las zafras comprendidas entre 2010-2019 presenta una tendencia totalmente
decreciente, con una disminucién alarmante en dos unidades porcentuales. En igual
sentido, se manifiesta el recobrado azucarero mientras que las pérdidas en bagazo han
aumentado a valores superiores al 7 % y la caida de pureza entre los jugos del primer y
tltimo molino ha disminuido a mas de la mitad. Tales elementos prueban la existencia de
serios problemas operacionales en la etapa de molienda y hacen que sea imperativo
implementar acciones ingenieriles para revertir este comportamiento, para lo cual tiene
un papel fundamental garantizar el manejo adecuado de la imbibicién.

Por tanto, se plantea como Problema Cientifico:

¢Cémo lograr con un enfoque holistico el control operacional, y ajuste competente de las
variables operacionales de la imbibicién en el proceso de fabricaciéon de centrales
azucareros cubanos?

Para dar solucién al mismo, se presenta la siguiente Hipotesis:



El desarrollo de modelos mateméticos para la etapa de extraccién y su implementacién en
la determinacién predictiva de las principales variables operaciones del proceso de
fabricacién, permitira establecer una herramienta de andlisis robusta para el manejo y
control operacional de la imbibicién en el proceso de produccién de aztcar crudo.

De esta forma el Objetivo General de la investigacion es:

Desarrollar una herramienta de andlisis para el manejo y control operacional de la
imbibicién en el proceso de tabricacién de azicar crudo.

Los Objetivos Especificos son:

1. Determinar el efecto de la temperatura del agua de imbibicién sobre las principales
variables operacionales de la etapa de extraccion.

2. Establecer modelos matematicos predictivos para la etapa de extraccion.

3. Establecer correspondencias graficas para la toma de decisiones operacionales
répidas y precisas en el andlisis de la imbibicién a nivel local en la etapa de
extraccion.

4. Desarrollar un asistente informético para el andlisis integral del efecto de la
imbibicién sobre el comportamiento operacional de todo el proceso de fabricacién

de azucar crudo.

Se destacan como principales Aportes y Novedad Cientifica del trabajo:
Aportes:

1. Establecimiento del efecto de la temperatura del agua de imbibicién sobre las
principales variables operacionales de la etapa de extraccién y composicién de
almidén en jugos del tren de molienda a partir de nuevas evidencias
experimentales obtenidas a nivel industrial.

2. Desarrollo de un conjunto de modelos matematicos para la determinacién de las
corrientes de salida de la etapa de extraccién, a partir de variables facilmente

medibles y de la consideracién del efecto de la temperatura del agua de imbibicion.



3. Establecimiento de correspondencias graficas a partir de modelos matematicos
para un mejor andlisis de la imbibicién en la etapa de extraccién.

4. Obtencién de modelos experimentales que en conjunto con la herramienta
informética permiten establecer los efectos de la imbibicién sobre el proceso de
clarificacién.

5. Paquete de funciones matemadticas en lenguaje de Matlab que pueden reutilizarse
en la simulacién matematica exhaustiva y rigurosa de diferentes esquemas de
tabricacién de azucar crudo.

6. Desarrollo de un asistente informatico robusto para el analisis holistico del efecto
de la imbibicién en todo el proceso de fabricacién a través de una interfaz gréfica

sencilla y de potentes prestaciones.

Novedad:

Desarrollo de una herramienta tecnolégica para el anélisis robusto y holistico del efecto
de la imbibicién en el proceso de fabricaciéon de aztcar crudo.

Pertinencia y actualidad del tema:

La investigacion se encuentra en concordancia con los Objetivos de Desarrollo Sostenible
(ODS):

e Objetivo 9: Industria, innovacién e infraestructura

Meta 9.4: “(...) Modernizar la infraestructura y reconvertir las industrias para que sean
sostenibles, utilizando los recursos con mayor eficiencia y promoviendo la adopcién de
tecnologfas y procesos industriales limpios y ambientalmente racionales, y logrando que
todos los pafses tomen medidas de acuerdo con sus capacidades respectivas.”

Meta 9.5: “Aumentar la investigacién cientifica y mejorar la capacidad tecnolégica de los
sectores industriales de todos los pafses, en particular los paises en desarrollo entre otras

”»

cosas fomentando la innovacién (...)".

e Objetivo 12: Garantizar modalidades de consumo y produccién sostenibles



Meta 12.9: “Ayudar a pafses en desarrollo a fortalecer su capacidad cientifica y tecnolégica
para avanzar hacia modalidades de consumo y produccién més sostenibles.”
También responde al Plan Nacional de Desarrollo Econémico y Social hasta el 2030

(PNDES), el cual rige la politica gubernamental del pais en sus ejes estratégicos:

e Eje: Transformacion productiva e Inserciéon Internacional

Objetivo especifico 2: “Alcanzar mayores niveles de productividad en todos los sectores
de la economia mediante la diversificacién, la modernizacién tecnolégica, la innovacién y

>

la participacién selectiva en los nuevos paradigmas tecnolégicos (...)".

La investigacién tributa directamente a la tarea gubernamental de rescatar la
agroindustria azucarera y a la “Estrategia integral de desarrollo tecnol6gico”, coordinada

entre el gobierno provincial de Matanzas y la delegacién provincial del CITMA.



CAPITULO 1. ESTADO DEL ARTE

En este capitulo se realiza una revisién bibliogréfica sobre tematicas relacionadas con el
proceso de fabricacién de azicar crudo, la etapa de extraccién y la operacién de imbibicion.
Se aborda con especial detenimiento el papel de la imbibicién en el proceso de molienda y
su incidencia sobre el proceso de produccién. Particularmente, se analizan las referencias
relacionadas con la dosificacién y temperatura a la cual debe aplicarse la imbibicién. Se
realiza una exhaustiva biisqueda bibliografica sobre las investigaciones correspondientes
a la modelacién matematica de la etapa de extraccién y se critican los principales modelos
matematicos existentes al respecto; lo cual constituye el principal basamento tedrico de la

presente investigacion.

1.1 Generalidades del proceso de fabricacién de azucar crudo de cafia

El proceso de fabricacién de aztcar de cafia es desde un punto de vista tecnolégico bien
complejo, el cual esta integrado por numerosas operaciones y equipos agrupados en las
siguientes etapas principales: extraccién, purificacién, evaporacién, cristalizacion,
centrifugacién, y generacién de vapor y electricidad.

Este proceso industrial comienza con el pesaje y descarga de la cafia de aztcar proveniente de
las zonas de cultivo al basculador. Una vez que esta se introduce en el area, la cafia de aztcar
se somete a una serie de dispositivos como: niveladores o gallegos, martillos, juegos de
cuchillas y destibradora, los que tienen como objetivo favorecer una adecuada uniformidad y
preparacién en el colchén de cana, para el proceso de molienda.

La molienda de la caiia se efecttia a través de un conjunto de molinos en serie, denominado
tdndem. Durante la molienda se somete la cafia de azicar a diferentes compresiones para
extraer el jugo y separar la fibra, esta tltima resultando en forma de bagazo al final del
proceso. El éxito con que se lleve a cabo esta operacion es en gran medida responsable de la
calidad del azicar que se obtenga y de la eficiencia fabril (Serrano, Luis, et al., 2022). De ahi
que se adicione agua a la entrada del dltimo molino para intensificar la extraccion,
procedimiento que se conoce como imbibicién. Mdas agua de imbibicién permite una mayor
extracciéon de jugo a expensas de un mayor contenido de agua en el jugo (Chantasiriwan,
2016a). El bagazo que resulta se emplea como combustible para generar energfa térmica y

por consiguiente electricidad (Bernardi, 2019).



En la etapa de purificacién se busca eliminar las impurezas solubles e insolubles presentes en
el jugo. Durante la misma se adiciona lechada de cal para disminuir la acidez del jugo y evitar
la inversién de la sacarosa (Sunori et al., 2016), ya que el jugo que se obtiene en la molida es
acido con un pH alrededor 5,4-5,7 (Eggleston et al., 2017). Esta préctica, denominada
alcalizacién, puede realizarse en frio, caliente o fraccionada.

En la alcalizacién en frio, la lechada de cal se adiciona antes del calentamiento para evitar los
efectos de la destruccién de la sacarosa que se manifiesta a altas temperaturas y bajo pH;
variante que tiene el inconveniente de exponer la superficie de intercambio de los calentadores
a incrustaciones por las impurezas minerales de la cal. De modo contrario, en la alcalizacién
en caliente, se adiciona la cal luego del calentamiento para evitar este iltimo inconveniente
pero a expensas de mayores pérdidas de sacarosa por inversién. Mientras que en la
alcalizacién fraccionada se adiciona una parte de la lechada de cal antes del calentamiento y el
resto después (Rein, 2017).

La funcién tecnolégica de los calentadores es elevar la temperatura del jugo para facilitar la
reaccion de la cal con los fosfatos presentes en el mismo y formar fléculos de fostato de calcio
insoluble, que arrastran las impurezas orgénicas coaguladas por la acciéon del pH y la
temperatura (Casanova et al, 2019). A la salida de esta etapa, la temperatura del jugo
usualmente se encuentra alrededor de los 106°C (Rein, 2017).

El jugo caliente se envia hacia un tanque de despresurizacién y purga répida (conocido como
tanque flash) donde se expande hasta la presiéon atmosférica (Hugot, 2014a; Rein, 2017). En
este equipo el jugo se estabiliza, se separan las burbujas de aire, se homogeniza la temperatura
y se adiciona el floculante para favorecer la sedimentacién de las impurezas en el clarificador.
Durante la clarificacién se forma un precipitado que contiene sales insolubles, fosfatos de
calcio, ceras y gomas. Este precipitado se filtra, lo que permite obtener la cachaza
(subproducto rico en minerales, el cual se usa como fertilizante) y el jugo filtrado, que se
recircula al proceso. Para esta operacién se emplean filtros rotatorios al vacio, que giran a
bajas velocidades entre 4 y 6 rpm (Kumar et al., 2020).

Posteriormente, en la evaporacién, el jugo es concentrado de 14 -18 °Bx a 60 - 65 °Bx
(Mohammed, 2018). La configuracién de la estacién de evaporacién depende propiamente del
proceso tecnolégico en cuestiéon, dado la existencia de variados esquemas de evaporacién. En
las configuraciones tecnolégicas de centrales azucareros cubanos existe al menos un equipo
auxiliar denominado pre-evaporador, cuya funcién es realizar una pequefia evaporacién
parcial (generalmente a simple o doble efecto) para aliviar la carga de trabajo del evaporador

a multiple efecto y aportar vapor vegetal como fuente de energfa al proceso de tabricacién.
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Luego, este jugo parcialmente concentrado pasa al evaporador a multiple efecto, el cual
consiste en un sistema de evaporadores conectados entre si y de presiones de trabajo
decreciente; donde el vapor que se produce en un vaso (efecto) se utiliza como medio de
calentamiento para la evaporacién de su producto en el siguiente (Chantasiriwan, 2016b). El
producto que se obtiene en el tltimo efecto posee un contenido de sélidos disueltos en el orden
de los 65 “Bx conocido como meladura (Hugot, 2014a). En esta estacién se requiere de una
cantidad relevante de energfa a consumirse por el alto contenido energético del calor latente
de vaporizacién y las grandes cantidades de agua que requieren separarse (Mkwananzi et al.,
2019).

La cristalizaciéon se efectia en los tachos, que son evaporadores especiales que trabajan a
simple efecto (Rein, 2017). En estos se logra concentrar la meladura a un nivel de
sobresaturacion tal que permita lograr el crecimiento répido de los granos, con el simultaneo
empobrecimiento de las mieles. Luego, estos granos se separan de la miel por medio de la
aplicacién de la fuerza centrifuga y un sistema de lavado en un proceso que se conoce como
centrifugacion.

El proceso de produccién de azicar puede ser capaz de autosatisfacerse energéticamente,
mediante el empleo del bagazo como combustible y de un sistema de cogeneracién acoplado
(Dogbe et al,, 2018). Este proceso demanda una enorme cantidad de energfa para la
produccién de azicar, especialmente calor (Assawamartbunlue et al., 2018).

El esquema energético de una fabrica de azicar de cafia necesita consumir una alta cantidad
de energfa térmica, de la cual casi el 80 % del total se utiliza para calentar, evaporar,
concentrar y cristalizar los productos azucareros y una menor proporcién de energia mecanica
(fundamentalmente transformada en eléctrica), que puede obtenerse mediante la elevacion de
la presién del vapor de proceso; previo a su utilizacién en el mismo para calentar (Lodos et
al., 2019). En los llamados centrales azucareros con cogeneracién tradicionales, los
generadores de vapor tienen presiones y temperaturas de trabajo bajas, del orden de los 20-
30 bar (2-3 MPa) y 300-400 °C respectivamente (Birru et al., 2019). La potencia eléctrica
producida del sistema de cogeneraciéon usualmente excede la demanda interna del central;
cuyo sobrante se envia al sistema electro-energético nacional (Chantasiriwan, 2016a;

Meghana y Shastri, 2020).



1.1.1 Etapa de extraccién

La etapa de extraccién del jugo comienza con la preparacion de la cafia. En la misma se
busca romper y desgarrar los tallos de la cafia, mediante diferentes tipos de méquinas con
el fin de prepararla para el proceso de molienda (Morales et al., 2018).

Los niveladores, cuchillas, rompe bultos y destibradora son equipos que facilitan dicha
preparacién al formar un colchén de cafia de densidad uniforme que favorece la capacidad
de alimentacién de los molinos (Hugot, 2014a; Morejéon y Revé, 2013). Inskip (2010)
Refiere que adecuados niveles de preparaciéon causan el mismo efecto en la extraccién que
adicionar otro molino al tdndem. La desfibradora y el primer molino permiten extraer
entre un 60 -70 % del jugo de la cafia mientras que los restantes molinos remueven entre
un 22-25 % de este (Eggleston et al., 2017). EI porcentaje de fibra en cafa tiene una
influencia notable sobre la extraccién; a mayor cantidad de fibra, menor extraccién,
trabajando con la misma eficiencia de molienda (Batule, 2009c).

Se considera que para una buena preparacién hay que supervisar el nivel de cafia que se
trae en el conductor y que los equipos para la preparacién estén en buenas condiciones de
trabajo debido al desgaste que sufren. Un mayor rompimiento de las células que contienen
azucar significa una mejor extraccién de jugo en los molinos y que el bagazo presente
menor cantidad de humedad (Villatoro, 2019). En Kusoncum et al. (2020) se plantea que
cerca de un 90 % de las células de jugo son abiertas a través de la preparacion de la cana.
A partir de una cafa razonablemente bien preparada, es posible extraer normalmente
entre 60-75 % de la sacarosa utilizando un primer molino convencional (Rein, 2017).

La extracciéon del jugo en la estacién de molienda se efectiia mediante dos procesos
bésicos: compresién y lixiviacién (CNCA, 2011). En la compresion, el jugo de la cana se
extrae por la compresién del colchén de cafia o bagazo al pasar a través de las mazas del
molino para lo cual dicha fuerza se aplica a la maza superior por medio de cilindros
hidréaulicos. Mientras que la lixiviacién se produce al lavar el colchén de bagazo con agua
(imbibicién).

La unidad estdndar de molienda la constituyen las clasicas tres mazas dispuestas en forma
triangular. En la actualidad se usan de tres a siete juegos de molinos a los cuales se le
llama tandem (Batule, 2009c). Las presiones méaximas se aplican generalmente en el

primero y uGltimo de los molinos. Los molinos intermedios pueden operar con presiones
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iguales o inferiores a las del primero y ultimo, en dependencia de las condiciones
mecanicas y fisicas del tindem y de la preparacién de la cafia (Rein, 2017).

Las tres mazas se denominan: maza superior, cafiera y bagacera. Los dos rodillos
inferiores tienen una posicién fija, el rodillo superior, controlado por un pistén hidraulico
puede subir, bajar o flotar, segin sean las variaciones en la alimentacién de la cafia (Batule,
2009¢). Las mazas del fondo toman sus propias posiciones de acuerdo al colchén de bagazo
o cafia con respecto al plano axial. La colocacién de la maza cafiera y bagacera se ajusta
automaticamente de acuerdo a la velocidad de las superficies de las mazas, con la carga
hidraulica aplicada, el porcentaje de fibra en cafia, niveles de preparacién de la cafia y
drenaje del jugo (Batule, 2009c¢).

El primer molino extrae el jugo de alta pureza. El contenido de sélidos del jugo, asi como
su pureza disminuyen a medida que se avanza por los molinos del tindem. En la molienda,
mas de un 95 % del azlcar que contiene la cafa pasa a formar parte del jugo extraido,
denominado jugo mezclado (Balla et al., 2018).

Por otro lado, uno de los aspectos que influyen notablemente en la eficiencia de la molida
son las caracteristicas de la fibra vegetal. Cuando existen elevados contenidos de meollo
y otros materiales, se genera un bagazo de caracteristicas extractivas y porosidad
inadecuadas, que provoca una retencién de jugo desfavorable y que hace necesario altos
regimenes de extraccién. Ello hace que se incumpla con el contenido de humedad y de pol
en el bagazo, asi como una disminucién de la capacidad de operacién (Pérez y Benitez,
2012).

La elevada presién hidraulica a la que se someten los equipos para obtener una mayor
compresién en el bagazo causa desgastes en el equipamiento de los molinos, tanto en
engranajes como chumaceras (Hugot, 2014a). Ademads, una elevada compresién del
bagazo causa que este penetre en las ranuras de las mazas, lo que dificulta el drenaje de
los jugos. Cuando esto sucede se produce la reabsorcién del jugo extraido por el bagazo a
la salida del molino. Este fenémeno ocasiona pérdidas de sacarosa, al aumentar la pol en
el bagazo. Salvatierra (2019) ofrece como solucién a este inconveniente el uso de mazas
perforadas. Estas poseen agujeros que drenan sobre los agujeros axiales que sirven como
canales para que el jugo no tenga contacto con el colchén de cafa y a la vez sirven para
desalojar por los extremos de la maza el jugo que se extrae. La maza perforada tiene como

funcién principal eliminar la llamada zona de semiliquido, que es un sector donde existe
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una presion elevada y donde hay una mezcla de fibra y jugo, o sea, es el area donde se da
la compresién de la cafa por las mazas.

El proceso de imbibicién y los prensados repetidos provocan una mayor extraccién de no
azucares a medida que la cafia pasa del primer al iltimo molino (Londhe et al., 2020), como
lo demuestra el aumento de coloides orgénicos, cera, fosfato y de cenizas del jugo primario
con respecto al jugo mezclado. El rodillo delantero extrae casi el 75 % del jugo total
extrafdo por un molino después de la imbibicién, mientras que el 25 % restante se extrae
en el rodillo de descarga (Kulkarni, 1996).

Las mejoras que se logran al reducir la materia extrafa o al aumentar la pureza del jugo
pueden conducir a un incremento adicional de la capacidad efectiva, sin costos de capital.
Los no aztcares son esencialmente mas dificiles de extraer que la sacarosa. Esto se
evidencia en el hecho de que el jugo extraido en el primer molino tiene siempre una mayor
pureza que el jugo diluido, mientras que el jugo extrafdo al final del tren de molinos es
siempre el de menor pureza (Rein, 2017).

También, el drea de extraccién es donde més se dificulta mantener condiciones sanitarias
id6neas. La cafia desfibrada y sus jugos, ricos en nutrientes, resultan ideales para el ataque
de microorganismos. Se desarrollan microorganismos como: Leuconostoc mesenteroides y
Bacillus subtilis; los que producen pérdidas de azicar en el proceso por la accién de los
oligosacaridos y polisacaridos que forman (Casanova et al., 2019). Entre estos compuestos
indeseables que afectan el rendimiento industrial se encuentran: la dextrana, el manitol y
el 4cido lactico (Eggleston et al, 2017). De hecho, la dextrana provoca graves
consecuencias en el proceso de fabricacién, principalmente en la etapa de cristalizacién

(Abraham et al., 2021).

1.2 Imbibicion

Aun cuando el bagazo se somete a presiones considerables y repetidas, no cede jamas todo
el jugo que contiene. Tiende hacia una humedad minima del orden del 45 %, pero conserva
siempre una fraccién importante del jugo que representa, la cual es aproximadamente, la
mitad de su peso. Dado que no es posible disminuir su humedad, se procede a reemplazar
el jugo por agua mediante una operaciéon denominada imbibicién (Hugot, 2014a).

En la literatura es frecuente el uso de la frase “mojado del bagazo por el agua de

imbibicién” para describir la penetracién del liquido de imbibicién (agua o jugo) en el
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colchén de bagazo que sale parcialmente saturado del molino (Hugot, 2014a). Sin
embargo, la fibra del bagazo que sale no esta seca, sino recubierta por una delgada pelicula
de jugo. Jenkins (2013) sefiala que la fibra puede tener asociada hasta un 25 % de agua que
no se considera parte del jugo. Cuando se anade agua de imbibicién, el efecto del choque
es amortiguado rdapidamente por la capa superficial del bagazo. Esta agua se distribuye de
forma tal, que cada capa absorbe una cantidad de acuerdo con su capacidad de retencién.

La aplicacion eficiente del sistema de imbibicién es tan importante para la extracciéon en
el tindem como la aplicacién de fuertes presiones en los dos primeros molinos. Cuando se
trabaja a presion seca, el limite de extraccién se obtiene muy rédpidamente, después de la
desmenuzadora y el primer molino la humedad del bagazo se ha reducido ya a cerca del
60 %; después del segundo molino la humedad se aproxima a 50 % y del tercero en lo
adelante no disminuye mas all4 de 45 %; puede considerarse que se ha obtenido por simple

presion la maxima extraccién posible (Hugot, 2014a).

Si en este momento se agrega agua de forma uniforme, esta se distribuye dentro del
bagazo y a su vez, diluye el jugo que contiene. El molino siguiente vuelve entonces a llevar
al bagazo a la humedad limite, es decir, alrededor de 45 %. Sin embargo, ya tal humedad
no estd constituida por jugo absoluto sino por jugo diluido de menor riqueza en aztcar
(Gonzélez et al., 2010).

Segtun lo referido por Hugot (2014a), el proceso de imbibicién en un tdindem de molinos
puede clasificarse como imbibicién simple y compuesta. La imbibicién simple consiste en
agregar agua al bagazo después de cada molino. Esta se realiza Ginicamente con agua sin
regresar el jugo al bagazo. La imbibicién simple se divide en i) imbibicién simple tnica, ii)
imbibicién simple doble e iii) imbibicién simple maltiple.

La imbibicién simple tnica es cuando el agrego del agua se realiza en un tnico punto, por
ejemplo, entre los dos tltimos molinos. A su vez, la imbibicién simple doble es cuando se
agrega agua dos veces entre el antepeniltimo y el pentltimo molino y después entre el
penultimo y dltimo molino, mientras que en la imbibicién simple multiple es cuando se
agrega agua dos o més veces antes de dos 0 mas molinos.

La imbibicién compuesta en cambio, implica la adicién del agua de imbibicién
generalmente a la entrada del altimo molino y la recirculacién sucesiva del jugo extraido

hacia la entrada del molino inmediato anterior; y asi sucesivamente hasta el segundo
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molino (Eggleston et al., 2017; Hugot, 2014a). La figura 1.1 muestra un esquema

representativo de la imbibicién compuesta en un tdndem de cinco molinos.

Agua de

AP S

]

Jugo ! v Jugo
Primario I Diluido
Jugo
Mezclado

Figura 1.1: Imbibicion compuesta miiltiple en un tandem de cinco molinos

1.2.1 Cantidad de agua de imbibicién

La cantidad de agua de imbibicién a utilizar depende fundamentalmente de la composicién
de la cana y de la relacién entre precio del aztcar y el precio del combustible (Hugot,
2014a). Un aumento en la cantidad de agua de imbibicién trae consigo ventajas en la
extraccién de azicar, ya que disminuye el contenido de sacarosa en el bagazo (pol en
bagazo); pero conlleva a un descenso del brix del jugo mezclado y un aumento de la
humedad del bagazo, incrementidndose de esta manera la demanda del vapor necesario
para evaporar esa agua (Gonzélez et al., 2010). Por ejemplo, en Mkwananzi et al. (2019)
se demuestra para el proceso analizado, que un incremento de 2,5 a 4,0 m®/h de agua de
imbibicién por cada 1 000 kg de bagazo producen un aumento en un 27 % en el agua total
a evaporar y de un 23 % en el consumo de vapor de baja presién.

Para una tabrica con cogeneracién, un exceso de agua de imbibicién implica menos vapor
de alta presion disponible para la generacién de electricidad (Peacock y Cole, 2009). Por
lo tanto, una mayor imbibicién conduce directamente a una pérdida en las ventas

potenciales de electricidad por lo que, para contrarrestar estas pérdidas, debe fijarse una
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tasa 6ptima de imbibicién, en funcién de los precios de venta alcanzados tanto para el
aztcar crudo como para la energfa eléctrica (Peacock y Cole, 2009).

En la mayorfa de las fabricas, la cantidad de agua de imbibicién total que puede ser
aplicada esté limitada por la capacidad de los evaporadores, la capacidad de las calderas y
por el balance de combustible (Chantasiriwan, 2016a; Rein, 2017). A su vez, la cantidad
de agua de imbibicién debe garantizar un jugo estable, tanto en caudal como en grados
brix, ya que inestabilidades en estos pardmetros impiden que los evaporadores trabajen
con velocidades de ebullicién 6ptimas (Lloyd et al., 2011).

Para Cortés et al. (2015) la cantidad de agua empleada como imbibicién difiere
significativamente entre diferentes fabricas, desde valores tan bajos como 15 % de la caiia,
hasta por encima del 60 % de la cafia. Bell y Acosta (2017) plantean que se debe utilizar
como agua de imbibicién solo del 28 al 30 % de la cafia molida, valor que es muy diferente
al caso referido en Londhe et al. (2020) para un central de la India, en el que el agua de
imbibicién se aplica a una proporcién entre 40 y 45 % de la cafa. Tal como se plantea en
Anand (2012), la cantidad 6ptima depende de muchos factores como la cantidad de células
abiertas, el nimero de molinos, la carga hidraulica, el contenido de fibra, la rugosidad y
velocidad de las mazas, entre otras cuestiones. Por lo cual no debe generalizarse, sino que
depende de las caracteristicas en concreto del proceso tecnolégico en cuestién. En la
tabla 1.1 se muestran diferentes criterios y recomendaciones referidos en la literatura

especializada.

Tabla 1.1: Criterios de dosificacion del agua de imbibicion referidos en la literatura especializada

Dosificacion del agua de imbibicion Referencia bibliogrdifica
(% segiin el peso de la fibra en caiia)
180-200 % AZCUBA (2013b) y Cortés et al. (2019)
180-220 % [CIDCA (2012)
270 % Ordoiiez (2004)
150-250 % Lloyd et al. (2011)
180-280 % Casanova y Alonso (2006)
200-300 % Thaval (2012) y Mkwananzi et al. (2019)
200 % Efe et al. (2005), Pérez de Alejo et al. (2009),

Obregén et al. (2016), Lodos et al. (2019) y
Marthino De Oliveira (2019)
250-300 % Anand (2012)
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1.2.2 Temperatura del agua de imbibicién

Definir la mejor temperatura para la aplicacién de la imbibicién a un tren de molienda
constituye, desde hace muchos afios, un tema polémico y muy debatido por diferentes
autores en la literatura especializada sin que se haya llegado a una conclusién unanime
(Rein, 2017). La definicién de la temperatura mas conveniente para el agua de imbibicién
es un ejemplo de las decisiones que deben tomarse en un central azucarero, donde los
elementos técnicos son contradictorios, los costos internos dificiles de precisar y los costos
externos ain mas dificiles de conocer. Por ejemplo; es casi imposible determinar el costo
interno adicional que trae la extraccién de mas sélidos no-aztcares (Pérez de Alejo et al.,
2009).

La imbibicién con agua caliente tiene la gran ventaja de economizar agua fria y ofrecer un
excelente uso a las aguas de retorno de los Gltimos cuerpos del multiple efecto (Gonzélez
et al., 2010). Los condensados de los tltimos vasos del multiple efecto salen a 85°C por lo
que existe la practica de mezclar estos con agua cruda para lograr temperaturas finales de
unos 45°C, aunque tal préctica no se recomienda porque incorpora al jugo sustancias
minerales que incrementan las incrustaciones en equipos de calentamiento (Rodriguez,
2010) asi como cenizas que afectan el proceso de cristalizacién. En cambio, es
recomendable enfriar el condensado mediante el calentamiento del jugo crudo a través de
un calentador liquido-liquido, lo cual mejora la eficiencia energética (Gonzalez et al.,
2015).

Marthino De Oliveira (2019) cita como practica comun la aplicacién del agua de
imbibicién a temperatura ambiente (aunque acota que algunas industrias emplean en su
lugar agua caliente). Tal planteamiento difiere de lo recomendado por Morales et al.
(2018) y Singh (2019), los que plantean que debe estar entre 60-85 °C. Al respecto Jenkins
(2013) es mas preciso, recomendando como mejor temperatura a 70 °C mientras que

Christodoulou (2003) sugiere a 85°C y Anand (2012) entre 75-80 °C.
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Segin Hugot (2014a) temperaturas inferiores a los 60-70 “C no muestran una marcada
influencia en la extraccién tras aplicar la imbibicién, sin embargo, cuando se superan estos
valores se comienza a ver la eficacia de esta. Ello se debe a que a temperaturas superiores
a 60 "C se altera el protoplasma de las células vegetales, haciendo que el efecto de la
imbibicién no sea solamente por presién osmética, ya que el agua puede llegar con mas
facilidad al jugo celular (Hugot, 2014a; Rodriguez, 2010).

Kulkarni (1996) y Pérez de Alejo et al. (2009) también hacen alusién a las mejoras en la
extraccién con el uso de agua de imbibicién a temperaturas cercanas a los 85°C, aunque
sefialan que volimenes elevados de agua a altas temperaturas provocan atascamientos en
el tindem y dificulta su alimentacién. A este criterio se suma Lloyd et al. (2011), quien
plantea que las altas temperaturas alteran la fibra del bagazo, lo que dificulta que los
molinos la trituren y rompan mecanicamente las células.

La alta temperatura es responsable de fundir ceras que incrementan el deslizamiento de
las mazas y dificultan alcanzar la produccién propuesta (Gonzilez et al., 2015); sin
embargo, Hugot (2014a) cita experimentos de Peter Honig desarrollados en la isla de Java
que mostraron que el agua de imbibicién entre 85-95°C no extrajo mas cera que el agua a
28°C.

Alvarez et al. (2019) describen el efecto de elevadas temperaturas del agua de imbibicién
en un central de Camagiiey (Cuba). Refieren que las altas temperaturas provocaron
resbalamientos en las mazas de los molinos y acumulacién de grandes cantidades de
meollo en las bandejas.

Tradicionalmente se ha planteado que a mayor temperatura del agua de imbibicién menor
es la humedad del bagazo. Sin embargo, tal como lo refiere Kent (2011), las mediciones
que permiten arribar a este conocimiento nunca han sido publicadas. De esta investigaciéon
se aprecia una reduccién de la humedad en bagazo con un aumento de la temperatura del

agua afadida.
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Lloyd et al. (2011) cita unos estudios realizados por Mackay Sugar Limited (MSL por sus
siglas en inglés) en 2009 donde se probé que con imbibicién en frio (menos de 60°C) se
obtuvo muy buenas cifras de extracciéon, mejores incluso que con las obtenidas con la
imbibicién en caliente. La desventaja aparente fue que la humedad final del bagazo fue de
hasta un 5 % més alta de lo normal (con un promedio de alrededor del 52 %). Los autores
relatan ademés que los valores de humedad elevados causaron problemas con el
tuncionamiento y la eficiencia de la generacién de vapor.

Gonzélez et al. (2010) plantean que mientras mayor sea la temperatura del agua de
imbibicién, mayor es la temperatura con que llega el jugo a los calentadores primarios, lo
que implica un menor consumo de vapor. Sin embargo, contrariamente a ello, Kent (2011)
refiere estudios en los que no se aprecia un incremento significativo en la temperatura del
jugo ni una variacién apreciable para diferentes valores de temperatura de imbibicion.
Pérez de Alejo et al. (2009) hace referencia a las ventajas y desventajas del empleo de
temperaturas de imbibicién alrededor de los 70 “C. En esta fuente se explica que con el
agua a 70°C se obtiene una mayor extraccién de gomas e impurezas solubles provenientes
del cogollo y hojas de la cafia con el consiguiente incremento perjudicial de los no-
azucares y se dificulta la alimentacién de los molinos. En tanto, con dicha temperatura se
produce una ruptura adicional de células por la accién de esta, lo que provoca una ligera
mejora en la extracciéon (Pérez de Alejo et al., 2009).

Algunos autores recomiendan temperaturas superiores a los 65 °C para reducir la
proliferacién de microorganismos como el Leuconostoc Mesenteriodes. Sin embargo, Kent
(2011) refiere a partir de su investigacién que la imbibicién en caliente no parece ser una
solucién completa para la higiene del taindem ya que este efecto sélo se logra para el tltimo
y pentltimo molino en el mas favorable de los casos.

A su vez, hay pocas dudas de que el bagazo es mas compresible a temperaturas mas altas.
Experimentos demuestran que el contenido de humedad del bagazo es menor a una

temperatura mas alta, de 1 a 2 unidades a medida que la temperatura del agua agregada
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aumenta de 60 a 90°C. De igual modo, se evidencia un aumento en la extraccién con una
mayor temperatura del agua afiadida, de aproximadamente 0,2 unidades (Kent, 2011).
Eggleston et al. (2017) refiere que las altas temperaturas ademas de ayudar a prevenir el
crecimiento microbiano, incrementa el color del jugo. Contradictoriamente, Batule
(2009¢) acota que con la imbibicién con agua caliente (72-85 °C), se disminuye el color del
Jjugo claro, probablemente debido a la cera adicional que se extrae, la cual absorbe color;
aunque a expensas de un aumento de la turbidez.

Los elementos anteriores demuestran las serias contradicciones y diversidad de criterios
que existen respecto al efecto de la temperatura del agua de imbibicién sobre el
comportamiento de la extraccién; lo cual limita el establecimiento en la préctica de los

mejores valores de operacién y entorpece su control en el proceso productivo.

1.3 Modelaciéon matematica de la etapa de extraccion del proceso de fabricacion de
azucar crudo

El modelo de un proceso brinda una descripciéon del mismo y permite una prediccién de
su comportamiento (Thaval, 2012). En las fabricas de azicar crudo, la modelacién de
procesos se lleva a cabo mediante diferentes técnicas con la finalidad de comprender y
mejorar el rendimiento de las operaciones unitarias (Thaval y Kent, 2013). Estos modelos
matematicos deben ser lo suficientemente completos y precisos para representar
adecuadamente el sistema en el intervalo de variables a estudiar, hecho que
frecuentemente limita su aplicacién (Mann et al., 2015).

La modelacién matemadtica de la etapa de extraccién se realiza con dos propdsitos
fundamentales: para el analisis del comportamiento de la etapa de extraccién de un tren
de molinos o para predecir el resultado del cambio de pardmetros en el tren de molinos o
en la planta moledora (Kent, 1997). También puede emplearse como punto de partida para
la estimacién de pardmetros no medibles directamente como el flujo de bagazo (Kent,

2010).
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La modelaciéon matematica de la etapa de extraccién es una tarea ingenieril bien compleja,
ya que se encuentra influenciada por pardmetros dificiles de analizar, como el ajuste de los
molinos y la calidad de la cafia. Un modelo matematico que represente a la etapa de
extracciéon puede atenuar este problema, aumentar el conocimiento acerca de este proceso
y por supuesto, mejorar el comportamiento de la misma (Wienese, 1990). Sin embargo, la
consideraciéon de estas variables en la modelaciéon es compleja y a veces ineficiente. De
hecho, tal como lo plantea Wienese (1990) varios esfuerzos se han realizado para
cuantificar el efecto de esos pardmetros individuales con pequefio o ningun éxito. La
modelacién matemética de la etapa de molienda puede realizarse por dos maneras: a través
de modelos de caja negra o por modelos fenomenolégicos; siendo la segunda variante la
més difundida (Serrano, Orozco, et al., 2022).

1.3.1 Modelacién fenomenolégica aplicada al proceso de extracciéon

Segun refiere Thaval y Kent (2012a), el modelo fenomenol6gico MILSIM (presentado por
Rusell en 1968) constituye el primer modelo de simulaciéon de un tren de molinos que fue
ampliamente utilizado en Australia. Este modelo involucra a dos pardmetros para
modelar una unidad de molienda: el factor de reabsorcién y el coeficiente de imbibicién.
La principal limitacién del mismo es que no tiene en consideracién a la composicién de
fibra en el jugo, lo cual de acuerdo a Thaval y Kent (2012a) es una suposicién conveniente
pero incorrecta. Dicho modelo matematico tiene el valor de constituir el precursor de
todos los modelos matematicos desarrollados por la escuela australiana, la cual, sin lugar
a dudas ha sido la mas destacada al respecto.

Otra investigacién notoria es la de Wienese (1990), quien obtiene un modelo para predecir
el comportamiento de la extraccién; siendo la consideracién de la eficiencia de la
separacion su principal aporte. Edwards (1995) desarrolla posteriormente un modelo bajo
la consideracién de dos nuevos pardmetros: el factor de trituracién y la eficiencia del
mezclado. Este modelo tiene la gran limitacién de requerir el conocimiento de los grados

brix en celdas abiertas en cada molino; variable muy poco conocida y dificil de determinar.
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Kent (2001) desarrolla dentro del enfoque australiano, un modelo que es capaz de describir
el comportamiento de la fibra a través de las unidades de molienda, lo cual constituy6 un
aporte muy significativo aunque limitado solo a este componente (fibra). Loubser (2004)
por su parte, incorpora al respecto, el brix y humedad del bagazo pero con la limitacién
de ignorar pardmetros del comportamiento interno de las unidades de molienda.

En Thaval y Kent (2012a) se aprecia un salto significativamente superior en este tipo de
modelos a través de definiciones mejoradas; constituyendo su propuesta una ampliacion
del modelo MILSIM. A través de este modelo se puede predecir la fibra, brix y humedad
de todas las corrientes del tindem. Este se amplfa por Thaval y Kent (2012b), los cuales
novedosamente consideran a impurezas, pol y otros componentes en su modelacion.
Luego, Thaval y Kent (2015) desarrollan nuevas relaciones empiricas para estimar
pardmetros involucrados en el modelo MILEX, en donde se sustituye al coeficiente de
imbibicién por el factor de trituracién y la eficacia de la mezcla.

Chantasiriwan (20138) desarrolla con posterioridad un modelo para la simulacién de un
tren de molinos en el que se tiene en cuenta el efecto del mezclado no homogéneo entre el
bagazo y el agua de imbibicién sobre la concentracién de brix del jugo extraido.

Entre las tltimas investigaciones destaca la de Pedroso (2018), el cual obtiene modelos
basados en balances de masa en cada molino, pero con la consideracién de parametros
como: eficiencia de la separacién de fibra, eficiencia de la imbibicién y el coeficiente de
imbibicién. Luego, a partir de esta modelaciéon (fenomenolégica), este autor ajusta el
comportamiento de la extraccién de brix segtn la razén de imbibicién a un polinomio de
cuarto grado.

1.3.2 Modelaciéon matemdtica de caja negra aplicada a la etapa de extraccién

De las investigaciones relacionadas con modelacién por caja negra de la etapa de

extraccion se destacan los trabajos de Rein (1975) y Wienese (1995).
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Rein (1975) realiza una modelacién basada en andlisis de regresién lineal multiple con la
tinalidad de identificar el efecto de la calidad de la cafia en el rendimiento de la extraccién.
En esta investigacién se obtiene una expresién que permite calcular la “extraccién
reducida corregida” (CRE, por sus siglas en inglés) de forma menos dependiente a la
calidad de la cafia.

Wienese (1995) propone un modelo con el objetivo de predecir el comportamiento de la
etapa de extraccion a partir de la consideracién solamente de las entradas y salidas de la
etapa, obviando el comportamiento de cada molino. Realiza balances que permiten
predecir el contenido de fibra, brix y agua de las diferentes corrientes a la salida del
tdndem. Los resultados correspondientes a la extraccién tienen gran similitud a los que
se obtienen por la expresién de la CRE que se emplea en Sudafrica. En su modelacién,
sobre la base de la expresién empirica de Lionnet (1981), propone otro modelo semejante
que permite la estimacién de la extracciéon de sacarosa a partir de la de brix; para cuyo
desarrollo emplea solamente tres puntos (dos de ellos extremos), cantidad bastante
insuficiente para construir un modelo empirico.

Este trabajo no presenta una metodologfa de modelacién adecuada para el desarrollo y
validacién de los modelos de caja negra que propone; no obstante, tiene el importante
valor de ofrecer el enfoque de la modelacién del tindem como caja negra.

1.8.8 Consideraciones finales sobre la modelacién matematica de la etapa de extraccién

Los modelos fenomenolégicos de la etapa de extraccién son robustos y constituyen
indiscutiblemente potentes herramientas predictivas, que adquieren una mayor
connotacién cuando es preciso conocer el funcionamiento de las unidades de molienda
(molinos). Sin embargo, dejan de ser atractivos cuando el propésito de su aplicacién es
solamente determinar las salidas generales de la etapa (jugo mezclado y bagazo) (Serrano,

Orozco, et al., 2022).
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Los modelos fenomenolégicos referidos al respecto demandan informacién que es muy
especifica para el tdndem en particular. Dicha informacién requiere para su conocimiento
de una ardua experimentacion, lo cual reduce considerablemente su aplicabilidad. Ademas,
algunas de las variables involucradas son poco conocidas y no del todo extrapolables de
un sistema a otro. Al depender del estado técnico de los molinos, los valores referenciados
en la literatura especializada sobre sus coeficientes dejan de ser dttiles. También el
tratamiento matemético de algunos de ellos (para su solucién a través de sistemas de
ecuaciones) puede ser un impedimento en la toma de una decisién inmediata en el proceso
si no se emplea un programa de cémputo.

En cambio, los modelos de caja negra para la etapa de extraccién no tienen ese nivel de
descripciéon detallado ni predicen el funcionamiento de las unidades de molienda, pero
tienen la ventaja de ser mas practicos. Estos modelos son potencialmente ttiles para el
control del proceso a la hora de tomar decisiones operacionales rapidas. Son ademas muy
atractivos para parte del personal técnico de la fabrica, al ser mas manipulables y menos
complejo desde un punto de vista matematico. Generalmente estos demandan informacién
mucho mas conocida y de ficil determinacién que los modelos fenomenolégicos.

Aunque la eleccién entre una técnica u otra depende esencialmente de la finalidad de los
modelos matematicos, nivel de detalle y precisiéon en la prediccién requerida, asi como de
la informacién de proceso disponible; la modelacién por caja negra demuestra ser la mas
adecuada desde un punto de vista practico para estimar las principales variables de salida
de la etapa de extraccién, segin las condiciones de molienda y de imbibicién. Por otro
lado, en ninguna de las investigaciones referidas al desarrollo de modelos matematicos se
considera (o evalta) el efecto de la temperatura de la imbibicién sobre el comportamiento
operacional de la extraccién, lo cual, tal como plantea Serrano, Orozco, et al. (2022)

representa una limitaciéon en la modelacién existente.
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1.4 Conclusiones parciales

1. La imbibicién ejerce un papel decisivo sobre el comportamiento productivo y
energético del proceso de fabricacién de azicar crudo.

2. El correcto ajuste de la imbibicién no es una determinacién sencilla, ya que este
depende de las caracteristicas en particular de la tecnologfa de fabricacién y
requiere de un andlisis integral que considere la influencia de la misma sobre todas
las etapas del proceso productivo.

3. El efecto de la temperatura del agua de imbibicién sobre el comportamiento
operacional de la etapa de extraccién no se encuentra totalmente esclarecido, lo
cual constituye un impedimento para la determinacién de los mejores valores de
aplicacion.

4. No existen en la literatura especializada modelos mateméticos lo suficientemente
practicos y robustos que puedan ser empleados para el control operacional de la
etapa de extraccién.

5. La modelacién por caja negra es mas adecuada que la fenomenolégica en el
desarrollo de herramientas matematicas para una mejor aplicacién y control

operacional de la imbibicién.
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CAPITULO 2 EFECTO DE LA IMBIBICION SOBRE EL
COMPORTAMIENTO OPERACIONAL DE LA ETAPA
DE EXTRACCION

El presente capitulo corresponde al analisis del efecto de la imbibicién sobre el
comportamiento operacional de la etapa de extraccién, lo cual se sustenta en resultados
experimentales obtenidos a nivel industrial en dos centrales azucareros de la provincia de
Matanzas. Metodolégicamente el capitulo se divide en tres etapas fundamentales:

1) Anélisis a nivel industrial de la influencia de la temperatura del agua de

imbibicién sobre las principales variables de la etapa.
ii) Modelacién matematica del efecto de la imbibicién sobre las principales
variables de la etapa de extraccién.

1ii) Desarrollo de correlaciones gréficas para un mejor manejo de la imbibicién.
En la primera etapa se aportan nuevas evidencias estadisticas que permiten dimensionar
y comprender mejor la influencia de la temperatura del agua de imbibicién en variables
operacionales del drea, y sobre la extraccion de almidén; elementos que son novedosos
para la temdtica (Serrano et al., 2023). Luego a partir de inferencias realizadas al respecto
y sobre la base de las limitaciones en la modelacién matemadtica existente, se desarrollan
modelos predictivos para un mejor control operacional de la imbibicién. Tal conjunto de
modelos mateméticos es novedoso por contemplar el efecto de la temperatura del agua de
imbibicién, ser estructuralmente sencillos, permitir la definicién de todas las principales
corrientes de salida de la etapa extracciéon (en conjunto con balances de masa) y estar
desarrollado a partir de la experimentacién industrial en dos centrales azucareros cubanos
(Serrano, Orozco, et al., 2022).
En el capitulo, destacan también las inferencias que se obtienen sobre el efecto de la
imbibicién a partir del caso de estudio, asi como el procedimiento metodolégico que se
emplea para el desarrollo y validacién de los modelos. En la tercera etapa metodolégica
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del capitulo se desarrollan correlaciones graficas mediante los modelos matematicos
obtenidos, para viabilizar la toma de decisiones operacionales répidas y precisas en el
manejo de la imbibicién.

2.1 Caracterizacién de la etapa de extraccion de los centrales azucareros en los

cuales se desarrolla la experimentacion

El fundamento experimental de la investigacién se desarrolla en los centrales azucareros
“Jestis Sablén” y "México”, denominados A y B durante las zafras 2020-2021 y 2021-2022
en la provincia de Matanzas.

El CAI “Jests Sablon™ (central azucarero A) posee una capacidad de molienda nominal de
4000 000 kg al dia de cafia, lo que define aproximadamente un flujo horario de cafia molida
maximo de 166 000 kg/h. En este proceso, el colchén de cafia a la entrada del tren de
molinos se prepara a través de un nivelador y martillo “rompebultos” para garantizar una
adecuada uniformidad.

En esta etapa se dispone de un colador rotatorio, cinco conductores de arrastre, tres
bombas de maceracién, dos bombas de jugo diluido y una bomba de agua de imbibicién.
El tindem de molinos esté integrado por cinco unidades de cuatro mazas, con un didmetro
medio de 40 pulg (1,02 m) y 7 pies (2,13 m) de longitud. El primer molino presenta una
velocidad de rotacién de 705 rpm mientras que los restantes de 590 rpm. El primer molino
tiene funcién desfibradora dado el rayado especial de sus mazas. Presentan tolva tipo
Donelly y estan accionados por motores eléctricos de rotor bobinado (un motor por unidad
de molida). La presion de trabajo de todos estos equipos es de 21,38 MPa (3100 lbf/pulg?).
Se practica la imbibicién compuesta a la entrada del quinto molino. Tanto el drea de
béascula y preparacién como propiamente la de extraccién se encuentran parcialmente
automatizadas.

El CAI "México™ tiene una capacidad de molienda diaria de 8 800 000 kg de cafia, lo que
define un flujo horario aproximado de 158 000 kg/h. Posee las mismas unidades de

preparacién del CAI “Jests Sablén™ e igual cantidad de molinos, aunque estos son tipo
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Fultony con presiones de trabajo algo diferentes. La presion de trabajo del primer y dltimo
molino es de 20,68 MPa (3 000 lbf/pulg?) mientras que los intermedios operan a
19,31 MPa (2 800 1bf/pulg?). La imbibicién es compuesta y se aplica a la entrada del quinto
molino.

2.2 Analisis de la influencia de la temperatura del agua de imbibicion sobre el

comportamiento de la etapa de extraccion

El objetivo de esta etapa metodolégica es determinar la influencia que tiene la temperatura
del agua de imbibicién en las principales variables de la etapa de extraccién, dada las
contradicciones existentes al respecto en la literatura especializada (que se evidencian en
el capitulo anterior). Para ello se desarrollan experimentos a nivel industrial que analizan
la incidencia de esta variable sobre: i) temperaturas de los jugos obtenidos en cada molino
del tren de molienda, ii) pol y humedad del bagazo, y iii) composicién de almidén de los
jugos de los molinos (unidades de molienda). La determinacién de la influencia de la
temperatura se sustenta en analisis de varianza de un solo factor a partir de la informacién
experimental. Los resultados de estos andlisis son de gran importancia para valorar a la
temperatura de la imbibicién como variable de manipulacién en el control operacional de
la etapa de extraccién y para el analisis de su posible consideracién como término
independiente en la modelacién matematica.

2.2.1 Procedimiento experimental

El anélisis de la influencia de la temperatura del agua de imbibicién sobre la temperatura
de los jugos del tren de molinos se realiza mediante experimentos con temperaturas
comprendidas entre 40-85 °C; intervalo que comprende los posibles valores a que la
imbibicién puede aplicarse en la practica operacional. En igual sentido, para el caso de la
humedad y pol del bagazo los experimentos se efectian en condiciones de imbibicién fria
(40 °C), moderada (60 °C), y caliente (85 °C), con diez réplicas en cada caso. A iguales
niveles de temperatura se realizan también los experimentos para establecer su efecto

sobre la composicién de almidén en los jugos. La determinacién de la humedad y pol del
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bagazo se realiza a través de los métodos de ICUMSA (De Whalley, 2013) mientras que
la del contenido de almidén se efecttia mediante el procedimiento de SASTA (2009).
Durante la ejecucién de las corridas experimentales, se regula primeramente la
temperatura de imbibicién al valor requerido asf como la cantidad de agua afnadida, esta
Gltima hasta definir una relacién de imbibicién segun el peso de la fibra en cafa (A) a un
valor constante de 250 %. Una vez que se realiza este ajuste, se espera 25 minutos para
tomar las muestras de jugo y bagazo; teniendo en cuenta que un cambio en las condiciones
operacionales de la imbibicién requiere de cierto tiempo para la estabilizacién de su efecto
sobre los parametros operacionales del proceso de molienda. Este tiempo esperado para
colectar las muestras es superior al referido por Christodoulou (2003) y Kent (2019) como
necesario para completar un ciclo de molienda.

En cada experimento se mantienen estables pardmetros influyentes como: cantidad de
agua de imbibicién, preparacién de la cafia, presién y velocidad de los molinos y flujo de
cafia. Se controla que no existan variaciones significativas en la pol y materia extrafia de
la cafia que pudiesen interferir en los experimentos.

2.2.2 Analisis estadistico

Los analisis de varianza (ANOVA) se efecttian en el software RStudio (versién 1.3.959) con
un nivel de confianza del 95 %. Para la realizacién de los andlisis de varianza debe
garantizarse previamente el cumplimiento de los supuestos matematicos que sustentan a
esta técnica estadistica. Para ello, el supuesto de normalidad de los residuales se
comprueba mediante la prueba de Shapiro-Wilk (Pankiewicz et al., 2020) mediante el
paquete “MASS” (Riple et al., 2021); el de homocedasticidad en los residuos (varianza
constante) se realiza mediante la prueba de Breusch-Pagan (Fox y Sanford, 2019) a través
del paquete “Imtest” (Hothorn et al., 2020) mientras que el de independencia de los
residuales se analiza a través de la prueba de Durbin-Watson (Rumankova et al., 2019),

para lo cual se emplea el paquete “car” (Fox et al., 2021). Se aplica la prueba LSD de
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Fisher para la deteccién de posibles grupos homogéneos a un nivel de confianza del 95 %
(Pappa et al., 2021).
2.2.3 Anélisis de los resultados experimentales

1) Efecto de la temperatura del agua de imbibicién sobre la temperatura de los
Jjugos

A partir de los resultados experimentales se prueba que la temperatura del agua de
imbibicién no influye sobre la temperatura del jugo mezclado (figura 2.1) en ninguno de
los dos centrales azucareros. De hecho, la temperatura del jugo mezclado difiere en menos
de 5 °C ante cambios superiores a los 30 °C en la temperatura del agua de imbibicién. Este
comportamiento indica que a expensas de altos valores de temperatura del agua de
imbibicién no puede lograrse un incremento de temperatura en el jugo mezclado. Los
resultados anteriores demuestran que si se requiere una temperatura mas alta en el jugo
mezclado necesariamente debe emplearse un intercambiador de calor al final de la etapa

de molienda, tal como se realiza en algunos centrales azucareros.
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Figura 2.1: Comportamiento de la temperatura del jugo en el tren de molienda para diferentes
valores de temperatura del agua de imbibicion

La figura 2.1 muestra también que una mayor temperatura del agua de imbibicién
ocasiona una mayor pendiente en la linea de pertfil de temperaturas a lo largo de tren de
molienda, ya que aumenta el calor perdido hacia los alrededores. También se observa que
la temperatura del jugo del segundo molino (jugo diluido) no influye significativamente
sobre la temperatura del jugo mezclado en los diferentes casos. Este comportamiento se
debe a que el jugo del segundo molino se encuentra a 85-40 °C y; sobre todo, a que tiene
menos flujo que el jugo primario.

Estos resultados coinciden con los reportados por Kent (2011), quien analiza el
comportamiento de la temperatura de los jugos para diferentes valores de temperatura del
agua de imbibicién (56-98 °C) en centrales azucareros de Australia. El profesor Kent
concluye de su estudio que la temperatura del jugo a la salida del quinto molino no varfa
més de 22 °C, y la temperatura del jugo del segundo molino no mas de 6 °C, cuando la
temperatura del agua de imbibicién varfa mas de 30 °C. Ademds, la figura 2.1 demuestra
que la mayorfa de los jugos de las unidades de molienda no alcanzan los 65 °C
(temperatura minima para lograr la asepsia) a expensas de la temperatura del agua de
imbibicién, resultado que también concuerda con lo referido por Kent (2011). Por tal
motivo, si se deseara alcanzar estos valores de temperatura, resultarfa necesario recurrir
a un calentamiento adicional en los molinos para alcanzar dicho valor de temperatura
minima en los jugos

La investigacién publicada por Kent (2011) es la inica que analiza el efecto del agua de
imbibicién sobre las temperaturas de los jugos de forma experimental, hecho que avala el
impacto de los resultados obtenidos al respecto en la presente investigacion.

ii) Efecto de la temperatura del agua de imbibicién sobre la pol del bagazo

La tabla A1.1 del anexo 1 proporciona los resultados de la prueba de ANOVA para la pol

del bagazo. Estos resultados indican diferencias estadisticamente significativas a los
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diferentes niveles de temperatura del agua de imbibicién (P-valor menor que 0,05), lo que
denota una disminucién en la pol del bagazo a medida que aumenta este factor. De hecho,
la falta de grupos homogéneos entre los diferentes niveles de temperatura del agua de
imbibicién (tabla A1.2) muestra que tal reduccién es sostenida y significativa a media que
se incrementa la temperatura. La influencia de la temperatura sobre la extraccién de
sacarosa se explica por su efecto sobre la ruptura de las paredes de las células vegetales
del bagazo. Las materias impermeables que guarnecen las paredes de las células se funden
con el calor, lo que provoca que el agua llegue directamente al jugo que se encuentra en
ellas (Hugot, 2014a) . A partir de estos resultados se establece que la pol en bagazo se
reduce en un 12 %, cuando la temperatura del agua de imbibicién aumenta de 40 a 85 °C.

iii) Efecto de la temperatura del agua de imbibicién sobre la humedad del bagazo

La tabla A1.3 del anexo 1 muestra los resultados de la prueba de ANOVA para la humedad
del bagazo. En esta se aprecian diferencias estadisticamente significativas a diferentes
niveles de temperatura del agua de imbibicién desde que el P-valor es inferior en cada
caso a 0,05. No se detectan grupos homogéneos (tabla A1.4) para los diferentes niveles de
temperatura en el caso del central azucarero A, indicando una disminucién sostenida y
significativa a medida que se incrementa la temperatura de imbibicién. En el caso del
central azucarero B, también existen diferencias significativas, aunque no tan marcadas
entre 40-60 °C, desde que estos dos grupos son homogéneos. El comportamiento de la
humedad del bagazo con la temperatura del agua de imbibicién se debe a que, a mayor
temperatura, mayor es la cantidad de agua evaporada en el bagazo en transito y menor es
su contenido de humedad (Shingare y Thorat, 2008). De la prueba anterior se establece
que la humedad en bagazo se incrementa entre 1,6-1,8 unidades si el agua de imbibicién
varfa de 85 °C a 40 °C. Esta variacién equivale a un incremento del contenido de humedad

de 3,2-3,5 % a 40 °C con respecto al valor que se obtiene a 85 °C.
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iv) Influencia de la temperatura del agua de imbibicién sobre la extraccién de

almidén
De los resultados del ANOVA mostrado en la tabla A1.5 (anexo 1) se aprecia que existe
un efecto estadisticamente significativo de la temperatura del agua de imbibicién sobre la
composicién en almidén del jugo del quinto molino y del jugo mezclado, ya que en ambos
casos el P-valor es inferior al nivel de significacién. Tal como se refiere en Zhou et al.
(2010) el almidén no es soluble en el jugo frio, sin embargo, con la aplicacién de la
imbibicién en caliente, los granulos de almidén son extraidos del tejido vegetal hasta el
jugo.
El calor hace que los granulos se hinchen, se solubilicen parcialmente, y se gelatinicen
(Godshall et al.,, 1991). El intervalo de temperaturas de la gelatinizacién del almidén es
caracteristico de la variedad botdnica en particular (Alves et al., 2014). Alves et al. (2014)
encontraron, en su caracterizacién del almidén de cafia, que la gelatinizacién puede ocurrir
en un intervalo de temperaturas entre 67,3-78,4 °C. Comportamiento con el cual coincide
Rein (2017) cuando plantea que la gelatinizacién se verifica por encima de los 70 °C. No
obstante, no todo el almidén a ese intervalo de temperaturas se solubiliza, ni tan siquiera
en etapas del proceso posteriores como el calentamiento o la evaporacién (Cole et al., 2014;
Cole et al., 2015).
Debido a que la composicién de almidén es altamente dependiente del origen botéanico de
la cafa de azicar, se analiza la composicién en almidén del jugo primario para diferentes
temperaturas de imbibicién en ambos ingenios azucareros (tabla A1.3). Dado que en todos
los casos el P-valor es mayor que el nivel de significacién se establece que no existen
diferencias estadisticas significativas entre la composiciéon en almidén del jugo primario.
De lo anterior, se demuestra que las variaciones de almidén observadas en los
experimentos se deben en buena medida al efecto de la temperatura del agua de imbibicién
y no por cambios en la composicion del almidén del jugo de cana. Las diferencias

significativas entre las muestras de jugo del quinto molino denotan la influencia directa
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del agua de imbibicién, cuyo incremento provoca un aumento de la extraccién de almidén

(tabla A1.3).

La figura 2.2 muestra el comportamiento de la composicién promedio de almidén en cada
jugo del tren de molinos para ambos centrales en estudios. En la misma se aprecia que el
lavado continuo y repetitivo del bagazo incrementa la extraccién gradual de almidén hacia
el jugo y se aprecia que una parte muy significativa del almidén presente en el jugo
mezclado proviene del jugo primario; hecho que se justifica porque este jugo presenta un
mayor flujo y mayor cantidad de almidén que el jugo diluido. Este comportamiento esta

en correspondencia con la investigacién de Godshall et al. (1991).
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Figura 2.2: Composiciones de almidon de los jugos del tren de molienda en los centrales
azucareros analizados para diferentes valores de temperatura del agua de imbibicion. En la

JSigura las barras muestran el intervalo para la media usando una confianza del 95 %

Godshall et al. (1991) realizaron un anélisis de la composicién de almidén (sobre brix)
para el jugo primario, mezclado, y del Gltimo molino, en el que se concluye que la cantidad
de almidén presente en los jugos se incrementa y solubiliza progresivamente a lo largo

del tren de molinos. El resultado alcanzado en tal estudio es muy valioso, ya que se
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encuentra entre las pocas investigaciones que determinan la composicién de almidén en
los jugos del tdndem para un nivel de imbibicién (Serrano et al., 2023). Sin embargo,
Godshall et al. (1991) no hacen referencia a la cuantfa del efecto de la temperatura del
agua de imbibicién, ni especifican los valores de temperatura de imbibicién a los cuales se
realizaron las observaciones.

La figura 2.1 muestra que los jugos asociados a la imbibicién con agua caliente (85 °C)
tienen una mayor composicién de almidén, diferencia que tiende a disminuir en las
primeras unidades de molienda a medida que se produce el enfriamiento de los jugos. Se
aprecia ademds que la composicién de almidén presente en los jugos del tandem del
segundo central azucarero es un tanto superior a la que se presenta en el primero (figura
2.2). Este comportamiento se debe a la estrecha relacién que presenta la cantidad de
almidén con la cafia que se procesa. No obstante, se presentan en ambos casos
comportamientos muy similares que validan las inferencias realizadas al respecto.

Como criterio general, se establece que la composicién de almidén en el jugo mezclado se
incrementa cerca de un 15 % si se aplica agua de imbibicién a 85 °C con relacién a la
cantidad extraida a 40 °C.

2.2.4 Validacién de los supuestos matematicos del analisis de varianza

En la tabla A1.6 (anexo 1) se muestran los resultados de las pruebas de validacién de los
supuestos del analisis de varianza. El valor de probabilidad de la prueba de Shapiro-Wilk
para todos los casos es mayor que el nivel de significacién (0,05), lo que indica que los
residuales presentan una distribucién normal (Guilherme y Nicolin, 2020). Se cumple con
el supuesto de homocedasticidad, ya que el valor de probabilidad de la prueba de Breush-
Pagan para cada analisis es mayor que el nivel de significacién (Hernandez-Chover et al.,
2019). En todos los casos el valor de probabilidad de la prueba de Durbin-Watson es
mayor que 0,05, por lo que se demuestra a partir de este criterio que los errores no se
encuentran auto-correlacionados entre si (Karabagias et al., 2018). El cumplimiento de
estos supuestos valida todos los resultados estadisticos aportados por los andlisis de

varianza (Montgomery y Runger, 2018).
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2.3 Modelacion matematica de la etapa de extraccion

En esta seccién se desarrollan modelos matematicos para predecir el comportamiento de
la etapa de extraccién a partir de las variables operacionales de la imbibicién (flujo y
temperatura). Para ello se disponen de dos colecciones de datos experimentales a nivel
industrial. Una de ellas corresponde al central azucarero A y se emplea para el ajuste de
los modelos matemaéticos; mientras que la otra pertenece al central azucarero B y se utiliza
para la validacién de los modelos matematicos en otro proceso diferente al cual se
desarrollan.

Durante la recogida de datos, se realizan en algunas observaciones modificaciones al flujo
y temperatura del agua de imbibicién del proceso con el objetivo de obtener un intervalo
adecuado de observacién e interaccién de las variables involucradas.

En el anexo 2 se muestra un diagrama heurfstico que sintetiza el procedimiento
metodolégico efectuado para el desarrollo y validaciéon de los modelos matemaéticos.

2.3.1 Procedimiento para el desarrollo de los modelos matematicos

El ajuste matematico de los resultados experimentales se realiza mediante el software
RStudio (versién 1.3.959) por regresién lineal multiple. Se necesita que los modelos
matematicos sean capaces de predecir el brix y pol del jugo mezclado y el brix, pol y
humedad del bagazo; ya que con la determinacién de estas variables y a partir del
conocimiento de las variables de entrada a la etapa de extraccién, se completan los
balances de masa del area para definir las principales corrientes y composiciones de la
etapa.

Desde un punto de vista practico y para potenciar la utilidad real de los modelos
matematicos en el control operacional de la etapa de extraccién, las variables
independientes deben ser términos influyentes pero que sean facilmente medibles y
manipulables en el proceso. Por tal sentido, se descartan aquellas que son significativas
pero que no se modifican sistematicamente en la operacién del area, como son el ajuste y

las presiones de los molinos, velocidad de las mazas entre otros de indole mecanica; de
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torma tal que estas no constituyan variables independientes sino parametros controlados
y fijados en la modelacién.

Como uno de los objetivos principales que se persiguen con los modelos matematicos es
permitir un mejor ajuste de los valores operacionales de la imbibicién, se considera
entonces a la cantidad y temperatura del agua de imbibicién; la inclusién de esta tltima se
justifica a partir de los resultados experimentales tratados en la seccién anterior.

La cantidad de agua de imbibicién se refiere como su peso por unidad de fibra en cafia (1),
variable que constituye uno de los pardmetros més importantes de la etapa de extracciéon
(Hugot, 2014a; Kent, 2019). La consideracién de la cantidad del agua de imbibicién y el
flujo de cana en el término A hace aplicable los modelos matematicos para otros centrales
con diferente capacidad de molida por este sentido.

Para la determinacién del brix y pol del bagazo debe considerarse el efecto de la riqueza
en azucar que trae la cafa, pues un mayor contenido de brix y pol en cafia conduce a un
mayor contenido de estos en bagazo (para iguales condiciones de operacién). Sin embargo,
el brix y la pol en cafia se conocen una vez que finaliza el proceso de molienda, lo que
imposibilita su empleo como variable independiente en los modelos predictivos. En su
lugar se emplea entonces al brix y pol del jugo primario, los que son directamente
dependientes del brix y pol de la cafia y una expresioén de la calidad de la cafia (Rein, 1975).

De esta manera se tiene que:

JMgx = f(A,T,JPsx) 2.1)
JMpo, = f(4,T,]PpoL) (2.2)
Bgw = f(A,T) (2.3)
Bgsx = f(4,T,]Pgx) (2.4)
BgpoL = f(A,T,JPpoL) (2.5)
Donde:

JMpgy: Brix del jugo mezclado (°Bx)

A: Agua de imbibicién segin el peso de la fibra en cafa (%)
T: Temperatura del agua de imbibicién (°C)

JPgx: Brix del jugo primario (°Bx)
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JMpo:Pol del jugo mezclado (%)

JPpor:Pol del jugo primario (%)

Bgw: Contenido de humedad del bagazo (%)
Bggx: Brix del bagazo (%)

Bgpo.: Pol del bagazo (%)

Es importante lograr que las variables que no se consideran en las expresiones anteriores
y que influyen en la respuesta se mantengan controladas a los valores comunes de
operacién, de forma tal que estos no interfieran sobre las mediciones. Entre ellos se
encuentran las presiones de trabajo de los molinos, el indice de preparacién de la cana, el
porcentaje de materia extrafia, la velocidad de rotacién de las mazas, entre otras.

Para el establecimiento de las estructuras matematicas de la regresién se tiene como
criterio fundamental a la informacién mostrada por los gréficos de dispersién o de
correspondencia que se establecen entre las variables involucradas en la colecciéon de datos
(andlisis exploratorio de datos). Luego, a partir de los patrones evidenciados y bajo la
consideracién del principio de parsimonia, se formulan diferentes alternativas
matemadticas de funciones lineales o linealizadas entre la variable respuesta y los términos
independientes para el desarrollo de la regresion.

Para la seleccién del mejor modelo en cada caso se tienen como indicadores fundamentales
(en este orden) a la raiz del error cuadratico medio (RMSE), al criterio de informacién de
Akaike (AIC), al criterio de informacién bayesiano (BIC) y complementariamente, al valor
del coeficiente de significacién ajustado. Para la determinacién de cada indicador se
emplea el paquete “performance” (Liidecke et al., 2021).

2.3.2 Procedimiento para la comprobacién de los supuestos matematicos de la regresién
lineal y pruebas de adecuacién de modelos

El supuesto de relacién lineal ente los predictores y la variable dependiente se realiza
mediante la prueba de significacién de Fisher que resulta del propio desarrollo de la
regresiéon (Montgomery et al., 2002). Se analiza el cumplimiento del supuesto de

normalidad de los residuales a través de la prueba de Kolmogorov-Smirnov con la
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modificacién de Lilliefor (Razali y Wah, 2011) a través del paquete “nortest” (Gross y
Ligges, 2015). Los supuestos de homocedasticidad (varianza constante) e independencia
(errores no correlacionados) de los residuos se prueban bajo igual procedimiento que el
efectuado en la secciéon 2.2.2 para los analisis de varianza. La no existencia de
multicolinealidad entre los predictores se analiza a partir del valor de inflacién de la
varianza (VIF) a través del paquete “car” (Fox y Sanford, 2019).

Se efectta la prueba de Ramsey y la prueba de Rainbow para detectar posibles errores de
especificacién de parametros y realizar inferencias acerca del ajuste de los modelos
matematicos (Mahaboob et al., 2019; Mihalovits y Kemény, 2022) a través del paquete
“Imtest”, analisis que en ultima instancia corresponden a pruebas para validar el supuesto
de linealidad.

Se analiza también la no existencia de observaciones atipicas muy influyentes que
pudiesen desviar de la realidad el ajuste de los modelos matematicos mediante la distancia
de Cook, residuales estudentizados, los Dffits y DfBetas (Sullivan et al., 2021).

2.3.3 Procedimiento para el analisis de la calidad de ajuste de los modelos de regresién
Para la determinacién del ajuste se emplea la prueba de bondad de ajuste de Fisher, que
tal como lo sefiala Montgomery et al. (2002) es el anélisis estadistico que formalmente y
por excelencia permite verificar la calidad de ajuste en modelos mateméticos. Como
criterio complementario, y de acuerdo a lo recomendado por Montgomery et al. (2002) se
realiza la comparacion entre el recorrido de los valores ajustados con su error estdndar
promedio.

2.3.4- Procedimiento para la definicion del intervalo de aplicaciéon de los modelos
matematicos

Los valores maximos y minimos de cada variable independiente restringen el intervalo de
aplicacién de los modelos de regresion, pero solo en primera instancia. Ello no supone que
dentro de tales limites se disponga de informacién suficiente para contemplar efectos entre

diferentes niveles de los términos independientes y se puede incurrir por tal motivo a
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predicciones erréneas por “extrapolacién oculta” (Montgomery et al., 2002). Por tal
razon, para la definicién del intervalo de aplicacién de los modelos se realiza un analisis
que parte del mallado definido por la combinacién de las variables independientes
involucradas en cada modelo y que esta acotado por los valores maximos y minimos de
cada una de ellas. Luego, se analiza la posible inclusién de los puntos del mallado dentro
de la regién envolvente o cdscara de variables regresoras (RVH) (Montgomery et al,,
2002) si se satistace la condicién 2.6:

x 1 X' X)) x < hppay (2.6)
Donde:

X: Matriz de los predictores que se emplea en el desarrollo del modelo de regresiéon

x: Punto constituido para la nueva prediccion con coordenadas 1,xq, X5, ... X, (k es el

ntmero de variables independientes del modelo) segiin el orden de estos en la matriz X.

Rimax: Valor maximo de los elementos de la diagonal de la matriz sombrero.

En caso de incluirse todos los puntos o nodos dentro de la RVH, se valida el intervalo de
aplicacién propuesto para los modelos (que define la malla). De modo contrario, se
restringe mas el intervalo de aplicacién propuesto y; por tanto, se acota mas la malla hasta
satisfacer la condicién 2.6.

Esta prueba se implementa en el software Python.

2.3.5 Procedimiento para la verificacién de la adecuaciéon de los modelos por validaciéon
cruzada k-folds

La validacién cruzada por “k-folds” se realiza con el fin de reducir los sesgos de muestreo
aleatorio y el problema de sobreajuste en el modelo matematico (Shah et al., 2021). Este
es un método estadistico para la evaluaciéon del comportamiento predictivo de modelos
matematicos més exhaustivo y fiable que la simple divisién de los datos en dos conjuntos:
uno de entrenamiento y otro de validacién (método tradicional) (Luo et al., 2017). Para

este caso en la validacién cruzada por “k-folds”, se establece un niimero de pliegues (“folds”)
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igual a 10 (Shah et al., 2021), lo que supone la divisién del conjunto de datos en 10
subgrupos de igual tamafio. A partir de ello y de forma secuenciada, nueve se emplean
para entrenamiento y uno para la validacién del modelo, cuyo algoritmo concluye cuando
todos los subgrupos hayan sido empleados para la validacién del modelo (Jung et al.,
2020). Se emplea como métrica para evaluar el desempefio predictivo de los modelos al
RMSE mediante el paquete “DAAG” (Maindonald y Braun, 2015), tal como realizan
Hodeghatta y Nayak (2017).

2.3.6 Procedimiento para la validacién de los modelos predictores en otro central
azucarero

Se prueba la capacidad de descripcién de los modelos mateméticos mediante una colecciéon
de datos experimentales recopilados en el central azucarero B en un perfodo de la zafra
2020-2021. Se emplean como criterios de calidad de ajuste los mismos que se establecen
en el desarrollo de la modelacién matematica. Para el caso de la prueba de calidad de
Fisher debe analizarse el cumplimiento de los mismos supuestos de la regresién lineal
(Montgomery et al., 2002), lo que implica el empleo en igual modo de las pruebas
presentadas en la seccién 2.3.2; a excepcién de la prueba de normalidad de los residuales,
que se aplica la de Shapiro-Wilk en lugar de la de Lilliefor porque el tamaiio de la muestra
es menor a 50 (Mishra et al., 2019).

2.3.7 Procedimiento para el analisis de sensibilidad de los modelos matematicos

Se realizan anélisis de sensibilidad para evaluar la desviacién en prediccién de las variables
dependientes ante la variacién individual de cada uno de los términos contemplados en
los modelos matematicos. Para ello se establece un punto central definido por una relacién
de agua de imbibicién segtn el peso de la fibra de 200 %, una temperatura de agua de
imbibicién de 60 °C y un jugo primario con 19 °Bx y 16 % de pol; valores normales de
operacién para estos parametros (Hugot, 2014a; Rein, 2017). Luego, se evalta el cambio
de la respuesta ante desviaciones de 5, 10 y 15 % desde este punto central de las variables

independientes.
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2.3.8 Caracterizacion de la colecciéon de datos empleada para el desarrollo de los modelos
matematicos

Se realizan 106 observaciones de las variables del proceso de interés para el desarrollo de
la modelacién. Dentro de ellas se disponen de cuatro condiciones de molienda replicadas,
lo que permite la estimacién interna de la varianza del error experimental para la prueba
de bondad de ajuste de Fisher. La cantidad de agua de imbibicién referida segun el peso
de la fibra en cafia se observa entre 57-329 % con un coeficiente de variacién (CV) de 36,86
%. La temperatura del agua de imbibicién se registra entre 32-86 °C (CV: 22,91 %), el brix
del jugo primario entre 17,6-23,5 °Bx (CV: 6,58 %) mientras que la pol de este jugo entre
15,01-20,30 % (CV: 6,61 %).

El tamafo de la muestra (106) presenta una relacién de nimero de observaciones por
cantidad de predictores muy superior a lo referido como criterio general por diversos
autores como: Meyers et al. (2016) y Harrell (2015). En este caso para el modelo de la
humedad del bagazo se tiene una relacién de 53,5, mientras que para los restantes es de
35,7.

2.3.9 Desarrollo de la modelacién matematica

La disposicién de las observaciones del brix del jugo mezclado, pol del jugo mezclado y
humedad del bagazo con la cantidad de agua de imbibicién muestra una dependencia lineal
entre estas, mientras que denota patrones no definidos para los restantes términos
independientes. Ante este comportamiento se procede a efectuar la regresién a través las

estructuras matematicas 2.7-2.9.

JMpx = Bo + By JPpx +B2-A+B5-T (2.7)
JMpoL = Bo +B1-JPpoL + B2 A+ B3~ T (2.8)
Bgw = Bo+B1-A+pB;-T (2.9)
Donde:

Bo, B1, B2, B3: Coeficientes de regresién
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En la tabla A3.1 (anexo 3) se ofrecen los resultados del andlisis de regresién para las
estructuras anteriores. A partir de estos resultados se establece que en todos los casos los
términos independientes son significativos porque el P-valor de cada uno de ellos es
inferior al nivel de significacién para una confianza del 95 %. La regresién lineal multiple
como técnica de ajuste es significativa (P-valor menor que 0,05) y denota la dependencia
lineal de las variables dependientes con las independientes. Los valores de coeficientes de
determinacién muestran que se explica en todos los casos mas de un 80 % de la
variabilidad total observada, por lo que se considera favorable en este sentido.

Se evalda el efecto de inclusion de la interaccién de la temperatura con A. De ello resulta
que en ninguno de los casos es significativa la temperatura como término lineal ni se
aprecia aumento importante en el coeficiente de determinacién; por lo que se toman como
resultados finales en el ajuste de estas variables los mostrados en la tabla A3.1.

Para el caso del brix y pol del bagazo se evidencia un comportamiento desviado de la
linealidad entre estas variables y la cantidad de agua de imbibicién. Por tal motivo, se
consideran distintas alternativas de estructuras que corresponden a la linealizacién de tal
comportamiento tales como estructuras polinémicas, logaritmicas, exponenciales e
inversas (tabla A3.2, tabla A3.3, figura A3.1 y figura A3.2 del anexo 38). En cada caso se
selecciona la alternativa que presente menores valores de RMSE, AIC y BIC.

El valor de RMSE mientras més cercano sea a cero es mejor, lo que permite inferir por
este sentido un mejor ajuste (Gharekhani et al., 2021). El criterio de informacién de
Akaike y el de informacién bayesiano permiten analizar la prediccién en base a la
complejidad del modelo matematico (principio de parsimonia), para lo cual penalizan el
incremento del nimero de parametros (Mullor et al., 2019). Es deseable que el modelo
presente un bajo valor de AIC (Suresh y Krishna Priya, 2011) y de BIC (Ali et al,, 2018).

En base a ello resultaran como mas apropiadas las estructuras matematicas 2.10 y 2.11.
In(Bgpx) = Bo+PB1 A+ BT + B3 JPpx (2.10)
In(Bgpor) = Bo +B1-In(Q) + B2 T + B3~ In(JPpoyr) (2.11)
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Los resultados correspondientes a estos analisis de regresién se muestran en la tabla A3.4
(anexo 3). En cada caso resultan significativos todos los términos independientes y la
regresion lineal, ya que el P-valor en cada caso es inferior a 0,05 para una confianza del
95 %. A través de estos modelos se explica cerca del 80 % de la variabilidad total
observada, por lo que se considera aceptable en este sentido. Al igual que en los modelos
anteriores se determina que no resulta favorable la inclusién del efecto de la temperatura
con la cantidad de agua de imbibicién.

Los modelos obtenidos se muestran en las expresiones 2.12-2.16:

JMgx = 0.858-JPyy —0,01872 -1+ 0,014-T + 0,876 (2.12)
JMpo, = 0.843 - JPpy, — 0,01744 -1+ 0,011 T + 1.592 (2.13)
Bgw = 48.156 + 0,01043 -1 — 0,010+ T (2.14)
Bgsx = EXP(1.620 — 0,00425-A — 0,002+ T + 0,040 - JPgy) (2.15)
Bgpo, = EXP(3,8363 — 0.683 - InA — 0,002 T + 0,039 - JPpp) (2.16)

Del anélisis de varianza (ANOVA) correspondientes a las tablas A3.1 y A8.4 (anexo 3) se
establece que resulta significativa la consideracién de la temperatura del agua de
imbibicién (como término lineal) para la explicacién de la realidad observada y que, por
lo tanto, esta tiene una incidencia importante en las variables operacionales del area de
extraccién; hecho que corrobora los resultados experimentales correspondientes a la
seccion 2.2.

No se identifican caracteristicas o propiedades inherentes al sistema modelado a través de
los interceptos; andlisis que se soporta en la informacién derivada de la experimentacion,
el conocimiento existente hasta el momento del proceso y las escasas referencias
bibliograficas al respecto. No obstante, en futuras investigaciones y a partir de nuevas
evidencias experimentales, podrian identificarse alguna propiedad o caracteristica en estos

parametros.
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2.3.10 Analisis del cumplimiento de los supuestos de la regresién lineal y pruebas de
adecuacién de modelos

El supuesto de linealidad se cumple a partir del valor del estadigrafo de Fisher de las
pruebas de significacién de la regresion en cada caso (tablas A3.1 y A3.4). El valor de
probabilidad de la prueba de Lilliefor para todos los modelos (tabla A3.5 del anexo 3) es
mayor que el nivel de significacién (0,05), por lo que se establece que los residuales
presentan una distribucién normal (Priego y Palmer, 2018). Se cumple con el supuesto de
homocedasticidad, ya que el valor de probabilidad de la prueba de Breush-Pagan (tabla
A8.5) para cada caso es mayor que el nivel de significacién (Hernandez-Chover et al.,
2019). En todos los casos el valor de probabilidad de la prueba de Durbin-Watson es
mayor que 0,05 (tabla A3.5) por lo prueba a partir de este criterio que los errores no se
encuentran correlacionados entre si (Karabagias et al., 2018). Ello es de gran importancia,
no solo para validar la regresién lineal sino para evaluar la calidad de la experimentacién
por este sentido. Permite inferir que todas las variables que influyen sobre la respuesta de
forma significativa se mantuvieron controladas en las observaciones o fueron
consideradas en la modelacién matemaética.

En todos los casos el VIF es menor que cinco (tabla A3.6 del anexo 3) por lo que no existe
multicolinealidad entre predictores y; por tanto son independientes entre si (Montgomery
y Runger, 2018).

En ningln caso se detectan puntos atipicos influyentes que pudiesen afectar
negativamente la correcta descripcién de los modelos de regresién y enmascarar su
verdadero ajuste matemético, ya que en todos los casos (tabla A3.7 del anexo 3) el mayor
valor de distancia de Cook, de Dffits y DfBetas es menor a uno (Liu y Smith, 2020;
Maindonald y Braun, 2010; Sullivan et al., 2021). Esta inferencia estadistica se corrobora
también por los valores de los residuales estudentizados, los que son inferiores a tres en

todos los casos (Arimie et al., 2020).
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Como en todos los casos el P-valor de la prueba de Ramsey y de Rainbow es mayor a 0,05
para una confianza del 95 % (tabla A3.8 del anexo 3) se infiere por estos criterios que los
modelos matemadticos se encuentran bien especificados, y por tanto, que se consideraron
las interacciones suficientes para explicar la respuesta y que no existen variables omitidas
(Dominguez y Lobato, 2020; Mahaboob et al., 2019; Neves y Marques, 2022).

2.3.11 Andlisis de la calidad de ajuste de los modelos matematicos

En la tabla A3.9 (anexo 3) se muestran los resultados de las pruebas de calidad de ajuste.
Como el estadigrafo de Fisher calculado es menor que al tabulado se demuestra que no
hay evidencias desde un punto de vista estadistico que denoten pérdida de calidad de ajuste
por los errores de la prediccién. Ello significa que no existen diferencias significativas
entre los estimados del error “puro” o experimental con los del error por pérdida de ajuste
(Montgomery et al., 2002). También se cumple con la recomendacién de Montgomery et
al. (2002) de que el intervalo de los valores ajustados sea grande en relacién con su error
estandar promedio estimado. De acuerdo a los resultados anteriores se establece que los
modelos matemdticos presentan una adecuada calidad de ajuste.

2.3.12 Definiciéon del intervalo de aplicacién de los modelos mateméticos

En el intervalo inicial de analisis delimitado por los valores maximos y minimos
observados de las variables independientes se detectan zonas donde ocurre extrapolacién
oculta dado que existen puntos del mallado que no satisfacen la condicién formulada a
través de la expresion (2.6). Ello implica entonces que para la definicién del intervalo de
aplicacién se deba acotar mas el intervalo para el mallado y volver a ejecutar esta prueba,
a partir de lo cual se obtienen los intervalos en cuyo dominio puede aplicarse cada modelo
sin que se incurra en extrapolacién oculta (tabla A3.10 del anexo 3) al satisfacerse dicha
condiciéon (ecuaciéon 2.6). Tales acotaciones no comprometen la aplicabilidad de los
modelos matematicos ya que su nuevo dominio de definicién acota a los valores tipicos y

normados de operacién, asf como a una desviacién adecuada de estos.
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Luego, a partir de los intervalos de aplicacién individual de cada modelo se establece como
referencia general que todos los modelos matematicos son vélidos para una temperatura
del agua de imbibicién entre 40 y 80 °C, una cantidad de agua de imbibicién segtin el peso
de la fibra en cafa entre 80 y 290, un brix del jugo primario entre 17,6 y 23,0 °Bx y una
pol del jugo primario entre 15,10 y 19,24 %.

2.3.13 Verificacién de la adecuacién de los modelos por validacién cruzada k-folds

En la tabla A4.1 (anexo 4) se muestra el RMSE promedio que manifiesta cada modelo
matematico al someterse recursivamente a validacién cruzada con 10-folds. El bajo valor
en cada caso demuestra que no existen problemas de sobreajuste y que los modelos
matematicos son capaces de explicar adecuadamente la variable dependiente si cambian
los datos para los cuales cada modelo de regresion se ajusta (conjunto de entrenamiento).
Este analisis denota la robustez de los modelos matematicos y asegura por este criterio
su potencialidad como modelos predictivos. En el anexo 4 también se muestra en cada
caso el comportamiento de las predicciones de los “folds” (pliegues) con relacién a la
prediccién del modelo original ajustado. Para todos los modelos se aprecia una adecuada
tendencia hacia la diagonal de 45° sin la existencia de patrones anémalos que denoten
pérdida sustancial de ajuste.

2.3.14 Validacion de los modelos matematicos en otro central azucarero

Se disponen de 45 observaciones de las variables operacionales de interés coleccionadas
en el central azucarero B, en las cuales existen cinco condiciones de molienda replicadas
para aplicar la prueba de bondad de ajuste de Fisher. Los valores de agua de imbibicién
segin el peso de la fibra definen un intervalo de 148-247 % (CV: 11,50 %) y la temperatura
de 88-82 °C (CV: 16,46 %). Los valores de brix del jugo primario fluctan entre 21,70-
17,80 °Bx (CV: 5,26 %) mientras que la pol en este jugo varia entre 15,16-18,23 % (CV:
4,90 %).

En la tabla A5.1 (anexo 5) se muestran los resultados de los criterios de calidad de ajuste

en este andlisis de validacién. Como en todos los casos el valor del estadigrafo de Fisher
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calculado es inferior al tabulado se infiere que no existen evidencias que demuestren
pérdida de calidad de ajuste y por lo tanto, se considera que el modelo es adecuado en este
sentido (Montgomery et al., 2002). A su vez se cumple con la recomendacién de
Montgomery et al. (2002) de que el intervalo de los valores ajustados sea grande en
relacién con su error estdndar promedio estimado.

Mediante las mismas pruebas referidas en la seccién 2.3.10 se comprueba que se satisfacen
los supuestos de normalidad, homocedasticidad e independencia de la prueba de bondad
de ajuste de Fisher, cuyos resultados se muestran la tabla A5.2 (anexo 5). De acuerdo a
los resultados aportados por esta prueba de bondad de ajuste, se establece que los modelos
matematicos describen adecuadamente también la realidad experimental observada en el
otro central azucarero; lo cual demuestra la robustez de los modelos mateméticos
propuestos y su capacidad de prediccién en otro proceso diferente al empleado para su
desarrollo.

2.3.14 Analisis de sensibilidad

Se efecttian andlisis de sensibilidad para evaluar la influencia que presenta cada variable
independiente en la predicciéon de la variable dependiente. En la figura 2.3 se muestra el

gréfico de sensibilidad para el brix del jugo mezclado (JMpy) y bagazo (Bggy).
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Figura 2.3: Efecto de la variacion de los términos independientes sobre: brix del jugo mezclado
(A) y brix del bagazo (B)

En el gréfico A de la figura anterior se aprecia que un aumento de la cantidad de agua de
imbibicién provoca una disminucién del brix del jugo mezclado, comportamiento valido
y que justifica el signo matemadtico del coeficiente de regresién de la tasa de imbibicion.
De igual modo, aunque en menor magnitud se tiene el efecto de la temperatura del agua
de imbibicién. Caso contrario sucede con el brix del jugo primario, que tiene la mayor
influencia, cuyo incremento conduce a un aumento del brix del jugo mezclado (coeficiente
de regresién con signo positivo). Ello se debe precisamente a que el jugo mezclado estéd
constituido por jugo diluido y jugo primario. El jugo primario posee mucho mas flujo y
brix, lo que implica que por el efecto del mezclado este tenga una mayor significacién en
la variable dependiente que el diluido, el que en tltima instancia es efecto de la imbibicién.
Esto demuestra la importancia de reajustar la imbibicién segtin cambie el brix del jugo de
cafla, alin para la misma molida y composicién de fibra.

De forma semejante se tiene el efecto de estos términos con el brix del bagazo. El brix del

Jugo primario influye significativamente sobre esta variable dependiente, cuyo aumento
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provoca un mayor contenido de brix en el bagazo para iguales condiciones de molienda.
Este comportamiento es totalmente 16gico ya que, para un mismo nivel y eficiencia de la
imbibicién, a mayor contenido de sélidos disueltos del jugo de cafia, mayor es la riqueza
de sélidos disueltos del jugo residual ocluido en la estructura fibrosa del bagazo.

La razén de imbibicién influye mas que el brix del jugo primario sobre el brix del bagazo
(figura 2.3-B), aunque en la direccién opuesta. Ello se debe a que para un mismo brix del
jugo primario, a mayor cantidad de agua de imbibicién mayor es la dilucién del jugo
remanente en el bagazo y, por lo tanto, menor es su brix. Cambios en la razén de
imbibicién conduce a una variacién mayor en el brix del bagazo que en el brix del jugo
mezclado, ya que el agua se adiciona directamente a la entrada del Gltimo molino.
Comportamiento semejante al evidenciado para el brix del jugo mezclado y del bagazo se

aprecia para el caso de la pol en estas corrientes, tal como se muestra en la figura 2.4.

20 A, e 15 B ~$.%
—a—T | 1 —a—T
@ e —a—JP / Py
S | POL / " 10 - -
= 8 é //
_g 10 - of = % v
5 / S 5. \ '
£ o & 8 A\ /
o 91 e / = ° v
.g: - / ’g .\_. s \ //
= .\"-—.,_ % ._‘.l-——“- '6‘ \.\__ /
= 0 .1.'_’.__/4'-‘_7—.:\7. o 0 | /.\*\\ \\.
'6 J ™ ® = / \ 1 B |
s 5 z * 5 b .
; =

= / R -5
3 // .§ '/ °
2104 2 4 7 Y
g 4 > v/ @
;& / -10 -

A5 ¥

]
-20 R A AR L ] -15 | =T = 1
-5 -10 -5 0 5 10 15 -15 -10 -5 0 5 10 15

Variacion de los términos independientes (%) Variacion de los términos independientes (%)

Figura 2.4: Efecto de la variacion de los términos independientes sobre: pol del jugo mezclado (A)
y pol del bagazo (B)
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En la figura 2.5 se muestra el efecto de la temperatura y la cantidad de agua de imbibicién
sobre la humedad del bagazo. En este grafico se observa que un aumento de la temperatura
del agua de imbibicién provoca un decremento de la humedad del bagazo (coeficiente de
regresiéon negativo). Ello concuerda con los resultados experimentales abordados en la
secciéon 2.2 y se debe a que a mayor temperatura del agua de imbibicién el bagazo sale mas
caliente y tiende a tener menor humedad por efecto de la auto-evaporacién del agua
contenida (Pérez de Alejo et al., 2009; Shingare y Thorat, 2008). Lloyd et al. (2011)
concuerdan con este comportamiento y refieren que con el empleo de agua frfa el aumento

puede ser de hasta un 5 % superior de lo normal.
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Figura 2.5: Efecto de la variacion de los términos independientes sobre la humedad del bagazo

La cantidad de agua de imbibicién influye mucho mas que la temperatura, cuyo aumento
conduce a un incremento en la respuesta. Al respecto, existen algunos autores que
contrarrestan este efecto y plantean que la humedad permanece inalterada ante diferentes
tasas de imbibicién; criterio que es refutado por este andlisis mediante evidencias
estadisticas y que a su vez, concuerda con lo referido por Batule (2009c), Chantasiriwan

(2016a) y Castro et al. (2019).
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2.4 Analisis del comportamiento de la extraccion a partir de los modelos de
regresion

Como parte del proceso de validacion de los modelos matematicos, se analiza el
comportamiento de la etapa de extraccién a través de una realidad simulada que se obtiene
a partir de los modelos matematicos desarrollados y la realizacién de balances de masa.
Al respecto, se establece un caso de estudio en el que se define a la cantidad y temperatura
del agua de imbibicién como variables independientes. Se fijan como pardmetros base los
siguientes: flujo de cafia molida de 150 000 kg/h, composicién de fibra en cafia de 16,5 %,
brix del jugo primario de 19 °Bx y pol del jugo primario del 16 %. Se definen como

variables dependientes principales a la extraccién de brix y de pol (expresiones 2.17 y

2.18).
Mgy - M
Egy = —22~—.1009 2.1
BX ™ CMygy - CM 00% (2.17)
Mpoy - M
_ Mo TM 160 o (2.18)

EpoL = CMpg, - CM
Donde:

Epx: Extraccién de brix (%).

JM: Flujo de jugo mezclado (kg/h).

CMpy: Porcentaje de brix de la cana (%).

CM: Flujo de cana molida (kg/h).

Epor: Extraccién de pol (%).

CMpo: Porcentaje de pol de la caiia (%).

Las variables involucradas en las expresiones anteriores se determinan mediante los
modelos matematicos de regresién y balances de masa en el drea, de acuerdo a las
condiciones establecidas para el caso de estudio a diferentes valores de imbibicién.

Del caso de estudio para diferentes condiciones de imbibicién resulta el comportamiento

de la extraccién que se muestra en la figura 2.6:
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Figura 2.6: Comportamiento de la extraccion de brix y sacarosa en el caso de estudio. El grdfico
A se construye para una temperatura del agua de imbibicion igual a 60'C mientras que el grdfico
B se realiza para una razén de imbibicion del 200 %

En el primer gréfico se aprecia un comportamiento casi lineal de la extraccién de sélidos
disueltos (brix) para una relacién de A de 80-200 %, a partir de la cual la tasa de extraccién
comienza a disminuir, lo que denota una tendencia ligeramente desviada del
comportamiento lineal. Tal comportamiento es mdas acentuado para el caso de la
extraccién de sacarosa, con un patrén no lineal mas pronunciado lo cual implica que al
aumentar la tasa de extraccién sigua extrayéndose sélidos solubles que no son
precisamente sacarosa; lo cual atenta seriamente contra la pureza de los jugos.

El comportamiento mostrado para la extraccién de sélidos disueltos en la figura anterior
estd en correspondencia con lo referido por Hugot (2014a) cuando plantea que la
extraccién aumenta muy rdapidamente cuando A varfa de 0-100 %, atn bastante aprisa, de
100-200 % y mas lentamente por encima de 200 %, sin obtenerse ventajas por encima de
300 %. Rein (2017) por su parte expresa al respecto que la extraccién continta
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incrementandose a medida que se aumenta la imbibicién, aumento que es significativo
hasta valores cercanos a 250-280 % fibra; a partir de este momento la recuperacién de
sacarosa se torna mds lenta. Kulkarni (1996) coincide con esta explicacién, aunque acota
que el intervalo en que la extraccién se torna mas lenta es entre 200-250 %.

El comportamiento evidenciado en la figura 2.6 (A) se corresponde de modo muy
tavorable, tanto en tendencia como en valores numéricos al obtenido por Wienese (1990)
a partir de la modelacién que realiza de la etapa de extraccién para un central azucarero.
A su vez, los valores de extraccién de sacarosa estan en el orden de los referidos por
Londhe et al. (2020) y la tendencia evidenciada en dicha figura presenta similitud con la
reportada por Pedroso (2018), aunque en este caso con valores de extraccién un tanto
menores y un comportamiento menos acentuado de la linealidad.

En el segundo gréfico de la figura 2.6 se aprecia que la variacién de la extraccién segtn la
temperatura del agua de imbibicién es un tanto mayor respecto a la extraccién de brix que
ala pol. Para valores por encima de los 70 °C este incremento se hace més lento, solamente
en un 0,25 % en el caso de la extracciéon de brix y en un 0,15 % para la de sacarosa.

Para Christodoulou (2003) un incremento de 75 a 80 °C en la temperatura causa una
mejora en la eficiencia de la extraccién de un 0,2 % del aztcar en cafia. Segin Batule
(2009¢) y Bocha (2019) por encima de 70 °C la eficacia de la imbibicién es ligeramente
superior con agua caliente y la ganancia en la extraccién es de un 0,4 % en el mas favorable
de los casos; lo que fundamenta el comportamiento descrito en la figura anterior. Hugot
(2014a) plantea al respecto que en la practica se verifica un ligero aumento de la
extraccién, siendo algunas veces dificil de cuantificar y frecuentemente insignificante.
No solamente resulta importante para la validacion de los modelos analizar el
comportamiento de la extracciéon de sacarosa y brix (principales pardmetros del area) sino
la respuesta que manifiestan en el estudio simulado variables dependientes del balance de
masa como flujo y composiciones del bagazo y jugo mezclado; cuyos graficos

correspondientes se muestran en el anexo 6.
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En la figura A6.1 (anexo 6) se muestra el comportamiento del flujo de jugo mezclado
tfrente a la razén de imbibicién, denotando una correspondencia lineal y ascendente a
medida que aumenta la cantidad de agua de imbibicién. Ello se debe a que el bagazo retiene
aproximadamente la misma cantidad de liquido (con respecto al flujo de agua de
imbibicién, el incremento en la cuantfa retenida como humedad es despreciable) y
entonces, la cantidad de agua anadida es devuelta practicamente en su totalidad como jugo
diluido. Este incremento (lineal) del flujo del jugo mezclado frente al agua de imbibicién
concuerda con el modelo matematico de Wienese (1994) para la extraccién, donde al
aumentar la imbibicién la cantidad de jugo mezclado en consecuencia también aumenta y
se diluye mas. Los resultados de Chantasiriwan (2016a) se corresponden con este
comportamiento, pues variaciones de la concentracién de jugo extraido con la proporcién
de imbibicién demuestran que el jugo extraido se diluye mas a medida que aumenta la
imbibicién.

Las variaciones que experimentan el flujo y la composicién del bagazo frente a las
condiciones cambiantes del agua de imbibicién se representan en la figura A6.2 del anexo
6. En el grafico A se evidencia que la tasa de variacién de la composicién de fibra en bagazo
no es constante a medida que se incrementa la razén de imbibicién, la cual tiende a
disminuir a medida que aumentan los niveles de imbibicién y que ocasiona una leve
desviacion a la tendencia lineal en el flujo de bagazo. Ello se debe a la accién conjunta que
ejerce el brix y la humedad sobre la composicién de fibra del bagazo.

A medida que aumenta la razén de imbibicién, se incrementa la humedad del bagazo
(figura A6.2-C), pero disminuye en mayor magnitud el brix del bagazo lo que causa como
efecto global un incremento en la composicién de fibra del bagazo y, por lo tanto, un flujo
de bagazo inferior, aunque no muy significativo. De hecho, de 80 a 290 % de razén de
imbibicién, este incremento es solamente en 1 600 kg/h.

El comportamiento descendente y ligeramente desviado de la tenencia lineal de la

composiciéon de brix del bagazo frente a la cantidad de agua de imbibicién se asemeja
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tavorablemente a la presentada por Wienese (1994). También es correcto el
comportamiento evidenciado en la figura A6.2-C para la humedad en bagazo segtn la tasa
de imbibicién, el que coincide con el referido en Wienese (1995) y Wienese (1994). Ello
se corrobora con lo planteado por Batule (2009¢) y Chantasiriwan (2016a), los que
especifican que el aumento de la imbibicién conduce a mis humedad en el bagazo a
expensas de una mayor extraccién de brix de la cafa de azicar. Los valores de humedad,
fibra y brix del bagazo mostrados en la figura A6.2 coinciden con los reportados por Pérez
de Alejo et al. (2009), quienes refieren que normalmente este presenta una humedad entre
45-55 %, 40-53 % de fibra y un brix de 2-5 %.

La composicién de pol y brix de la cafia molida para las condiciones del caso base deben
ser constantes, ya que no se considera en este andlisis a la variacién de las condiciones de
entrada al proceso (por ejemplo, composicién de brix y pol del jugo primario) que supone
la molienda de cafas con diferentes caracteristicas. Por ello, tampoco pueden ser
susceptibles a las condiciones de imbibicién. En este caso se aprecia que no es exactamente
constante (figura A6.3); sin embargo, la variacién es totalmente despreciable, menor a un
0,20 % de composicién para todo el intervalo de anélisis. El comportamiento de la pol y
brix de la cafa predicho (las que no son directamente determinadas por un modelo en
particular) se debe a pequenas y despreciables incongruencias detectadas en la explicacién
en conjunto de los modelos involucrados; hecho que dada su insignificancia no
compromete la calidad de la descripcién y avala a la modelacién matematica en este
sentido. Los valores estimados de estas variables son totalmente l6gicos, de acuerdo a los
referenciados por Rein (2017) y Hugot (2014a). A su vez difieren en menos de un 3 % en
términos de error relativo a los predichos por las correlaciones conocidas como “3&5” a
partir de la fibra en caifia y la composicién de brix y pol del jugo primario (Wright et al.,
2007).

Favorablemente no se aprecian cambios sustanciales en los flujos de jugo mezclado y

bagazo con la temperatura del agua de imbibicién, de hecho, esta variaciéon es menor en
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ambos casos a una tonelada; lo que también corrobora la correcta explicacién del
comportamiento de la etapa de extraccién que realizan los modelos matematicos.

Por tanto, los resultados del caso de estudio validan correctamente los modelos
matemdticos y demuestran su adecuacién para la simulacién (en conjunto con balance de
masa) de la etapa de extraccién.

2.5 Desarrollo de correspondencias graficas a partir de los modelos predictivos

A partir de los modelos de regresién se construyen herramientas graficas a través del
software OriginPro 2017 (b9.4.2.380) para viabilizar el empleo de los modelos matematicos
desarrollados durante el control del proceso de molienda.

Se necesita de mas de un gréfico para la prediccién de la variable operacional dependiente
debido a que la mayoria de los modelos contemplan tres variables independientes; de modo
contrario, la condensacién de toda la informacién en un tdnico grafico puede resultar
visualmente muy densa y de complejo entendimiento. Para ello se establece el término
auxiliar “factor de imbibicién”, cuyo valor es especifico para cada variable respuesta y que
equivale al valor modular de la suma del término de A y de la temperatura del agua de
imbibicién del modelo matematico correspondiente. Se construyen ademds graficos
auxiliares que permitan la determinacion rapida de la relacién de imbibicién A, ya que esta
no constituye una informacién “directa” del proceso y su empleo involucra, por lo tanto,
un calculo intermedio.

2.5.1 Empleo de los graficos en el control operacional de la imbibicién

Con el fin de disponer de otros medios que proporcionen el rdpido conocimiento de la
relacién A se establecen los gréficos auxiliares presentados en la figura A7.1 (anexo 7), los
que permiten su determinacién en dos pasos. Primeramente, a través del valor de cafa
molida y la composicién de fibra en cafa se determina el flujo por componente de fibra
(gratico A). Luego con este y el valor del flujo de agua de imbibicién se determina

finalmente a la relacién de imbibicién (grafico B).
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La estimacién gréfica de la humedad en bagazo requiere solamente del previo
conocimiento de la relacién A y la temperatura del agua de imbibicién, cuyo intercepto en
el gréfico correspondiente permite su determinacién directa (figura A7.2 del anexo 7). Sin
embargo, para el caso de las restantes variables dependientes se necesita del manejo en
conjunto del grafico especifico (denominado: grafico de imbibicién) que relacionaa 4 y a
la temperatura del agua de imbibiciéon con el “factor de imbibicién”, y al que relaciona a
esta Gltima variable con el parametro del jugo primario correspondiente (“grafico de
estimacion”) (figuras A7.3-A7.10 del anexo 7). El algoritmo de trabajo para estas
correspondencias gréficas se resume en los siguientes pasos metodolégicos:
1) En el grafico de imbibicién se localiza el intercepto de la razén de imbibicién (eje
de las coordenadas) con la curva especifica de temperatura de la imbibicién.
2) Mediante el punto intercepto anterior, se determina en el eje de las ordenadas el
valor del factor de imbibicién.
3) En el grifico de estimacién, se localiza el intercepto del factor de imbibicién (eje
de las coordenadas) con la curva especifica de brix o pol del jugo primario.
4) Mediante el punto intercepto anterior, se determina en el eje de las ordenadas el

valor de la variable dependiente

En algunos “graficos de estimacién” existe un drea sombreada que delimita la regién de
incumplimiento operacional, aspecto de significativa importancia ya que pone a
disposicién del operador el conocimiento de la zona sobre la cual se deben reajustar los
parametros operacionales para cumplir con lo reglamentado.

Estas herramientas graficas son consideradas una propuesta novedosa que contribuye al
control del proceso. Pone en manos de los operadores una opcién que viabiliza la toma de
decisiones operacionales rdpidas y certeras para contribuir a un mayor rendimiento y

eficiencia de la etapa de extraccién.
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Para ilustrar el manejo con los grificos se define el siguiente caso en el cual se necesita
determinar el brix del jugo mezclado ante un ritmo de molienda de cafa de 150 000 kg/h,
composicién de fibra en cafia de 16,5 %, y un brix del jugo primario del 19,5 °Bx si se
aplica un flujo de agua de imbibicién de 60 m?/h a 60 °C. En primer lugar, es preciso
determinar la razén de imbibicién, ya sea de modo analitico o grafico. En este Gltimo caso
mediante el gréafico A de la figura 8.1 (anexo 8) se establece en el eje de las ordenadas, a
partir de la interseccién del flujo de cafia de 150 000 kg/h y la funcién composicién de
fibra de 16,5 % que el flujo por componente de fibra es 24,75 - 103 kg/h. Posteriormente,
con ese valor en el gréfico B de la figura 8.1 se busca su interseccién con la curva de flujo
de agua de imbibicién de 60 m?/h y se determina en el eje de las ordenadas que la razén
de imbibicién es aproximadamente de 242 %.

Luego, con la razén de imbibicién se procede propiamente a la determinacién de las
variables de interés mediante las correlaciones gréficas obtenidas a partir de la modelacién
matematica. Para el brix del jugo mezclado se determina el “factor de imbibicién™ en la
figura A8.2 (“gréfico de imbibicién”), mediante la interseccién de la razén de imbibicién
de 242 % con la curva de temperatura del agua de imbibicién igual a 60 °C, cuyo valor es
de 3,70 (note que analiticamente serfa el opuesto de -3,69, de acuerdo a la suma
—0,01872-2+ 0,014 - T” de la ecuacién 2.12). Entonces, a partir de este valor en el
grafico de la figura A8.3 ("grafico de estimacién”) y la curva de brix del jugo primario
igual 19,5 °Bx se conoce de manera muy sencilla que el brix del jugo mezclado debera ser
de 14,00 °Bx. Analiticamente mediante la ecuacién 2.12 puede determinarse que el valor
es de 13,92 °Bx, lo cual implica una diferencia inferior al 1 % al determinado mediante los
graficos.

Estos gréficos pueden manejarse justamente con el procedimiento inverso, o sea,
determinar cudl es la razén de imbibicién a aplicarse para las condiciones enunciadas en
el ejemplo si el valor del brix del jugo mezclado deberia ser de 14 °Bx. Por tal sentido, se

determina mediante el valor del brix del jugo mezclado requerido en el gréfico de la figura
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8.3 el “factor de imbibicién”. Luego, con este valor en el grafico de la figura A8.2 y se parte
de una temperatura del agua de imbibicién de 60 °C se establece que la razén de imbibicién
deberfa ser de 242 % (que equivale a 60 m®/h de agua de imbibicién para las condiciones
de molienda y fibra en cafa predefinidas).

Esta tltima variante permite entonces, conociendo el brix del jugo mezclado y el brix del
Jjugo primario asi como la temperatura del agua de imbibicién (variables muy sencillas de
medir), estimar la razén de imbibicién a la cual se estd operando. Este procedimiento es
ventajosamente util en condiciones criticas e inestables de molienda o cuando no existe
uniformidad en el colchén de bagazo en las cuales puede incurrirse por lo general en
errores al estimar A. Por tanto, a partir de este procedimiento puede completarse en tal
caso la informacién necesaria y consecuentemente, determinar otras variables como la pol

en bagazo (de méas compleja medicién).

2.6 Conclusiones parciales

1 La temperatura del agua de imbibiciéon no influye de forma significativa sobre la
temperatura del jugo mezclado ni sobre la temperatura de la mayoria de los jugos
intermedios de los molinos. Por tanto, no se justifica la practica de la imbibicién
en caliente con el objetivo de precalentar el jugo mezclado ni de favorecer el
control microbiano del tindem en todos los molinos.

2 La imbibicién en caliente reduce significativamente la humedad y pol del bagazo
pero a expensas de una mayor incorporaciéon de almidén al proceso. De hecho, si
la temperatura del agua de imbibicién cambia de 40 a 85 °C, puede evidenciarse un
decremento en la humedad del bagazo de 1,6-1,8 unidades, una disminucién en un
12 % de su contenido de pol y un incremento en un 15 % del contenido de almidén

en el jugo mezclado.
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3 Los modelos matematicos obtenidos son capaces de predecir el brix y pol del jugo
mezclado y la humedad, brix y pol del bagazo. Estos poseen una estructura
matematica sencilla e involucran solamente variables de facil determinacién;
elementos que les confieren una gran utilidad préctica para el manejo y control de
la imbibicién.

4 Los modelos matemadticos presentan una excelente calidad de ajuste a los datos
experimentales empleados para su desarrollo y a informacién experimental
procedente de otro central azucarero. En igual sentido, las pruebas de validacién
cruzada efectuadas denotan que en el conjunto de modelos mateméticos no existen
problemas de sobreajuste y que son adecuadamente robustos para su empleo como
modelos matematicos predictivos en la operacién de la imbibicién.

5 Los modelos matematicos pueden aplicarse para una temperatura del agua de
imbibicién entre 40-80 °C, una tasa de imbibicién entre 80-290 % en fibra, un brix
del jugo primario entre 17,6-23,0 °Bx y una pol del jugo primario entre 15,10-
19,24 %.

6 A partir de los modelos matematicos obtenidos se establecen correlaciones graficas
que facilitan la prediccién del brix y pol del jugo mezclado y la humedad, brix y
pol del bagazo ante diferentes condiciones de molienda e imbibicién durante el

control de la etapa de molienda.
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CAPITULO 3 DESARROLLO DE UN ASISTENTE
INFORMATICO PARA EL ANALISIS DEL EFECTO DE
LA IMBIBICION EN EL PROCESO DE FABRICACION
DE AZUCAR CRUDO

En este capitulo se desarrolla una aplicacién de escritorio nombrada SugarAsist, a partir
de la plataforma Appdesigner de MATLAB (2020a). Su principal propdsito es viabilizar el
manejo de la imbibicién a partir del andlisis de su incidencia en todo el proceso de
tabricacién, para lo cual tiene implementado los modelos matematicos desarrollados en el
capitulo anterior (existe la posibilidad de incorporarse nuevos modelos en caso de ser
preciso).

SugarAdsist se desarrolla ante la ausencia de un programa que permita la realizacién
sencilla y competente de balances de masa y energfa en fabricas de azicar, asi como la
determinacién de pardmetros de operacién para el andlisis exhaustivo del efecto de la
imbibicién en el proceso productivo. Su principal propésito es viabilizar, a través de una
interfaz grafica amigable, la toma de decisiones operacionales rapidas y precisas
relacionadas con la imbibicién sobre la base del conocimiento de cémo se comportarian
todas las etapas del proceso productivo ante el establecimiento de determinadas
condiciones de imbibicién. De modo contrario, la determinacién de los mejores valores de
operacion de la imbibicién estarfa condicionada solamente por la informacién ofrecida por
los modelos matematicos a nivel local en la etapa extraccién, sin tener en consideraciéon

su efecto indiscutible en las restantes etapas del proceso fabril.

3.1 Introduccidn sobre la aplicacion SugarAsist

La aplicacién SugarAsist no se concibe para ningin esquema de fabricacién en particular,

siendo ventajosamente flexible en este sentido. Para su empleo no se necesita de ningtn
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conocimiento experto en cuanto a uso de simuladores de proceso (por ejemplo,
simuladores modulares) y no se requiere de un adiestramiento informatico riguroso
previo. El programa realiza validaciones internas a los valores introducidos y calculados,
y tiene implementado sistemas de mensajes de alertas y sefializaciones, asi como los
mecanismos de control que impiden acceder hacia otra operacién o etapa del proceso sin
haber determinado correctamente todas las operaciones anteriores.

En los célculos de determinadas etapas del proceso de fabricacién se necesita emplear
modelos matematicos adicionales, siendo estos en la practica generalmente empiricos (por
ejemplo los modelos matemadticos para la etapa de extracciéon obtenidos en el capitulo
anterior). En tal sentido y con el objetivo de aumentar la robustez de la aplicacién, a pesar
de que se ofrecen expresiones predefinidas, se establece la posibilidad de introducir nuevos
modelos mateméticos en caso de ser preciso. La aplicacién principal tiene sub-aplicaciones
vinculadas que permiten la comparacién de equipos, andlisis de sensibilidad local y global
en las etapas del proceso de fabricacién, estimacién de propiedades de fluidos y la
conversién de unidades, estimaciéon de la demanda de vapor general de tachos; lo que en
su conjunto ofrece mayores prestaciones. Mediante SugarAsist se pueden obtener reportes
de resultados asf como guardar y cargar corridas de analisis.

Visualmente, las diferentes operaciones se agrupan en pestafias para una mejor
organizacién; las que son clasificadas segin la etapa del proceso de fabricacién y

vinculadas por botones de navegacién entre ellas tal como se muestra en la figura 3.1.
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)
Iricio Hemamientaz Ayuda
Bianvamin Molienda Purii-1 Purif-2 Purt-3 Purd-4 Prurif:5 Evap-1 Evap-2 Evap-3 Evap-4 Evap-5 Crist Wap-1 vap-2 Vap-3

. SugarAsist

Asistente informatico para balances de masa y energia
en fabricas de azucar

Figura 3.1: Imagen de la seccion inicial de SugarAsist
Una ventaja que presenta la programacién de la aplicacion es la separacion en funciones
independientes de la parte visual y orientada a objetos, a la referente a los célculos de
etapas y operaciones del proceso; de forma tal que es posible la reutilizacién de estas
ultimas en otros proyectos en MATLAB relacionados con la fabricacién de aztcar crudo.
En la figura 3.2 se muestra un organigrama para el empleo de Sugardsist que

interrelaciona el flujo de trabajo, etapas y secuencia de operaciones generales:

63



e
| Establecer informacién de entrada | Definir modelos mateméticos para los
| relacionadas con la cafia y ‘ célculos de la etapa de extraccion

I variables operacionales de la I (predefinidos o nuevos modelos a

I imbibicién I introducirse)

1 !

De forma secuenciada introducir informacién
INICIO: requerida y proceder con los célculos de todas las
etapas del proceso de fabricacién a través de los

Definir si se estd ante botones de navegacion. Esencialmente se subdividen

un NUEVO caso o si en las siguientes partes:
se debe CARGAR uno :
ya existente 1) Etapa de extraccién 2) Precalentamiento del jugo

mezclado (opcional) 8) Alcalizacién de acuerdo al
esquema empleado (frfo, caliente o fraccionada) 4)

Calentamiento de purificacién 5) Flasheo y
/I{erraml'entas auxz'll'ares\ Clarificacién (en este Gltimo caso pueden determinarse

variables especiales como velocidad de sedimentacién
e inversién de sacarosa segin modelos empiricos

-Autoayuda /
-Conversor de unidades : asociados)

_Estimador de 6) Calentamiento de jugo claro (opcional)
propiedades fisicas del 7) Pre-evaporacion para diversos esquemas (opcional)
agua, corrientes 8) Evaporacién a maltiple efecto (posible de 3 a 5

azucaradas y lechada de efectos) R

cal 9) Balance de masa en cristalizacion

- Asistente para estimar 10) Generacién de vapor 11) Turbogeneradores 12)

demanda de vapor en Colectores y atemperadores de vapor 13) Balances
\ / generales de vapor y condensados 14) Analisis

econémico preliminar (opcional)

~

¢

alidas intermedias:
( Salidas Finales \
-Obtener reportes técnicos
parciales Obtener reporte final y guardar en un
-Comparacién de equipos fichero toda informacién indispensable
-Anélisis de sensibilidad para su reutilizacion en otra ejecucion de
local y global con graficos SugarAsist

Kde tendencias / \ )

Figura 8.2 Organigrama general para el trabajo con la aplicacién SugarAsist
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3.2 Funciones de calculo para las etapas del proceso de fabricacion de azucar vy su

interrelacion en el entorno visual

Tal como se menciona en la descripcién introductoria anterior, en SugarAsistlas diferentes
operaciones y etapas del proceso de fabricaciéon se agrupan en pestafias para una mejor
organizacién de la informacién. Sugardsist no se encuentra restringido a ninguna
configuracién tecnolégica en especifico, sino que es totalmente compatible con todos los
esquemas tipicos de fabricacién y de distribucién del vapor de los centrales azucareros

cubanos.

En Sugardsist las propiedades termodindmicas del agua se determinan mediante el
programa “XSteam” desarrollado por Holmgren (2007) en Matlab mientras que las
propiedades de las corrientes de jugos empleadas (densidad y capacidad calorifica) se

realiza mediante las expresiones recomendadas por Rein (2017).

A continuacién se describe la implementacion de las distintas etapas y/o operaciones del

proceso de fabricacién de aztcar crudo:

e [Etapa de extraccién

La etapa de extraccién se establece en la pestaiia “Molienda”, cuyas variables de entrada
y salida se muestran en la tabla A9.1 (del anexo 9). Para el célculo de los pardmetros de
salida de la etapa de extraccién una vez que se define la informacién de las variables
independientes de entrada, se debe especificar el tipo de modelos matematicos a emplearse
para el calculo del brix y pol del jugo mezclado, y del brix, pol y humedad del bagazo. En
este caso existen dos opciones: una que implica el uso de las estructuras de modelos
predefinidas (que corresponde al conjunto de modelos obtenidos en el capitulo anterior) y
otra que supone la especificacién de nuevos modelos matematicos, los cuales deben
necesariamente ser validados en el software antes de proceder al célculo de los parametros
de salida de la etapa. La figura A10.1 del anexo 10 muestra una vista general de la pestafa

“Molienda”.
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Durante la validacién de los nuevos modelos introducidos (mediante los botones
“Cargar’), en la aplicacién se prueba la coherencia de las expresiones matemaéticas
introducidas, la nomenclatura utilizada para la designacién de las variables y de que
solamente se hayan empleado como variables independientes a aquellas que son
concebidas para este fin (lo cual se aclara en un cuadro de texto). Al respecto existen
vinculados mensajes de salida y cambios en el color de objetos que indican el éxito o fallo
de la validacién de los modelos especificados. En el caso de utilizarse las estructuras de
los modelos matematicos predefinidos, los valores de los coeficientes de las variables
pueden introducirse o mantenerse hacia los predeterminados a partir de los modelos
matematicos resultantes del capitulo anterior. Las ecuaciones involucradas en esta etapa

se muestran en la tabla A9.2 (anexo 9).

e [Etapa de purificaciéon: operacién de precalentamiento del jugo mezclado

Esta operacién de purificacion se encuentra insertada en la pestafia “Purif-1"(figura A10.2
del anexo 10) y es opcional. En caso de no existir esta operacion, la temperatura del jugo
coincide con la de salida de los molinos, la que tiene como valor predefinido a 40 °C
(aunque el usuario puede especificar otro valor en caso de ser necesario). Este valor se
establece en base a los resultados experimentales obtenidos en la seccién 2.2, en donde se
demuestra que la temperatura del agua de imbibicién no influye sobre la temperatura del
Jugo mezclado cuyo valor se mantiene préicticamente inalterado. En la tabla A9.3 (anexo
9) se muestran las variables de entrada y salida de la operacién y en la A9.4 las ecuaciones

de balance involucradas en su definicidon.

e FEtapa de purificacién: operacion de alcalizaciéon

La operaciéon de alcalizacién se encuentra insertada en la pestaina “Purif-1”. Las
determinaciones de las variables de salida de la misma estan fundamentadas en balances
de masa que requieren de la especificacion de la dosificacién y brix de la lechada de cal, asi
como de la cantidad, brix y pureza del jugo filtrado. Tiene que seleccionarse el tipo de

alcalizacién (frio, caliente o fraccionada) para ejecutar los calculos de la misma. En la tabla
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A9.5 (anexo 9) se muestra la relacién entre las variables de entrada y salida en la operacién
de alcalizacién.

La alcalizacién en frio es de los tres sistemas el més sencillo en cuanto a implementacién,
ya que toda la cal se dosifica en el tanque de alcalizacién. De modo contrario, en la
alcalizacién en caliente, la adicién de la lechada de cal tiene lugar luego del calentamiento
en el tanque flash y; por tanto, en este punto (tanque) solamente se une el jugo mezclado
con el jugo filtrado; lo que da origen a un jugo que no puede denominarse “jugo
alcalizado”. Por esta razén en la parte visual, en el panel de salida se cambia
consecuentemente esta alusién a “jugo antes del calentamiento”. Para la alcalizacién en
caliente, la informacién definida para la lechada de cal visualmente se especifica en esta
seccién aunque se emplea en el balance de masa del tanque flash. Para el caso de la
alcalizacién fraccionada se designa una nueva variable denominada “fraccién de encalado”
la que establece la proporcién porcentual de lechada de cal que se aplica en el tanque de
alcalizar en frfo con respecto a la cantidad total de lechada de cal suministrada al jugo. La
cantidad de lechada de cal que se aplica luego del calentamiento se considera en el balance
de masa en el tanque flash. Las tablas A9.6, A9.7 y A9.8 muestran las ecuaciones asociadas

a cada sistema de alcalizacién.

e [Etapa de purificacién: operacién de calentamiento de jugo

Esta etapa hace referencia al calentamiento del jugo antes de la clarificacién, en la que
pueden especificarse desde uno hasta seis calentadores en serie. La informacién
correspondiente a la misma se agrupa en las pestafias Purif-2 y Purif-3 (figura A10.3 y
figura A10.4- del anexo 10). Para el célculo de esta etapa se requiere definir la temperatura
final hasta la cual se va a calentar el jugo, la que generalmente es entre 102-106°C.

Desde un punto de vista practico, los calentadores de jugo en los centrales azucareros
pueden definirse a partir de: 1) preestablecer la temperatura de salida del jugo (o alguna
informacién al respecto como incremento de temperaturas), ii) consumo de vapor de

calentamiento o iii) coeficiente global de transferencia de calor. Para este caso se adopta
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la alternativa de definir el incremento de temperaturas en los calentadores, con la
excepciéon del ultimo calentador cuyo valor queda condicionado por el valor de
temperatura de entrada y la temperatura final hasta donde se lleva el calentamiento. De
esta manera se tienen a dos funciones basicas de cédlculo: una que corresponde a un
calentador de jugo inicial o intermedio y otra al calentador de jugo final.

En cada equipo es indispensable especificar la fuente o procedencia tecnolégica del vapor
de calentamiento, informacién que se emplea en etapas posteriores para el balance de
vapor. La fuente de vapor especificada a su vez condiciona y restringe informacién en
etapas posteriores. Por ejemplo, hipotéticamente, si se especifica que un calentador de jugo
consume vapor del primer vaso de un pre-evaporador a doble efecto, en la etapa de
evaporacién no puede especificarse que solamente hay un pre-evaporador a simple efecto.
Para este equipo se definen pardmetros de salida claves muy importantes en la evaluacién
de la operacién de calentamiento como: diferencia minima de temperaturas, el coeficiente
global de transferencia de calor, el consumo de vapor asociado a las pérdidas energéticas
y la efectividad de temperaturas. En igual sentido, se determina la velocidad de circulacién
de los jugos y el consumo de vapor por cada 1 000 kg de cana molida. En la tabla A9.9 se
muestra la relacién de las variables de entrada y salida de los calentadores mientras que

en la tabla A9.10 se recogen las ecuaciones de un calentador de jugo alcalizado.

e [Etapa de purificacion: flasheo del jugo

Esta etapa se encuentra localizada en la pestafia Purif-4 (figura A10.5 del anexo 10). En
este equipo existe la particularidad de que el flujo, brix y pol del jugo de salida depende,
ademds del propio proceso de flasheo, del tipo de alcalizacién que se practique. Si se aplica
la alcalizacion en frio, las condiciones de la corriente de salida coinciden con las de la
corriente de jugo flasheado. Sin embargo, si se aplica en su lugar la alcalizacién en caliente
o fraccionada estos valores de salida cambian por efecto de la lechada de cal y por tanto,

se requiere implementar ademas un balance de masa adicional.
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Entre los parametros de salida més importantes en la etapa de _flasheo (y que son funcién
directa de la imbibicién) se destaca la velocidad de descenso del jugo por el tanque flash y
la velocidad de venteo. La tabla A9.11 muestra la relacién entre las variables de entrada

y salida y la tabla A9.12 las ecuaciones involucradas en el célculo de este equipo.

e [Etapa de purificacion: Clariticador

Esta etapa se localiza en la pestafia Purif-4 (figura A10.5 del anexo 10). Los calculos
principales en este equipo estin fundamentados en balance de masa a partir de una
relacién de flujo entre jugo clarificado-jugo alcalizado que se especifica. Existe la opcién
de determinar adicionalmente la velocidad de sedimentacién a la entrada del clarificador,
el drea seccional minima y el porcentaje de sacarosa invertida (que dependen del flujo de
jugo y por tanto de la imbibicién), para lo cual se necesita la especificacién de dos modelos
matematicos adicionales.

Al respecto, SugarAsist trae implementado por defecto un modelo referenciado por Rein
(2017) que correlaciona a la inversién de sacarosa a partir de la temperatura media del
clarificador, pH del jugo y el tiempo de retencién; asi como el modelo que se obtiene por
Serrano (2022) para predecir la velocidad de sedimentacién con el brix del jugo (anexo
11). Tal como sucede para el caso de los modelos especificados en la etapa de extraccion,
antes del célculo las expresiones mateméticas deben de validarse internamente, lo cual se
realiza mediante el botén “Cargar”. Para ello se prueba que sean correctas en cuanto a
estructura matematica, nomenclatura de las variables y el empleo solamente de los
términos independientes concebidos para este fin (lo cual se aclara en un cuadro de texto).
Los resultados de este proceso de validacién se muestran en un mensaje de texto e
implican transformaciones en el color de un objeto de sefializacién de acuerdo al éxito o
tallido de esta operacién. La tabla A9.14 relaciona las variables de entrada y salida del

clarificador y la tabla A9.15 las ecuaciones involucradas para la definicién de este equipo.

e [Etapa de purificacion: operacién de calentamiento del jugo claro

Esta etapa es opcional (se encuentra en la pestafia “Purif5”) y viene dada por el niimero de
calentadores de jugo claro. La cantidad de estos equipos puede encontrarse entre cero
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(ninguno) y tres. Tal como sucede en el caso de los calentadores de jugo alcalizado, la
funcién asociada al “Spinner” controla la parte visual y ajusta el ambiente visual segin el
ntmero de calentadores especificados. Los calentadores de jugo claro se definen sobre la
base de un incremento de temperatura especificado. Para esta etapa se determinan los
mismos pardmetros de salida que en el calentamiento del jugo alcalizado (A9.15 y A9.16
del anexo 9). La figura A10.5 del anexo 10 muestra una vista general de esta secciéon en

SugarAsist.

e Operaciones de evaporacién (concentracién) de jugo

Las operaciones de evaporaciéon de jugo se subdividen en pre-evaporacién (pestafias:
Evap-1, Evap-2 y Evap-3) y evaporacién a multiple-efecto (pestaiias: Evap-4 y Evap5)
(figuras A10.7-A10.11 del anexo 10). La pre-evaporacién es una etapa opcional, ya que
existe cierta tendencia a prescindir de la pre-evaporaciéon y realizar la evaporacién a
multiple-efecto con mayor drea de transferencia de calor (Rein, 2017). Para los célculos,
primeramente se debe especificar el tipo de sistema de pre-evaporacién a través de un
ment desplegable. Al respecto, existe las opcién: “"Ninguno (corresponde ausencia de este
sistema) o las siguientes configuraciones: I) un pre-evaporador a simple-efecto, II) dos
pre-evaporadores en serie a simple-efecto, III) un pre-evaporador a doble efecto, IV) un
pre-evaporador a simple efecto y un pre-evaporador a doble efecto y V) dos pre-
evaporadores en serie a simple efecto y un pre-evaporador a doble efecto.

Posteriormente se deben especificar las extracciones o demanda de vapor vegetal por
equipo para 1) cristalizacién y ii) otras necesidades o usos tecnolégicos; en el caso de las
extracciones a calentadores, ya esta se encuentra determinada y sin posibilidades de
modificacién en la actual pestafia, puesto que se definen en las etapas (anteriores) de
calentamiento. La diferenciacién requerida para la demanda de vapor vegetal o
extracciones a estos equipos se utiliza en balances de masa generales en etapas de anélisis
posteriores de SugarAsist. En el caso de los pre-evaporadores a simple efecto, la demanda
de vapor vegetal asociada a ellos no condiciona su célculo, ya que esta viene dada por un

incremento especificado de brix y por condiciones de entrada previamente calculadas; a
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diferencia de los pre-evaporadores a doble efecto, cuyo incremento en las extracciones
conduce a un incremento en la demanda de vapor de calentamiento.

La fuente del vapor de calentamiento debe especificarse en cada equipo, para lo cual existe
como posibilidad un nivel de presién de vapor de escape saturado y otro sobrecalentado.
Se determinan entre las variables de salida para cada equipo pardmetros claves en la
evaluacién de su desempefo como: economia, eficiencia, tasa de evaporacion, coeficiente
global de transferencia de calor, demanda de vapor por area de transferencia de vapor,
relacién entre las extracciones de vapor y el agua evaporada.

El pre-evaporador a doble efecto requiere de un algoritmo de calculo con dos niveles
iterativos que vincula a la demanda de vapor de escape, el brix del jugo de cada cuerpo y
al incremento total de grados brix en el jugo; el que se corresponde a la primera variante
del método riguroso de calculo de evaporadores propuesta por Rein (2017).

En Rein (2017) se asume un flujo de vapor de escape, (que tiene como valor de partida al
que resulta de aplicar los principios de Rellieux (tabla A9.20 del anexo 9) y el que
progresivamente se va aumentando o disminuyendo segtin avancen las iteraciones y el
brix del jugo en el primer efecto, con los cuales se calcula la temperatura de ebullicién del
jugo en el cuerpo, el calor absorbido por el jugo, el agua evaporada y el brix resultante.
En caso de coincidir el brix calculado con el asumido, se calcula el brix en el segundo
(altimo) efecto bajo procedimiento semejante. De modo contrario se fija otro brix del jugo
siempre que este sea menor o igual al maximo admitido. Luego, en caso de coincidir en el
brix calculado del ultimo vaso con el brix de salida del equipo requerido, se da por
convergencia exitosa al algoritmo de calculo; de modo contrario, se predefine otro valor
de demanda de vapor de escape y se reinicia la secuencia. En cada ciclo se establece como
criterio para la convergencia exitosa un error relativo de célculo inferior o igual a la
desviacién méaxima admisible, la cual debe ser especificada previamente.

La funcién de célculo del pre-evaporador a doble efecto tiene como funciones de célculo
mdés primitivas a una que corresponde al vaso inicial (primer vaso) y a otra para el vaso

final (segundo vaso para este caso). El vaso inicial se distingue por ser el que recibe el
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calor directo de la fuente de calentamiento externa (vapor de escape) y por tanto, tener
expresiones particulares en el balance de energfa, mientras que el final tiene asociado el
célculo de pardmetros generales del equipo y buena parte de los mecanismos para el
andlisis de la convergencia final del algoritmo iterativo.

Las tablas A9.17 y A9.18 del anexo 9 se corresponden al célculo de un pre-evaporador a
simple efecto. La tabla A9.19 relaciona las variables de entrada y salida para un pre-
evaporador a doble efecto. Las ecuaciones para el calculo del vaso inicial del pre-
evaporador a doble efecto se muestran en la tabla A9.21 y las ecuaciones para el vaso final
en la tabla A9.22. La tabla A9.23 muestra el balance de masa y energfa del condensador
barométrico.

La sub-etapa siguiente corresponde a la evaporacién en un multiple-efecto, la cual a
diferencia de la pre-evaporacién, no es opcional. El evaporador a multiple-efecto puede
tener desde dos a cinco efectos. La demanda de las extracciones se maneja
diferenciadamente como se establece para la pre-evaporacién a doble efecto. En igual
sentido, el algoritmo de célculo es semejante al del pre-evaporador a doble efecto (anexo
9), s6lo que no se especifica el incremento total de brix sino el brix de la meladura y que
existe la posibilidad de tener més vasos (mayor costo de cémputo).

En la estructura de las funciones de célculo de este equipo se tienen a tres funciones
elementales correspondientes al tipo de vaso, las que se asocian como: vaso inicial,
intermedio y final. Tales funciones bdasicas se invocan e interrelacionan mediante
funciones intermedias de tipo organizativo que administran la informacién de entrada y
salida de cada vaso de acuerdo al niimero de efectos. Las funciones empleadas para el
célculo del vaso inicial y final (tabla A9.21 y A9.22) son las mismas que se utilizan en el
caso del pre-evaporador a doble efecto al igual que la involucrada para el condensador
barométrico. En la tabla A9.24 muestra la relacién entre las variables de entrada y salida

del equipo y en la tabla A9.25, las ecuaciones empleadas para un vaso intermedio.

e Balance de masa en cristalizacién
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La sub-etapa posterior (pestafia: “Crist”) corresponde al balance de masa general en la
estaciéon de cristalizacion a partir del método de Cobenze en la cual se estima la cantidad
de aztcar y de miel final teérica que podria obtenerse para el flujo de meladura. Se tiene
como pardmetros de salida complementarios al rendimiento y recobrado. En esta etapa
existe la posibilidad de considerar otras pérdidas de sacarosa como las asociadas a cachaza,
por inversién e indeterminadas. Las pérdidas de sacarosa en bagazo se condicionan con
anterioridad en la etapa de molienda y las asociadas a la miel final se pre-establecen al
especificarse las caracteristicas de salida de esta corriente. En la tabla A9.26 se muestra la
relacién entre las variables de entrada y salida de la etapa y en la tabla A9.27, las
ecuaciones empleadas en el balance de masa. La figura A10.12 del anexo 10 muestra una
vista de esta pestafia.

e Generacién de vapor

Luego corresponde a la etapa de generacién de vapor (pestafia: “Vap-17) cuya finalidad
principal consiste en la determinacién de la cantidad de bagazo necesaria para satisfacer
la produccién de vapor directo especificada. Ello tiene como elemento principal a la
dependencia del valor calérico del bagazo con la humedad y brix de este, que en tltima
instancia son efecto de la operacién de la etapa de extraccién. Para la estimacién del valor
calérico del bagazo se muestra un ment desplegable con cuatro modelos empiricos
recomendados por Baloh y Wittwer (1995). En este caso existe la posibilidad de introducir
un nuevo modelo, para lo cual internamente existen mecanismos de comprobacién y
validacién de las estructuras especificadas tal como se implementa en casos semejantes de
etapas anteriores. La etapa tiene implementado la posibilidad de existencia de hasta seis
generadores de vapor. En la tabla A9.28 muestra la relacién entre las variables de entrada
y salida de un generador de vapor y las ecuaciones empleadas para las determinaciones en

estos equipos. La figura A10.13 del anexo 10 muestra una vista de esta pestafia.

° Turbogeneradores

La siguiente pestaiia (“Vap-2”) corresponde a los turbogeneradores, cuya determinacién

principal corresponde a la determinacién de la cantidad de vapor de escape disponible de
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alta presioén, para lo cual se procede en los cédlculos segtin el método recomendado por
Espinosa et al. (1984). Al respecto se encuentra implementado la posibilidad de existencia
de hasta seis turbogeneradores en paralelo. En la tabla A9.29 muestra la relacién entre
las variables de entrada y salida de un turbogenerador y, las ecuaciones empleadas para
las determinaciones en estos equipos. La figura A10.14 del anexo 10 muestra una vista de

esta pestana.

e Atemperamiento del vapor

La siguiente pestafia (“Vap-3”) (figura A10.15 del anexo 10) corresponde al
atemperamiento del vapor de escape hacia el primer y segundo nivel de presién (este
ultimo es opcional siempre que no se haya especificado anteriormente como fuente de
vapor en algin equipo consumidor). En la misma, principalmente, se determina el
consumo de agua de atemperamiento, el flujo final de vapor atemperado y se realiza un
primer balance general de vapor de escape. La tabla A9.30 resume la informacién de

entrada y de salida y las expresiones de calculos asociadas a los atemperadores de vapor.

e Balances generales de vapor y condensados

En las pestafias “Vap-4" y “Vap-5" se efecttian balances generales y por equipos
consumidores de los diferentes tipos de vapor asf como un balance general de bagazo. De
modo semejante en la pestafia “Cond” se realiza un balance de condensados disponibles
para la generacién de vapor y el agua de re-uso tecnolégico, lo cual permite en conjunto
con informacién especificada por el usuario estimar su déficit o exceso. Las figuras
A10.16, A10.17 y A10.18 del anexo 10 corresponden a una vista de estas secciones en

SugarAsist.

e Analisis econémico preliminar e informacién de salida

Por ultimo se encuentra la pestaiia “Fin” (figura A10.19 del anexo 10) la cual permite
obtener un reporte final de simulacién (en formato de texto) y guardar el status alcanzado
en el programa para su reutilizaciéon en el mismo posteriormente. En esta pestafa a través

del botén “ECON” se puede realizar andlisis de sensibilidad econémica. Estos se centran
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en el comportamiento del valor asociado a la venta de productos o al gasto que se incurre
por clertos conceptos (consumo de bagazo o agua) a partir de algunas de las variables
independientes de todo el proceso que se consideran. A pesar de todas estas facilidades, la
concepcién principal del mismo es posibilitar el andlisis del comportamiento de las
variables dependientes econémicas segtin las condiciones de molienda o de imbibicién,
principalmente a partir del enfoque tradicional: “valor por venta de azicar vs costo del

combustible”.

3.3 Validacion y verificacion de las funciones de calculo implementadas en

SugarAsist

La validacién de las funciones de célculo implementadas en SugarAsist se efectia a través
de dos métodos fundamentales. El primero de ellos consiste en la comparacién directa de
los resultados obtenidos en tres casos de estudio en SugarAsist con los que se obtienen a
través del simulador profesional STA: Sistema Termo Aziicar (versiéon 4.0, 2014). Esta
alternativa pretende validar lo mas completamente posible todas las etapas relacionadas
con sistema termo-energético, dado los médulos dispuestos en STA4.

Por esta razén se selecciona para el primer caso de estudio un proceso de fabricacién de
gran complejidad tecnoldgica en el sistema termo-energético, lo cual resulta muy
atractivo para la validacién, ya que permite mediante su analisis examinar un gran nimero
de médulos de célculo y probar la ejecucién de SugarAsist en casos de mayores exigencias
de computo. Luego a partir de este caso de estudio, se definen los dos restantes mediante
modificaciones al sistema de alcalizacién, cambios de la configuracién del uso de vapor y
de los equipos empleados en las etapas de concentracién, con el propésito de evaluar otros
moédulos de célculos y su implementacién. Los casos derivados de estas modificaciones
corresponden igualmente a esquemas tipicos de fabricacién para centrales azucareros
cubanos.

Mientras que la segunda variante consiste en el desarrollo en SugarAsist de ejemplos

resueltos que son referidos en la literatura especializada sobre equipos, operaciones y/o
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etapas puntuales del proceso de tabricacién, las cuales no pueden validarse mediante la
primera variante en STA4.

En todos estos analisis se interactiia siempre con el entorno visual de SugarAsist y no
directamente con las funciones correspondientes en Matlab, para que el proceso de
validacién suponga también la verificaciéon de la correcta implementacién de las funciones
de calculo individuales (primitivas) con el entorno visual. Por tal motivo, en el segundo
método (en donde los anélisis son locales y correspondientes a una sola etapa del proceso),
las variables independientes y pertenecientes a etapas precedentes son manipuladas hasta
satistacer cabalmente las condiciones de entrada de la etapa de andlisis en cuestion.

Para el primer caso se establece un régimen de molienda de 145 000 kg/h de cafa, la cual
tiene una composicién en fibra del 15 %. En este, el brix del jugo primario es de 19 % y su
pol del 16 %. Se aplican 60 m®/h de agua de imbibicién a 80 °C y para los calculos se
emplean los modelos de la etapa de extraccién predefinidos. Se considera ademas que el
jugo mezclado tiene una temperatura inicial de 40 °C a la entrada de la estacién de
purificacién. Se define un sistema de alcalizacién en frio con una relacién de recirculaciéon
de jugo filtrado de 0,17 kg/kg de cana, el cual tiene un brix de 12 % y una pureza del 80
%. La lechada de cal se considera que es un 8 % de la caina molida y que tiene un brix de
7,2 %.

Tales condiciones especificadas en SugarAsist determinan un flujo de jugo alcalizado de
187757, 46 kg/h con un brix de 12,85 %. El balance de masa del sistema de alcalizacién
se efectiia también en S7T'4 mediante el médulo “Unién 37, del cual resultan iguales valores
que los obtenidos mediante SugarAsist (0 % de desviacién). En este tGltimo caso en ST4,
se deben especificar todas las corrientes de entrada (flujo de jugo alcalizado, jugo filtrado
y lechada de cal), para lo cual se emplean los valores determinados en SugarAsist.

Con respecto a la etapa de calentamiento (figura A12.1 del anexo 12), se considera una
bateria de calentadores de jugo alcalizado constituida por tres calentadores conectados en
serie. En este caso, se establece que el calentador primario consume vapor del segundo

vaso de un pre-evaporador a doble efecto (presién de 140 kPa), que el calentador
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secundario consume vapor de un pre-evaporador a simple-efecto (presién de 170 kPa)
mientras que el calentador rectificador consume vapor de escape saturado a 225 kPa para
calentar el jugo hasta 106°C. Se mantienen en el resto de los parametros los valores
especificados por defecto en SugarAsist. Sobre la base de estas condiciones se efecttian los
célculos en Sugardsist, los cuales son reproducidos en STA obteniéndose el
comportamiento reflejado en la tabla A12.1 del anexo 12.

Las funciones de célculo implementadas para las determinaciones de los calentadores en
SugarAsist son medianamente complejas y presentan una alta dependencia a las
estimaciones de las propiedades termodindmicas de los fluidos, siendo esta la principal
tuente de variacién entre los resultados aportados por Sugardsist y STA (mediante la
documentacién de STA se constata que ambos programas tienen una metodologia de
célculo totalmente compatible). No obstante, tales desviaciones son inferiores al 10 % en
términos de error relativo (la mayorfa inferiores al 5 %) incluyendo a los valores del
coeficiente global de transferencia de calor; cuya determinacién no es directa a partir de
los datos introducidos sino que depende de variables intermedias como el calor
intercambiado. Favorablemente, el consumo de vapor de los intercambiadores de calor, el
cual es la principal variable de salida, en todos los casos presenta un error del orden del 2
%.

Para las etapas de flasheo y clarificacién se mantienen los pardmetros establecidos por
defecto en SugarAsist. A partir de ello mediante este programa se determina que el flujo
de jugo clarificado es 130 100 kg/h, con un brix de 12,98 % y temperatura inicial de 95
°C. Este jugo debe calentarse en un intercambiador de calor de jugo claro, para lo cual se
emplea vapor de escape saturado a 225 kPa. En la tabla A12.2 del anexo 12 se muestran
los resultados obtenidos para este equipo entre SugarAsist y STA con comportamiento
muy semejante al evidenciado para los calentadores de jugo alcalizado.

Se considera que la etapa de evaporacién (figura A12.1 del anexo 12) estd dispuesta de un
pre-evaporador a simple efecto, un pre-evaporador a doble efecto y un evaporador con

cinco efectos. En el caso, todos estos equipos consumen vapor de escape a 230 kPa con
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tres grados de sobresaturacién. El primer pre-evaporador eleva la concentracién en 3 °Bx,
el segundo lo hace en 5 °Bx y el evaporador a multiple-efecto concentra hasta una
meladura con 65 °Bx. El evaporador a cinco efectos presenta la siguiente distribucién de
presiones en los cuerpos: 135 kPa, 120 kPa, 90 kPa, 60 kPa y 15 kPa para el vaso melador.
Se mantienen los pardmetros de disefio preestablecidos en SugarAsist.

En SugarAsist, a diferencia de ST'4, no es necesario especificar el brix de salida del material
azucarado del vaso (lo cual ventajosamente hace mas fécil el manejo de evaporadores con
més de un efecto) ni el consumo de vapor, razén por la cual en dependencia de los
resultados obtenidos en SugarAsist es la informacién especificada consecuentemente en
STA.

Los resultados correspondientes a los pre-evaporadores y al evaporador a multiple-efecto
se muestran en las tablas A12.3-A12.7 del anexo 12. En todos los casos se evidencian
errores al 10 %, estando la mayoria en el orden del 5 % o inferior. Estas funciones de
célculo son las mas complejas que posee SugarAsist, dado los procesos iterativos dispuestos
para el establecimiento del consumo de vapor y brix del cuerpo de los evaporadores. En
igual sentido, son los médulos mas complejos de ST'4, los cuales requieren de la asistencia
de un médulo légico de convergencia. Por ello entonces es que resulta de gran
significacién la correspondencia de los resultados obtenidos por ambos programas (y la
validacién consecuente de estas funciones), pese a muy pequefias diferencias en cuanto al
procedimiento de célculo.

Mediante el médulo “Estacién de Tachos de crudo 2” de ST'A se prueba la total validez
del balance de masa mediante el método de la Cruz de Cobenze implementado en
SugarAsist al no evidenciarse ninguna variacién entre los resultados aportados por ambos
programas.

Otras funciones de calculo de SugarAsist que pueden comprobarse mediante S7°4 son las
correspondientes a los atemperadores de vapor (la salida tiene que ser vapor saturado) y
aquellas operaciones relacionadas con el balance de masa en lineas de vapor y/o corrientes

azucaradas de proceso (de forma analoga a la realizada en el tanque de alcalizar). El
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simulador STA tiene implementado médulos para los generadores de vapor y los
turbogeneradores, pero estos poseen un procedimiento de calculo poco compatible con el
empleado en SugarAsist y por tanto, no son de interés para el proceso de validacién. En
tal sentido, se contintan con los balances de masa y energfa en las etapas siguientes en
SugarAsist con los valores predefinidos por defecto del programa hasta llegar a los
colectores de vapor de escape. En este caso de estudio se especifica un atemperamiento del
60 % de la cantidad total de vapor de escape sobrecalentado hasta vapor saturado,
obteniéndose los resultados recogidos en la tabla A12.8 del anexo 12; cuya variacién es
inferior al 5 %. Mediante médulos tipo “Unién” de ST'A se comprueban los balances de
masa generales de vapor de las pestafias “Vap-4" y “Vap-5" asf como el balance general de
condensados (pestafia “Cond”) de SugarAsist, no evidencidndose variaciones entre lo
calculado por ambos programas.

El segundo caso de estudio se establece sobre la base del primero pero con diferencias
marcadas en cuanto al sistema de alcalizacién y la configuracién del sistema energético
(figura A13.1 del anexo 13). En este caso, la alcalizacién es fraccionada, los calentadores
de jugo alcalizado presentan otras fuentes de vapor, se dispone de dos pre-evaporadores a
simple efecto en serie y el evaporador tiene cuatro efectos (una descripcién més detallada
del mismo se muestra al inicio del anexo 13). En este caso de estudio no existen diferencias
en cuanto a los valores predichos por ST A y SugarAsist para los balances de masa de
alcalizacién, tachos y atemperamiento del vapor. Los calentadores, pre-evaporadores y
evaporador a cuatro efectos y condensador barométrico muestran errores inferiores al 10
% (anexo 13), muy similar a los evidenciados para el primer caso de estudio validando por
este sentido a tales funciones de calculo en SugarAsist.

Anélogamente al segundo caso de estudio, se establece el tercero con el objetivo de evaluar
los resultados determinados por SugarAsist con otra configuracién en cuanto al uso del
vapor. En este la alcalizacién es en caliente, existe extracciones del primer vaso del pre-
evaporador a doble efecto al calentador primario y consumo de vapor del segundo vaso

del evaporador a cuatro efectos al calentador secundario tal como se describe en el anexo
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14 (figura A14.1 del anexo 14). Todos los errores son inferiores al 10 %, en su mayoria
del orden del 5 % y corroboran la validez de las funciones de cédlculo mas complejas de
SugarAdsist.

La funcién turbogeneradores se valida a través del ejemplo presentado por Espinosa et al.
(1984), en el cual se determina la demanda de vapor de escape de estos equipos. Los
resultados son muy favorables en los dos casos, cuya desviaciéon entre el valor calculado

por SugarAsist y Espinosa et al. (1984) es inferior al 1 % (anexo 15).

3.4 Aplicacion del asistente informatico para el analisis del efecto de la imbibicion

en el proceso de fabricacion de azucar crudo

En esta seccién se realiza la evaluacién del comportamiento operacional del proceso
tecnolégico ante condiciones operacionales de imbibicién en SugarAsist para determinar
la factibilidad técnico-econémica de la aplicacién de la imbibicién a tales condiciones. En
la préctica, ello corresponderfa al andlisis preliminar que operadores y personal técnico
deben de realizar para predecir el comportamiento tecnolégico del proceso en cuestién a
la hora de establecer el flujo y temperatura de agua de imbibicién segtn las condiciones
de molienda y fabricacion.
En este analisis se parte de un caso general en el cual se pretende aplicar 60 m?/h de
imbibicién a 80 °C en un proceso con las siguientes caracteristicas en la tecnologfa de
produccién:
> Se tiene un régimen de molienda de 145 000 kg/h de cafia con una composicién en

tibra del 15 %, brix del jugo primario de 19 °Bx y pol en dicho jugo de 16 %

Se practica la alcalizacién en frio

Existen tres calentadores de jugo alcalizado, en donde el calentador primario

consume vapor del primer vaso del evaporador a multiple-efecto, el calentador

secundario del pre-evaporador a simple efecto y el calentador rectificador del

segundo nivel de presién del vapor de escape (saturado)

Existe un pre-evaporador a simple efecto y un evaporador con cuatro efectos

Se dispone de tres generadores de vapor y tres turbogeneradores
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Una informacién més detallada sobre el mismo se recoge en las tablas A16.1-A16.24 del
anexo 16, las cuales corresponden a todas las variables especificadas y calculadas del
proceso mediante SugarAsist.

En este caso el flujo de agua de imbibicién representa una razén de imbibicién de 275 %
segin el peso de la fibra en cafa. En la literatura especializada existen diversos criterios
que pretenden restringir la cantidad de imbibicién a aplicarse. Sin embargo, tal como se
aborda en el capitulo 1 del presente documento, este parametro no puede ser analizado
directamente mediante normas tecnolégicas sino por la evaluacién del comportamiento
de distintas variables operacionales en todo el proceso de fabricacién.

Para las condiciones base en la etapa de extracciéon (nivel local) se satisface los
requerimientos de brix del jugo mezclado. El valor predicho (13,1°Bx) se encuentra entre
13,0-15,0°Bx; intervalo permisible que es recomendado por AZCUBA (2013b) y
referenciado por Cortés et al. (2019).

Tal criterio parte de la consideraciéon de que un valor inferior a 13 °Bx supone
frecuentemente una carga inviable al sistema de evaporacién, mientras que un valor
superior a 15 °Bx puede afectar el comportamiento de la clarificacién. El valor de la pol
en bagazo (1,6 %) es inferior a los valores normados (generalmente permisible hasta 1,9-
2,0 %) e implica una pérdida de sacarosa del orden del 4,0 %.

La humedad en bagazo es ligeramente superior (50,1 %) al maximo valor permitido de
50,0 %, aunque Dos Santos et al. (2018) establecen como valor critico al 52,0 %. Segun
estos autores, por encima de este valor la mayor parte del bagazo no alcanza el punto de
ignicién y se acumula sin combustionar en la parrilla. La humedad del bagazo es un
parametro de gran importancia, pues tiene una influencia directa en el valor calorifico del
bagazo (Ginste y Partanen, 2020).

Un aumento de la humedad en el bagazo disminuye el indice de generacién de vapor de la
caldera pues se necesita entonces més energifa para alcanzar el punto de ignicién de dicho
combustible. Para la humedad resultante del caso base, el indice de generacién del bagazo

es de 2,40 kg vapor/kg de bagazo y se consume un 95 % del bagazo resultante. Para un
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central azucarero, el indicador de bagazo sobrante con respecto al porcentaje de bagazo
disponible no debe ser cero, pues ello significa que hay que usar un segundo combustible
e implica un elevado costo adicional. En condiciones normales de operacién es necesario
disponer de cierta cantidad de bagazo sobrante para operar durante paradas de la
molienda, de hasta dos o tres horas de duracién, debido a interrupciones operativas o falta
de cafia. Con solo el 5 % del bagazo sobrante se puede operar durante tales paradas; por
lo cual se debe garantizar una mfnima cantidad de bagazo destinada para tales condiciones
(Jiménez et al., 2017). Generalmente, en los centrales azucareros tipicos se producen entre
250 y 280 kg de bagazo por cada 1 000 kg de cafia molida, lo que permite generar entre
500 y 600 kg de vapor por cada 1 000 kg de cafa, o sea, 2 kg de vapor por cada kg de
bagazo (Bhutani et al., 2020).

A nivel local en la etapa de extraccién estas son las principales variables operacionales
que pueden medirse directamente para evaluar las condiciones de imbibicién propuestas
o existentes. Sin embargo, no ofrecen una informacién completa para evaluar la
repercusion de tales condiciones operacionales en todo el proceso. De ahi la incompetencia
del “analisis local” en la etapa de extraccién para establecer las mejores condiciones
operacionales de imbibicién y el impacto de SugarAsist como herramienta para viabilizar
un andlisis mas integral y exhaustivo.

Una mayor razén de imbibicién causa un mayor flujo de jugo mezclado para iguales
condiciones restantes en la etapa de molienda, lo cual ocasiona a su vez un mayor flujo de
Jugo alcalizado. Ello tiene una significacién directa sobre el consumo de vapor de los
calentadores, velocidad de circulacién del jugo y carga de calentamiento.

De acuerdo a Rein (2017), la velocidad de circulacién del jugo alcalizado por los
intercambiadores de calor debe encontrarse entre 1,5-2,0 m/s, ya que valores muy
elevados causan un desgaste rdpido de las tuberias, cabeceras y bombas, y de modo
contrario, valores inferiores afectan “excesivamente” a la transferencia de calor. En tal
sentido, este autor plantea como éptimo a valores comprendidos entre 1,5 y 2,2 m/s.

Batule (2009a) corrobora estos efectos, agregando que a bajas velocidades el calentador

82



se ensucia més répido y de modo contrario, que a elevados valores aumenta el costo del
bombeo por concepto de incremento de la caida de presién. Este autor recomienda al
respecto velocidades de circulacién que se encuentran en el mismo orden que las
planteadas por Rein (2017). Hugot (2014b) refiere al respecto que a bajos valores de
velocidad la temperatura de salida del jugo disminuye con rapidez en un plazo de una
semana y que a altos valores, la pérdida de carga es muy significativa y operacionalmente
insostenible. El autor acota que las mejores velocidades econémicas se encuentran entre
1,5y 1,8 m/s. MINAZ (2010) plantea que la velocidad econémica del jugo, para la cual se
deben concebir los sistemas de flujo de fluido del jugo alcalizado debe oscilar entre 1,82 y
2,13 m/s.

En el caso que se analiza, la velocidad del jugo por los calentadores de jugo alcalizado se
encuentra en el orden de los 2,1 m/s, lo cual cumple con los criterios referidos por estos
autores.

Uno de los pardmetros de salida mas importantes que se determinan en SugarAsist para el
analisis operacional de los calentadores es el coeficiente global de transferencia de calor
(CGTC por sus siglas). Tal como lo plantean Pérez de Alejo et al. (2009), el CGTC: “(...)
es el pardmetro bdsico para medir la eficiencia de la transferencia del calor en los intercambiadores
y evaporadores y determinar la_factibilidad fisica y técnica en un equipo”. Mediante su analisis
puede evaluarse si una carga de calentamiento asignada es en la préctica técnicamente
posible. Por tanto, en ultima instancia proporciona informacién para restringir la
capacidad o carga de calentamiento.

Pérez de Alejo et al. (2009) refieren que valores operacionales tipicos para los calentadores
tipo Webre disefiados en Cuba para jugo mezclado y alcalizado oscilan entre 200-250
BTU/h pie? °F (1185,65-1419,57 W/m? K); aunque acotan que se han obtenido valores
entre 450-490 BTU/ h pie? °F (2 555,22-2 782,35 W/m? K) pero en equipos limpios. En
Baloh y Wittwer (1995) se presentan al respecto intervalos tipicos de coeficientes globales
de transferencia de calor en calentadores de jugo crudo (40-80 °C) y jugo encalado (80-

100 °C) acotados entre 560-930 W/m? K y 700-1160 W/m?K respectivamente. Hugot
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(2014b) referencia valores segin el agente de calentamiento, estando entre 260-1310
W/m? K si consumen vapor de escape; entre 246-1256 W/m? K si proviene de primer
efecto y 233-732 W/m? K si consumen vapor de un segundo vaso de un multiple-efecto.
Al respecto Rein (2017) plantea (para disefio) coeficientes globales de transferencia de
calor para calentadores secundarios que usan vapor del primer vaso de 1 kW/ m? °C y un
valor ligeramente inferior de 0,9 k€W/ m? K para los que usan vapor del segundo vaso en
calentadores primarios.

En este caso, los valores resultantes para el calentador primario, secundario y rectificador

fueron de: 128 W/m? K, 103,90 W/m? K y 1983 W/m? K respectivamente. Por tanto, de
acuerdo a los criterios anteriores se establece que existe una inadecuada distribucién de la
carga de calentamiento en la baterfa de calentadores de jugo alcalizado. Ello se corrobora
por el hecho de que entre los dos primeros calentadores solamente se incrementa en 10
°C la temperatura para un incremento necesario total de 66 °C.
A su vez, un mayor flujo de jugo alcalizado también implica una mayor demanda de 4rea
para un flasheo eficiente y seguro sin la ocurrencia de arrastres (Rein, 2017). De acuerdo
a Rein (2017) para un adecuado desprendiendo de las burbujas de gases ocluidas en el jugo
y consecuentemente, una favorable estabilizacion, la velocidad de descenso del liquido no
debe exceder a 0,6 m/min. Para las condiciones del caso de estudio, este valor es de 0,54
m/min valor muy préximo al normado.
Otro aspecto importante relacionado con el tanque flash, es la evaluacién del venteo. Tal
como lo sefiala Rein (2017) si la velocidad de venteo no es apropiada, la presién puede
incrementarse por encima de la atmosférica con graves consecuencias para la seguridad
y operatividad del equipo.

Velocidades de venteo inadecuadamente altas provocan también arrastre de jugos (y
pérdida de capacidad efectiva en el equipo), que a decir de Falcén (2013) es “’la muestra mds
evidente de que el tanque flash no opera adecuadamente”. A tal punto es la importancia de
garantizar un adecuado venteo, que segin esta misma fuente ” (...) el didmetro del tubo de

>

venteo es tan o mds importante que el del propio tanque principal (...) ” por este sentido.
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Propiamente, para los centrales azucareros cubanos se establece un valor maximo
admisible de 1 m/s; que define aproximadamente una razén de flasheo a 106 °C de 0,20
m®/ s por cada 1 000 000 kg de cafia, (MINAZ, 2010). En el actual caso base se cumple
con poca holgura con esta norma operacional dado que la velocidad de venteo es de 0,94
m/s.

La operacién a tales condiciones es riesgosa, pues un pequeiio aumento del flujo de cafia
molida para este flujo de agua de imbibicién podria conllevar al incumplimiento de estos
pardmetros (figuras A17.1 y A17.2 del anexo 17).

Tal como se planea anteriormente, el brix del jugo mezclado (efecto directo de la
imbibicién) juega un papel importante en la clarificacién al condicionar en buena medida
la velocidad de sedimentacién de las impurezas en este equipo y por tanto, demandar en
dependencia de la velocidad de sedimentacién un d4rea seccional minima para el
clarificador. En este caso el drea seccional minima requerida es de 12,7 m? y el édrea
instalada es de 15 m? por lo que se satisface esta restriccion.

Uno de los elementos mas importantes que restringen al flujo de agua de imbibicién y que
cldsicamente es abordado para la determinacién de la cantidad de agua a adicionarse mas
adecuada es la capacidad de evaporacién. Sin embargo, esta no es un pardmetro sencillo
de estimar. Al respecto, para evaluar la factibilidad técnica de la evaporacién (y por tanto
para establecer un valor maximo de carga de evaporacién) Pérez de Alejo et al. (2009)
recomiendan al CGTC y no a la tasa de evaporacion.

Segtn Pérez de Alejo et al. (2009) un pre-evaporador a simple efecto puede alcanzar
valores maximos entre 600-700 BTU/h pie? °F (8 406,96-3 974,78 W/m?K), sobre todo
sl existen extracciones para calentadores y tachos (tal como sucede). Para este caso, el
valor asociado es de 1 963 W/m? K valor bastante inferior que indica que ain es posible
incrementar dicha carga de evaporacién. De hecho, la tasa de evaporacién es de 20,69
kg/h m?, significativamente menor a la tasa de evaporacién minima (34 kg/h m?)

recomendada por AZCUBA (2013a).
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Con respecto a evaporador a multiple-efecto, existen diversas recomendaciones de valores
de CGTC tal como se muestra en la tabla 3.1.

Tabla 3.1: Valores referidos de CGTC para un evaporador a cuatro efectos (W/m’ K)

VasoTongat-  Honig Baloh yHugot Cuba  Rein Batule (2009b) Pérez de Alejo et

Hulett (1987) Wittwer — (2014b) (2017) al. (2009)
(1995)

2 500 2 160-3 4102 800-4 0502  3830-23 014 2 500 2 271,30-23 406,96-3
790 839,13 974,78

2 200 2 150-2 7302 330-2 8001 630-22 220 2 200 1 561,52- 2-
090 129,35

1 700 1 360-2 0501 800- 1 8201 160-11 907 1 700 1 185,65-1-
630 561,62

700 680-1 020 770-1120 700-930 1255 700 709,78- 454,26-851,74

851,74

Adaptado de: Pérez de Alejo et al. (2009)

En la tabla 3.2 se muestra el comportamiento del CGTC para cada uno de los vasos del
evaporador a multiple efecto, indicando que la carga de evaporacién puede
operacionalmente manejarse para garantizar una meladura con 65 °Bx. La economia de
este equipo es de 3,1 kg agua evaporada/ kg vapor consumido.

Tabla 3.2: Comportamiento del CGTC y de la tasa de evaporacion en el evaporador a cuatro
efectos

Pardmetro Vaso1l Vaso2 Vasos8 Vaso4
CGTC (W/m?K) 902,9 2139,0 1226,0 1213,0

Tasa de evaporaciéon (kg/h m?) 20,3 17,1 16,0 14,7

Las condiciones del caso base definen un rendimiento teérico de 8,4 % y un recobrado de
65,8 %. Para las condiciones actuales existe un exceso de 2 017 kg/h de vapor directo, se
envia el 9,73 % del vapor directo a valvulas reductoras de presiéon (VRP) dado un déficit
de vapor de escape del primer nivel de presién de 10 220 kg/h. Existe un exceso de vapor
de escape saturado de 81,58 kg/h. En el proceso se satisface en un 2,2 % la demanda

tedrica de vapor para cristalizacién con vapor vegetal y el resto (97,8 %) con vapor de
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escape. Sobra solamente el 5,2 % del bagazo producido y se deben tratar para generar
vapor 26 460 kg/h de agua.

Los elementos anteriores analizados en el caso de estudio dan origen a sub-problemas
complejos que pueden facilmente solucionarse mediante SugarAsist. Entre estos se
destaca i) la determinacién de la cantidad de agua de imbibicién que permite la
maximizacién de la cantidad de azicar crudo producida ii) evaluacién preliminar de la
factibilidad del precalentamiento del jugo mezclado iii) analisis del comportamiento del
valor asociado a la venta de aztcar crudo y miel final vs el costo del combustible y/o iv)
establecimiento de un esquema de energético mas eficiente.

3.4.1 Determinacién de la cantidad de agua de imbibicién que permite la maximizacién de
la cantidad de aztcar crudo producida
Para este analisis se varfa la cantidad de agua de imbibicién de 40-70 m®/h manteniendo
constante los restantes pardmetros especificados para el caso de estudio. Este
procedimiento se realiza facilmente mediante la opcién “Sensibilidad Global” de la pestaiia
“Crist” de SugarAsist. Ello supone la ejecucién de una aplicacién secundaria de SugarAsist,
en la cual se debe especificar la variable independiente (flujo de agua de imbibicién), los
limites de analisis (40 y 70 m?®/h), la cantidad de niveles (10 niveles) y la variable
dependiente ( Flujo tedrico de aztcar crudo), tal como se muestra en la figura A17.3 del
anexo 17.

En la figura A17.3 (anexo 17) se aprecia un maximo de produccién de aztcar crudo a
47 m?®/h, la cual comienza a disminuir significativamente a partir de los 50 m?/h de agua
de imbibicién. Para la explicaciéon de este comportamiento primeramente se debe partir
acotando que las variaciones en la cantidad de aztcar producida se deben a cambios en la
masa de sélidos disueltos de la meladura y en su pureza, ya que se mantienen constantes
las especificaciones de salida en la Cruz de Cobenze.

A su vez, al ser constante el brix de la meladura (especificado a 65°Bx), los cambios en
masa de sélidos disueltos de la meladura se deben propiamente a variaciones en el flujo de

meladura mientras que en el caso de la pureza, dicha variacién viene dada por los cambios
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que experimenta la pureza del jugo mezclado (y consecuentemente el jugo clarificado).
Entonces, el flujo de meladura puede variar en este caso solamente por cambios en el flujo
y brix de jugo clarificado. Claramente, para un mayor flujo de agua de imbibicién, mayor
es en consecuencia el flujo de jugo mezclado pero menor es su brix, ya que aumenta la
dilucién de este jugo. Ello repercute en igual sentido en la corriente de jugo clarificado,
cuyo efecto resultante del aumento de flujo y decremento de brix conlleva al
comportamiento en el flujo de meladura evidenciado en la figura A17.4 del anexo 17.
Para este caso, un aumento del flujo de agua de imbibicién hasta valores de 55 m?/h
conlleva a un incremento en el flujo de meladura, dado que la tasa de decremento del brix
del jugo clarificado es superada por la tasa de incremento del flujo en el jugo. Caso
contrario ocurre para valores superiores a 60 m®/h de imbibicién, lo cual origina el
decrecimiento del flujo de meladura, todo ello bajo la acotacién de que el brix de la
meladura permanece constante en 65 °Bx. La pureza de la meladura tiende a disminuir al
aumentar el flujo de agua de imbibicién, coincidiendo en tendencia con la pureza de salida
del jugo clarificado; la cual se muestra en la figura A17.5.

El efecto global del comportamiento anterior en el flujo y pureza de la meladura conlleva
al maximo en la produccién de azicar al valor presentado con anterioridad (47 m?®/h de
agua de imbibicién que definen una razén de imbibicién de 216 %). Wienese (1994)
muestra en su investigacién un comportamiento no lineal del flujo de meladura y aztcar
crudo segtin la cantidad de agua de imbibicién, con un punto critico de mayor crecimiento
en la vecindad del 200 % de tasa de imbibicién, aunque con tendencia logaritmica.

A pesar de que a tales condiciones en el caso de estudio se obtiene teéricamente la maxima
produccién de azucar, debe evaluarse previamente el comportamiento de variables de
proceso para garantizar la optimalidad de dicha tasa de imbibicién. O sea, asegurar la
tactibilidad tecnolégica a través del cumplimiento con requisitos o restricciones impuestas
a través de los criterios presentados anteriormente (como el de los CGTC o el de la

velocidad de circulaciéon de los jugos por los calentadores). Ello se implementa en
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SugarAsist a partir de especificar el nuevo valor de flujo de agua de imbibicién y volver a
ejecutar los procedimientos de calculo.

Al respecto, se comprueba que se satisfacen todos los requisitos establecidos con
anterioridad y se constata que el proceso manifiesta un mejor comportamiento
energéticamente, dado que se maneja menos flujo de jugo, que el mayor brix del jugo
mezclado es menor (14,3°Bx) al igual que la humedad del bagazo (49,5 %), entre otros
elementos. Ello conlleva a que se deba pasar menor cantidad de vapor directo por VRP
(2,8 %), y que se incremente el ahorro de bagazo al 6,7 % con relacién al caso base.

Este analisis demuestra que para el caso de estudio, la maxima cantidad de agua de
imbibicién a adicionarse no se encuentra restringida en primer lugar por requisitos
técnicos o limitaciones tecnolégicas de capacidad; sino por los cambios de flujo, brix y
pureza que experimenta el jugo mezclado (y consecuentemente la meladura) en los
diferentes niveles de imbibicién.

3.4.2 Evaluacién preliminar de la factibilidad del precalentamiento del jugo mezclado
Este andlisis se realiza para demostrar la potencialidad de empleo de SugarAsist en la
determinacién, si desde un punto de vista energético, es més conveniente la aplicaciéon de
la imbibicién en caliente o emplear la riqueza energética de la misma para precalentar el
Jugo mezclado (y aplicar consecuentemente la imbibicién en frio). La primera alternativa
conlleva a una reduccién de la humedad del bagazo con un aumento del indice de
generacién de vapor y de forma contraria, la segunda alternativa implica un bagazo con
mayor humedad pero a expensas de un mayor ahorro de energfa en los calentadores de
purificacién. Esta temadtica, tal como se refiere en Serrano et al. (2023) y Kent (2011), ha
sido muy poco abordada en estudios experimentales o simulados.

La primera variante corresponde al caso base, mientras que la segunda involucra al
precalentamiento del jugo e implica la consideracién de un calentador liquido-liquido a la
entrada de la estacién de purificacién. Esto tltimo se implementa en SugarAsist (en la

pestafia “Purif-17) especificando que la temperatura de entrada del agua de imbibicién al
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calentador es de 95 °C y que esta se aplica finalmente a 40 °C en los molinos obteniéndose
los resultados mostrados en la tabla 3.3.

Tabla 3.3: Comparacion del comportamiento energético y productivo del proceso de fabricacion

para la aplicacion de la imbibicion en caliente y la imbibicion en frio con precalentamiento del jugo

Pardmetro Variante 1 Variante 2 | Variacion  entre  los

(caso base) (precalentamiento de jugo valores de la variante 1
mezclado) respecto a la 2 (%)

Humedad del bagazo (%) 50,12 50,52 0,79

Pol del bagazo (%) 1,59 1,72 7,66

Temperatura  del  jugo 40,00 62,50 36,00

mezclado (°C)

Consumo de vapor del 141,88 84,66 67,61

calentador rectificador (kg/
1000 kg de caiia)

Flujo tedrico de azdcar crudo = 12240,00 11800,00 3,73
(kg/h)

Vapor directo a valvula 70,48 19,14 72,84
reductora (kg/1000 kg CM)

Exceso de vapor de escape -70,48 -19,14 72,84
sobrecalentado (kg/ 1000 kg

de cafia)

Exceso de vapor de escape 0,56 4,79 88,31
saturado (kg/ 1000 kg de

caifia)

Exceso de vapor directo (kg/ 13,91 70,95 80,39
1000 kg de caiia)

Sobrante de bagazo (%) 5,22 5,32 1,88

Los resultados presentados en la tabla 3.3 muestran que la variante 2 requiere de un leve
sobreconsumo de bagazo con respecto a la 1, desde que la humedad en bagazo aumenta
en un 0,40 % por la aplicacién de la imbibicién fria en lugar de la caliente. Ello hace que
disminuya el poder caldrico del bagazo y que por tanto, para satisfacer la carga nominal
de vapor de los generadores se necesite mas bagazo. Andlogamente, por efecto de la
imbibicién en frio se incrementa la pol en bagazo en 0,13 unidades lo cual supone una
diferencia en el flujo de aztcar del 3,7 %. Sin embargo, las mejoras al sistema energético
del precalentamiento del jugo mezclado son muy significativas, al punto en que se reduce
en un 70 % la cantidad de vapor que debe pasar por VRP, aumenta en un 85 % el exceso

de vapor de escape saturado y reduce en un 80 % las necesidades de vapor directo de la
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nueva alternativa respecto al caso base. Este uso mds eficiente de los portadores
energéticos es ventajoso para ampliar las posibilidades de cogeneracién de electricidad o

modificaciones tecnolégicas para el ahorro de bagazo o diversificacion.

3.4.3 Andlisis de la repercusién econémica de la variacién del flujo de agua de imbibicién
en el proceso de fabricacién

Para ello se parte de un caso de estudio base el cual presenta iguales condiciones y
pardmetros operacionales en el proceso de fabricacién que el definido en el epigrafe 3.3,
excepto en la cantidad de agua de imbibiciéon afiadida. En este, se establece que se
adicionan 43,5 m®/h de agua de imbibicién, lo cual implica una razén de imbibicién
aproximada de 200% en fibra. Luego, a partir de estas condiciones, se definen otras dos
situaciones operacionales en las cuales solamente se varfa la razén de imbibicién: en la
primera, esta aumenta hasta un valor de 220% (47,9 m?/h) mientras que en la segunda,

disminuye a un valor de 180% (39,2 m®/h).

Para este andlisis se emplea SugarAsist con el objetivo de evaluar la repercusién econémica
de estas variaciones en la razén de imbibicién, en el cual se considera que la tonelada de
azucar crudo se vende a 11 133,83 CUP mientras que la de bagazo a 363 CUP (AZCUBA,

2023). A partir de ello, se obtienen los resultados mostrados en la tabla 3.4.

Tabla 38.4: Repercusién econémica de la variacién del agua de imbibicién en el caso de

estudio
Pardmetro Caso base (razon Caso de estudio con Caso de estudio con
de imbibicion: razén de imbibicion razoén de imbibicion
200%) tncrementada (220%) disminuida (180%)
Azlcar crudo 12 580 12 580 12 550
producida (kg/h)
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Valor asociado a la 140 064 140 064 139 730
venta de azacar crudo

producida (CUP/h)

Bagazo  consumido 42 350 43 400 43 120
(kg/h)
Gasto incurrido por 15 373 15 754 15 653

consumo de bagazo
(CUP/h)

De los resultados anteriores se aprecia que se obtiene la misma cantidad de aztcar a 200%
de razén de imbibicién que a 220% y por tanto, igual valor econémico asociado a la venta
de azicar crudo; lo cual se debe a la disminucién que experimenta el flujo de azicar crudo
producido a partir de ciertos niveles de imbibicién. Este tltimo comportamiento esta
condicionado por un aumento en la tasa de extraccién de no-aztcares con relaciéon a la
extraccién de sacarosa, tal como se aborda en la seccién 3.4.1. Sin embargo, a 220% existe
un mayor consumo de bagazo con relacién al que se verifica a 200% (en 1 050 kg/h) lo
cual implica que dejarfan de ingresarse, si se vendiera el bagazo sobrante, 1 372 140 CUP
para 150 dias de zafra. Para una razén de imbibicién de 180%, se dejan de ingresar 1 201
453 CUP para 150 dias de zafra por concepto de venta de azicar crudo con relacién a

cuando se aplican 200% de razén de imbibicién.

Este es un clasico andlisis que tradicionalmente se realiza para establecer la cantidad mas
adecuada de agua de imbibicién (Hugot, 2014a). Tal como se aborda con anterioridad,
dicha determinacién es mucho més compleja, para lo cual deben evaluarse diferentes
restricciones en el proceso de fabricacién. Sin embargo, la informacién que ofrece es de
gran utilidad para analisis preliminares, tal como se aprecia en la investigacién de
Gonzédlez et al. (2010). En la figura 3.3 se muestra un anélisis de sensibilidad para el caso

de estudio al variar el flujo de agua de imbibicién:
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Figura 3.3: Comportamiento del valor asociado a la venta del aziicar crudo (grdfico A) y el gasto
tncurrido por consumo de bagazo para su produccién (grdfico B) para una hora de trabajo st varia

la cantidad de agua de imbibicion

El comportamiento del valor econémico derivado de la venta de azicar crudo al
incrementarse la razén de imbibicién es totalmente 16gico, si se toma en consideracion los
cambios que experimenta el flujo de aztcar crudo producido para iguales condiciones
(figura A17.3 del anexo 17). A su vez, el segundo grafico de la figura 3.3 muestra que el
gasto asociado al consumo de bagazo presenta un comportamiento practicamente lineal
ascendente en todo el intervalo de andlisis, lo cual agudiza la disminucién en la ganancia
econdémica que experimenta el proceso al intensificarse inadecuadamente la razén de
imbibicién.

De modo semejante, se realiza un analisis de sensibilidad (figura 38.4) para evaluar el

comportamiento econémico si fluctuara el precio de venta del bagazo y aztcar crudo:
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el precio de venta de estos productos.

El comportamiento mostrado en la figura anterior es totalmente l6gico y valida por este
sentido la correcta implementaciéon de las funciones de calculo correspondientes en
SugarAstst.

La posibilidad de realizacién de estos graficos aumenta las prestaciones de Sugardsist y
potencia su empleo para la evaluacién desde un punto de vista econémico de diferentes
alternativas tecnolégicas y especialmente, de la repercusiéon econémica que implican las
condiciones operacionales de la imbibicién a ser aplicadas.

3.4.4 Establecimiento de un esquema energético mas eficiente

Este andlisis puede realizarse con facilidad en Sugardsist, siendo esta una de sus
principales ventajas desde un punto de vista practico. El propésito de este andlisis es
demostrar la potencialidad de SugarAsist para la evaluacién de esquemas de fabricacién y
no propiamente para establecer la mejor variante tecnolégica. En tal sentido, solamente
se evaltia otro esquema tecnolégico, que parte del caso base pero en el cual el calentador

secundario se alimenta con vapor del segundo vaso del multiple-efecto, se destina todo el
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vapor vegetal del pre-evaporador a tachos y se atempera hacia vapor de escape saturado

el 25 % del vapor de escape sobrecalentado.

Los resultados de la tabla 8.5 muestran que la alternativa II es superior desde un punto
de vista energético dado que reduce en casi un 50 % la cantidad de vapor que se debe pasar
por VRP y aumenta en un 65 % el exceso de vapor directo para igual capacidad nominal
de generacién. En igual sentido aumenta el sobrante de vapor de escape saturado, lo cual
indica que puede reducirse el factor de atemperamiento para este nivel de presién y en
consecuencia, disminuir la demanda de vapor de escape del primer nivel de presién y
disminuir atin mas la cantidad de vapor que debe pasar por las VRP.

Tabla 3.5: Comportamiento energético y productivo del proceso de fabricacion para las dos

alternativas tecnolégicas

Pardmetro Alternativa  Alternativa  Diferencia de la

I (caso base) II alternativa I
respecto a la 11 (%)

Vapor directo a vélvula reductora 70,48 47,41 48,66

(kg/ 1000 kg CM)

Exceso de vapor de escape -70,48 -47,41 48,66

sobrecalentado (kg/ 1000 kg de cafia)

Exceso de vapor de escape saturado 0,56 5,31 89,45

(kg/ 1000 kg de cana)

Exceso de vapor directo (kg/ 1000 kg 13,91 39,565 64,83

de cafia)

3.5 Conclusiones parciales

1 Laherramienta informatica desarrollada en Matlab (denominada SugarAsist) permite
la realizacién exhaustiva de balances de masa y energfa, y de analisis de sensibilidad
en todas las etapas del proceso productivo; siendo aplicable para los esquemas tipicos
de fabricacién de centrales azucareros cubanos.

2 A través de SugarAsist pueden evaluarse, para determinar la factibilidad técnica de
las condiciones operacionales de la imbibicién, pardmetros claves como: velocidad de

los jugos por los intercambiadores de calor, coeficiente global de transferencia de
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calor en equipos de calentamiento y evaporacién, velocidad de venteo en el tanque
tflash, velocidad de sedimentacién, tasa de evaporacién entre otros. Tales
determinaciones contribuyen al analisis integral del efecto de la imbibicién en el
proceso de fabricacién de azucar crudo.

Las pruebas de validacién y verificacion de las funciones de célculos implementadas
mostraron resultados muy satisfactorios respecto a los resultados arrojados para
iguales situaciones por el simulador ST'A4: Sistema Termo Aziicar (version 4.0, 2014)
y situaciones particulares referidas en la literatura especializada. En todos los casos
las diferencias fueron inferior al 10 % y en la mayorfa de estos, menor al 5 %.

Entre las potencialidades précticas de Sugardsist se destaca su empleo para: i) la
determinacién de las condiciones operacionales de la imbibicién que permite la
méxima produccién de azicar crudo, ii) evaluacién preliminar de la factibilidad del
precalentamiento del jugo mezclado, iii) andlisis de la repercusiéon econémica de la
variacién del flujo de agua de imbibicién en el proceso de fabricacién, y iv) establecimiento

de un esquema energético més eficiente, entre otras prestaciones.
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CONCLUSIONES

Como resultado final del trabajo desarrollado, se ha podido arribar a las siguientes

conclusiones:

1 Se obtiene una herramienta de analisis vélida para el manejo y control operacional
de la imbibicién, dispuesta de dos componentes principales: i) un conjunto de modelos
matematicos para el andlisis local de la imbibicién en la etapa de extraccién y ii) un
asistente informatico para el andlisis del efecto de la imbibicién en todas las etapas
del proceso de fabricacién; por lo que se valida la hipétesis planteada.

2  La temperatura del agua de imbibicién influye significativamente sobre la humedad
y pol del bagazo, y el contenido de almidén del jugo mezclado. La aplicacién de la
imbibicién en caliente (85 °C) en lugar de fria (40 °C) supone una reduccién en 1,6-
1,8 unidades de la humedad del bagazo, una disminucién en un 12 % de su contenido
de pol y un incremento en un 15 % del contenido de almidén en el jugo mezclado.

8 La aplicacién de la imbibicién en caliente no contribuye a que se alcance la
temperatura minima recomendada para la asepsia en todos los molinos del tdndem
(65 °C) ni influye en la temperatura del jugo mezclado.

4 Se obtiene un conjunto de modelos matematicos con excelente calidad de ajuste,
capaces de predecir el brix y pol del jugo mezclado y brix, pol y humedad de bagazo
a partir de variables facilmente medibles y totalmente validas para el manejo
operacional de la imbibicién. Todos estos modelos matematicos son aplicables para
una temperatura del agua de imbibicién entre 40-80 °C, una tasa de imbibicién entre
80-290 % en fibra, un brix del jugo primario entre 17,6-23,0 °Bx y una pol del jugo

primario entre 15,10-19,24 %.
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A partir de los modelos matematicos se establecen correspondencias graficas que
viabilizan la toma de decisiones operacionales rdpidas y precisas relacionadas con la
imbibicién en la operacién de la etapa de extraccién.

Se desarrolla un asistente informético robusto y de potentes prestaciones, sustentado
principalmente en balances de masa y energfa, que permite el analisis integral de la
significacién de la imbibicién en todo el proceso de produccién. Este es totalmente

aplicable para todos los esquemas de fabricacién de centrales azucareros cubanos.
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RECOMENDACIONES

Basadas en las conclusiones obtenidas y para la extensién futura del presente trabajo, se

realizan la siguiente recomendacion:

1. Aplicar la herramienta de analisis desarrollada en el manejo y control operacional
de la imbibicién en el proceso de fabricacién de centrales azucareros cubanos, para
lo cual es indispensable difundir su uso y capacitar al personal técnico

correspondiente.
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ANEXOS

Anexo 1: Resultados experimentales para la determinacion del efecto de la
temperatura de la imbibicidn sobre el comportamiento de la extraccion

Tabla A1.1: ANOVA para la pol del bagazo al variar la temperatura de imbibicion

Central ~ Temperatura del Cantidad de Composicion Desviacion ~ P-
azucarero agua de réplicas promedio de la estdndar  valor
tmbibicion (°C)  experimentales sacarosa en el
bagazo (%)
A 40 10 1,99 0,10 7e-06
60 10 1,89 0,04
85 10 1,77 0,09
B 40 10 2,04 0,01 2e-06
60 10 1,91 0,05
85 10 1,80 0,08

Tabla A1.2: Prueba LSD de Fisher para la deteccion de grupos homogéneos en los datos de la pol
del bagazo empleados en el ANOVA

Central Temperatura del Composicion Limate Limate Grupos
azucarero agua de promedio de la inferior  superior  Homogéneos
tmbibicion (°C) sacarosa en el (Prueba
bagazo (%) LSD de
Fisher)
A 40 1,99 1,98 2,03 Ninguno
60 1,89 1,83 1,94
85 1,77 1,72 1,82
B 40 2,04 10 2,04 Ninguno
60 1,91 10 1,91
85 1,80 10 1,80
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Tabla A1.3: Resultados del andlisis de varianza para la humedad del bagazo

Central Temperatura del ~ Cantidad de Humedad Desviacion — P-valor

azucarero  agua de imbibicion réplicas promedio  estdndar
(°C) experimentales del
bagazo
(%)
A 40 10 50,64 0,64 6e-08
60 10 49,56 0,57
85 10 48,89 0,27
B 40 10 50,62 0,37 6e-08
60 10 50,10 0,57
85 10 49,01 0,54

Tabla A1.4: Prueba LSD de Fisher para la deteccion de grupos homogéneos en los datos de la
humedad del bagazo empleados en el ANOVA

Central Temperatura del Composicion Limite  Limate Grupos
azucarero agua de promedio de la inferior  superior  Homogéneos
tmbibicion (°C) humedad del (Prueba
bagazo (%) LSD de
Fisher)
A 40 50,64 50,30 50,99 Ninguno
60 49,56 49,22 49,90
85 48,89 48,55 49,23
B 40 50,62 50,29 50,94 Ninguno
60 50,10 49,76 50,42
85 49,01 48,69 49,38
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Tabla A1.5: ANOVA para el efecto de la temperatura del agua de imbibicién sobre la composicion

de almidon en los jugos

Central Temperatur  Jugo del 5to molino

Jugo mezclado

Jugo primario

Azucarer a del agua Composicié Desviacié P- Composicié Desviacié P- Composicié Desviacié  P-
valo n promedio
r dealmidon estindar r

0 de n promedio

n valo n promedio
de almidon  estdndar

imbibicion  de almidon estdndar

r

n

n valo

&Y (mg/kg (mg/kg (mg/kg
Jugo) Jugo ) Jugo)
A 40 56,84 9,01 3e- 151,49 6,43 3e- 180,15 4,76 0,5
60 68,41 443 05 162,12 4,24 06 178,52 6,43 9
85 77,38 4,34 175,97 7,70 181,86 6,89
B 40 83,26 9,01 le- 188,12 4,74 le- 209,92 8,29 0,7
60 94,30 4,43 07 200,83 5,63 06 211,34 6,72 3
85 113,66 4,34 215,40 8,32 208,74 4,62

Tabla A1.6: Resultados de la validacion de los supuestos del andlisis de varianza

P-valor
Prueba de
Shapiro-Wilk

P-valor

Prueba de

Breush-Pagan

P-valor

Prueba de

Durbin-Watson

Pardmetro
Central azucarero  Central azucarero Central

azucarero

A B A B A B
Humedad del bagazo 0,097 0,391 0,198 0,399 0,604 0,382
Pol en bagazo 0,702 0,371 0,719 0,533 0,838 0,738
Composicién de almidénen 0,792 0,278 0,426 0,221 0,330 0,692

jugo primario

Composicién de almidén en 0,200 0,556 0,183 0,135 0,830 0,400

jugo del quinto molino
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Composicién de almidénen 0,652 0,355 0,511 0,188 0,286 0,076

jugo mezclado
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Anexo 2: Diagrama heuristico del desarrollo y validacion de los modelos

matematicos de regresion

Experimentacién

l

1- Analisis exploratorio de datos.
2- Linealizacién, formulacion,
evaluacién y/o seleccién de
alternativas de estructuras de
modelos matematicos de regresion.

3- Desarrollo formal de los analisis
de regresiéon (modelacién
matematica)

4- Comprobacién de los supuestos de
la regresion lineal y pruebas de
adecuacién

O
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-Graficos de dispersion.
-Para la seleccién de
alternativas de modelos
comparacién en base al
AIC, BIC, RMSE y del
R4,

—

———

~—
i
-Analisis de la significacién
de los regresores y sus
interacciones por ANOVA.

-Valorar exclusién o
inclusién de variables y
efectos.

-Analizar la significacién
del modelo de regresién
por ANOVA

-Validacién de los
supuestos de linealidad y de
normalidad, independencia,

homocedasticidad de los
residuales.
-Demostrar la
independencia de los
predictores.
-Probar que no existen
errores de especificacion.
-Probar que no existen
puntos atipicos influyentes




P
@ -Prueba de bondad
de ajuste de Fisher.

-Analisis
complementarios
como la

5-Andlisis de la calidad de ajuste de los comparacién entre

modelos matematicos el recorrido de los
valores ajustados

con el error
estandar promedio

6-Determinacién del intervalo de An4lisis recursivo
matematicos oculta

|

7- Validaciéon cruzada por k-folds

-Prueba de
calidad de ajuste
de Fisher.
8- Vahdac1é.n de los modelos Validacién de sus
m.atematlcos con datos supuestos.
experimentales de otro central
-Pruebas
azucarero .
complementarias
de calidad de
l ajuste.
~——
9- Anélisis de sensibilidad de los .
oo <= === [ Proceso de validacién ]
modelos matematicos

|

10- Caso de estudio (simulacién
mediante el apoyo de balances de =~ €« - ---- [ Proceso de validacién ]
masas de la etapa de extraccién)
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Anexo 3: Resultados del desarrollo de los modelos matematicos de regresion

Tabla A3.1: Resultados del andlisis de regresion

Ecuacion 2.7 Ecuacion 2.8 Ecuacion 2.9
Coeficient Estimad P- Coeficient  Estimad P- Coeficient Estimad P-
e: o) valor e: o) valo e o) valor
r
Intercepto 0,876 0,222 Intercepto 1,692 0,12  Intercept 48,156 < 2e-
8 o 16
T 0,014  9,84e T 0,011 0,01 T -0,010  8,82¢
-06 -05
A ~0,01872 < %e- A -0,01744 < 2e A 0,01048 < 2e-
16 -16 16
JPax 0,858 <2-  JPpoL 0,843 <
16 2e-
16
P-valor Menor que 2,2e- P-valor < 2,2e-16 P-valor < 2,2e-16
16
Re 0,9455 R2 0,872 Re 0,8014
ajustado ajustado ajustado

Donde:
T: Temperatura del agua de imbibicién (°C)
A: Cantidad de agua de imbibicién segtn el peso de la fibra (%)
JPpx:Brix del jugo primario (°Bx)
JPpoy: Pol del jugo primario (%)

Tabla A3.2: Comparacion de modelos de regresion para predecir el brix del bagazo

Alternativa 1: Bggxy = Bo + By A+ B2 T + B3 J/Pgx (V1)

RMSE: 0,725 AIC: 238,578 BIC: 251,895 R?4;): 0,804
Alternativa 2: ln(Bng) = BO + Bl ‘A + BZ -T + 63 ..]PBX (VQ)

RMSE: 0,135 AIC: -117,947 BIC: -104,630 R?44;: 0,827
Alternativa 3: ln(Bng) = BO + Bl . ln(}\) + BZ -T + 63 ..]PBX <V3)

RMSE: 0,187 AIC: -114,089 BIC: -100,772 R?gq;j: 0,820
Alternativa 4« BgBX = 80+B1'}\+B2'}\2 +B3 -T +B4.]PBX (V‘l‘)
RMSE: 0,619 AIC: 205,968 BIC: 221,949 R?4j: 0,859
Alternativa 5: Bggxy = Bo + B1 A+ BT +B3-JPgx (V5)

RMSE: 0,654 AIC: 217,486 BIC: 230,803 R? 44;: 0,839
Alternativa 6: Bggy = Bo +B1"1/A+ BT + B3 JPgx (V6)

RMSE: 0,718 AIC: 236,595 BIC: 249,912 R?4j: 0,808
Alternativa 7: Bggy = Bo + B1 - In(A) + B, T + B3 JPgx (V7)

RMSE: 0,628 AIC: 208,073 BIC: 221,391 R?q4j: 0,853
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Comparacion de modelos de regresion para el brix del bagazo
AIC

—— Alternativa 1
—— Alternativa 2
R2adj —— Alternativa 3

Alternativa 4
—— Alternativa 5
—— Alternativa 6

—— Alternativa 7

RMéE
Figura A3.1: Comparacion de diferentes alternativas para el modelo matemdtico del brix del
bagazo, a partir de los resultados de la tabla A3.2

Tabla A3.3: Comparacion de modelos de regresion para predecir la pol del bagazo
Alternativa 1: BgPOL = BO + Bl " 7\ + Bz . T + Bg ..]PPOL (Vl)

RMSE: 0,468 AIC: 149,914 BIC: 163,232 R?44j: 0,733
Alternativa 2: ln(BgPOL) = BO + Bl ) }\ + Bz -T + Bg .]PPOL (VQ)

RMSE: 0,163 AIC: -73,881 BIC: -60,564: R?44j: 0,753
Alternativa 3: ln(BQPOL) = Bo + Bl b an\) + BZ T + B3 .]PPOL (V3>
RMSE: 0,146 AIC: -96,847 BIC: -83,530 R?44j: 0,801
Alternativa 4: Bgpo, = Bo+B1 A+ B2 A2+ B3 T +BsJPpor (V4)
RMSE: 0,354 AIC: 92,632 BIC: 108,612 Rzadj: 0,846
Alternativa 5: Bgpo, = Bo + B1 VA + B2 T + B3 JPros (V5)

RMSE: 0,416 AIC: 124,889 BIC: 138,206 R?44j: 0,789
Alternativa 6: Bgpo, = Bo+ By 1/A+ B2 T + B3 JPpo, (V6)

RMSE: 0,364 AIC: 96,393 BIC: 109,710 R?g4j: 0,839
Alternativa 7: Bgpo, = Bo + By In(A) + BT + B3 JPpor (V7)

RMSE: 0,375 AIC: 108,057 BIC: 116,375 R?gqj: 0,828
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Comparacion de modelos de regresion para la pol del bagazo
AIC

—— Alternativa 1
—— Alternativa 2
BIC —— Alternativa 3

-

R2adj
Alternativa 4

—— Alternativa 5
—— Alternativa 6

—— Alternativa 7

RMSE
Figura A3.2: Comparacion de diferentes alternativas para el modelo matemdtico de la pol del
bagazo, a partir de los resultados de la tabla A3.3

Tabla A3.4: Resultados del andlisis de regresion para el de brix y la pol del bagazo

Expresién 2.10 Expresiéon 2.11
Coeficiente: Estimado P-valor Coeficiente: Estimado P-valor
Intercepto 1,620 1,310e-07 Intercepto 3,8363 0,006

A -0,00425 < 2e-16 T -0,002 0,024

JPgx 0,040 0,000 In(A) -0,683 < 2,2e-16

T -0,002 0,0255 JPpo;, 0,089 0,,005

P-valor < 2,2e-16 P-valor < 2,2e-16
R? ajustado

R? ajustado 0,822 0,8015
Donde:

T: Temperatura del agua de imbibicién (°C)

A: Cantidad de agua de imbibicién segtn el peso de la fibra (%)
JPpx:Brix del jugo primario (°Bx)
JPpoy: Pol del jugo primario (%)

Tabla A3.5: Resultados de pruebas estadisticas para el cumplimiento de los supuestos de regresion
en el desarrollo de los modelos matemdticos (nivel de confianza del 95 %)

Modelo para la Prueba de Prueba de Prueba de
prediccién de: Lilliefor Breush-Pagan Durbin-
(P-valor) (P-valor) Watson
(P-valor)
Brix del jugo mezclado 0,2593 0,2596 0,6840
Pol del jugo mezclado 0,4031 0,56587 0,4880
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Humedad del bagazo 0,3060 0,4724 0,9260
Brix del bagazo 0,1897 0,19384 0,1320
Pol del bagazo 0,8765 0,1411 0,4420

Tabla A3.6: Valores de inflacion de la varianza (VIF)
Modelo para la prediccién del brix del jugo mezclado

T

A

BxJP

1,0154

1,0418

1,04:34

Modelo para la prediccion de la pol del jugo mezclado

T yl polJP
1,0093 1,0682 1,0623
Modelo para la prediccién del brix del bagazo
T yl BxJP
1,0154 1,0418 1,044
Modelo para la prediccién de la pol del bagazo
T In(4) polJP
1,0123 1,1009 1,0911
Modelo para la prediccién de la humedad del bagazo
T A
1,0083 1,0083

Tabla A3.7: Pruebas para la deteccion de posibles valores atipicos influyentes

Modelo para la prediccién del brix del jugo mezclado

Max. Dist. Max. Max. Dffits: Maix. DfBetas:
Cook: 0,063 r-estudentizado: 0,448 Intercepto T y BxJP
2,310 0,304 0,445 0,32 0,284
2
Modelo para la prediccion de la pol del jugo mezclado
Max. Dist. Max. Max. Dftits: Mix. DfBetas:
Cook: r-estudentizado: 0,574 Intercepto T yl polJP
0,122 2,441 0,404 0,414 0,33 0,320
1
Modelo para la prediccién del brix del bagazo
Max. Dist. Max. Max. Dftits: Mix. DfBetas:
Cook: r-estudentizado: 1,170 Intercepto T A BxJP
0,320 2,827 0,287 0,380 0,87 0,861
7
Modelo para la prediccién de la pol del bagazo
Max. Dist. Max. Max. Dftits: Mix. DfBetas:
Cook: 0,192 r- 0,477 Intercepto T In(1) polJP
estudentizado:2,4:8 0,578 0,355 0,39 0,299
5 3
Modelo para la prediccién de la humedad del bagazo
Max. Dist. Max. Max. Dftits: Mix. DfBetas:
Cook: 0,101 r-estudentizado: 0,420 Intercepto T A
2,895 0,274 0,274 043
2
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Tabla A3.8: Resultados de pruebas estadisticas para la adecuacion de los modelos de regresion
(nivel de confianza del 95 %):

Modelo para la prediccién Prueba de Ramsey (P- Prueba de Rainow (P-valor)
de: valor)
Brix del jugo mezclado 0,142 0,247
Pol del jugo mezclado 0,676 0,386
Humedad del bagazo 0,519 0,546
Brix del bagazo 0,150 0,360
Pol del bagazo 0,230 0,921

Tabla A3.9: Resultados de las pruebas de calidad de ajuste

Modelo para la prediccién F- F- Rango Error Relacién
de: calculado  tabulado estandar (%)
(Fo) (Ft) promedio
1,323 4,405 8,213 0,138 5934,006

Brix del jugo mezclado

Pol del jugo mezclado 1,295 4,405 7,620 0,204 3729,493
1,405 4,405 2,915 0,086 3891,120
Humedad del bagazo
0,773 4,405 1,288 0,057 2269,122
Brix del bagazo
Pol del bagazo 4,085 4,405 1,312 0,031 4207,424

Tabla A3.10: Intervalo de aplicacion para los modelos matemdticos:

Modelo para la Temperatura A Brix del Pol del jugo
prediccién de: (°C) jugo primario (%)
primario
(°Bx)
Brix del jugo 32-86 57-300 17,6-23,0 -
mezclado
Pol del jugo 40-80 57-290 - 15,01-19,50
mezclado
Brix del bagazo 32-86 57-300 17,6-23,0 -
Pol del bagazo 40-80 80-290 - 15,10-19,24
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Humedad del bagazo 40-86 80-290 - -

Todos 40-80 80-290 17,6-23,0 15,10-19,24

A: Cantidad de agua de imbibicién segin el peso de la fibra (%)
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Anexo 4: Resultados de la validacion cruzada de los modelos de regresion por K-
folds

» Tabla A4.1: RMSE promedio que resulta de la validacion cruzada.

Modelo para la prediccion de: RMSE
Brix del Jugo Mezclado (°Bx) [ JMpx ] 0,1889
Pol del Jugo Mezclado (%) [ JMpol ] 0,6328
Brix del Bagazo (%) [ Bgpx | 0,6827
Pol del Bagazo (%)[ Bgpol | 0,3760
Humedad del Bagazo (%)[ Bgw ] 0,856

»  Comportamiento de los valores predichos en cada uno de los pliegues (folds)

~4— Fold1 4
Fold2
< Fold3

=~ Fold5 ¥ @&

" Fold6 e
Fold7 ¥

Fold8 v

Fold9 7

= Fold 10 & A

20
I

x

18

16

14
!

12

JM,; predicho para los datos modificados (°Bx)

T T T T
14 16 18 20

JM,;, predicho por el modelo original (°Bx)

Figura A4.1: Comportamiento de las predicciones para el brix del jugo mezclado
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~ Fold1 4
Fold 2
% Fold3
<~ Fold4
+ Fold5
Fold 6
Fold7
-+ Fold8 oV
 Foldd :
Fold 10 i P

18

16
#

14
!

12

10

T T T T
12 14 16 18

JM,,,, predicho para los datos modificados (%)

JM,,,. predicho por el modelo original (%)

Figura A4.2: Comportamiento de las predicciones para la pol del jugo mezclado

o |- Foud1 &
o |-+ Fold2 b+ &
“ Fold3 gt
- Fold4 o %
= Fold5 & &
7 Fold 6 o7 %
Fold 7 & +
-~ Fold8 X A o
* Fold9 P
4= Fodto _VoX¥

(=
o~

18

18

12

10

08

ln(Bng) predicho para los datos modificados
14
1

T T T T T T T
10 12 14 186 18 20 22

ln(Bng) predicho por el modelo original

Figura A4.3: Comportamiento de las predicciones para el brix del bagazo (estructura
linealizada)

-125 -



@ —“— Fold1 v
,g Fold 2 g3
= © _{-x Fold3

S ~ |~ Folaa s ¥
!:: “ Fold5 0 ‘,':

= Fold6 =

2 < | Fouz -

£ ~ |-+ Fold8 & ;

+ Fold9 ¢

g % Fold 10 S = s

® 24 2 An +
- o #

w

S o |

P S

-

=

& o |

= o

]

-

T o

- =

=~

—_—

= <

£ o1

1)
/m

S’

= T T T T T T T

04 06 08 10 12 14 16

l"(BgPOL) predicho por el modelo original
Figura A4.4: Comportamiento de las predicciones para la pol del bagazo (estructura

linealizada)
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Figura A4.5: Comportamiento de las predicciones para la humedad del bagazo
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Anexo 5: Resultados de la validacion de los modelos matematicos en el central

azucarero B

Tabla A5.1: Resultados de las pruebas de calidad de ajuste para la validacion de los modelos en el

central azucarero B

Modelo para la F-calculado  F-tabulado Rango  Error estdndar ~ Relacion
prediccion de: (Fo) (Ft) promedio (%)
Brix del jugo 3,638 4,469 3,750 0,326 1145,783

mezclado
Pol del jugo 1,694 4,469 3,174 0,495 640,875

mezclado
Brix del bagazo 1,681 4,469 2,026 0,287 706,341

Pol del bagazo 3,230 4,469 0,829 0,043 1948,238
(In(polBgz)*)

Humedad del 1,395 4,469 1,258 0,344 365,109

bagazo

Tabla A5.2: Comprobacion de los supuestos de la pruebas de calidad de ajuste de Fisher para la
validacion de los modelos de regresion en el central azucarero B (confianza del 95 %)

Modelo para la

P-valor de la

P-valor de la

Prueba de Durbin-Watson

prediccion de: prueba de prueba de Estadigrafo ~ Valores criticos
Shapiro-Wilk  Breush-Pagan
Brix del jugo 0,881 0,193 1,804 d;:1,38 dy: 1,67
mezclado
Pol del jugo 0,978 0,169 1,726 dy: 1,38 dy: 1,67
mezclado
Brix del bagazo 0,074 0,513 1,861 d;:1,38 dy: 1,67
Pol del bagazo 0,756 0,240 1,783 d;:1,38 dy: 1,67
(In(polBgz)*)
Humedad del 0,794 0,586 1,640 d;:1,43 dy: 1,62
bagazo
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Anexo 6: Resultados del caso de estudio de la etapa de extraccion a partir de los
modelos de regresion
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Figura A6.1: Comportamiento del flujo de jugo mezclado segiin la razoén de imbibicion
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Anexo 7: Correspondencias graficas para un mejor manejo de la imbibicion
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Anexo 8: Empleo de los graficos para la estimacion del brix del jugo mezclado

» Paralarazén de imbibicién
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Anexo 9: Ecuaciones matematicas empleadas en el calculo de etapas, operaciones
y/o equipos en el proceso de fabricacion de aztcar crudo

Tabla A9.1: Variables independientes y de salida de la etapa de extraccion

Variables independientes de entrada Variables de salida
Flujo de cafia molida (kg/h) Razén de imbibicién (%)
Composicién de fibra de la cafia (%) Flujo de Jugo Mezclado (kg/h)
Brix del Jugo Primario (°Bx) Brix del Jugo Mezclado (°Bx)
Pol del Jugo Primario (%) Pol del Jugo Mezclado (%)
Flujo de agua de imbibicién (m?/h) Pureza del Jugo Mezclado (%)
Temperatura del agua de imbibicién (°C) Flujo de bagazo (kg/h)
Informacion especial a especificarse Brix del bagazo (%)
Modelos mateméticos de la etapa de Pol del bagazo (%)
extraccion para la prediccion de: Pureza del jugo residual del bagazo (%)
-Brix del jugo mezclado Humedad del bagazo (%)
-Pol del jugo mezclado Fibra del bagazo (%)
-Brix del bagazo Pol de la cafia (%)
-Pol del bagazo Brix de la cafa (%)
-Humedad del bagazo

Tabla A9.2: Ecuaciones empleadas para la determinacion de las variables de salida de la etapa de
extraccion

-Salida de modelos matemdticos predictivos: -Ecuaciones de balances de masa:

BxJM = f(A,T_Al,Bx]P) fBgz = 100 — Bgy, — BxBgz
polyM = f(A, T_Al, polJP) By = LG
fBgz

Bgw = f(1, T_AI)
BxBgz = f(A, T_Al, BxJP)

JM = CM + Al — Bgz

pOlCM — polJM-JM+polBgz:Bgz
polBgz = f(A,T_AI, polJP) A
__ BxJM-JM+BxBgz-Bgz
BxCM = o

-Ecuaciones especiales:

1=—2 107
CM-fCM

_ PO 0
PzaJM = - 100 %

polBgz

PzaBgz = 100 %

BxBgz

Nomenclatura:
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CM: Flujo de cafia (kg/h)
fCM: Composicién de fibra en cafa (%)
Al: Flujo de agua de imbibicién (m?/h)
T_AIl'Temperatura del agua de imbibicién (°C)
A: Razén de imbibicion (%)
Bgz: Flujo de bagazo (kg/h)
B gy : Humedad del bagazo (%)
BxBgz: Brix del bagazo (%)
polBgz: Pol del bagazo (%)
fBgz: Fibra del bagazo (%)
PzaBgz: Pureza del jugo residual del bagazo (%)
JM: Flujo de jugo mezclado (kg/h)
BxJM: Brix del jugo mezclado (°Bx)
polJM: Pol del jugo mezclado (%)
PzaJM: Pureza del jugo mezclado (%)
polCM: Pol de la cana (%)
BxCM: Brix de la caiia (%)

Tabla A9.3: Variables independientes y de salida del calentador liquido-liquido

Variables independientes (a especificarse) Variables de salida
Temperatura de salida del jugo de los Temperatura de salida del jugo
molinos (°C) mezclado (°C)
Temperatura inicial del agua de imbibicién
(°C)

Otras variables de entrada (que se calculan o especifican en la etapa de extraccién)
Flujo de jugo mezclado (kg/h)
Brix del Jugo mezclado (°Bx)
Temperatura final del agua de imbibicién (°C)
Flujo del agua de imbibicién (m?/h)

Tabla A9.4: Ecuactones empleadas para el calentador liquido-liquido
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Ecuaciones empleadas:
-Ecuaciones de balances de energia: -Expresion auziliar:
T]Mf =Tjm, + 4,18+ Al - 1000 - (Ty;, — cpym = 4,18 (1 — 0,006 - BxJM)

Ty)/UM - cPim)

Nomenclatura:

JM: Flujo de jugo mezclado (kg/h) Al: Flujo de agua de imbibicién (m?®/h)
T_JM;:  Temperatura final del jugo T,;: Temperatura del agua de imbibicién
mezclado (°C) (°C)

T_JM,: Temperatura inicial del jugo T_Al,: Temperatura inicial del agua de
mezclado (°C) imbibicién (°C)

BxJM: Brix del jugo mezclado (°Bx)
cpym: Capacidad  calorffica del jugo
mezclado (kJ/kg °C)

Tabla A9.5: Variables independientes y de salida para la alcalizacion
Variables independientes (a especificarse) Variables de salida

Relacién de flujo de Jugo Filtrado (kg/kg de cafia) Flujo de jugo alcalizado (kg/h)
Brix del Jugo Filtrado (°Bx)

Pureza del Jugo Filtrado (%)

Brix del jugo alcalizado (oBx)
Pol del jugo alcalizado (%)

Dosificacién de la Lechada de cal (kg/kg de cana) Pureza del jugo alcalizado (%)

Concentracién de la Lechada de cal (oBx)
Fraccion de encalado [frio/total] (%)*
(* esta tltima para la alcalizacién fraccionada)
Otras variables de entrada (que se calculan o especifican en la etapa de extraccion)

Flujo de cana molida (kg/h) Brix del jugo mezclado (°Bx)
Flujo de jugo mezclado (kg/h) Pol del jugo mezclado (%)

Tabla A9.6: Ecuactones empleadas para la alcalizacion en frio
Ecuaciones empleadas:

polJF = PzaJF - BxJF / 100

JA=]M + RLC -CM + RJF - CM

BxJA = (JM - BxJ]M + RLC - CM - BxLC + BxJF - RJF - CM)/]JA
polJA = (JM - polyM + polJF - RJF - CM)/]JA

PzajA =224 . 100
BxJA
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Nomenclatura:
JM: Flujo
(kg/h)

de

jugo mezclado
BxJM: Brix del jugo mezclado
(°Bx)

polJM: Pol del jugo mezclado (%)
JA:Flujo de
(kg/h)

jugo alcalizado
BxJA: Brix del jugo alcalizado
(°Bx)

polJA: Pol del jugo alcalizado (%)
PzaJA: Pureza del jugo alcalizado
(%)

RJF: Relacién de flujo de jugo filtrado (kg/kg de
cafia)

BxJF: Brix del jugo filtrado (°Bx)

PzaJF: Pureza del jugo filtrado (%)

RLC: Relacion de flujo de la lechada de cal (kg/kg
de cana)

BxLC: Brix de la lechada de cal (°Bx)

CM: Flujo de cana molida (kg/h)

Tabla A9.7: Ecuactones empleadas para la alcalizacion en caliente

Ecuaciones empleadas:

polF = PzaJF - BxJF / 100
JA=]JM + RJF -CM

BxJA = (JM - Bx]M + BxJF - RJF

. CM)/]A

polJA = (JM - polyM + polJF - RJF - CM)/JA

PzajA =224 . 100
Bx]A
Nomenclatura:

JM: Flujo de jugo mezclado (kg/h)

BxJM: Brix del jugo mezclado (°Bx)

polJM: Pol del jugo mezclado (%)

JA: Flujo de jugo antes del calentamiento

(kg/h)

BxJA: Brix del jugo antes
calentamiento (°Bx)

polJA: Pol  del jugo  antes

calentamiento (%)

RJF: Relacién de flujo de jugo filtrado
(kg/kg de cana)

BxJF: Brix del jugo filtrado (°Bx)

PzaJF: Pureza del jugo filtrado (%)

RLC: Relacién de flujo de la lechada de cal
(kg/kg de cana)

BxLC: Brix de la lechada de cal (°Bx)

CM: Flujo de cafia molida (kg/h)

del

del
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PzaJA:Pureza del jugo antes del

calentamiento (%)

Tabla A9.8: Ecuactones empleadas para la alcalizacion fraccionada
Ecuaciones empleadas:

polJF = PzaJF - BxJF /100
JA=]M + RLC -CM - fLC/100 + RJF - CM
BxJA = (JM - BxJ]M + RLC - CM - BxLC - fLC/100 + BxJF - RJF - CM)/JA
polJA = (JM - polyM + polJF - RJF - CM) /JAF
poljA

PzaJA =222 . 100
BxJA

Nomenclatura:

fLC:  Fraccibn  de  encalado RJF:Relacién de flujo de jugo filtrado (kg/kg de
[frio/total] (%) cafa)

JM: Flujo de jugo mezclado (kg/h)  BxJF: Brix del jugo filtrado (°Bx)

BxJM: Brix del jugo mezclado (°Bx) PzaJF: Pureza del jugo filtrado (%)

polJM: Pol del jugo mezclado (%) RLC: Relacion de flujo de la lechada de cal (kg/kg
JA: Flujo de jugo alcalizado (kg/h) de cana)

BxJ A: Brix del jugo alcalizado (°Bx) BxLC: Brix de la lechada de cal (°Bx)

polJA: Pol del jugo alcalizado (%) CM: Flujo de cafia molida (kg/h)

PzaJA: Pureza del jugo alcalizado

(%)

Tabla A9.9: Variables independientes y de salida para el calentamiento del jugo

Variables independientes generales a especificarse  Variables de entrada aclaradas o definidas
en etapas anteriores

Temperatura final de calentamiento Flujo de jugo (kg/h)
Cantidad de calentadores Brix del jugo (°Bx)
Variables independientes por calentador a Temperatura de entrada del jugo a la
especificarse etapa (°C)
Flujo de cana (kg/h)

Variables independientes a especificarse por Variables de salida por calentador

calentador
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Fuente del vapor de calentamiento
Presién del vapor de calentamiento (kPa)
Factor de aprovechamiento de la energia

Temperatura de salida del jugo (°C)
Efectividad de temperaturas
Diferencia minimas de temperaturas (°C)

Numero de tubos Temperatura de saturacién del vapor
(C)

Calor absorbido (kW)

Calor perdido (kW)

Area de transferencia de calor (m?)

Numero de tubos por paso

Longitud de los tubos (m)

Didametro exterior de los tubos (m)

Espesor de los tubos (m)

de (°C) (*a

excepciéon del tltimo calentador en el cual no

Incremento temperaturas Coeficiente global de transferencia de

calor (kW/m? K)
se requiere esta informacién) Demanda de vapor (kg/h)

Demanda de vapor (kg/ 1000 kg de cana)
Vapor de

consumido por pérdidas

energfa (kg/1000 kg de cafia)

Tabla A9.10: Ecuaciones empleadas para el cilculo de un calentador de jugo alcalizado

Ezxpresiones de cdlculo para un calentador

— (1 — ) (TAC;c-Tsalyc)—(TAC;c—Torc)
Cp]A 4,18 (1 0,006 B.X']A) LMTDIC — IC lnTAé‘fC_Tga[ICI-C IC
ATCIC =T" NtIC ' LtIC ' DOIC TACic=Torc
_ Qabsic
Tsal;c = Tojc + dTempyc 68 g = ATC;c-LMTD ¢

Tmedialc == (TOIC + Tsallc)/z Qperdm — DV[C Arc:(1—fpejc)

BxJA+200 e
pja = 1000+ (1 + BxJA - ZLA20) (4 S
Tmediajc—20 Vplc - 3600-A1c
0,036 - Tocdleic20 ) 7
160—Tmedia;c VpCM,; = “PIC. 1000
CM

QabSIC :]A : Cp]A - (Tsallc - Tolc)/3600
DV,c = 3600 - Qabs;c/(Ac * fpeic)
DVCM,. = DV;¢/CM - 1000

_(Dorc=281¢)*
4

ATminIC = TACIC - Tsallc

Tsaljc—Tojc

efectT;c =
f IC ™ Tacic-Torc

VA =JA/(3600 - pjy -

Zc)

Nota: Para el caso del calentador final de la baterfa de calentadores, la temperatura del
jugo final no se calcula sino que constituye una informacién especificada.

Nomenclatura:
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JA: Flujo de jugo (kg/h)

BxJA: Brix del jugo (°Bx)

cp;a: Capacidad calorifica del jugo (kJ/kg °C)
pja: Densidad del jugo (kg/m?)

Nt;c: Nimero de tubos del calentador

Lt;c: Longitud de los tubos del calentador
(m)

Z;c: Namero de tubos por paso

Do;c: Diametro exterior de los tubos del
calentador (m)

O1c: Espesor de los tubos del calentador (m)
ATC¢: Area de transferencia de calor (m?)
vJAjc: Velocidad del jugo por los tubos del
intercambiador de calor (m/s)

DVic: Demanda de vapor del calentador
(kg/h)

DVCMc: Demanda de vapor del calentador
(kg/ 1000 kg CM)

Vpjc: Vapor consumido por pérdidas de
energfa (kg/h)

VpCM,c: Vapor consumido por pérdidas de
energfa (kg/1000 kg de cafia)

Qabs;c: Calor absorbido (kW)

Qperd,c: Calor perdido (kW)

CGTCyc: global de
transferencia de calor (kW/m? °C)

LMTD,¢: Diferencia media logaritmica de

Coeficiente

temperaturas (°C)

efectT)c: Efectividad de temperaturas
ATmin;c:  Diferencia  minima  de
temperaturas

To;c: Temperatura inicial del jugo (°C)
Tsal;c: Temperatura final del jugo (°C)
TAC,c:

calentamiento (°C)

Temperatura del agente de

dTemp;c: Incremento de temperaturas
del jugo (°C)

Tmedia;c: Temperatura media del jugo
(C)

fpejc: Factor de aprovechamiento de la
energia

Aic: Calor latente de cambio de fase
(kJ/kg)

CM: Flujo de cafia molida (kg/h)

Tabla A9.11: Variables independientes y de salida para el tanque flash

Variables independientes a especificarse

-Temperatura final del jugo luego del flasheo (°C) -Didmetro de la tuberia de venteo (m)

-Diametro del tanque flash (m)

Variables de entrada aclaradas o definidas en etapas anteriores

Flujo de jugo que sale de calentadores .

(kg/h)

Brix del jugo que sale de calentadores
(°Bx)

Pol del jugo que sale de calentadores
(%)

Temperatura del jugo que sale de
calentadores (°C)

Variables de salida
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En caso de alcalizacion en caliente o
fraccionada:

Dosificacién de la Lechada de cal (kg/kg de cana)
Concentracién de la Lechada de cal (oBx)

Fraccién  de
(*solamente para alcalizacién fraccionada)

encalado  [frio/total] (%)



Agua separa en el tanque flash (kg/h)
Flujo de jugo flasheado (kg/h)

Brix del jugo flasheado (°Bx)

Pol del jugo flasheado (%)

Pureza del jugo flasheado (%)

Velocidad de descenso del jugo (m/s)
Velocidad de venteo (m/s)

Flujo de jugo que entra al clarificador (kg/h)
Brix del jugo que entra al clarificador (°Bx)
Pol del jugo que entra al clarificador (%)
Pureza del jugo que entra al clarificador (%)

Tabla A9.12: Ecuactones empleadas para el tanque flash

Ecuaciones empleadas

Wriasn = JA - cpja - (T]Af - Tflash)/
Aflash

cpja = 4,18 (1-0,006-BxJA)

JAr = JA — Wrigen

BxJA; = ijfj};“
PzaJAf = ’;‘;l]’j; -100

pjar = 1000 - (1 + BxJAf -
Bx]Af+200) ) (1 — 0,036 - T]Af—20>

54000 160-T; 47
vdfiasn = 4+ JAs/(60 - 7T - Drygsp” -
p]Af)

Vye = 4 JAs * Vosp /(3600 - 7T -
Dtventz)

Nomenclatura:

Wriasn: Flujo de agua evaporada (kg/h)
JA: Flujo de jugo inicial en el tanque
flash (kg/h)

BxJA: Brix del jugo inicial en el tanque
flash (°Bx)

cpja: Capacidad calorffica del jugo
(kJ/kg °C)

JAg: Flujo de jugo flasheado (kg/h)
BxJAf: Brix del jugo flasheado (°Bx)
polJAf: Pol del jugo flasheado (%)

e Para alcalizacién en frio
Jente = JAf
BxJent; = BxJAy
poljent; = polJAs

Pzajent, = 22Y¢c . 100

BxJjentc
e Para alcalizacién en caliente
Jente = JAf + RLC - CM
BxJent, = (Bx]Af JAf + LC-RLC - CM -
BxLC)/Jent,
poljent; = polJAy - JAs/]ent,
__ pboljentc .

Pzajent, = —————- 100

BxJjentc
e Para alcalizacion fraccionada
Jente = JAf + RLC - CM - (100 - fLC)/100
BxJent; = (BxJAf - JAf + LC-RLC - CM -
BxLC - (100 — fLC)/100)/]ent,
poljent; = polJAy - JAs/]ent,

l t
Pzajent, = % 100

Afiasn: Calor latente de cambio de fase en el
tanque flash (kJ/kg)

Vdfqsn: Velocidad de descenso del jugo en el
tanque flash (m/s)

Vye: Velocidad de venteo en el tanque flash (m/s)

RLC: Relacion de flujo de la lechada de cal (kg/kg

de caria)
BxLC: Brix de la lechada de cal (°Bx)

Jentc: Flujo de jugo a la entrada del clarificador
(kg/h)
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PzaJAf: Pureza del jugo flasheado (%) BxJentc: Brix del jugo a la entrada del
pjar:  Densidad del jugo flasheado clarificador (°Bx)

(kg/m?) poljent: Pol del jugo ala entrada del clarificador
Tjap: Temperatura del jugo antes del (%)

flasheo (°C) PzaJent;: Pureza del jugo a la entrada del
Tfiasn: Temperatura hasta la que clarificador (%)

ocurre el flasheo (°C) CM: Flujo de cafa molida (kg/h)

fLC: Fraccién de encalado [frio/total] (%)

Tabla A9.13: Variables independientes y de salida para el clarificador

Variables independientes a especificarse Variables de entrada aclaradas o definidas en

etapas anteriores

-Relacién entre el flujo de jugo clarificado y = Flujo de jugo (kg/h)
alcalizado (kg/kg) Brix del jugo que entra (°Bx)
-Volumen activo del clarificador (m?) Pol del jugo que entra (%)
-Temperatura media del jugo en el clarificador Pureza del jugo que entra (%)
¢C)
-pH del jugo (en caso de determinarse las
pérdidas por inversién)
Informacion especial:
Se necesita de modelos matemadticos adicionales para determinar ciertas variables
dependientes como el porcentaje de sacarosa invertida, velocidad de sedimentacién y area
seccional minima.
-Modelo para predecir las pérdidas de sacarosa por inversion.
-Modelo para determinar la velocidad de sedimentacién a la entrada del clarificador.
Variables de salida

Flujo de jugo clarificado (kg/h) -Variables opcionales
Brix del jugo clarificado (°Bx) Porcentaje de sacarosa invertida (%)
Pol del jugo clarificado (%) Velocidad de sedimentaciéon a la entrada del

clarificador (cm/min)
Area seccional minima requerida del clarificador

(m?)

Pureza del jugo clarificado (%)

Tabla A9.14: Ecuaciones del clarificador

Ecuaciones empleadas: Nomenclatura:
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JC =Jent.-RJC

BxJC = BxJent,

polJC = poljent,
PzaJC = Pzajent,

L =Jent:-(1—RJC)
pjc = 1000 - (1 + BxJC -

el (1 —0,036-
54000

Tjc—20
160-T/¢

T=60"p;c- V¢ /Jentc
Useq = eval(funcl)
Invg,. = eval(func2)
A =100-JC/(0,5-60 -
Useq * p]C)

L: Flujo de lodos (kg/h)

JC: Flujo de jugo clarificado (kg/h)

Bx]C: Brix del jugo clarificado (°Bx)

polJC: Pol del jugo clarificado (%)

pjc: Densidad del jugo clarificado (kg/m?)

RJC: Relacién de flujo de jugo clarificado/jugo alcalizado
(kg/kg)

Jentc: Flujo de jugo a la entrada del clarificador (kg/h)
BxJent¢: Brix del jugo a la entrada del clarificador (°Bx)
polJent¢: Pol del jugo a la entrada del clarificador (%)

T: Tiempo de residencia del clarificador (minutos)

Ugeq: Velocidad de sedimentacién (cm/min)

Invg,.: Porcentaje de sacarosa invertida en el clarificador
(%)

Ac: Area seccional requerida en el clarificador (m?)

Tabla A9.15: Variables independientes y de salida para el calentamiento del jugo claro

Variables independientes generales a especificarse:

Cantidad de calentadores

Variables independientes a  especificarse por Variables de salida por calentador

calentador
Presién del vapor de calentamiento (kPa)

Factor de aprovechamiento de la energfa
Numero de tubos

Nuamero de tubos por paso

Longitud de los tubos (m)

Didmetro exterior de los tubos (m)
Espesor de los tubos (m)

Incremento de temperaturas (°C)

Temperatura de salida del jugo (°C)
Efectividad de temperaturas

Diferencia minimas de temperaturas (°C)
Temperatura de saturacién del vapor
(C)

Calor absorbido (kW)

Calor perdido (kW)

Area de transferencia de calor (m2)
Coeficiente global de transferencia de
calor (kW/m? K)

Demanda de vapor (kg/h)

Demanda de vapor (kg/1000 kg de cana)
Vapor consumido por pérdidas de
energfa (kg/1000 kg de cafia)

Tabla A9.16: Ecuaciones de los calentadores de jugo claro

Ezxpresiones de cdlculo para un calentador de jugo claro
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cpjc = 4,18 (1 - 0,006 - BxJC)
ATC,c =m- Ntyc - Lt;c - Do;c
Tsal;c = To;c + dTemp,
Tmedia;c = (To;c + Tsalyc)/2

ch=1000-(1+Bx]C.M)_( _

54000

0,036 - Tmediajc—20 )

160—Tmedia;c
Qabs;c =]JC - cpja - (Tsal;c —Toic)/
3600

DVic = 3600 - Qabs;c/(Ac " freic)
DVCM,; = DV,z/CM - 1000

_(Do1c=281¢)* |
4

vJCc =JC/(3600 - p;c -

Zc)

Nomenclatura:

JC: Flujo de jugo claro (kg/h)

BxJC: Brix del jugo claro (°Bx)

cpjc: Capacidad calorffica del jugo claro
(kJ/kg °C)

pjc: Densidad del jugo claro (kg/m?)

Nt;c: Namero de tubos del calentador

Lt;c: Longitud de los tubos del calentador
(m)

Z;c: Ntimero de tubos por paso

Dojc: Didmetro exterior de los tubos del
calentador (m)

O1c: Espesor de los tubos del calentador (m)
ATC¢: Area de transferencia de calor (m?)
VJA;c: Velocidad del jugo por los tubos del
intercambiador de calor (m/s)

DVic: Demanda de vapor del calentador
(kg/h)

DVCM¢: Demanda de vapor del calentador
(kg/1000 kg CM)

Vpjc: Vapor consumido por pérdidas de
energfa (kg/h)

(TACic—Tsalyc)—(TACic—Tojc)
LMTDIC - 1 TAC[c-Tsaljc
n TACIC_TOIC

Qabsic
ATCjc'LMTDy¢

CGTCy =

Aic-(A—fpeic)
Qperd;c = DVic =5

Qperd;c

V =
Pic = 35004,

VpCM,c = - 1000

ATminIC = TACIC - Tsallc

Tsaljc—Tojc
efectT) = ———
f Ic TACic—Tojc

Qabs;c: Calor absorbido (kW)
Qperd,c: Calor perdido (kW)

CGTCy.: global  de
transferencia de calor (kW/m? °C)

LMTD.: Diferencia media logarftmica

Coeficiente

de temperaturas (°C)

efectTc: Efectividad de temperaturas
ATmin;c.:  Diferencia minima de
temperaturas

To;c: Temperatura inicial del jugo (°C)
Tsal;c: Temperatura final del jugo (°C)
TAC;;: Temperatura del agente de
calentamiento (°C)

dTemp;c: Incremento de temperaturas
del jugo (°C)

Tmedia;c: Temperatura media del jugo
C)

fpeic: Factor de aprovechamiento de la
energia

A;c: Calor latente de cambio de fase
(kJ/kg)
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VpCMc: Vapor consumido por pérdidas de CM: Flujo de cana molida (kg/h)
energfa (kg/1000 kg de cafia)

Tabla A9.17: Variables independientes y de salida de la pre-evaporacion a simple efecto
Pre-evaporador a simple-efecto
Variables independientes a especificarse:

Demanda de vapor vegetal a tachos (kg/1 Factor de llenado de las tuberfas de la

000 kg de cafia molida) calandria

Otras demandas de vapor vegetal (kg/ 1 000 Incremento de grados brix (°Bx)

kg de cafia molida) Presién del vapor de escape (kPa)
Presién en el cuerpo (kPa) Grados de sobrecalentamiento (°C)
Area de transferencia de calor (m?) Factor de aprovechamiento de la
Longitud de los tubos de la calandria (m) energfa

Fuente del vapor de calentamiento
Variables de entrada aclaradas o definidas en etapas anteriores:
-Flujo de jugo de entrada (kg/h) - Brix del jugo de entrada (°Bx) -Temperatura del jugo

de entrada (°C)

Variables de salida:

Demanda de vapor vegetal a calentadores Demanda de vapor de calentamiento
(kg /h) (kg/h)

Demanda de vapor vegetal (kg/h) Demanda de vapor de calentamiento
Demanda de vapor vegetal (kg/ 1 000 kg de (kg/ 1000 kg de cafia molida)

cafia molida) Demanda de vapor de calentamiento por
Brix de salida (°Bx) area de transferencia de calor (kg/ h m?)
EPE por concentracién (°C) Economia (kg de agua evaporada/ kg de
EPE por carga hidrostética (°C) vapor consumido)

EPE total (°C) Eficiencia (kg agua evaporada/ kg agua
Temperatura de ebullicién (°C) total)

Flujo de jugo a la salida (kg/h) Tasa de evaporacién (kg/h m?)

Flujo de agua evaporada (kg/h) Consumo de vapor por pérdidas de
Calor absorbido de jugo (kW) energfa (kg/ 1000 kg de cana molida)
Calor perdido (kW) Relacién de extracciones de vapor/agua

Coeficiente global de transferencia de calor evaporada (%)
(kW/m? K)

Tabla A9.18: Ecuaciones para el cilculo de los pre-evaporadores a simple efecto

Ecuaciones empleadas:
DVEpre
CM

-1000

h. = fuenado * Lt DVEpre_CM =
Bx,,e = dBxpre + BX,
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Pjugo_pre = 1000 - 1+ Bxpre -

o) (1~ 0036 - e
Phc=pPc+05-107%-9,89-hy -
pjugo_pre

EPEcy = Tspy — TSpre

EPEg, = - B¥rre

(100 — Bxpre)
EPE;otq1 = EPEcy + EPEp,
Tebyre = TSpre + EPEiotqr

Bx,

F. . =F. .
jugo_salida jugo_ent Bxpre

Wore = Fiugo ent = Fjugo salida
CPjugo_ent = 418+ (1 — 0,006 - Bx,)

F .
_ _Jugoent , i . —
Qpre = 3600 CPjugoen: (Tebpre

Tent) + I/I/;ore/3600 ’ /1pre

Qpre
CGTC,,, =
pre AT Cpre*(Tsatyg—Tebpre)
3600-Q
DV Epre — - xpre
AHy fpepre
Nomenclatura:

Fiugo ent: Flujo de jugo a la entrada (kg/h)
Fiugo satiaa: Flujo de jugo a la salida
(kg/h)

Wpre: Flujo de agua evaporada (kg/h)
Tene: Temperatura del jugo a la entrada
C)

Tspy: Temperatura de saturacién a la
presién hidrostética (°C)

Tspre: Temperatura de saturaciéon a la
presién del cuerpo (°C)

Tebyyre: Temperatura de ebullicién del
jugo (°C)

Tsat,,: Temperatura de saturacién del
vapor de escape (°C)

Tsatp,e: Temperatura de saturacion a la
presién del cuerpo (°C)

Bxpre: Brix de salida del equipo (°Bx)

DVEpre
ATCpre

D VEpre_ATC =
w,
_ Wpre
Tore = ATC
pre

Wyre

Econpre = DVEp‘re
Wpre

Eflpre = Fjugo_ent0,01-(100—Bx,)
Extpre = Extegient + Extigenos - CM/
1000 + Extyipqs - CM /1000
Extyre cm = Extpre/CM -1000

Ext
Rext = ””/WP 100

. 1-fpepre
fpepre

VDpre = Qperd pre - 3600/ AHy,

Vppre_CM = Vpperd/ CM-1000

Qperd_pre = Qpre

Econy,,:  Economfa (kg de agua
evaporada/kg de vapor de escape)
Efi,re: Eficiencia (kg de agua

evaporada/kg de agua total)

Rext: Relacién entre las extracciones de
vapor y el agua evaporada total (%)

AHy,: Diferencia de entalpfa entre el vapor
de escape y su condensado liquido
saturado (kJ/kg)

Apre: Calor latente de vaporizacién a la
presion del cuerpo (kJ/kg)

CGT Cpyre: global  de
transferencia de calor (kW/m? °C)

Qpre: Calor transferido al jugo (kW)
Qperd_pre: Calor perdido (kW)

DVEy,;.: Demanda de vapor de escape
(kg/h)

Coeficiente
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dBxpre: Incremento de grados brix (°Bx)
Bx,: Brix del jugo de entrada (°Bx)
CPjugo_ent: Calor especifico del jugo
(kJ/kg °C)

Pjugo_pre: Densidad del jugo (kg/m?)
Ph_c: Presion hidrostética en la cdmara de
evaporaciéon (kPa)

Pc: Presién en el cuerpo (kPa)

EPEcy: Elevaciéon de la temperatura de
ebullicién por carga hidrostatica (°C)
EPEg,: Elevacién de la temperatura de
ebullicién por concentracién (°C)
S IE total

temperatura de ebullicién (°C)

Elevacién de la

AT Cpye: Area de transferencia de calor
(m?)
hy: Altura del liquido en la calandria (m)

flienado: Factor de llenado de las tuberfas
de la calandria

L¢: Longitud de los tubos de la calandria

(m)

DVEy,;e ¢cmt Demanda de vapor de escape
(kg/1 000 kg de cafa molida)

DVEy;e arc: Demanda de vapor de escape
(kg/h m?)

Tyre: Tasa de evaporacion (kg/h m?)
VPpre: Vapor consumido por pérdidas de
energfa (kg/h)

VPpre cmt Vapor consumido por pérdidas
de energfa (kg/1000 kg de cana)
Ext.qiene: Demanda de vapor vegetal a
calentadores (kg/h)

Extoprqs: Demanda de vapor vegetal a
otras operaciones (kg/h)

Extiqenos: Demanda de vapor vegetal a
tachos (kg/h)

Exty,: Demanda de vapor vegetal (kg/h)
Extyre ¢y Demanda de vapor vegetal
(kg/1000 kg de cafia molida)

CM: Flujo de cafia molida (kg/h)

Tabla A9.19: Variables independientes y de salida de la pre-evaporacion a doble efecto

Pre-evaporador a doble efecto

Variables independientes a especificarse:

e Informacién general
Incremento total de grados brix (°Bx)
Presién del vapor de escape (kPa)
Grados de sobrecalentamiento (°C)
Fuente del vapor de calentamiento
Error maximo para los brix del vaso (%)
Temperatura del agua de inyeccién al
condensador barométrico (°C)
Temperatura del agua de rechazo del
condensador barométrico (°C)

e Informacién especifica por vasos
Extraccién de vapor vegetal a tachos (kg/1
000 kg de caiia molida)

Otras demandas de vapor vegetal (kg/
1000 kg de cafia molida)

Presién en el cuerpo (kPa)

Area de transferencia de calor (m?)
Longitud de los tubos de la calandria (m)
Factor de llenado de las tuberfas de la
calandria

Factor de aprovechamiento de la energia

Variables de entrada aclaradas o definidas en etapas anteriores:
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-Flujo de jugo de entrada (kg/h) - Brix del jugo de entrada (°Bx) -Temperatura del

jugo de entrada (°C)

Variables de salida:

e Informacién de salida especifica por
vaso

Extracciéon  de
calentadores (kg/h)
Extraccién de vapor vegetal total (kg/h)

vapor  vegetal a

Extraccién de vapor vegetal total (kg/ 1
000 kg de cafia molida)

Brix de salida (°Bx)

EPE por concentracién (°C)

EPE por carga hidrostética (°C)

EPE total (°C)

Temperatura de ebullicién (°C)

Flujo de jugo a la salida (kg/h)

Flujo de agua evaporada (kg/h)

Calor cedido de jugo (kW)

Calor perdido (kW)

Coeficiente global de transferencia de

calor (kW/m? K)
Tasa de evaporaciéon (kg/h m?)

Relacién de extracciones de vapor/agua
evaporada (%)

e Informacién de salida general del
equipo

Demanda de vapor de calentamiento
(kg/h)
Demanda de vapor de calentamiento (kg/
1000 kg de cafia molida)
Demanda de vapor de calentamiento por
area de transferencia de calor (kg/ h m?)
Economia (kg de agua evaporada/ kg de
vapor consumido)
Eficiencia (kg agua evaporada/ kg agua
total)
Consumo de vapor por pérdidas de energia
(kg/ 1000 kg de cafia molida)
Evaporacién a condensador/Evaporacién
total (%)
Flujo de agua de inyeccién al condensador
(kg/h)
Flujo de agua de rechazo del condensador
(kg/h)
Flujo de vapor que va al condensador

(kg/h)

Tabla A9.20: Determinacion de la demanda de vapor de escape base para dos efectos a partir de
la cual se establecen los valores asumidos en el algoritmo recursivo

Ecuaciones:

Bx
Vvevap = Fene - (1 — ent/B
X = (VVevap - EXtvasol —2-
EQwvaso_Z)/2

xsal)

Nomenclatura:

Wevap: Flujo de agua evaporada (kg/h)

Fene: Flujo de jugo de entrada (kg/h)

Extyaso,: Flujo de extracciones de vapor del vaso

1 (kg/h)
DVEq pase = % + EXtyaso 1 + Extyas0,: Flujo de extracciones de vapor del vaso
Extvaso_z ) (kg/h)

DVE, pgse: Demanda de vapor de escape base

(kg/h)

Tabla A9.21: Ecuaciones para el vaso inicial
Ecuaciones:
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vaaso_a = dBxyq5, + Bx,

0 _ DVE,

ced_vaso — 3600 w

Pjugo_vaso = 1000 - (1 + vaaso_a )

Bx,,aso_a+200) . (1 —0,036- Tsat,,aso—zo)
54000 160—Tsatygso

h, = fllenado Ly
Phec=Dc+05-1073-9,89-h -

pjugo_vaso

EPE,, = 2- vaaso_a

(100 - vaaso_a)
EPEcy = TSpy — TSyaso

EPE;otq1 = EPEcy + EPEg,

Tebyaso = TSyaso + EPEtorar

CDjugo_ent = 4,18-(1 - 0,006 - Bx,)
Woaso = (3600 'fpevaso ’ chd_vaso -
P}'ugoent " CPjugoen: (Tebyaso — Tent)/

Avaso )

Nomenclatura:

Fiugo_ent: Flujo de jugo a la entrada del vaso
(kg/h)

Fiugo satiaa’ Flujo de jugo a la salida del vaso
(kg/h)

Wyasot Flujo de agua evaporada en el vaso
(kg/h)

DVE,: Demanda de vapor de escape asumida
(kg/h)

Bxyqs0_q: Brix del cuerpo asumido (°Bx)
dBx,as0: Incremento de grados brix en el
cuerpo (°Bx)

Bx,: Brix del jugo de entrada al cuerpo (°Bx)
BXyas0 .+ Brix del cuerpo calculado (°Bx)
Tspy: Temperatura de saturacién a la presién
hidrostatica (°C)

TSyaso: Temperatura de saturacién a la
presién del cuerpo (°C)

Teb,qso: Temperatura de ebullicién del jugo
en el vaso (°C)

Tsat,qso: Temperatura de saturaciéon a la
presién del cuerpo (°C)
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F}'ugo_salida = F}'ugo_ent - anso

Bx _ F}'ugo_ent " Bx,
vasoc F}'ugo_salida

_ |vaasoc_vaasoa|
Eryyep = -100

BxXvaso.

chd_vaso
AT Cyaso'(Tsaty g —Tebvaso)

w,
T — vaso
-vaso ATCvaso

Extyaso = Exteqient + EXtiachos *
CM /1000 + Extyipqs - CM /1000
Extpre_vaso = Ext,u50/CM - 1000
ngte = Wyaso
Qperd_vaso = chdvaso ) (1 - fpevaso)

Reye = F¥tvaso/ 100

vaso

CGTCyaso =

- Extvaso

h;: Altura del liquido en la calandria
(m)

flienado: Factor de llenado de
tuberias de la calandria

L¢: Longitud  de
calandria (m)
Pjugo vaso: Densidad del jugo (kg/m?)

las

los tubos de la

Ph_c: Presion hidrostatica en la cdmara
de evaporacién (kPa)

Pc: Presion en el cuerpo (kPa)
CGTCyys0: global de
transferencia de calor del vaso (kW/m?
°C)

ATC,4s0: Area de transferencia de calor

Coeficiente

del vaso (m?)

Qced vaso: Calor cedido en el vaso (kW)
Qperd_vaso: Calor perdido en el vaso

(kW)
Wsgte: Flujo de vapor que va hacia el

siguiente vaso (kg/h)



Tene: Temperatura del jugo a la entrada (°C)
T,as0: Tasa de evaporacién del vaso (kg/h
m?)

EPEcy: Elevacion de la temperatura de
ebullicién por carga hidrostética (°C)
EPEg,: Elevacion de la temperatura de
ebullicién por concentracién (°C)

EPE;,tq;: Elevacion total de la temperatura
de ebullicién (°C)

AHy,: Diferencia de entalpfa entre el vapor de
escape
(kJ/kg)
CPjugo_ent: Calor especifico del jugo (kJ/kg
oC)

Avaso: Calor latente de vaporizaciéon a la

y su condensado liquido saturado

presién del cuerpo (kJ/kg)

Tabla A9.22: Ecuaciones para el vaso final
Ecuaciones:

vaaso_a = dBXyqs0 + BX,

Q = Want .
ced_vaso 3600 w
Pjugo_vaso = 1000 - (1 + vaaso_a )

Bxygso_a+200
54000

hy = fuenado " Lt
Phc =Dc t+ 0,5-107%-9,89- hy " Pjugo_vaso

_ 2 vaaso_a
EPEg, = (100 — BXygso o)

EPECH = TSpH - TSvaso

EPE;ytq = EPEcy + EPEp,

Tebyaso = TSpaso + EPEtotar
CPjugo_ent = 4,18 (1 — 0,006 - Bx,)
VVvaso = (3600 'fpevaso ’ chd_vaso -
- Tent)/

)-(1—0,036-

Tsatyaso—20 )
160—-Tsatygso

P}ugoent ) ijugoent ' (Tebvaso
Avaso )
P}'ugo_salida = F}'ugo_ent - VVvaso

Bx — P}'ugo_ent ) on/
vasoc P}'ugo_salida
Bx —Bx
Ervaso — | vasoc vasoal 100

BXxyaso,
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ETyas0:  Error relativo

convergencia del vaso (%)

para la

Ext qiene: Extraccion para calentadores
(kg/h)

Extotras:
operaciones (kg/h)

Extraccién  para otras

Extiqcnos: Extracciéon para tachos
(kg/h)
Ext,qs0: Extraccién del vaso (kg/h)
Ext,qs0 cy: Extraccion  del  vaso
(kg/1000 kg de cafia molida)
CM: Flujo de cafia molida (kg/h)
CGTCpaso = Achaso-(g;::{Zs—oTebmo)
T yaso = A?éi

vaso

Extyaso = Exteqient + EXteachos °
CM /1000 + Ext,trqs - CM /1000
Extyre vaso = Ext,qs0/CM - 1000
ngte = Wyaso
Qperd_vaso = chdmso ) (1 - fpevaso)

Reye = E¥tvaso/ 100

vaso

|vaaso _Bxsall
E'r b il
gral

- Extvaso

-100

BXsqi

Econ = mel/DVEa

Efl — Wtotal
Fjugo,ent'oro1'(100_Bxent)

DVE¢y = DVE/CM - 1000
DVEjrc = DVE/ATCeqw-pO
Vp = Qperd;piar - 3600/AHy,
Voey = Vp/CM - 1000




Nomenclatura:

Fiugo_entt Flujo de jugo a la entrada del vaso
(kg/h)

Fiugo_satiaa’ Flujo de jugo a la salida del vaso
(kg/h)

Wiaso: Flujo de agua evaporada en el vaso
(kg/h)

DVE,: Demanda de vapor de escape asumida
(kg/h)

Bxyas0 a: Brix del cuerpo asumido (°Bx)
dBxy,qs0: Incremento de grados brix en el
cuerpo (°Bx)

Bx,: Brix del jugo de entrada al cuerpo (°Bx)
BXyas0 .t Brix del cuerpo calculado (°Bx)
BXepne: Brix de entrada del jugo al equipo
(°Bx)

Bgq;: Brix de salida del jugo al equipo (°Bx)
T'syy: Temperatura de saturacién a la presion
hidrostatica (°C)

Tsyas0: Temperatura de saturacion a la
presién del cuerpo (°C)

Teb,qs0: Temperatura de ebullicién del jugo
en el vaso (°C)

Tsat,,s0: Temperatura de saturacién a la
presién del cuerpo (°C)

Tepne: Temperatura del jugo a la entrada (°C)
T, as0: Tasa de evaporacion del vaso (kg/h m?)
EPEcy: FElevacion de la temperatura de
ebullicién por carga hidrostética (°C)

EPEg,: Elevacion de la temperatura de
ebullicién por concentracién (°C)

EPE;,tq;: Elevacion total de la temperatura
de ebullicién (°C)

AHy,: Diferencia de entalpia entre el vapor de
escape
(kJ/kg)
CPjugo_ent: Calor especifico del jugo (kJ/kg
°C)

Avaso: Calor latente de vaporizacién a la

y su condensado liquido saturado

presion del cuerpo (kJ/kg)
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Pjugo_vasot Densidad del jugo (kg/m?)
Ph_¢: Presién hidrostatica en la cdmara
de evaporacién (kPa)

Pc: Presion en el cuerpo (kPa)

CGTCyqso: Coeficiente global de
transferencia de calor del vaso (kW/m?
oC

Qcid_vaso: Calor cedido en el vaso (kW)
Qperd vaso: Calor perdido en el vaso
(kW)

Wane: Flujo de vapor de calentamiento
proveniente del vaso anterior (kg/h)
Wsgte: Flujo de vapor que va hacia el
condensador barométrico (kg/h)
relativo

ETy4s0:  Error

convergencia del vaso (%)

para la

Ergrqi: Error relativo general de
convergencia del algoritmo (%)

B8 iR Extraccién para
calentadores (kg/h)

Extyerqs:  Extraccion  para  otras

operaciones (kg/h)
Extigcnos:
(kg/h)
Ext, 450t Extraccion del vaso (kg/h)
ExtvaSO_CM: del
(kg/1000 kg de cafia molida)
DVE: Demanda de vapor de escape
(kg/h)

DVE¢y: Demanda de vapor de escape
(kg/1 000 kg de cafia molida)

Extraccién para tachos

Extraccién vaso

DVErc: Demanda de vapor de escape
(kg/h m?)

Qperd;otq;: Calor perdido total del
equipo (kW)

Vp: Vapor de escape consumido por

pérdidas de energfa (kg/h)



ATCpas0: Area de transferencia de calor del

vaso (m?)

AT Cquipo’ Area de transferencia de calor del

equipo (m?)
hy: Altura del liquido en la calandria (m)

fiienado: Factor de llenado de las tuberias de

la calandria

L¢: Longitud de los tubos de la calandria (m

Vpcem: Vapor de escape consumido por
pérdidas de energfa (kg/1000 kg de
cafia)
Econ: Economia (kg de
evaporada/kg de vapor de escape)
Efi: (kg de
evaporada/kg de agua total)

) CM: Flujo de cafia molida (kg/h)

agua

Eficiencia agua

Tabla A9.23: Ecuaciones para el cilculo del condensador barométrico

Ecuaciones:
Vap - (A + cp,(Tws — TV
Weond, = Va8 O+ @u(Twy ~Tv)
cpw (Tws — Twy)
Nomenclatura:

Wcond,: Flujo de agua de inyeccién al
condensador (kg/h)

Vap: Flujo de vapor que va al condensador
(kg/h)

Wconds: Flujo de agua de rechazo del
condensador (kg/h)

A: Calor latente de vaporizacién (kJ/kg)
Tv: Temperatura del vapor (°C)

Twy: Temperatura del agua de rechazo (°C)
Tw;: Temperatura del agua de inyeccién

(°C)

_Vap_cond

Reona /Evap_total -100

cp,: Capacidad calorifica del agua a la
temperatura media entre Twy y Tv
(kJ/kg °C)

cpy: Capacidad calorifica del agua a la
temperatura media entre Twy y Tw;
(kJ/kg °C)

Rcona:  Relaciéon  entre  vapor
condensador y evaporacién total (%)

Vapcona: Flujo de vapor que va al
condensador (kg/h)

al

Evapoeq: Flujo total de agua evaporada
en el equipo (kg/h)

Tabla A9.24: Variables independientes y de salida de la evaporacion a miltiple efecto

Evaporador a miiltiple-efecto

Variables independientes a especificarse:

e Informacién general
Numero de efectos
Brix de la meladura (°Bx)
Presién del vapor de escape (kPa)
Grados de sobrecalentamiento (°C)
Fuente del vapor de calentamiento
Error méximo para los brix del vaso (%)
Temperatura del agua de inyeccién al
condensador barométrico (°C)
Temperatura del agua de rechazo del
condensador barométrico (°C)

e Informacién especifica por vasos
Extraccién de vapor a tachos (kg/1 000 kg
de cafa molida)

Otras demandas de vapor (kg/ 1000 kg de
cafia molida)

Presion en el cuerpo (kPa)

Area de transferencia de calor (m2)
Longitud de los tubos de la calandria (m)
Factor de aprovechamiento de la energia
Factor de llenado de las tuberfas de la
calandria
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Variables de entrada aclaradas o definidas en etapas anteriores:

-Flujo de jugo de entrada (kg/h) - Brix del jugo de entrada (°Bx) -Temperatura del

jugo de entrada (°C)

Variables de salida:

e Informacién de salida especifica por
vaso

Extracciones de vapor a calentadores
(kg/h)

Extraccién de vapor total (kg/h)
Extraccién de vapor vegetal total (kg/ 1
000 kg de cafia molida)

Brix de salida (°Bx)

EPE por concentracién (°C)

EPE por carga hidrostética (°C)

EPE total (°C)

Temperatura de ebullicién (°C)

Flujo de jugo a la salida (kg/h)

Flujo de agua evaporada (kg/h)

Calor cedido de jugo (kW)

Calor perdido (kW)

Coeficiente global de transferencia de

calor (kW/m? K)

Tasa de evaporacién (kg/h m?)
Relacién de extracciones de vapor/agua
evaporada (%)

e Informacién de salida general del
equipo

Flujo de meladura (kg/h)

Demanda de vapor de calentamiento
(kg/h)

Demanda de vapor de calentamiento (kg/
1000 kg de cafia molida)

Demanda de vapor de calentamiento por
area de transferencia de calor (kg/ h m?)
Economia (kg de agua evaporada/ kg de
vapor consumido)

Eficiencia (kg agua evaporada/ kg agua
total)

Consumo de vapor por pérdidas de energia
(kg/ 1000 kg de cafia molida)

Evaporacién a condensador/Evaporacién
total (%)

Flujo de agua de inyeccién al condensador

(kg/h)

Tabla A9.25: Ecuaciones para el vaso intermedio

Ecuaciones:

vaaso_a = dBxyqs0 + Bx,

Q — Want .
ced_vaso 3600 w
Pjugo_vaso = 1000 - (1 + vaaso_a )

BXyaso_a+200
54000

h, = fllenado Ly

Phc=Dc+05-1073-9,89hy

)-(1—0,036-

Tsatygso—20 )
160—Tsatyaso

p jugo_vaso

EPEg, = 2- vaaso_a

(100 - vaaso_a)

F}'ugo_salida = P}'ugo_ent - I/Vvaso

_ F}'ugo_ent " Bx,
vaaso - F; 3
€ ‘jugo_salida
Bx —Bx
Ervaso — | vaso ¢ vasoa| 100
BXyaso,
Qced_vaso
CGTC = =
vaso AT Cyaso*(Tsaty g —Tebvaso)
w,
Tvaso = vaso
- ATCyaso

Extyaso = Extegient + EXtigenos
CM /1000 + Ext,trqs - CM /1000
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EPECH = TSpH - TSUaSO
EPE,prq = EPEgy + EPEp,
Tebyaso = TSyaso + EPEiota;

CDjugo_ent = 4,18- (1 - 0,006 - Bx,)
Woaso = (3600 'fpevaso ) chd_vaso -
F}'ugoent "CPjugoen: (Tebvaso = Tene)/

/1170.50 )

Nomenclatura:

Fiugo_ent: Flujo de jugo a la entrada del vaso
(kg/h)

Fiugo satiaa’ Flujo de jugo a la salida del vaso
(kg/h)

Wyasot Flujo de agua evaporada en el vaso
(kg/h)

Bxy,qs0 g Brix del cuerpo asumido (°Bx)
dBx,qs0: Incremento de grados brix en el
cuerpo (°Bx)

Bx,: Brix del jugo de entrada al cuerpo (°Bx)
BXyaso,: Brix del cuerpo calculado (°Bx)
T'sypy: Temperatura de saturacién a la presiéon
hidrostatica (°C)

Tsyaso: Temperatura de saturaciéon a la
presién del cuerpo (°C)

Teb,qs0: Temperatura de ebullicién del jugo
en el vaso (°C)

Tsat,gs0: Temperatura de saturacién a la
presién del cuerpo (°C)

Teyne: Temperatura del jugo a la entrada (°C)
Tyaso: Tasa de evaporacién del vaso (kg/h
m?)

EPEcy: Elevacién de la temperatura de
ebullicién por carga hidrostética (°C)
EPEg,: Elevaciéon de la temperatura de
ebullicién por concentracién (°C)

EPE;ytq;: Elevacion total de la temperatura
de ebullicién (°C)

AHy,: Diferencia de entalpia entre el vapor de

escape

(kJ/kg)

y su condensado liquido saturado
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Extpre vaso = EXtyaso/CM - 1000
ngte = I/Vvaso - Extvaso

Qperd_vaso = Qcedyqso * (1 - frevaso)
Extvaso/ - 100

vaso

Ryt =

hy: Altura del liquido en la calandria

(m)

fiienado: Factor de llenado de las
tuberias de la calandria

L¢: Longitud  de
calandria (m)
Pjugo_vaso* Densidad del jugo (kg/m?)

los tubos de la

Ph_c: Presion hidrostatica en la cdmara
de evaporacién (kPa)

Pc: Presion en el cuerpo (kPa)
CGTCyys0: global de
transferencia de calor del vaso (kW/m?
°C)

ATC,qs0: Area de transferencia de calor

Coeficiente

del vaso (m?)
Qced vaso: Calor cedido en el vaso (kW)
Qperd_vaso: Calor perdido en el vaso
(1cW)

Wane: Flujo de vapor de calentamiento
proveniente del vaso anterior (kg/h)
Wsgte: Flujo de vapor que va hacia el
siguiente vaso (kg/h)
relativo

ETy4s0:  Error

convergencia del vaso (%)

para la

Ext qiene: Extraccion para calentadores

(kg/h)

Extyerqs:  Extracciébn  para  otras
operaciones (kg/h)

Extiqcnos: Extracciéon para tachos
(kg/h)

Ext,qs0: Extraccién del vaso (kg/h)



CPjugo_ent: Calor especifico del jugo (kJ/kg Extygso cm:  Extraccién del  vaso
°C) (kg/1000 kg de cafia molida)

Avaso: Calor latente de vaporizacién a la CM: Flujo de cafna molida (kg/h)
presion del cuerpo (kJ/kg)

Tabla A9.26: Variables independientes y de salida para el balance de masa en cristalizacion por

la Crugz de Cobenze

Variables independientes Variables independientes adicionales si se
consideran “otras pérdidas de sacarosa”

Humedad del aztcar (%) Pérdidas por inversién en Clarificacién

Pol del azicar (%) (%)

Pureza de la Miel Final (%) Otras fuentes de pérdidas (%)

Brix de la Miel Final (°Bx)

Variables de salida Variables de salida st se consideran “otras
pérdidas de sacarosa”

Flujo teérico de Aztcar Crudo (kg/h) Flujo teérico de Aztcar Crudo (kg/h)

Pureza teérica de Aztcar Crudo (%) Rendimiento teérico (%)

Brix teérico de Aztcar Crudo (°Bx) Recobrado tedrico (%)

Flujo teérico de Miel Final (kg/h) Pérdidas en Miel Final consideradas (%)

Rendimiento teérico (%) Pérdidas en bagazo consideradas (%)

Recobrado teérico (%)

Tabla A9.27: Ecuaciones para el balance de masa en cristalizacion por la Cruz de Cobenze

Ezxpresiones de cdlculo

Bxyc = 100 — Hmd, perdggy, = polgy, - Bgz/(polCM -
Pzayc = polyc/Bxac - 100 CM) - 100

polyr = Pzayp/100 - Bxyp Rend., = Rend, - (1 — (perdcpzq +
MsMF = MsMel - (Pzasc — Pzayer)/ perdcigyir + perd_Otras)/100)
(Pza,c — Pzayr) AC,, = Rend,,/100 - CM

MsAC = MsMel - (Pzaye; — Pzayr)/
(Pzayc — Pzayr)

AC, = MsAC/BxAC

MF, = MsMF /BxMF

Rend,, = ACg,/CM - 100

Recs, = AC_sp - polAC/(CM - polCM) -
100

Nomenclatura:

Rec., = AC¢p - polAC/(CM - polCM) -
100
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Bxyc: Brix del azicar crudo (°Bx)

Hmdy: Humedad del azicar crudo (%)
Pza,c: Pureza del azicar crudo (%)

pol,c: Pol del aztcar crudo (%)

polyr: Pol de la miel final (%)

Pzayp: Pureza de la miel final (%)

Bxpp: Brix de la miel final (°Bx)

Pzaye;: Pureza de la meladura (%)

ACgp: Flujo de azicar crudo sin considerar
“otras pérdidas” (kg/h)

MFy: Flujo de miel final (kg/h)

polgg,: Pol del bagazo (%)

perdcpzq: Pérdidas de sacarosa en cachaza
(%)

perdciaris: Pérdidas por inversién en el
clarificador (%)

perdoirqs: Otras pérdidas de sacarosa (%)
Rend.,: Rendimiento considerando “otras
pérdidas” (%)

ACcp: Flujo de azicar crudo considerando

“otras pérdidas” (kg/h)

MsAC: Masa de sélidos del aztGcar crudo

(kg/h)
MsMF: Masa de sélidos de la miel final
(kg/h)
MsMel: Masa de sélidos de la meladura
(kg/h)
Rendg,: Rendimiento sin considerar

“otras pérdidas” (%)

Recg,: Recobrado sin considerar “otras
pérdidas” (%)

CM: Flujo de cafia molida (kg/h)
polCM: Pol de la cana molida (%)
perdggy,: Pérdidas de sacarosa en
bagazo (%)

Rec.p: Recobrado considerando “otras

pérdidas” (%)

Tabla A9.28: Variables independientes y de salida para la etapa de generacion de vapor

Variables independientes generales a especificarse:

Cantidad de generadores de vapor

Variables independientes a especificarse por Variables de salida por generador de vapor

generador de vapor

Presién del vapor a la salida (kPa)
Temperatura del vapor (°C)

Presién del agua de alimentar (kPa)
Temperatura del agua de alimentar (°C)
Eficiencia del generador de vapor (%)

Capacidad de generacion (kg de vapor/h)

Ezxpresiones de cdlculo de un generador de vapor

VCpgzNGv
logy = ——
Hy—Hy
Nomenclatura:

I;y: Indice de generaciéon de vapor (kg
vapor/kg bagazo)

VCpgz: Valor calérico del bagazo (kJ/kg)
Neyv: Eficiencia del generador de vapor (%)

[ndice de Generacién de vapor (kg
vapor/kg de bagazo)

Demanda de bagazo tedrica (kg/h)
Grados de sobrecalentamiento (°C)

Dmngz = CpCGV/Igv

Hy: Entalpia del vapor sobrecalentado
(kJ/kg)

Hy: Entalpia del agua de alimentar
(kJ/kg)

Dmdpgg,: Demanda de bagazo (kg/h)
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Tabla A9.29: Variables y expresiones matemdticas involucradas en las determinaciones de los

turbogeneradores

Variables independientes generales a especificarse:

Cantidad de turbogeneradores

Variables independientes a especificarse  por

turbogeneradores

Presién del vapor a entrada(kPa)
Temperatura del vapor a la entrada (°C)
Presién del vapor a salida (kPa)
Temperatura del vapor a la salida (°C)
Eficiencia mecéanica (%)

Eficiencia eléctrica (%)

Capacidad de generacién (kW-h)

Ezxpresiones de cdlculo de un turbogenerador

_ 3600-Nmxm-10*
VETg =—

Ho*Nmec'Nelect

Nomenclatura:

VEr4: Flujo de vapor de escape (kg/h)
Npem: Energia eléctrica (kW)

Nipec: Eficiencia mecanica (%)

Negjece: Eficiencia eléctrica (%)

Nr: Eficiencia termodinamica (%)

Variables de salida por turbogeneradores

Eficiencia termodindmica (%)

Grados de sobrecalentamiento del vapor
(C)

Cantidad de vapor de escape (kg/h)

_ H-H
100~ (Hy — Hys)

Nr

H;: Entalpfa en el punto 1 (kJ/kg)

H,: Entalpia en el punto 2 (kJ/kg)

H,s: Entalpfa por expansién ideal
insentroépica (kJ/kg)

Tabla A9.30: Variables y expresiones matemdticas involucradas en las determinaciones de los

atemperadores de vapor de escape

Variables independientes de un colector
Temperatura del agua de atemperar (°C)
Presién del agua de atemperar (kPa)
Grados de sobrecalentamiento final (°C)
Presién final del vapor atemperado (kPa)

Ezxpresiones de cdlculo

__ Fvapsc(Hv,—Hv2)
- Hv2—-Hw1

FWatemp

Nomenclatura:
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Variables de salida por turbogeneradores
Flujo de agua de atemperamiento
(kg/h)

Temperatura final del vapor (°C)
Flujo del vapor atemperado (kg/h)

FVatemp = FWatemp + FvapSC



Fotomp Flujo de agua de atemperamiento Hwv;: Entalpia del vapor en el punto 1

(kg/h) (kJ/kg)
Fvapg.: Flujo de vapor sobrecalentado Hv,: Entalpfa del vapor en el punto 2
(kg/h) (kJ/kg)
Fyomp Flujo de vapor de atemperado H w1: Entalpfa del agua en el punto 1
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Anexo 10: Vista panoramica de las diferentes secciones de SugarAsist

[#] MATLAB App - x

Inicio Herramientas Ayuda

Bienvenido  Molienda |Purif-1 |Purif—2 |Purif-3 |Purif-4 |Purif-5 |E\rap-1 |E\rap-2 |E\rap-3 |E\rap-4 |E\rap-5 |Cri51 |'.rap-1 |‘-|"ap—2 |‘-|'ap-3 |‘

1-Informacidn de entrada a especificarse

Flujo de cafia (kg/h) 145000.000 Panel con informacion de salida

Fibra en cafia (%) 15 ) o 275 863
Brix del Jugo Primario (0Bx) 19 Razon de Imbibicion (%) 2 1o

Bri L
Pol del Jugo Primario (%) 16 i ’:3&: j”go Mezclado (%) ——

; I 0 .
Flujo de Agua de Imbibicién (m3/h) 60 o del Jugo Mezclado (%) 54887

. urez :

Temperatura del Agua de Imbibicién (0C) 80 a del Jugo Mezclado (%)
Brix del Bagazo (%) 2.851
2-Especificar tipo de modelos para los molinos Pol del Bagazo (%) 1.587
[—I\ Predefinidos | Especificar modelos | Pureza del Jugo Residual del Bagazo (%) 39.673
Humedad del Bagazo (%) 50.115
— | ™ - Flujo de Jugo Mezclado (ka/h) 158757 464
I HmdE:

| ne | S0z | PolBoz | mesez | Flujo de bagazo (kg/h) 46242 536
Estructura: BxJM = Bo + B1°T + B2* AI%ICM + B3*BxJFP Fibra del bagazo (%) A7.035
Bo 0876 B1 | 0.014| B2 [-001872| B3 | 0858 Pol e a cafia (%) e
Brix de la cafia (%) 15.289

_ Reporte | | Asistente |  Graf. Sens.  Calcular | Anterior | Siguiente

4 L3

Figura A10.1: Vista de la pestaiia “Molienda”
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4 MATLAB App - X

Inicic Herramientas Ayuda

Bienvenido | Molienda  Purii-1 |Purif—2 |Purif—3 |Purif—4 |Purif-5 |E\rap-‘1 |E\rap-2 |E\rap-3 |E\rap-4 |E\rap-5 |Crist |‘-|"c'|p—1 |‘.|'ap—2 |‘-|"c'|p—3 |‘

Alcalizacidn
Calentador Liquido-Liquide Informacién primaria a especificar para la alcalizacion
() No existe (@) Existe Relacion de flujo del Jugo Filtrado (kg/kg de cafia)

Brix del Jugo Filtrado (0Bx) 12

Pureza del Jugo Filtrado (%)

Dosificacion de la Lechada de cal (kg/kg cafia

Temp. de salida de los molinos del JM (0C) Concomtacién e s Lechada c( |g( ;} )
oncentracion de la Lechada de Cal (0Bx

(]
Hlla
M@

Temp. de salida de la etapa del JM (oC) 46.1

Calentador Liquido-Liquido

Temp. de entrada del Al (oC)

Resultados de la alcalizacion en frio

Flujo de jugo alcalizado (kg/h) | 187757 .46.
Brix del Jugo alcalizado (0Bx) 12.848
~ Alcalizacion en frio | Pol del Jugo alcalizado (%) 10.687

| Alcalizacion en caliente | Pureza del Jugo alcalizado (%) 83.186
| Alcalizacién fraccionada |

Definir tipo de Alcalizacién

| Reporte | | Asistente |  Sens.Local  Sens. Global  Anterior | | Siguiente

3

-

Figura A10.2: Vista de la pestasia “Purif-1"

165




(4 MATLAB App - X

Inicio Herramientas Ayuda

Bienvenido | Molienda | Purif-1  Purif-2 |Purif—3 |Purif4 |Purif5 |E\rap—‘1 |E\ra;}2 |Evap3 |E\rap—4 |E\rap—5 |Cri51 |Vap—1 |Vap—2 |‘-|"ap—3 |‘

Parametros de disefio de Calentadores de juge (antes de la clarificacion)

Temperatura final del jugo de la etapa 106 Cantidad de Calentadores | 315

Calentadores de jugo

Nombre | Calentador 1 || Calentador 2 || Calentador 3 |

0.032|| 0032|0032
0.0015|| 00015/ 0.0015|
495 495/ 195

Diametro ext. tub. (m)

Espesor tub. (m)

Long. tub. (m)

|
|
|
No. tub. | 288 || 288 |
No. de tub. por paso | 36| 36| 36|
1. aprovechamiento de energia | 0.9]| 0.9/ 0.9
Presion vapor de calent. (kPa) | 92.52 || 92.52 | | 225.5|
Fuente de calentamiento [Pre1 (1- ¥ |[VE(ME) ¥ |[NP2(v_ v |
Incremento de Temp. (0C) | 5 || 5|
Asistente | Anterior | | Siguiente
4 3

Figura A10.3: Vista de la pestafia “Purif-2”
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4 MATLAE App

Inicio Herramientas Ayuda

*

Bienvenido
Resultados

Calentadores de jI.IgO
Nombre
ATC (m"2)
Flujo de jugo (kg/h)
Velocidad de jugo (m/s)
Incremento de temp. (0C)
oC)
oC)
Temp. entrada del jugo (oC)

(
Diferencia min. de temp. {
Temp. del vapor (

(
Temp. salida del jugo (oC)
Efectividad de temperaturas
Calor absorbido (KW}

Calor perdido (kW)

Factor de pérdidas de temp.
Fuente de vapor

CGTC (KW/m"2 K)

Demanda de vapor (ka/h)
Demand. vap. (kg/ 1000 kgCM)

vap. por pérd. (kg/1000 kgCM)

| Reporte | | Asistente |

Molienda |Purif—1 |Purif—2

Calentador 1
143.2
1.678e+05
2.108
5
46.29
97.45
46.15
51.15
0.09748
1006
124.2
0.9
Pre1 (1-Efecto
0.1441
1778
12.26
1.362

Purif-3 |Purif4 |Purif5

Calentador 2
143.2
1.878e+05
2113
5
41.29
97.45
51.15
56.15
0.108
1006
124.2
0.9

V5 (ME)

0.1605
1778
12.26
1.362

| Evap-1 | Evap-2 | Evap-3 | Evap-4 | Evap-5 | Crist | Vap-1 | Vap-2 | Vap-3 | -

Calentador 3
1432
1.878e+05
2.149
49.85
18.05
124
56.15
106
0.7342
1.003e+04
1238
0.9
NP_2 (VE-Sat
1.861
1.831e+04
126.3
14.03

Anterior

Siguiente

3

-

Figura A10.4: Vista de la pestasia “Purif-3”
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(4 MATLAB App

Inicio Herramientas Ayuda
Bienvenido Muolienda Purif-1 Purif-2 Purif-3 Purif-4 Purif-5 Evap-1 Evap-2 Evap-3 Evap-4 Evap-5 Crist Vap-1 Vap-2 Vap-3
Tangue Flash y Clarificador
Informacion a especificar para el Tanque Flash Informacidn de Salida del Flasheo
Temp. final luego del flasheo (0C) 100 Velocidad de descenso del jugo (m/s)  0.005364 Flujo de Jugo Flasheado (kg/h) | 1.858e+05
Diametro tub. de venteo (m) 1.1 Velocidad de venteo (m/s) | 09417 Brix del Jugo Flasheado (0Bx) 12.98
Diametro del tanque flash (m) 35 Agua separada del jugo (kg/h) 1926 Fol del Jugo Flasheado (%) 10.8
Pureza del Jugo Flasheado (%) 83.19
- Calcular
Corriente que entra al clarificador Modelos para el comportamiento de Ia clarificacion
Flujo de Jugo de entrada (kg/h) | 1.858¢- . Velocidad de sedimentacion Perdidas de sacarosa por inversion
Brix del jugo de entrada (0Bx) 12.98 Tao*expi-1.3823-2.2994*pH+0.1142*TmC)
Pol del jugo de entrada (%) 10.8 @ Inv. Sac. (%) = |TEO*EK[CJ{-1 23823-2 2994 pH+0.
Pureza del jugo de entrada (% 83.19 S
jug (%) cargar
Informacion a especificar para el Clarificador
Rel. Jugo Clarificado/Jugo Alcalizado (kg/kg) 0.7 Informacién de Salida (Clarificador)
Vol. activo del Clarificador (m”3) 205 Tiempo de retencion (min) ~ 66.69 Brix del Jugo Clarificado (0Bx) =~ 12.98
Temp. media del jugo en el Clarificador (oC) 95 Flujo de Lodos (kg/h) | 5.575e+0. Pol del Juge Clarificado (%) 10.8
Flujo de Jugo Clarificado (kg/h) | 1.301e+0! Pureza del Jugo Clarificado (%) 83.19
IModelo para el comportamiento de la clarificacion . - 0.02791
Vel. sed. entrada del clarifcador (cm/min) 338 FEETEA AT | .
pH del Jugo Clarificado Area secc. min. requerida clarifcador (m"2) 12.73
Reporte | | Asistente | - Sens.Local  Sens. Global | Anterior | | Siguiente

Figura A10.5: Vista de la pestajia “Purif-4”
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4 MATLAB App - X

Inicio Herramientas Ayuda

Bienvenido | Molienda |Purif—1 |Purif-2 |Purif—3 |Purif—4 Purif-5 |E\rap-1 |E\rap-2 |E\rap-3 |E\rap-4 |E\rap-5 |Cri5t |‘-’ap—1 |‘.|'ap—2 |‘.|'ap—3 |‘
Calentamiento Jugo Claro

Informacién de Salida - Calentadores de jugo claro

:

Cantidad de Calentadores
Nombre |/C-JC 1

Informacién a Especificar - Calentadores de jugo ATC (m*2) 143.2
Nombre | 1G-JC_7 Flujo de jugo (kg/h) 1.301e+05

Diametro ext. tub. (m) elocidad de jugo (m/s) 1.514
Espesor tub. (m) Diferencia min_ de temp. (0C) 24.05
Long. tub. (m) Temp. del vapor (oC) 124

No. tub. (m) Temp. entrada del jugo (oC) 95

No. de tub. por paso Temp. salida del jugo (oC) 100

Fact aprov de energia Efectividad de temperaturas 0.1721
Presion vapor de calent. (kPa) Calor absorbido (kW) 6964
Incremento de Temp. (0C) CGTC (kWim"2 K) 0.1837
Fuente de calentamiento (NP_2... ¥ | Demanda de vapor (kg/m) 1271
Dem. vap. (kg/1000 kg CM) 8.769

Calor Perdido (kW) 85.97

Vap. por pérd. (kg/1000 kgCM) 0.9743

| Reporte | | Graf.comp.  Sens.local  Sens. Global | Anterior | | Siguiente

&

Figura A10.6: Vista de la pestasia “Purif-5"
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Inicio Herramientas Ayuda

Bienvenido Molienda Purif-1 Purif-2 Purif-3 Purii-4 Purif-5

Evap-1 Evap-2 Evap-3 Evap-4 Evap-5 Crist Vap-1 Vap-2 Vap-3

Preevaporadores---Demanda de vapor vegetal (Extracciones de vapor)

Sistema |2-Preev.. ¥ Preevaporadores simple-efecto (Informacién a especificar)

Parametro | Fre-1 Pre-2
ENtactipResep DRAILMETG S Demanda de vapor vegetal a calentadores (kg/h) 1778
*) Constante y referida a Ia cafia molida Demanda de vapor vegetal a tachos (kg/1000 kg CIM) 0
Variable y referida al fijo de meladura Otras demandas de vapor vegetal (kg/1000 kg) 0 0
Informacién de salida (Preevaporacién a simple efecto)
Demanda de vapor vegetal total (kg/h) 1778
Demanda de vapor vegetal total (ka/1000 kg CM) 12.26 0

Preevaporador a doble efecto (Informacién a especificar)

Parametro V1_pre_doble | V2_pre_doble

Demanda de vapor vegetal a calentadores (kg/h) 0 0
Demanda de vapor vegetal a tachos (kg/1000 kg CIM) 0

Otras demandas de vapor vegetal (kg/1000 kg) 0 0

Informacion de salida (Preevaporacién a doble efecto)
Demanda de vapor vegetal total (kg/h) 0 0
Demanda de vapor vegetal total (kg/1000 kg CI) 0 0

_ Anterior Siguiente
3
Figura A10.7: Vista de la pestafia

“Evap-1~ (en este caso para un sistema de pre-evaporacion de dos pre-evaporadores a simple-efecto seguido de
un pre-evaporador a doble efecto)
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Inicio Herramientas Ayuda

Bienvenido | Molienda |Purit—1 |Purif-2 |Purif-3 |Purif-4 |Purit—5 |E\rap—1 Evap-2 |Evap—3 |Evap—4 |E\rap-5 |Crisl |\-’ap-1 |Vap-2 |\|’ap-3 |>

*arametros de los preevaporadores

Preevaporador a doble efecto---Parametros especificos Vasos

Parametro 1_pre_dobl V2 _pre dobl

Celda de vapor (Preevaporadores a simple efecto) Presion en el cuerpo(kPa) | 170| | 140|
Parametro | Pre-1 Pre-2 ATC (m"2) | 11 30| | 1130|
Presion en el cuerpo(kPa) | 170] | 170| Long. tubos de la calandria (m) | 26| | 26/
ATC (m"2) | 180] | 1180 Factor de llenado de tub. en calandria | 0.33] | 0.33
Long tubos de Ia calandria (m) | 28] | 26| Factor de aprovechamiento de energia | 09] | 09|
Factor de llenado de tub. en calandria | D.33| | 0.33| '
Incremento de BX (0BxX) | 3| | 3| Preevaporador a doble efecto--Parametros generales

Presion del vapor de escape (kPa) | 225.5| | 225.5| Incremento total de Bx (0Bx)
Grados de sobrecalentamiento (oC) | 3| | 3| Error max. para los brix del vaso
Factor de aprovechamiento de energia | 0.9| | 0.9| Presion del vapor de calent. Vaso 1
Fuente de calentamiento |[NP_1(.. ¥ |[|NP_1(.. ¥ Grados de sobrecalentamiento (oC)

Fuente de calentamiento (NP_1(.. V|

Temp. agua de inyeccion del condensador baromeétrico (oC)
Temp. agua de rechazo del condensador barométrico (oC)

| Asistente | . Calcular . Anterior  Siguiente
4

Figura A10.8: Vista de la pestajia “Evap-2” (en este caso para un sistema de pre-evaporacion de dos pre-evaporadores a simple-efecto seguido de
un pre-evaporador a doble efecto)
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Inicio Herramientas Ayuda

Bienvenido Molienda Purif-1 Purif-2 Purif-3 Purif-4 Purif-5 Evap-1 Evap-2 Evap-3 Evap-4 Evap-5 Crist Vap-1 Vap-2 Vap-3 >

Parametro Pre-1 Pre-2 Parametro V1_pre_doble W2_pre_doble
Incremento de conc. de brix (0Bx) 3 3 Incremento de conc. de brix (0Bx) 2.748 2252
Brix de salida (0Bx) 15.98 18.98 Brix de salida (0Bx) 21.73 2398
EPE por concentracién (oC) 0.3804 0.4685 EPE por concentracion (oC) 0.5215 0.5552
EPE por cabeza hidrostatica (oC) 0.7453 0.7544 EPE por cabeza hidrostatica (oC) 0.7596 0.9051
EPE total (oC) 1.126 1.223 EPE total (oC) 1.281 1.46
Temperatura de ebullicion (0C) 116.3 116.4 Temperatura de ebullicion (oC) 116.4 110.8
Flujo de jugo a la salida (oC) 1.057e+05 8.896e+04 Flujo de jugo a la salida (oC) 7.771e+04 7.041e+04
Agua evaporada (kg/n) 2.442e+04 1.67e+04 Agua evaporada (kg/h) 1.125e+04 1.077e+04
Calor absorbido por el jugo (kW) 1 73e+04 1.029e+04 Calor cedido (KW) 7659 6923
Calor perdido (kW) 1922 1143 Calor perdido (kW) 759.9 692 3
CGTC (kW/m"2 K) 1.887 1.136 CGTC (kW/m"2 K) 0.7708 1.201
Demanda de vapor de calent. (kg/h) 3.149e+04 1.873e+04 Tasa de evaporacion (ka/h m*2) 9533 9.127
Demand. vap. de calent. (kg/1000 kg CM) 2171 129.2 Relacion extracc. vaporfAgua evap. (%) 0 0
A
DemaEr;c;;f?:é Z(;L:-z:ﬁi;rjaii 02:?,22 0_185;; Demanda de vapor (kg/h) | 1.261e+| Evap. a condensador/Evap. total (%)
S i S 02157 0155, DeManca devapor (kg/1000 kg CM) | 86.99 | Agua a condensador (kg/m)
Tasa de evaporacion (kg/h m*2) 20.69 1445 ~Demandadevaporpor ATC (kg/hm"2) | 5345 | vapal Cond. (kg/)
Vap. por perd. (kg/1000 kgCM) 21.71 12.92 Economia (kg agua evap./kg vapor) 1471
Relacion extracc. vapor/Agua evap. (%) 7.281 Eficiencia (kg ag'ua evap/kgaguatotal)  0.2573
Vapor por perdidas (kg/1000 kgCM) | 16.52
_ Reporte | | Asistente  Sens.Global  Sens. Local | Anterior | Siguiente = _

Figura A10.9: Vista de la pestaiia “Evap-3”
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Inicio Herramientas Ayuda

Bienvenido | Molienda |Purif—1 ‘Purif—2 ‘Purif—3 ‘Purif—d |Purif-5 |E\rap-‘1 |E\rap-2 ‘E\rap-ii Evap-4 |E\rap-5 ‘Crisl ‘wm |‘-|"c'|p—2 |'.mp-3 |*

Evaporador a Miltiple-Efecto

Informacidn corriente de jugo entrada Informacidn a especificar para los efectos
Flujo de jugo (kg/h) 7.041e+04 Parametro | Vaso 1 Vaso 2 Vaso 3 Vaso 4 Vaso 5

Brix del jugo (0Bx) 23.98 Presion en el cuerpo(kPa) | 140] | 120| | 90| | 60| | 15|
R S Wl e ATC (m2) | 1180/ | 1180| | 1180 | 1180 | 1180 |
Cantidad de Efectos | 5| <] Long. tubos de Ia calandria (m) | 26| 26| 26| 26| 26|
Factor de llenado de tub. en calandria | 0.33| 0.33| | 0.33] | 0.33]| 0.33]
Factor de aprovechamiento de energia | 0.9 || 0.9| | 09/ 09| 09/

Extracc. de vapor a calentadores (kg/h) 0 0 0 0 0

Extracc. vapor a tachos (kg/1000 kgCM)| ol| ol o] 0| 0]

Otras extracc. de vapor(kg/1000 kgCM) | o]| of| ol ol| 0|

Parametros generales a especificar

Brix de la Meladura (0Bx) _ Temp. agua de inyeccion del condensador barométrico (oC)

Error max. para los brix del vaso -
- Temp. agua de rechazo del condensador barométrico (oC)
Presién del vapor de calent. Vaso 1 2255

Grados de sobrecalentamiento (oC)
Fuente de calentamiento m

Seleccionar

— NP_1 (VE-Sc) . .
| Asistente . Calcular  Anterior | Siguiente
S NP_2 (VE-Sat)

3

Figura A10.10: Vista de la pestaiia “Evap-4"
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Inicio Herramientas Ayuda

— x

Bienvenido

Resultados del evaporador a Multiple-Efecto

Molienda |Pur'rf-1 |P|..|rif—2 |Pur’rf—3 |Pur'rr-4 |P|..|rif—5 |E\rap-1

Parametro | Vaso 1 Vaso 2
Incremento de conc. de brix (0Bx) 3.888 498
Brix de salida (0Bx) 27.87 32.85
EPE por concentracion (oC) 0.7204 0.9099
EPE por cabeza hidrostatica (oC) 0.923 1.076
EPE total (oC) 1.643 1.986
Temperatura de ebullicion (oC) 110.9 106.8
Flujo de jugo a 1a salida (oC) 5.059e+04 5.14e+04
Agua evaporada (ka/h) 9824 9185
Calor cedido (kW) £750 6090
Calor perdido (kW) 678 609
CGTC (KkW/m*2 K) 0.3944 1.841
Tasa de evaporacion (kg/h m*2) 8.325 7.784
Relacion extracc. vapor/Agua evap. (%) 0 0
Extracciones de vapor (kg/h) 0 ]
Extracciones de vaper (kg/1000 kg CM) 0 0
Demanda de vapor de calent. (kg/h) | 1.111e+0:

Demanda de vapor (kg/1000 kg CM)
Demanda de vapor por ATC (kg/ h m~2)

| Reporte | | Asistente |

76.671
1.883

| Evap-2 | Evap-3 | Evap-4

Vaso 3
6.745
39.59
1.208
1.412
262
99.31
4 265e+04
8757
725
5725
0.7973
T7.421
0
0
0

Econ. (kg agua evap./kg vapor)

Eficiencia (kg agua evap./kg agua total)
Vap. por pérd. (kg/1000 kgCM)

Evap-5 |Crist |\rap-1 |vap-2 |vap-3 |

Vaso 4 Vaso 5

9.642 15.77

4923 65

1.759 1.94

2.061 6.247

3.82 8.136

89.75 62.16

3.43e+04 2.598e+04

8352 5440

5510 5320

551 532

0.6054 01707

7.078 T.153

0 21.07

0 1778

0 12.26
4 Evap. a condensador/Evap. total (%) =~ 14.95
0.8301 Vapor al condensador (kg/h) 8662

3325 Agua al condensador (kg/h) | 2.54%e+0

| Anterior | Siguiente

2

-

Figura A10.10: Vi ista de la pestaiia “Evap-5~
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4| MATLAR App
Inicic Herramientas Ayuda

Bienvenido Molienda Purif-1 Purif-2 Purif-3 Purif-4 Purif-5 Evap-1 Evap-2 Evap-3 Evap-4 Evap-5 Crist Vap-1 Vap-2 Vap-3

Cristalizacion

Informacién corriente entrada

Informacion de Salida
Flujo de meladura (kg/h) | 2.598e+04

e TR S 65 Flujo Tedrico de Azdcar Crudo (kg/h) | 1.249e+04
. . o
Pol de la meladura (%) 54.07 Pureza tedrica del Azdcar Crudo (%) 992
e . o
Pureza de la meladura (%) 83.19 Brix tedrico del Azacar Crudo (%) 99.8

Flujo Teérico de Miel Final (kg/h) | 5021
Rendimiento tedrico (%) 8.615

Recobrado teorico (%) | 67.09
Informacion a especificar Cruz Cobenze

Humedad del Azlcar (%) 02
Pol del Azlcar (%) 99 Informacién de Salida considerando otras pérdidas de sacarosa
BLE 0L RIE T Flujo Tedrico de Azlcar Crudo (kg/h) 1.187e+0¢
Brix de 2 Miel Final (0Bx) 88

Rendimiento tedrico (%)  8.185
Recobrado tedrico (%) 63.74

Pérdidas en Miel Final consideradas (%)  9.108

Informacidn a especificar--Pérdidas de Sacarosa Pérdidas en bagazo consideradas (%) 3 981

Pérdidas por inversian en Clarificacion (%) 2
Otras fuentes de Pérdidas (%) 3

Reporte Asistente Sens. Global Sens. Local Anterior Siguiente

3

Figura A10.12: Vista de la pestasia “Crist”
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Inicio Herramientas Ayuda

Bienvenido  Molienda |Purif—1 |Purif—2 |Purif—3 |Purif4 |Purif5 |Evap1 |E\rap—2 |E\rap—3 |Evap4 |Evap5 |Cri51 Vap-1 |‘-|".':Ip—2 |‘-|"ap—3 |‘

Sistema de Vapor |

Modelo para estimar el Valor Calérico del Bagazo (Hu)

["1Especificar modelo  Adodelo: | Hugot ¥ | |*La expresion que se muestra es la referida por ~

Hugot [19848].
@ Hu= 1?790-50.23*Bx8g2—201

Hessey Donde:

Pritzeiwitz
Mauricio
Cantidad de Generadores de Vapor 2

Informacidn a especificar---Generadores de Vapor

Parametro/Generador de vapor | Gi-7 GV-2
Presion del vapor de salida (kPa) 1860 1860
Temp. del vapor de salida (oC) 310 310
Presion del agua de alimentar (kPa) 1860 1860
Temp. del agua de alimentar (oC) a5 a5
Eficiencia del generador de vapor (%) 75 75
Capacidad de generacion (kg de vapor/h)| 4 5e+04 4.5e+04

Informacion de Salida---Generadores de Vapor

Parametro/Generador de vapor | G\-1 GV-2
indice de Generacion de Vapor (ka/kg) | 2 114 2114
Demanda de bagazo tedrica (kg/h) | 2.129e+04 || 2.129e+04
Grados de sobrecalentamiento (oC)| 1013 101.3

Reporte | | Asistente | | Calcular Sens.Global  Sens.Local  Comp.GV _ Anterior | | Siguiente

Figura A10.13: Vista de la pestaiia “Vap-1~

-
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Inicio Herramientas Ayuda

— x

Bienvenido
Sistema de Vapor Il

Cantidad de Turbogeneradores | 3|2

Informacién a especificar---Turbogeneradores

Parametro/Turbogenerador | Turbo-1 Turbo-2 Turbo-3
Presion del vapor de entrada (kPa) 1860 1860 1860
Temp. del vapor de entrada (oC) 310 310 310
Presion del vapor de salida (kPa) 295 225 295
Temp. del vapor de salida (oC) 170 170 170
Eficiencia mecanica (%) 90 a0 a0
Eficiencia electrica (%) 90 90 a0
Capacidad de generacion (Kw-h) 1500 1500 1500

Informacion de Salida---Turbogeneradores

Parametro/Turbogenerador | Turbo-1 Turbo-2 Turbo-3

Eficiencia termodinamica (%) | 55.75 55.75 55.75
Grados de sobrecalentamiento (oC) 46.02 4602 46.02
Cantidad de vapor de escape (kg/h) | 2.749e+04 || 2.749e+04 || 2 749e+04

Reporte | | Asistente | Sens.Turbo  Comp.Turbo  Calcular |

Figura A10.14: Vista de la pestaiia “Vap-2~
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Molienda |Purif—1 |Purif—2 |Purif—3 |Purif4 |Purif5 |Evap1 |E\rap—2 |E\rap—3 |E\ra;}4 |E\rap—5 |Cri51 |‘|Ihp—1

Vap-2 |Vap—3 |*

| Anterior | Siguiente _




4| MATLAE App
Inicic Herramientas Ayuda

Bienvenido Molienda Purif-1 Purif-2 Purif-3 Purif-4 Purif-5

Sistema de Vapor lIl

Corriente de VE total a la entrada del colector

Flujo de Vapor de Escape (kg/h) | 8.247e+04

Temperatura del VE (oC) 170
Presion del VE (kPa) 225
Grados de sobrecalentamiento (oC) | 46.02

Informacion a especificar al colector de VE

Temp. del agua de atemperar (oC) 30
Presion del agua de atemperar (kPa) 200
Grados de sobrecalentamiento final (oC) 15
Presion final del vapor atemperado (kPa) 225
Calcular
Salida del colector de VE (NP-VE_1)
Flujo de agua de atemperamiento (kg/h) 2033
Temperatura final del vapor (oC) 139
Flujo del vapor atemperado (kg/h) | 8.45e+04

Reporte Asistente

Evap-1 Evap-2 Evap-3 Evap-4 Evap-5 Crist Vap-1 Vap-2

No existe segundo nivel de presién para el VE (NP-VE_SAT)
Balance de demanda de vapor del 2do nivel de VE (NP-VE_SAT)

Demanda de vap. del 2do nivel de VE condicionada con anterioridad (kg/h)
Demanda de vap. del 2do nivel de VE de Tachos (kg/1000 kg CM)

Otras demandas de vap. del 2do nivel de VE (kg/1000 kg CM)

Factor de aprovechamiento por pérdidas en conductos de vapor

Calcular Total (kg/h)

Informacién para el atemperador del 2do nivel de VE (NP-VE_SAT)

Temp. del agua del atemperar (0C) 30
Presion del agua de atemperar (kPa) 200
Grado de sobrecalentamiento final (oC) 3
Presion final del vapor atemperado (kPa) 220
Porcentaje del vapor de NP-VE_1 que se atempera (%) 30
Salida atemperador para NP-VE_SAT Calcular
Flujo de agua de atemperamiento (kg/h) | 436.9
Temperatura final del vapor (oC) 126.3
Flujo del vapor atemperado (kg/h) | 4.269e+04
Flujo de VE del 1er nivel de presion final (kg/h) 4 225e+04
Anterior

Figura A10.15: Vista de la pestasia “Vap-3”
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Vap-3

1.958e+0<
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Figura A10.16: Vista de la pestasia “Vap-+"
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4 MATLAB App - X
Inicic Herramientas Ayuda
< | Molienda | Purif-1 | Purif-2 | Purif-3 | Purif-4 | PUrif-5 | Evap-1 | Evap-2 | Evap-3 | Evap-4 | Evap-5 | Crist | Vap-1 | Vap-2 | Vap3  Vap4 | Vap
Balance General-l
Balance General de Vapor Directo
Factor de aprovechamiento por pérdidas en conductos de vapor p.g  Balance General de Vapor Vegetal (Simple-efecto)
Resultad Oftras demandas <ej. vapor a VRP= (kg/h) 4 55e+04 Demanda (kg/h) 1778 Demanda (kg/1000 kg CM) 12 26
esL 05 R -
Disponibilidad (kg/h) | 5.022e+04 | Disponibilidad (kg/1000 kg CIM) 3463
Demanda (kg/h) = 1.422e+05 Demanda (kg/1000 kg CM) 980.6 Exceso (kg/h) | 4.844e+04 Exceso (kg/1000 kg CIM) 334.1
Disponibilidad (kg/h) — :ewj Disponibilidad (kg/1000 kg CM) 620.7 Equipos y/o procesos consumidores
Deficit (kg/) |-5.218e+0 Déficit (kg/1000 kg CM -359.9 . ST re—
kg g cM) Seleccionar Demanda (kg/h) o [ Graficar |
Vapor a VRP (%) 50.56  wvapora VRP (kg/1000 kgCM) 313.8 Calentador 1 de Pu
Demanda (kg/1000 kg CM) 0
3
Balance General de VE del primer nivel de presién (NP-VE_1)
Demanda de Tachos a especificar (kg/ 1000 kg CM) 0/ Balance General del segundo nivel de presion del VE (NP-VE_SAT)
Otras demandas de vapor (kg/ 1000 kg CM 0
Factor de aprovechamiento por pérdidas eanDn(dlEthDS de \?Ei or} 0.9 Demanaa (Kgm} 1.958e+04 Demanda {kgﬁ ooo l{g CM} 1351
: B - =/ Disponibilidad (kg/h) = 4.269e+04 | Disponibilidad (kg/1000 kg CM) =~ 294.4
Demanda (kg/h) | 1.28e+05 Demanda (kg/1000 kg CI) 882.5 Exceso (kg/i) | 2.31e+04 Exceso (kg/1000 kg CM) 159.3
Disponibilidad (kg/) | 8.247e+04 | Disponibilidad (kg/1000 kg Ch) 568.7 Equipos y/o procesos consumidores
Deficit (kg/h) | -4.55e+04 Deficit (kg/1000 kg CM -313.8 ; e
(kg achy - Seleccionar Demanda (kg/h) o/ [ Graficar |
Equipos y/o procesos consumidores Calentador 3 de Pu 0
Demanda (kg/h) 7 R Demanda (kg/1000 kg CM)
Seleccionar
Pre_evaporador 1 ~| Demanda (kg/1000 kg CM) 0
' - Graficar
| Reporte | | Asistente | . Calcular | Anterior | | Siguiente



%] MATLAB App - X
Inicio Herramientas Ayuda
<‘ Purif-1 | Purif-2 | Purif-3 ‘ Purif-4 ‘ PUif-5 | Evap-1 ‘ Evap-2 ‘ Evap-2 | Evap-4 | Evap-5 | Crist | Vap-1 | Vap-2 ‘ Vap-3 ‘ Vap4  Vap5 | Cond
Balance General-ll
Balance de la demanda de vap. de Cristalizacion (especificada)
Demanda (kg/h) 0 Demanda (kg/1000 kg Ch}) a
Fraccion suplida por vapor vegetal a simple-efecto (%) 0
Fraccion suplida por vapor vegetal a doble-efecto (%) 0
Fraccion suplida por extracciones al ME (%) 0
Fraccion suplida por vapor de escape de NP-1 (%) 0
Fraccion Suplida por vapaor de escape de NP-2 {%} 0
Balance de Bagazo
Consumo (kg/h) | 4.258e- Sobrante (ka/h) 3666
Consumo (kg/1000 kg CM) 2936 Sobrante (kg/1000 kg CM) 2528
Consumo (%) 92.07 Sobrante (%) | 7.927
| Reporte | | Asistente | | Anterior | Siguiente _

Figura A10.17: Vista de la pestafia “Vap-5"
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4. MATLAB App

Inicio Herramientas Ayuda

< Purii-2 Purif-3 Purif-4 Purif-5 Evap-1
Balance de Condensados

Condensados de calentadores

Calentador 1 de jugo alcaiizado
GV (® Imbibicion y otros usos

Calentador 2 de jugo alcaiizado
GV (® Imbibicion y otros usos

Calentador 3 de jugo alcalizado
@V (® Imbibicion y otros usos

Calentador 1 de jugo claro
GY (® Imbibicidn y otros usos

Evap-2

Balance parcial condensados para el Sistema de Vapor

Disponibilidad de agua para GV (kg/h) ' 8.376e+(

Demanda de agua para GV (kg/h)
Demanda de agua para atemperar (kg/h)

Déficit de agua para GV (kg/h)

Reporte Asistente

Se+04
2470

-5709

Evap-5 Crist Vap-1 Vap-2

Condensados de Pre-evaporadores

Pre-evaporador 1 a simple-efecto
.GV Imbibicion y otros usos

Vaso {1 del Pre-evap. doble
GV Imbibicién y otros usos

Condensados del Miltiple-efecto

Vaso 1

e, Imbibicion y otros usos
Vaso 2

e, Imbibicion y otros usos
Vaso 3

GV (® Imbibicion y otros usos

Disponibilidad (kg/h) | 6.068e+(

Demanda para imbibicién (kg/h) = 6e+04

Otra demanda (kg/ 1000 kg CM) 0
Sensibilidad

Figura A10.18: Vista de la pestaiia “Cond”
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Vap-3 Vap-4 Vap-5 Cond FIM

Pre-evaporador 2 a simple-efecto
Ole Imbibicion y otros usos

Vaso 2 del Pre-evap. doble
GY  (® Imbibicidn y otros usos

Vaso 4
@V (® Imbibicion y otros usos

Vaso 5
GV (® Imbibicién y otros usos

Balance parcial condensados para agua de reuso tecnolégico

Demanda total (kg/h) | Ge+04
Exceso (kg/h) 682.3

Exceso (m"3/) 06823

Exceso (m*3/1000 kg CM) | 0.00470¢

Anterior

Siguiente

]

-



4 MATLAB App

Inicio Herramientas Ayuda

< |Pur'rf—2 |Pu|'if—3 |Purif4 |Pur'rf—5 |E\ra;}1 |E1.rap—2 |E1.rap—3 |E1.rap—4 |E\rap—5 |Crist |Vap-1 |Vap-2 |\|'ap—3 |Vap-4 |Vap-5 |Ccnd FIN

| ObtenerReporte‘ Codigo para el reporte | SALVAR | ] Realizar analisis econdmico

Opciones del analisis economico

Precio/Costo unitario

Precio del Azlcar Crudo ($/1000 kg)

60

Precio de la Miel Final ($/1000 kg)

40

Precio del bagazo ($/1000 kg)

30

Precio del agua GV ($/m*3)

10

Precio del agua "Uso Tecnolagico” ($/m*3)

10

Precio del Vapor de Escape NP2 (SAT) ($/1000 kg)

Otras opciones

[l Analizar con brix meladura normalizado

[ | Considerar "otras pérdidas de sacarosa”

| Asistente

Incluir en el Valor Total

[v| Aztcar Crudo [+ IMiel Final
Bagazo sobrante
[vapor directo sobrante

[ ]vapor de escape sobrante NP1
[v|Vapor de escape sobrante NP2 (SAT)

| ECoNOMiA |

Figura A10.19: Vista de la pestajia “Fin”
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Unidad de tiempo

Horas
Dia
Dias zafra

Incluir en el Gasto Total

Bagazo consumido
Déficit de agua GV
Déficit de agua "Uso Tecnoldgico”

| Anterior

-



Anexo 11: Modelo experimental de Serrano (2022) para la estimacion de la velocidad de
sedimentacién de jugos en clarificadores seglin su contenido de solidos disueltos (brix)

Titulo: Correlacion matemdtica para la estimacion de la velocidad de sedimentacion de impurezas en jugo
alcalizado: una aproximacion experimental

(Manuscrito inédito)

Autor: MSc. Jonathan Serrano Febles Fecha: Abril 2022

Universidad de Matanzas
Introduccion

Uno de los mayores efectos de la imbibicién se expresa en el proceso de clarificacién a través de
la marcada significacién que ejerce el brix del jugo mezclado sobre el brix del jugo alcalizado y
consecuentemente sobre la velocidad de sedimentaciéon de impurezas en el clarificador. Por tal
motivo se requiere de un modelo matemdatico que describa cémo varfa la velocidad de
sedimentacién del clarificador de acuerdo a la dilucién del jugo alcalizado. Ello puede realizarse
sobre la base de un estudio experimental ya que de acuerdo a Rein (2017), la velocidad de
sedimentacién en clarificadores de bajo tiempo de retencién puede ser directamente estimada a
nivel de laboratorio a partir de pruebas de sedimentacién discontinua en probetas de 1 000 mL o

de 500 mL.

Materiales y métodos

Para estudiar el comportamiento de la velocidad de sedimentacién respecto a los grados brix del
Jugo alcalizado, se simula este jugo a partir de muestras de jugo primario (de diferentes grados
brix), jugo filtrado y lechada de cal; tal como lo establece (MINAZ, 2010). El pH del jugo

alcalizado se regula mediante la lechada de cal hasta ajustarlo a 8 (valor usual en la practica) y se

calienta hasta 100 °C, de gran importancia esta Gltima condicién dada la alta influencia que
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presenta tal pardmetro sobre el comportamiento de la sedimentacién. Se estudia la variacién del
porcentaje de sélidos disueltos entre 10,5 a 20,5 °Bx a intervalos de 2,0 °Bx.
Durante la experimentacién, antes de adicionarlo a la probeta de 1 000 mL, se deposita
previamente en esta el floculante preparado para su uso en el proceso tecnolégico. En este caso
concierne a Zukerfloc 400 C Plus; que para todos los experimentos se mantiene su concentracién
constante a 5 mg/L (ppm) y con una relacién respecto al jugo alcalizado que representa
aproximadamente 5 g/1 000 kg de cana molida. Estos tltimos valores estdn en correspondencia
con los valores comunes de la préctica ingenieril y con lo establecido en MINAZ (2010). Estos
experimentos se realizan con dos réplicas para una mayor reproducibilidad de los resultados.
Se determina la velocidad inicial de sedimentacién tal como lo establece Rein (2017) y a partir de
esta se correlaciona por regresion simple con el porcentaje de sélidos disueltos en el jugo
alcalizado (°Bx JA), de tal manera que:
u,= f (BxJA) (A11.1)
Donde:
U,: Velocidad de sedimentacién inicial (cm/min)
BxJA: Brix del jugo alcalizado (°Bx)
También se determina durante los experimentos la velocidad de sedimentacién al cabo de cinco
minutos (método rapido) y el indice de compactacién de lodos al cabo de treinta minutos segtn
lo establecido por MINAZ (2010). Se analiza ademads el porcentaje de remocién de turbidez como
indicador de la calidad de la sedimentaciéon. Para ello, se determina la turbiedad del jugo alcalizado
y clarificado acorde a MINAZ (2006). Al finalizar cada experimento, se controla la variacién del
pH del jugo clarificado respecto al valor inicial ajustado del pH del jugo alcalizado de 8.
El porcentaje de remocién de turbidez se calcula a través de la expresién siguiente

Tia—Tyc

Ry =227 100 (A11.2)
Tia
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Donde:

R7: Remocion de turbidez (%)

T;4: Turbiedad del jugo alcalizado
Tjc: Turbiedad del jugo clarificado

Resultados

Mediante las simulaciones del jugo alcalizado a diferentes porcentajes de sélidos disueltos, se

obtienen las diferentes curvas de sedimentaciéon con una adecuada reproducibilidad de los

resultados:
E 304 "Bx JA
L 105
2 - 12,5
£ 2 145
2 L 165
= 18,5
S 204 %
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Figura A11.1: Curvas de sedimentacion para diferentes composiciones de sélidos disueltos del jugo

alcalizado
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Figura A11.2: Curvas de sedimentacion para diferentes composiciones de sélidos disueltos del jugo
alcalizado (Primera réplica)
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Réplica 2
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Figura A11.3: Curvas de sedimentacion para diferentes composiciones de sélidos disueltos del jugo
alcalizado (Segunda réplica)

En cada experimento se evidencia como al aumentar la concentracién de sélidos disminuye la
velocidad de sedimentacién, de tal manera que se alcanza con mayor rapidez la sedimentacion
impedida. El comportamiento de la velocidad de sedimentacién estd en correspondencia con los
resultados experimentales de Morales, Népoles, Fernandez, y Gonzédlez (2011); quienes
compararon la velocidad de sedimentacién para el jugo primario, secundario y mezclado. De ello
result6 que el jugo primario sedimenta de forma més estable y répida, por ser mas denso y puro;
mientras que el secundario y el mezclado a ser més diluidos e impuros, presentan los sedimentos
una caida més brusca y violenta, fundamentalmente en los primeros minutos.

A su vez, la tendencia de las curvas obtenidas coinciden con la presentada por Peldez, Retzmann,
y Alvarez (2016); aunque se aclara que en este caso no se hace alusién al contenido de sélidos
solubles del jugo pero se sobreentiende que sea a los valores comunes de operacién. El retardo de
la sedimentacién segun el contenido de s6lidos solubles se evidencia facilmente con la velocidad
de sedimentacioén al cabo de uno y cinco minutos, determinadas por el método rapido que propone

MINAZ (2010). En la figura siguiente se muestra dicho comportamiento:
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Figura A11.4: Velocidades de sedimentacion segiin el método rdpido al cabo de 1 minuto (A)y 5 minutos
(B) (cada curva corresponde a una corrida experimental)

Los valores determinados de SK1 y SK5 entre 10 y 15 oBX, se encuentran en el orden de las
velocidades determinadas por Emilio Diaz y colaboradores en la evaluacién de un clarificador
BTR en un central en Ciego de Avila (“Orlando Gonzélez”) en Diaz et al. (2003). Segiin esta
misma fuente, el valor de velocidad de caida al cabo de un minuto debe ser superior a 15
cm/minutos para operar eficientemente.

El indice de compactacién (debe ser menor del 30 %) asf como la remocién de turbidez presentan
una estrecha relaciéon con el retardo en la sedimentacién por el efecto de la concentracién de

so6lidos disueltos, tal como se ofrece en la figura siguiente:
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Figura A11.5: Indice de compactacion y porcentaje de remocion de turbidez segiin la composicion de sélidos
disueltos del jugo alcalizado

Estos valores estan en el orden de los obtenidos en un estudio realizado por la Universidad de
Matanzas, ICIDCA y la delegaciéon provincial de AZCUBA en este mismo central con igual
floculante, de acuerdo a lo presentado en Méndez (2014).

En la tabla siguiente se ofrecen los interceptos de las rectas tangentes con el eje x (tiempo) para
una altura inicial de 30 cm para la determinacién de la velocidad de sedimentacién inicial de
acuerdo al procedimiento recomendado por Rein (2017):

Tabla A11.1: Intercepto de las recta tangentes a las curvas de sedimentacion para determinar la velocidad
mdzxima.

‘Bx JA  Intercepto (x; 0) Velocidad mdxima de sedimentacion (cm/minuto)

Exp.1 Exp.2 Exp.3 Exp.l Exp.2 Exp.3
10,5 0,56 0,48 050 58,57 62,50 60,00
12,5 0,86 1,00 0,78 84,88 30,00 38,46
14,5 1,06 1,16 1,22 28,30 25,86 24,59
16,5 2,14 1,61 148 12,50 19,87 20,27
18,5 2,45 241 1,90 12,24 12,45 15,79
20,5 3,00 3,00 2,06 10,00 10,00 14,56
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Se correlaciona el porcentaje de sélidos disueltos en el jugo alcalizado con la velocidad de

sedimentacién inicial mediante la siguiente expresién:

92,147

=(-1,2
U, = ( '85+Bx]A'

)2 (A11.2)

En la figura siguiente se ofrece la descripcién de la velocidad de sedimentacién inicial segin el

porcentaje de sélidos disueltos del jugo alcalizado:
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Figura A11.6: Velocidad de sedimentacion inicial segiin los grados brix del jugo alcalizado (BxJA)

No se apreciaron en todos los experimentos caidas significativas en el pH, comportamiento
también presentado en el estudio de Emilio Diaz y colaboradores en Diaz et al. (2003), la que fue
del orden de 0,3 unidades. Batule (2009) atribuye la caida de pH solamente al contenido de iones

fosfato contenido en el jugo y no propiamente al comportamiento de la sedimentacion.
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Anexo 12: Validacion de las funciones de calculo de SugarAsist para el primer caso de estudio

A
1 2 3 :
A jlé ' ;
' . ! Vapor de escape
: ! Vapor de escape
! P i 4 >
-------------------------------------------- - ‘
9

Corrientes azucaradas
==amu= Vapor de agua

Figura A12.1: Configuracion tecnolégica del sistema termo-energético del primer caso de estudio para las
etapas de purificacion-evaporacion. En la figura: 1-calentador primario; 2-calentador secundario; 3-
calentador rectificador; 4-tanque flash; 5-clarificador; 6-calentador de jugo claro; 7-pre-evaporador a
doble efecto; 8-pre-evaporador a simple efecto; 9-evaporador a miltiple efecto.
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Tabla A12.1: Resultados para la etapa de calentamiento del jugo alcalizado en el primer caso de estudio

Parametro Calentador Primario Calentador Secundario Calentador Rectificador
Valor Valorref. Erro Valor Valorref. Erro Valor Valorref. Erro
ref. por r (%) ref. por r (%) ref. por r (%)
por SugarAsi por SugarAsi por SugarAsi
STA | st STA st STA | st

Velocidad del 2,030 2,108 3,47 2,040 2,107 3,18 2,040 2,143 4,81

jugo (m/s) 0 0 0

Efectividad 0,070 0,070 0,00 0,070 0,071 1,42 0,750 0,757 0,92

Termodinam 0 9 5

ica

Coeficiente 0,098 0,105 6,67 0,110 0,104 5,77 2,020 1,987 1,66

Global de 0 0 1

Transferenci

a de Calor

(kW/m? K)

Diferencia 70,92 64,29 9,35 59,42 65,150 8,80 18,19 17,980 1,17

minima de O 0 0 1 0 0

temperaturas

(°C)

Demanda de 1,654 1,623 1,87 1,645 1,624 1,29 18,91 18,510 2,16

vapor - 1000 0 3 0 1

(kg/h)

Tabla A12.2: Resultados para el calentamiento de jugo claro en el primer caso de estudio
Pardmetro Calentador de jugo claro
Valor referido Valor referido por Error
por STA SugarAsist (%)
Velocidad del jugo (m/s) 1,450 1,514 4,228 %
Efectividad Termodindmica 0,170 0,172 1,16 %
Coeficiente Global de Transferencia de 0,187 0,184 1,630 %
Calor (kW/m? K)
Diferencia minima de temperaturas (°C) 24,190 24,050 0,582 %
Demanda de vapor - 1000 (kg/h) 1,274 1,271 0,236 %
Tabla A12.3: Pardmetros de salida de los pre-evaporadores del primer caso de estudio
Parametro  Pre-evaporador a simple Vaso 1 del pre- Vaso 2 del pre-
efecto evaporador a doble efecto = evaporador a doble efecto
Valor Valor ref. | Erro Valor Valorref. Erro Valor Valorref. Erro
ref. por r (%) ref. por r (%) ref. por r (%)
por  SugarAsi por  SugarAsi por  SugarAsi
STA st STA st STA st

Brix de 15,81 15,98 1,06 18,09 18,26 0,93 20,90 21,52 2,88

salida (°Bx)
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Temperatu 115,83 116,30 0,86 1153 116,30 0,80 109,5 110,60 3,68
ra del 0 1 7 9

cuerpo (°C)

Agua 23,29 24,42 4,68 12,35 | 12,46 0,87 12,85 | 13,26 3,09
evaporada -

1000

(kg/h)

Tasa de 19,74 20,69 4,59 10,47 10,56 0,80 10,88 11,24 3,20
evaporaci6

n (kg/h m?)

Coeficiente = 1,57 1,74 9,77 0,788 0,83 4,60 1,62 1,58 5,80
global de

trasferenci

a de calor

(kW/m? K)

Consumo 29,00 28,36 221 12,59 12,59 0,00 - - -
de vapor de

escape

1000

(kg/h)

Tabla A12.4: Demanda de agua de inyeccion del condensador barométrico del pre-evaporador a doble
efecto
Condensador barométrico del pre-evaporador a doble efecto

Parametro Valor referido por Valor referido por Error
STA SugarAsist (%)
Consumo de agua de inyeccién 468,83 458,20 2,32

(kg/h)

Tabla A12.5: Pardmetros de salida del vaso 1, vaso 2y vaso 3 del evaporador a miltiple efecto del primer
caso de estudio

Parametro | Vaso 1 Vaso 2 Vaso 3
Valor @ Valor Erro  Valor Valor Erro Valo Valor Erro
ref. ref. r (%) ref. ref. r (%) rref. ref. r (%)
STA  SugarAsi STA  SugarAsi STA  SugarAsi
st st st
Brix de 24,61 24,45 0,65 28,74 28,50 0,84 84,6 84,50 0,38
salida (°Bx) 2 3
Temperatu = 108,6 109,80 1,02 1150 105,40 9,10 97,6 99,08 1,40
ra del 8 0 8 9
cuerpo (°C)
Agua 9,45 9,39 0,60 9,85 9,81 0,39 9,85 10,31 4,48
evaporada - 7
1000
(kg/h)
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Tasa de
evaporaci6
n (kg/h m?)
Coeficiente
global de
trasferencia
de calor
(kW/m? K)
Consumo
de vapor de
escape

1000
(kg/h)

8,04

0,33

9,45

7,96 1,07 8,35 837
0,33 1,52 1,65 1,77
9,45 0,00 - -

0,25 847 8,74
1
6,44 1,10 1,16
8

3,04

5,44

Tabla A12.6: Pardmetros de salida del vaso 4y vaso 5 del evaporador a miiltiple efecto del primer caso de

estudio
Parametro

Brix de
(°Bx)
Temperatura del
cuerpo (°C)

salida

Agua evaporada -
1000 (kg/h)
Tasa de

evaporacion (kg/h
m?)

CGTC (kW/m2 K)

Vaso 4

Valor Valor

ref. STA  SugarAsist
43,89 44,35
87,567 89,47
10,00 10,86

8,72 9,21

0,70 0,762

ref.  Error
(%)
1,04
2,12

7,93

5,30

7,56

Vaso 5

Valor Valor

ref. STA  SugarAsist
62,31 65,00
56,78 61,69

10,92 11,87

9,64 10,06

0,22 0,242

ref. Error

(%)
4,14

7,96

8,00

8,68

Tabla A12.7: Demanda de agua de inyeccién del condensador barométrico del evaporador a miiltiple efecto

Condensador barométrico del evaporador a multiple-efecto
Pardmetro

(kg/h)

Valor referido por
STA
Consumo de agua de inyeccién 437,830

Valor referido por
SugarAsist

453,800

Error
(%)
3,519

Tabla A12.8: Flujo de agua de atemperamiento para alcanzar el segundo nivel de presién del

vapor de escape
Pardmetro

Flujo de agua
atemperamiento

(kg/h)

Valor estimado por Valor estimado por Error relativo (%)

STA
118,63

SugarAsist

124,10
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Anexo 13: Segundo caso de estudio para la validacion de funciones de calculo de SugarAsist

-Descripcién del caso de estudio:

Este caso de estudio parte del primero con las siguientes modificaciones:

>

YV V V V

Se emplean los modelos predefinidos para la etapa de extraccién pero introduciendo sus
expresiones matematicas a través de la opcién: “Especificar modelos” en SugarAsist.

La alcalizacién es fraccionada en donde se encala en frio un 50 % de la cantidad total de
lechada de cal a adicionarse (3 % de la cantidad de cafia molida).

El calentador primario consume vapor del segundo vaso del cuddruple-efecto.

El calentador secundario consume vapor de un segundo pre-evaporador a simple-efecto
No existe calentador de jugo claro.

El sistema de pre-evaporacién esta constituido por dos pre-evaporadores en serie a simple
efecto para incrementar la concentracién individualmente del jugo en 3°Bx.

El evaporador posee cuatro efectos con la siguiente distribucién de presiones: 150 kPa,

100 kPa, 65 kPa y 20 kPa.
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Figura A13.1: Configuracion tecnolégica del sistema termo-energético del segundo caso de estudio para
las etapas de purificacion-evaporacion. En la figura: 1-calentador primario; 2-calentador secundario; 3-
calentador rectificador; 4-tanque flash; 5-clarificador; 6-pre-evaporador simple efecto; 7-pre-evaporador
stmple efecto; 8-evaporador a mitltiple efecto.

Tabla A13.1: Resultados para la etapa de calentamiento del jugo alcalizado en el segundo caso de estudio

Parametro

Velocidad del

jugo (m/s)
Efectividad
Termodindamica
Coeficiente
Global de
Transferencia de
Calor (kW/m? K)

Calentador Primario

Valor
ref.
por
STA
2,03

0,07

0,10

Valor ref.
por
SugarAsist

2,08

0,07

Error
(%)
2,31
0,00

0,00

Calentador Secundario

Valor
ref.
por
STA
2,04

0,07
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Valor ref.

por
SugarAsist

2,08

0,07

Error
(%)
2,02
1,41

0,00

Calentador Rectificador

Valor = Valor ref. Error

ref. por (%)
por SugarAsist

STA

2,05 2,12 3,21
0,76 0,76 0,40
2,02 1,96 2,80



Diferencia 66,48
minima de
temperaturas

(°C)

Demanda de
1000

1,65
vapor

(kg/h)

66,35

1,61

0,20

2,48

65,28

1,66

65,15

1,62

0,20

2,54

18,11

18,87

Tabla A13.2: Pardmetros de salida de los pre-evaporadores del segundo caso de estudio

Parametro

Brix de salida (°Bx)

Temperatura del cuerpo

(°C)

Agua evaporada 1000
(kg/h)

Tasa de evaporacién (kg/h
m?)

Coeficiente  global  de
trasferencia  de  calor
(kW/m? K)

Consumo de vapor de

escape - 1000 (kg/h)

Pre-evaporador 1 a simple efecto

Valor ref.

por STA
15,71

115,30

22,60

19,16

1,70

29,51

Valor ref. por

SugarAsist

15,98

116,30

24,48

20,70

1,81

29,51

Error
(%)
1,69

0,86

7,48

7,44

6,45

0,00

Pre-evaporador 2 a simple efecto

Valor ref.

por STA
19,15

115,40

17,51

14,84

1,08

18,73

17,98 0,72
18,29 3,17
Valor ref. por Error
SugarAsist (%)
18,98 0,90
116,40 0,86
16,70 4,86
14,16 4,80
1,186 9,77
18,73 0,00

Tabla A13.3: Pardmetros de salida del vaso 1 y vaso 2 del evaporador a miiltiple efecto del segundo caso

de estudio

Parametro

Brix de salida (°Bx)

Temperatura del cuerpo (°C)

Vaso 1
Valor ref.
STA
23,15

111,75

Valor

ref. = Error

SugarAsist

23,05

112,80
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(%)
0,43

0,98

Vaso 2
Valor ref.
STA
28,96

102,96

Valor ref. | Error
SugarAsist (%)
28,98 0,06
104,20 1,19



Agua evaporada - 1000
(kg/h)

Tasa de evaporacién (kg/h
m?)

Coeficiente global de
trasferencia de calor (kW/m?
K)

Consumo de vapor de escape

- 1000 (kg/h)

18,40

0,65

15,41

15,73

13,38

0,67

15,41

0,51

2,24

0,00

14,416

12,41

0,986

14,970

12,69

1,088

3,70

2,21

5,010

Tabla A13.4: Pardmetros de salida del vaso 3 y vaso 4 del evaporador a mitltiple efecto del segundo caso

de estudio

Parametro

Brix de salida (°Bx)
Temperatura del cuerpo (°C)
Agua evaporada - 1000
(kg/h)

Tasa de evaporacién (kg/h
m?)

Coeficiente global de

trasferencia de calor (kW/m?

K)

Vaso 8
Valor ref.
STA
39,08
89,26

15,100

12,80

0,67

Valor ref.  Error
SugarAsist (%)
39,83 1,88
91,12 2,04
15,88 4,91
13,46 4,90
0,71 5,63

Vaso 4
Valor ref.
STA
61,90
62,97

15,87

13,500

0,38

Valor
SugarAsist
65,00
66,22

16,83

14,27

0,39

ref. = Error

(%)
4,77
4,90

5,70

Tabla A13.5: Demanda de agua de inyeccion del condensador barométrico del evaporador a miiltiple efecto

Condensador barométrico del evaporador a multiple-efecto

Parametro

Valor ref. por

STA

Consumo de agua de inyeccién 616,059

(kg/h)
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Valor ref. por

SugarAsist

647,400

Error
(%)

4,84



Anexo 14: Tercer caso de estudio para la validacién de funciones de cédlculo de SugarAsist

-Descripcién del caso de estudio:
Este caso de estudio parte del primero con las siguientes modificaciones:
» La alcalizacién es en caliente
» Existen tres calentadores de jugo en donde el calentador primario consume vapor del
primer vaso de un pre-evaporador a doble efecto, el calentador secundario consume vapor
del segundo vaso de un evaporador a cuatro efectos y el calentador rectificador emplea
vapor de escape.
» No existe calentador de jugo claro
» El sistema de pre-evaporacion estd constituido por un pre-evaporador a doble efecto en
donde la presién del cuerpo del primer efecto es de 170 kPa y el segundo de 160 kPa. Este
equipo incrementa la concentracién del jugo en 4°Bx.
» El evaporador posee cuatro efectos con la siguiente distribucién de presiones: 150 kPa,
100 kPa, 65 kPa y 20 kPa.

A
1 2 3 5
—]
* L] :
: ' Vapor de escape
: : apor de escape 4 5
- - )
7

Corrientes azucaradas
------ Vapor de agua

Figura A14.1: Configuracion tecnologica del sistema termo-energético del tercer caso de estudio para las
etapas de purificacion-evaporacion. En la figura: 1-calentador primario; 2-calentador secundario; 3-
calentador rectificador; 4-tanque flash; 5-clarificador; 6-pre-evaporador doble efecto; 7-evaporador a
miiltiple efecto.
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Tabla A14.1: Resultados para la etapa de calentamiento del jugo alcalizado en el tercer caso de estudio
Calentador Rectificador

Pardmetro Calentador Primarto Calentador Secundarto
Valo Valor ref. Erro Valo Valor ref. Erro
r ref. por r (%) rref. por r (%)
por  SugarAsi por  SugarAsi
STA st STA st

Velocidad del 1,98 2,05 3,41 1,99 2,03 2,01

jugo (m/s)

Efectividad 0,07 0,07 0,00 0,09 0,09 0,00

Termodinami

ca

Coeficiente 0,10 0,10 0,00 0,13 0,18 0,00

Global de

Transferencia

de Calor

(kW/m? K)

Diferencia 68,4 68,30 0,19 49,7 49,61 0,22

minima de 3 2

temperaturas

(°C)

Demanda de 1,61 1,59 1,26 1,69 1,57 1,26

vapor - 1000

(kg/h)

Tabla A14.2: Pardmetros de salida de los pre-evaporadores del tercer caso de estudio
Vaso 1 del pre-evaporador a doble

Pardmetro

Brix de salida (°Bx)
Temperatura del
cuerpo (°C)

Agua evaporada
1000 (kg/h)

Tasa de evaporacién
(kg/h m?)
Coeficiente global de
trasferencia de calor
(kW/m? K)
Consumo de vapor de
escape - 1000 (kg/h)

efecto

Valor
ref. por
STA
14,76
115,28
15,67
18,28

1,29

22,02

Valor ref. por = Error
SugarAsist (%)
14,93 1,14
116,20 0,80
17,01 7,88
14,42 7,91
1,35 4,44
22,02 0,00
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Valo
r ref.
por
STA
2,00

0,76

1,97

18,1

18,4

Valor ref. Erro

por

SugarAsi

st
2,09

0,76

1,94

17,98

18,07

r (%)

4,31

0,00

1,55

0,72

2,06

Vaso 2 del pre-evaporador a doble

efecto

Valor
ref. por
STA

17,14
109,47

15,90
13,48

1,81

Valor ref. por
SugarAsist

17,46

110,50

16,41

13,91

1,74

Error

(%)

1,83
0,93

3,11
3,09

4,02



Tabla A14.3: Demanda de agua de inyeccion del condensador barométrico del pre-evaporador a doble
efecto
Condensador barométrico del evaporador a multiple-efecto

Pardametro Valor ref. por Valor ref. por Error
STA SugarAsist (%)
Consumo de agua de inyeccién 633,29 655,873 3,44

(kg/h)

Tabla A14.4: Pardmetros de salida del vaso 1 y vaso 2 del evaporador a miltiple efecto del tercer caso de
estudio

Pardmetro Vaso 1 Vaso 2
Valor ref. = Valor ref. = Error Valor ref. = Valor ref. | Error
STA SugarAsist (%) STA SugarAsist (%)
Brix de salida (°Bx) 21,26 21,26 0,00 27,37 27,70 1,19
Temperatura del cuerpo (°C) 111,68 112,70 0,91 100,17 101,60 1,41
Agua evaporada - 1000 17,28 17,28 0,00 17,74 18,47 3,95
(kg/h)
Tasa de evaporacién (kg/h = 14,64 14,64 0,00 15,04 15,65 3,90
m?)
Coeficiente global de 0,77 0,77 0,00 0,86 0,92 6,562
trasterencia de calor (kW/m?
K)
Consumo de vapor de escape = 17,88 17,88 - - - -
- 1000 (kg/h)

Tabla A14.5: Pardmetros de salida del vaso 3 y vaso 4 del evaporador a miiltiple efecto del tercer caso de
estudio

Pardametro Vaso 3 Vaso 4
Valor Valor ref. Error @ Valor Valor ref.  Error
ref. SugarAsist (%) ref. SugarAsist (%)
STA STA
Brix de salida (°Bx) 37,34 39,00 4,26 63,48 65,00 2,54
Temperatura del 89,13 91,02 2,08 62,83 66,16 5,08
cuerpo (°C)
Agua evaporada - 1000 16,46 17,65 6,74 17,30 18,59 6,94
(kg/h)
Tasa de evaporacién 138,95 14,96 6,75 14,66 15,76 6,98
(kg/h m?)
Coeficiente global de 1,09 1,05 3,81 0,47 0,44 6,38
trasferencia de calor
(kW/m? K)

Tabla A14.5: Demanda de agua de inyeccion del condensador barométrico del evaporador a miiltiple efecto
Condensador barométrico del evaporador a miiltiple-efecto

Pardmetro Valor ref. por Valor ref. por Error
STA SugarAsist (%)
Consumo de agua de inyeccion (kg/h) 669,15 715,10 6,43
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Anexo 15: Validacion de la funcion turbogeneradores de SugarAsist

Tabla A15.1: Resultados de las pruebas de validacion

Pardmetros
especificados

Presién del vapor de
entrada (kPa)
Temperatura del
vapor de entrada (°C)
Presién del vapor de

salida (kPa)
Temperatura del
salida de entrada (°C)
Potencia  entregada
(kW-h)

Eficiencia  mecénica
(%)

Eficiencia  eléctrica
(%)

Demanda de vapor -

1000 (kg/h)

Turbogenerador 1
676,66 (6,90 kgt/cm?)
215,00

166,71 (1,70 kgt/cm?)

127,00

548,00

90,00

90,00

Valor Valor

referido  calculado
con
SugarAsist

15,40 15,52

Error

(%)

0,77
%
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Turbogenerador 2
715,89(7,30 kgt/cm?)
215,00

166,71 (1,70 kgt/cm?)

127,00

758,00

90,00

90,00

Valor Valor

referido = calculado
con
SugarAsist

21,17 21,93



Anexo 16: Informacién especificada y de salida para el caso de estudio de la seccion 3.4

Tabla A16.1: Variables especificadas en la etapa de extraccion
Parametro

Flujo de cafia molida

Fibra en caiia

Brix del jugo primario

Pol del jugo primario

Flujo de agua de imbibicién

Temperatura del agua de imbibicién

Empleo de modelos predefinidos para la etapa de extraccién

Modelo para la prediccion del brix del jugo mezclado

Coeficiente del término de la razén de imbibicién para el brix del jugo
mezclado (modelo matematico)

Coeficiente del término de la temperatura de imbibicién para el brix del
jugo mezclado (modelo matematico)

Coeficiente del término del brix del jugo primario para el brix del jugo
mezclado (modelo matematico)

Constante del modelo matematico del brix del jugo mezclado

Modelo para la prediccién de la pol del jugo mezclado

Coeficiente del término de la razén de imbibicién para la pol del jugo
mezclado (modelo matematico)

Coeficiente del término de la temperatura de imbibicién para la pol del
jugo mezclado (modelo matemético)

Coeficiente del término de la pol del jugo primario para la pol del jugo
mezclado (modelo matematico)

Constante del modelo matematico de la pol del jugo mezclado

Modelo para la prediccién del brix del bagazo

Unidad de Valor
medida

kg/h 150 000
% 15

°Bx 19

% 16
m?/h 50

°C 80

-0,01872

0,014

0,858

0,876

-0,01744

0,011

0,84:3

1,592

Coeficiente del término de la razén de imbibicién para el brix del bagazo (modelo matemético)

-0,00425
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Coeficiente del término de la temperatura de imbibicién para el brix del
bagazo (modelo matemético)

Coeficiente del término del brix del jugo primario para el brix del
bagazo (modelo matemético)

Constante del modelo matematico del brix del bagazo

Modelo para la prediccién de la pol del bagazo

Coeficiente del término de la razén de imbibicién para la pol del bagazo

(modelo matematico)

Coeficiente del término de la temperatura de imbibicién para la pol del
bagazo (modelo matemético)

Coeficiente del término de la pol del jugo primario para la pol del
bagazo (modelo matemético)

Constante del modelo matematico de la pol del bagazo

Modelo para la prediccién de la humedad del bagazo

Coeficiente del término de la razén de imbibicién para la humedad del
bagazo (modelo matemético)

Coeficiente del término de la temperatura de imbibicién para la
humedad del bagazo (modelo matematico)

Constante del modelo matematico de la humedad del bagazo

Tabla A16.2: Variables calculadas en la etapa de extraccion

Pardmetro Unidad de medida
Razén de Imbibicién %
Brix del Jugo Mezclado °Bx
Pol del Jugo de Mezclado %
Pureza del Jugo Mezclado %
Brix del Bagazo °Bx
Pol del Bagazo %
Pureza del jugo residual del bagazo %
Humedad del Bagazo %
Fibra del Bagazo %
Flujo del Jugo Mezclado kg/h
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-0,002

0,040

1,620

-0,683

-0,002

0,039

3,8363

0,010

-0,010

48,156

Valor
275,862
13,134
11,149
84,887
2,851
1,587
55,673
50,115
47,085

158757,464



Flujo de Bagazo kg/h
Pol de la cafia %

Brix de la cafa °Bx

Tabla A16.3: Variables especificadas en la pestafia “Purif-1"

Parametro Unidad de medida
Temperatura de salida del oC
Jugo Mezclado de los
molinos

No existe pre-calentador de jugo mezclado

Tipo de Alcalizacién: Frio

Relacién de flujo del jugo kg/kg de CM
filtrado
Brix del jugo filtrado °Bx
Pureza del jugo filtrado %
Dosificacion de la lechada de kg/kg de CM
cal
Brix de la lechada de cal °Bx

Tabla A16.4: Variables calculadas en la pestasia “Purif~1"

Parametro Unidad de medida Valor
Flujo del Jugo alcalizado  kg/h 18775747
Brix del Jugo alcalizado °Bx 12,85
Pol del Jugo alcalizado % 10,69
Pureza del Jugo alcalizado % 83,19

Tabla A16.5: Variables especificadas para los calentadores de alcalizacion
Cantidad de calentadores: 3

Pardametro Unidad de medida

Temperatura de salida de la etapa de calentamiento °C
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4624:2,536
12,713

15,289

Valor

40,00

12,00
80,00

0,03

12,85

Valor

106



Calentador 1

Didmetro de los tubos

Espesor de los tubos

Longitud de los tubos

No. de tubos

No. de tubos por paso

Fact. aprovechamiento de la energfa
Presién del vapor de calentamiento
Incremento de la temperatura

Fuente de calentamiento

Calentador 2

Didmetro de los tubos

Espesor de los tubos

Longitud de los tubos

No. de tubos

No. de tubos por paso

Fact. aprovechamiento de la energfa
Presién del vapor de calentamiento
Incremento de la temperatura

Fuente de calentamiento

Calentador 3

Diédmetro de los tubos

Espesor de los tubos

Longitud de los tubos

No. de tubos

No. de tubos por paso

Fact. aprovechamiento de la energfa
Presién del vapor de calentamiento

Fuente de calentamiento
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m 0,032
m 0,0015
m 4,95
288
36
0,9
kPa 92,52
5
V1 (ME)
m 0,032
m 0,0015
m 4,95
288
36
0,9
kPa 170
5

Pre-evaporador 1(1-Efecto)

m 0,032
m 0,0015
m 4,95

288

36

0,9
kPa 225,4

NP_2 (VE-Sat)



Tabla A16.6: Variables de salida para los calentadores de alcalizacion

Parametro

Calentador 1

Area de transferencia de calor
Flujo de jugo que procesa

Velocidad del jugo
Diferencia minima de temperaturas
Incremento de temperatura
Temperatura del vapor de calentamiento
Temperatura de salida del jugo
Efectividad de temperaturas
Calor absorbido
Calor perdido
Coeficiente Global de Transferencia de Calor
Demanda de vapor
Demanda de vapor

Incremento en el consumo de vapor por pérdidas

Calentador 2

Area de transferencia de calor
Flujo de jugo que procesa

Velocidad del jugo
Diferencia minima de temperaturas
Incremento de temperatura
Temperatura del vapor de calentamiento
Temperatura de salida del jugo
Efectividad de temperaturas

Calor absorbido
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Unidad de medida

kg/h
m/s
°C
°C

°C

ADIM

kW

kW

kW/m? K
kg/h

kg/ 1000 kg
kg/ 1000 kg

kg/h
m/s
°C
°C

°C
ADIM
kW

Valor

143,24

187757,46

0,09
1006,01
124,20
0,13
1778,04
12,26

1,36

143,24

187757,46

0,071

1006,01



Calor perdido

Coeficiente Global de Transferencia de Calor
Demanda de vapor

Demanda de vapor

Incremento en el consumo de vapor por pérdidas

Calentador 3

Area de transferencia de calor
Flujo de jugo que procesa

Velocidad del jugo
Diferencia minima de temperaturas
Incremento de temperatura
Temperatura del vapor de calentamiento
Temperatura de salida del jugo
Efectividad de temperaturas
Calor absorbido
Calor perdido
Coeficiente Global de Transferencia de Calor
Demanda de vapor
Demanda de vapor

Incremento en el consumo de vapor por pérdidas

Tabla A16.7: Variables especificadas en el tanque flash

kW

kW/m? K
kg/h

kg/ 1000 kg
kg/ 1000 kg

kg/h
m/s
°C
oC

°C

ADIM

kW

kW

kW/m? K
kg/h

kg/ 1000 kg
kg/ 1000 kg

Parametro Unidad de medida Valor
Temperatura final del flasheo oC 100,0
Didmetro de la tuberia de venteo  m 1,1
Diametro del tanque flash m 3,5

Tabla A16.8: Variables de salida en el tanque flash

Parametro Unidad de medida Valor

Velocidad de descenso del jugo  m/s 0,32
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124,20
0,10
1816,21
12,53

1,39

143,24

187757,46

0,76
11267,32
1391,08
1,98
20572,55
141,88

15,76



Velocidad de venteo m/s 0,94

Flujo de agua separada del jugo kg/h 1926,00
Flujo de jugo flasheado kg/h 185831,46
Brix del jugo flasheado °Bx 12,98

Pol del jugo flasheado % 10,80
Pureza del jugo flasheado % 83,19

Tabla A16.9: Variables especificadas para la clarificacion

Parametro Unidad de medida Valor
Relacién Jugo Clarificado / kg/kg 0,70
Jugo Alcalizado
Vol. activo del clarificador m? 205,0
Temperatura media del jugo oC 95,0

en el clarificador

pH medio del jugo en el ADIM 7,5
clarificador
Modelo para la inversién de Tao - exp(—1.3823 — 2.2994 - pH + 0.1142 - TmC)
sacarosa
Modelo para la velocidad de 92.147\2
sedimentacién (_1'285 + BxJA )
Tabla A16.10: Variables de salida de la clarificacion
Parametro Unidad de medida Valor
Tiempo de retencién min 66,69
Flujo de lodos kg/h 55749,44
Flujo de jugo clarificado kg/h 130082,02
Brix del jugo clarificado °Bx 12,98
Pol del Jugo Clarificado % 10,80
Pureza del Jugo Clarificado % 83,19
Velocidad de sedimentacion a la entrada del clarificador cm/min 33,80
Area seccional minima requerida en el clarificador m? 12,73
Sacarosa invertida (%) % 0,03
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Tabla A16.11: Variables especificadas para la pre-evaporacion

Pardametro

Sistema de pre-evaporacion: 1-Pre-evaporador_Simple-efecto

Brix de la meladura especificado para referir la demanda oBx

de vapor de tachos

Demanda de vapor vegetal a tachos
Otras demandas de vapor vegetal
Presién en el cuerpo

Area de Transferencia de Calor

Factor de llenado de los tubos de la calandria
Longitud de los tubos de la calandria
Incremento de brix

Presién del vapor de escape

Grados de sobrecalentamiento

Factor de aprovechamiento de la energfa

Fuente del vapor de calentamiento

Tabla A16.12: Variables de salida para la etapa de pre-evaporacion

Parametro
Demanda de vapor vegetal a calentadores
Demanda de vapor vegetal total
Demanda de vapor vegetal total
Incremento de concentracién de brix
Brix de salida
EPE por concentracién
EPE por cabeza hidrostatica
EPE total
Temperatura de ebullicién
Flujo de agua evaporada
Flujo de jugo a la salida
Calor absorbido por el jugo
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Unidad de medida Valor
65
kg/1000 kg meladura 20
kg/1000 kg CM 0
kPa 170
m? 1180
ADIM 0,38
m 2,60
°Bx 3
kPa 2254
oC 3
ADIM 0,90
NP_1 (VE-Sc)
Parametro Parametro
kg/h 1816,21
kg/h 2336
kg/1000 kg CM 16,11
°Bx 3
°Bx 15,98
°oC 0,38
oC 0,75
°oC 1,18
oC 116,27
kg/h 24419,87
kg/h 105662,15
kW 17992,26



Calor perdido kW 1999,14
Coeficiente Global de Transferencia de Calor kW/m2 K 1,96
Demanda de vapor de calentamiento kg/h 32753,07
Demanda de vapor de calentamiento kg/ 1000 CM 225,88
Demanda de vapor por area de transferencia de kg/h m? 27,76
calor
Economia kg agua evap. /kg 0,75
vap.
Eficiencia kg agua evap/ kg 0,22
agua total
Tasa de evaporacién kg/h m? 20,69
Consumo de vapor por el calor perdido kg/ 1000 CM 22,59
Relacién extraccion de vapor/ agua evaporada % 9,57
Tabla A16.13: Variables especificadas para el evaporador a miiltiple-efecto
Cantidad de efectos: 4

Parametro Unidad de medida Valor
Brix de la meladura requerido °Bx 65
Error maximo de convergencia para el brix de los vasos % 5
Presiéon del vapor de calentamiento del equipo kPa 225,4
Grados de sobrecalentamiento del vapor °C 3
Fuente del vapor de calentamiento: NP_1 (VE-Sc)
Temperatura agua de inyecciéon al condensador barométrico °C 30
Temperatura agua de rechazo del condensador barométrico = °C 45
Vaso 1
Presién en el cuerpo kPa 140
Area de Transferencia de Calor m? 1180
Factor de llenado de los tubos de la calandria ADIM 0,33
Longitud de los tubos de la calandria m 2,60
Factor de aprovechamiento de la energia ADIM 0,90
Demanda de vapor vegetal a tachos kg/1000 kg CM 0,00
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Otras demandas de vapor vegetal

Vaso 2

Presién en el cuerpo

Area de Transferencia de Calor

Factor de llenado de los tubos de la calandria
Longitud de los tubos de la calandria

Factor de aprovechamiento de la energia
Demanda de vapor vegetal a tachos

Otras demandas de vapor vegetal

Vaso 3

Presién en el cuerpo

Area de Transferencia de Calor

Factor de llenado de los tubos de la calandria
Longitud de los tubos de la calandria

Factor de aprovechamiento de la energia
Demanda de vapor vegetal a tachos

Otras demandas de vapor vegetal

Vaso 4

Presién en el cuerpo

Area de Transferencia de Calor

Factor de llenado de los tubos de la calandria
Longitud de los tubos de la calandria

Factor de aprovechamiento de la energfa
Demanda de vapor vegetal a tachos

Otras demandas de vapor vegetal

Tabla A16.14: Variables de salida del evaporador a miiltiple-efecto
Parametro Unidad de medida

Demanda de vapor de kg/h
calentamiento
Demanda de vapor de kg/1000 kg CM

calentamiento
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kg/ 1000 kg CM

kPa

m?

ADIM

m

ADIM

kg/1000 kg CM
kg/ 1000 kg CM

kPa

ADIM
kg/1000 kg CM
kg/ 1000 kg CM

kPa

me

ADIM

m

ADIM

kg/1000 kg CM
kg/ 1000 kg CM

Valor

25925,74

178,80

0,00

120
1180
0,33
2,60
0,90
0,00

0,00

90
1180
0,38
2,60
0,90
0,00

0,00

60
1180
0,33
2,60
0,90
0,00

0,00



Demanda de vapor por ATC
Economia

Eficiencia

Consumo de vapor por el
calor perdido

Vapor al condensador
barométrico

Agua de inyeccién  al
condensador barométrico
Rel. Vap. al
condensador/Evap. total
Vaso 1

Demanda de vapor vegetal a
calentadores

Incremento de concentracién
de brix

Brix de salida

EPE por concentracién

EPE por cabeza hidrostatica
EPE total

Temperatura de ebulliciéon
Flujo de jugo a la salida
Flujo de agua evaporada
Calor absorbido por el jugo
Coeficiente Global de
Transferencia de Calor

Tasa de evaporacién

Relacién  extraccién  de
vapor/ agua evaporada
Extraccién total de vapor

Extraccién total de vapor

kg/h m?

kg agua evap./kg vap.
kg agua evap/ kg agua total
kg/1000 kg CM

kg/h

kg/h

%

kg/h

°Bx

°Bx

oC

oC

oC

oC

kg/h
kg/h

kW
kW/m? K

kg/h m?
%

kg/h

kg/ 1000 kg CM

5,49
3,11
0,91

61,24

17383,53

6856476,96

21,55

1778,04

4,69

20,67
0,49

0,90

1,39
110,68
81686,64
23975.51
1582414

0,90

20,32

7,49

1778,04

12,26



Vaso 2

Demanda de vapor vegetal a
calentadores

Incremento de concentracién
de brix

Brix de salida

EPE por concentracién

EPE por cabeza hidrostatica
EPE total

Temperatura de ebullicién
Flujo de jugo a la salida
Flujo de agua evaporada
Calor absorbido por el jugo
Coeficiente Global de
Transferencia de Calor

Tasa de evaporacién

Relacién  extraccién  de
vapor/ agua evaporada
Extraccién total de vapor
Extraccién total de vapor
Vaso 3

Demanda de vapor vegetal a
calentadores

Incremento de concentracién
de brix

Brix de salida

EPE por concentracién

EPE por cabeza hidrostatica
EPE total

Temperatura de ebullicién

Flujo de jugo a la salida

kg/h

°Bx

°Bx

°C

oC

°C

oC

kg/h
kg/h
kW
kW/m? K

kg/h m?
%

kg/h
kg/ 1000 kg CM

kg/h

°Bx

°Bx
oC
oC
oC
oC
kg/h
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0,00

6,89

27,56
0,71

1,05

1,77
106,55
61266,48
20420,17
13760,12

3,83

17,31

0,00

0,00

0,00

0,00

12,28

39,84
1,22
1,41
2,63
99,32

42379.86



Flujo de agua evaporada
Calor absorbido por el jugo
Coeficiente Global de
Transterencia de Calor

Tasa de evaporacién
Relacién  extraccién  de
vapor/ agua evaporada
Extraccién total de vapor
Extraccién total de vapor
Vaso 4

Demanda de vapor vegetal a
calentadores

Incremento de concentracién
de brix

Brix de salida

EPE por concentracién

EPE por cabeza hidrostatica
EPE total

Temperatura de ebullicién
Flujo de jugo a la salida
Flujo de agua evaporada
Calor absorbido por el jugo
Coeficiente Global de
Transferencia de Calor

Tasa de evaporacién

Relacién ~ extracciéon  de
vapor/ agua evaporada

Extraccién total de vapor

Extraccién total de vapor

kg/h
kW
kW/m? K

kg/h m?
%

kg/h
kg/ 1000 kg CM

kg/h

°Bx

°Bx

oC

oC

oC

oC

kg/h
kg/h

kW
kW/m2 K

kg/h m?
%

kg/h
kg/ 1000 kg CM

18886.61
12727.20

1,78

16,01

0,00

0,00

0,00

0,00

27,71

67,55
1,32

2,00

3,32
89,25
24996,34
17383,53
11883,80
1,22
14,73

0,00

0,00

0,00

Tabla A16.15: Variables especificadas para el balance de masa de cristalizacion

Parametro

Unidad de medida
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Valor



Humedad del Aztcar Crudo % 0,2

Pol del Aztcar Crudo % 99,0
Pureza de la Miel Final % 38,0
Brix de la Miel Final °Bx 88,0
Pérdidas por inversién en Clarificaciéon = % 1,0
Otras fuentes de pérdidas % 1,0

Tabla A16.16: Variables de salida del balance de masa de cristalizacion (sin considerar las pérdidas de
sacarosa especificadas)

Parametro Unidad de medida ~ Valor
Flujo teérico de Azicar Crudo kg/h 12492,38
Pureza teérica del Aztcar Crudo % 99,20
Brix teérico del Aztcar Crudo OBx 99,80
Flujo tedrico de Miel Final kg/h 5020,60
Rendimiento teérico % 8,615
Recobrado teérico % 67,09

Tabla A16.17: Variables de salida del balance de masa de cristalizacion (considerando las pérdidas de
sacarosa especificadas

Parametro Unidad de medida Valor
Flujo tedrico de Azicar Crudo kg/h 12240
Rendimiento tedrico % 8,44
Recobrado teérico % 65,75
Pérdidas en Miel Final consideradas = % 9,11
Pérdidas en bagazo consideradas % 3,98

Tabla A16.18: Variables especificadas de la etapa de generacion de vapor
Parametro Unidad de medida Valor

Cantidad de generadores de vapor 3

Modelo matematico empleado para el valor calérico 17790-50.23*BxBgz-203*HmdBgz

Generador de vapor 1
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Presién del vapor de salida
Temperatura del vapor de salida
Presién del agua de alimentar
Temperatura del agua de alimentar
Eficiencia del generador de vapor

Capacidad de generacién

Generador de vapor 2

Presiéon del vapor de salida
Temperatura del vapor de salida
Presién del agua de alimentar
Temperatura del agua de alimentar
Eficiencia del generador de vapor

Capacidad de generacién

Generador de vapor 3

Presiéon del vapor de salida
Temperatura del vapor de salida
Presién del agua de alimentar
Temperatura del agua de alimentar
Eficiencia del generador de vapor

Capacidad de generacién

kPa
°C
kPa
oC

%
kg/h

kPa
oC
kPa
oC

%
kg/h

kPa
oC
kPa
oC

%
kg/h

1860
310
1860
95
85

35000

1860
310
1860
95
85

35000

1860
310
1860
95
85

35000

Tabla A16.19: Variables de salida de la etapa de generacion de vapor

Parametro

Generador de vapor 1
Indice de Generacién de Vapor
Demanda de bagazo tedrica

Grados de sobrecalentamiento

Generador de vapor 2

Unidad de medida

kg de vapor /kg bagazo 2,11

kg/h

°C

16557,71

101,26

Valor



Indice de Generacién de Vapor
Demanda de bagazo tedrica

Grados de sobrecalentamiento

Generador de vapor 3

Indice de Generacién de Vapor

Demanda de bagazo tedrica

Grados de sobrecalentamiento

Tabla A16.20: Variables especificadas para los turbogeneradores

Cantidad de

turbogeneradores

Parametro

Turbogenerador 1

Presién del vapor de entrada
Temperatura del vapor de entrada
Presién del vapor de escape
Temperatura del vapor de escape
Eficiencia mecanica del equipo
Eficiencia eléctrica del equipo
Capacidad de generacién
Turbogenerador 2

Presién del vapor de entrada
Temperatura del vapor de entrada
Presion del vapor de escape
Temperatura del vapor de escape
Eficiencia mecanica del equipo
Eficiencia eléctrica del equipo

Capacidad de generacién

kg de vapor /kg bagazo

kg/h
°C

kg de vapor /kg bagazo

kg/h
oC

3

2,11

16557,71

101,26

16557,71

101,26

Unidad de medida = Valor

kPa
oC
kPa
oC

%

%
kW-h

kPa
oC
kPa
oC

%

%
kW-h
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1860
310
2954
170
90
90

1500

1860
310
225 4
170
90
90

1500



Turbogenerador 3

Presién del vapor de entrada kPa 1860
Temperatura del vapor de entrada °C 310
Presién del vapor de escape kPa 225,4
Temperatura del vapor de escape °C 170
Eficiencia mecéanica del equipo % 90
Eficiencia eléctrica del equipo % 90
Capacidad de generacién kW-h 1500

Tabla A16.21: Variables de salida de los turbogeneradores
Turbogenerador 1

Eficiencia termodindmica % 55,80
Flujo de vapor de escape kg/h  27485,48
Grados de sobrecalentamiento oC 45,97

Turbogenerador 2

Eficiencia termodindmica % 55,80
Flujo de vapor de escape kg/h  27485,48
Grados de sobrecalentamiento oC 45,97

Turbogenerador 3

Eficiencia termodinamica % 55,80
Flujo de vapor de escape kg/h  27485,48
Grados de sobrecalentamiento oC 45,97

Salida total:

Flujo de vapor de escape Total kg/h  82460,00
Temperatura del vapor de escape °C 170,00
Presién del vapor de escape kPa 225,40

Grado de sobrecalentamiento oC 45,97

Tabla A16.22: Variables especificadas en las operaciones de coleccion y atemperamiento del vapor de escape
Pardmetro Unidad de medida ~ Valor

Colector de escape primario (para NP-1)

Presién del agua de atemperar kPa 225,4
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Temperatura del agua de atemperar oC 30,00
Grado de sobrecalentamiento global oC 15,00
Presién final del vapor atemperado kPa 2254

Atemperador para segundo nivel de vapor de escape (NP-VE_SAT)

Demanda de vap. de 2do nivel de VE de Tachos kg/1000 kg 54,19
Meladura

Otras demandas de vap. de 2do nivel de VE kg/1000 kg CM 0,00

Factor de aprovechamiento por pérdidas en conductos de ADIM 0,95

vapor

Temperatura del agua de atemperar oC 30,0

Presién del agua de atemperar kPa 225,4

Grado de sobrecalentamiento final oC 3,0

Presién final del vapor atemperado kPa 225,4

Porcentaje del vapor de NP-VE_1 que se atempera % 30,00

Tabla A16.23: Informacion especificada en las pestaiias “Vap-4", “Vap-5"y “Cond” para los balances
generales de vapor y condensados
Parametro Unidad de medida Valor

Balance general de vapor directo

Factor de aprovechamiento por pérdidas en conductos de ADIM 0,90

vapor

Demanda a especificar de VRP kg/h 8450,00

Balance General de Vapor de Escape <Primer Nivel de Presién>

Demanda de Tachos a especificar kg/1000 kg 0,00
Meladura

Otras demandas de vapor kg/1000 kg 0,00
Meladura

Factor de aprovechamiento por pérdidas en conductos de ADIM 0,90

vapor

Balance General de Vapor de Escape <Segundo Nivel de Presién>

Demanda de Tachos a especificar kg/1000 kg 0,00
Meladura

Otras demandas de vap. de 2do nivel de VE kg/1000 kg CM 0,00

Factor de aprovechamiento por pérdidas en conductos de ADIM 0,95

vapor

Balance general de condensados
Condiciones planteadas:

221



* -Los condensados del calentador de jugo alcalizado 1 se emplean para "imbibicién y otros
usos"

* -Los condensados del calentador de jugo alcalizado 2 se emplean para "imbibicién y otros
usos"

* -Los condensados del calentador de jugo alcalizado 38 se emplean para "imbibicién y otros
usos"

* -Los condensados del pre-evaporador 1 a simple-efecto se emplean para GV

* -Los condensados del vaso 1 del evaporador a multiple-efecto se emplean para GV

* -Los condensados del vaso 2 del evaporador a multiple-efecto se emplean para GV

* -Los condensados del vaso 3 del evaporador a multiple-efecto se emplean para "imbibicién y
otros usos"

* -Los condensados del vaso 4 del evaporador a multiple-efecto se emplean para "imbibicién y
otros usos"

Otra demanda de agua de re-uso tecnolégico kg/1000 kg 0

Tabla A16.24: Informacion de salida de las pestasias “Vap-4”, “Vap-5"y “Cond” para los balances
generales de vapor y condensados
Pardmetro Unidad de medida Valor

Balance General de Vapor Directo

Demanda kg/h 1.08e+05
Demanda kg/1000 kg CM 710,20
Disponibilidad kg/h 1,05e+05
Disponibilidad kg/1000 kg CM 724,10
Exceso kg/h 2017,00
Exceso kg/1000 kg CM 13,91
Vapor a VRP % 9,73
Vapor a VRP kg/1000 kg CM 70,48
Balance General de Vapor de Escape <Primer Nivel de Presién>

Demanda kg/h 9,27e+04
Demanda kg/1000 kg CM 639,20
Disponibilidad kg/h 8,25e+04
Disponibilidad kg/1000 kg CM 568,67
Déficit kg/h 10220
Déficit kg/1000 kg CM 70,50
Balance General de Vapor de Escape <Segundo Nivel de Presién>

Demanda kg/h 25530,00
Demanda kg/1000 kg CM 176,10
Disponibilidad kg/h 25610
Disponibilidad kg/1000 kg CM 176,6
Exceso kg/h 81,58
Exceso kg/1000 kg CM 0,563
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Balance General de Vapor Vegetal

Demanda kg/h 4716,21
Demanda kg/1000 kg CM 32,53
Disponibilidad kg/h 82753,07
Disponibilidad kg/1000 kg CM 225,88
Exceso kg/h 28036,86
Exceso kg/1000 kg CM 193,36
Balance de la demanda de vapor para la Cristalizacién <a partir de demandas especificadas>
Demanda kg/h 908,2
Demanda kg/1000 kg CM 6,263
Fraccién suplida por vapor vegetal a simple- kg/h 2,20
efecto

Fraccién suplida por vapor vegetal a doble % 0,00
efecto

Fracciéon suplida por extracciones al maltiple- % 0,00
efecto

Fracciéon suplida por vapor de escape del % 0,00
primer nivel de presién

Fraccién suplida por vapor de escape del % 97,80
segundo nivel de presién

Balance General de Bagazo

Consumo kg/h 43830,00
Consumo kg/1000 kg CM 302,30
Consumo % 94,78
Sobrante kg/h 2418,00
Sobrante kg/1000 kg CM 16,64
Sobrante % 5,22
Balance parcial de condensados para el Sistema de Vapor

Disponibilidad de agua para GV kg/h 80880,00
Demanda de agua para GV kg/h 1,05e+05
Demanda de agua para atemperar kg/h 2296,00
Déficit de agua para GV kg/h -264200
Balance parcial de condensados para agua de re-uso tecnolégico

Disponibilidad kg/h 6,318e+04
Disponibilidad de agua para la imbibicién kg/h 6e+04
Otra demanda kg/1000 kg CM 0
Demanda total kg/h 6e+04
Exceso kg/h 3180
Exceso m3/h 3,18
Exceso 0 0,02
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Anexo 17: Analisis de sensibilidad realizados en SugarAsist

Variable Independiente x10-3 Grafico de sensibilidad global
Seleccionar - 9.7 ' '

Flujo de Al (m3/h)

Temp. Al (0C)

Flujo de CM (kg/h)

Brix del Jugo Primario (0Bx)

Pol del Jugo Primario (%) -
1 2

i
o

it
o

ot
'S

Variable Dependiente

Velocidad de descenso del jugo (m/fs)

Seleccionar - 9.3
Velocidad de descenso del jugo (m/!
Velocidad de venteo (m/s) 9.2
Agua separada del jugo (kg/h)
Flujo de Jugo Flasheado (kg/h) 9.1
Brix del Jugo Flasheado (0BX) v
4 3 9 |
Limite Superior 1.6e+05
Limite Inferior 1.4e+05 8.9
MNiveles 10

o .

ﬁ 1.4 1.45 1.5 1.55 1.6
=105

Flujo de CM (kg/h)

Figura A17.1: Resultados del andlisis de sensibilidad para la velocidad de descenso del jugo en el tanque flash segin la cantidad de agua de
tmbibicion
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Variable Independiente Grafico de sensibilidad global

Seleccionar o 1.01
Flujo de Al (m3/h)
Temp. Al (oC) 17
Flujo de CM (kag/h)
Brix del Jugo Primario (oBx) 099t
Pol del Jugo Primario (%) = w
. r E posf
o
Variable Dependiente =
Seleccionar - i L
Velocidad de descenso del jugo (mJ g
Velocidad de venteo (m/s) - 096
Agua separada del jugo (kg/h) E
Flujo de Jugo Flasheado (kg/h) S 0.95
Brix del Jugo Flasheado (0Bx) - o
4 4 -
094
Limite Superior 1.6e+05
Limite Inferior 1.48+05 0.93 1
Miveles 10
ﬁ 1.4 1.45 1.5 1.55 1.6

Flujo de CM (kg/h) x10°

Figura A17.2: Resultados del andlisis de sensibilidad para la velocidad de venteo del jugo en el tanque flash segiin la cantidad de agua de imbibicion
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Variable independiente

Seleccionar =

Flijo de Al (maih) 126 00
Temp &l {0C)
Flujo de CM (kg/h)
Brix del Juge Primaria (oBx) /
Pal del Juga Primario (%)

Fibra en CM (%)
Rel Jugo Fillrado (kg/kg CIA) 1.286 - \
Brix del Jugo Filtrada (0Bx) ey
Pureza del Jugo Fillrada (%) \
Rel Lechada de Cal (kgikg CM) - \\

] ¥ \

Grafico de sensibilidad global

Variable Dependiente
SEIECUIUNE

Flujo Tedrico de AzGcar crudo (kgih) [S9]
Pureza tedrica del Atcar Crudo (%)

Brix ledrnico del Alcar Crudo (%)

Flujo Tedrico de Miel Final (kgh) [SF]
Rendimiento tedico (%) [SP]

Recobrado t2dnce (%) [SP]

Fluje Teonco ge Azucar crudo (kgin}
Rendimiento tednico (%)

Recobraddp teonco (%)

Péraidas en IMiel Final consideracas (%)
Péraidas en bagazo consideradas (%) -

o] \
izl \

Flujo Tedrico de Azlicar crudo {kgh)
-

1.235

Limite Supenor TO
Limite Inferior 40
Niveles 10 \

1231 \

"SP* es para cuandc no 32 consideran las pérdidas de sacarosa en
cachaza, las péraioas Indeterminadas y 1S pérdidas por inversicn en
clarificacisn.

1 ﬂ5 ] 1 1 1 1 ]
NCTA 2: 40 45 50 55 60 66 70
En este caso, para los analisis de sensibilidad existe una opcion para Flujo de Al (m3/h)

normalizar el brix de Iz meiadura 2l valor especificado por usted en a app

principal ( Brix de la meladura requerida”) ¥y emplear este valor para los

NCTA 1 -
|

Figura A17.3: Resultados del andlisis de sensibilidad para la produccion teérica de aziicar crudo segiin la cantidad de agua de imbibicion
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Variable Independiente
Seleccionar %104 Grafico de sensibilidad global G ISESEA
Flujo de Al (m3/h) 261
Temp. Al (oC)

Flujo de CM (kg/h)

Brix del Jugo Primario (oBx)

Pol del Jugo Primario (%)

Fibra en CM (%)

Rel. Jugo Filtrado (ka/kg CM)
Brix del Jugo Filtrado {0Bx)
Pureza del Jugo Filtrado (%)
Rel. Lechada de Cal (kg/kg CM)
Brix de |la Lechada de Cal {0Bx)

Temperatura del Jugo Mezclado (oC) 259
Temp. del jugo antes del flasheo (0C)
Diam ext. tubos del IC1 (m)
Espesor de los tubos del IC1(m)

2.595

Variable Dependiente ZRE

Calor perdido del vaso 4 del evap. ME (kW) o
CGTC del vaso 4 del evap. ME (KW/m*2 K)

Tasa de evaporacion del vaso 4 del evap. ME (kg/h m"2)

Relacion extracc. vapor/Agua evap. del vaso 4 del evap. ME (%)
Exiracciones de vapor del vaso 4 del evap. ME (kg/h)

Exfracciones de vapor del vaso 4 del evap. ME (kg/1000 kg CM)
Flujo de meladura (kg/h)

Demanda de vapor de calent. del evap. ME (kg/h)

Demand. vap. de calent. del evap. ME (kg/1000 kg CM)

Demand. vap. calent. por ATC del evap. ME (kg/m*2)

Econ. del evap. ME (kg agua evap./kg vapor) 2.575
Eficiencia del evap. ME (kg agua evap./kg agua total)
Vapor por perd. del evap. ME (kg/1000 kaCIM)

Vapor al condensador del ME (ka/h)

Agua de inyeccién al condensador del ME (ka/h)

Rel. Vap. al condensador/Evap. total del ME (%)

2.58

Flujo de meladura (kg/h)

2.57

Limite Superior 70
Limite Inferior 40
Niveles 15 2.565 ' ' ' ' ' '

40 45 50 55 60 65 70

ﬁ Flujo de Al (m3/h)
Figura A17.4: Resultados del andlisis de sensibilidad para el flujo de meladura segiin la cantidad de agua de imbibicion
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Variable Independiente Grafico de sensibilidad global
Seleccionar 84 | 1

Flujo de Al (m3/h)

Temp. Al (oC)

Flujo de CM (kg/h)

Brix del Jugo Primario (0Bx)
Pol del Jugo Primario (%) 83.8
Fibra en CM (%)

Rel. Jugo Filtrado (kg/kg CM)
Brix del Jugo Filtrado (oBx)
Pureza del Jugo Filtrado (%)
Rel. Lechada de Cal (kg/kg CM)
Brix de la Lechada de Cal (0Bx) 836
Temperatura del Jugo Mezclado (oC)

Temp. del jugo antes del flasheo (oC)

Diam ext. tubos del IC1 (m)

Espesor de los tubos del IC1(m)

Long. tubos del IC1 {m) -

834

Variable Dependiente
Seleccionar
Welocidad de descenso del jugo (m/s)
Velocidad de venteo (m/s)
Agua separada del jugo (kg/h)
Flujo de Jugo Flasheado (kg/h)
Brix del Jugo Flasheado {oBx)
Pol del Jugo Flasheado (%)
Tiempo de retencion del Clarificador (min)
Flujo de Lodos (kg/h)
Flujo de Jugo Clarificado (kg/h) 83
Brix del Jugo Clarificado (0Bx)
Pol del Jugo Clarificado (%)
Pureza del Jugo Clarificado (%)
Vel. sed. a la entrada del Clarificador {cm/min)
Area secc. min requerida (m*2)

Pureza del Jugo Clarificado (%)
&
L]
T

Sacarosa invertida (%) 828
Limite Superior 70
Limite Inferior 40
Niveles 10
325 | 1 1 | |

. Graticar 40 45 50 55 60 65 70
Flujo de Al (m3/h)

Figura A17.5: Resultados del andlisis de sensibilidad para la pureza del jugo clarificado segiin el flujo de agua de imbibicion
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