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PRO.l.OCO 

En el arduo c:aai:lno del tngenlec-o Qut111lco mexicano·, una 
de aua funcionea principales os el de mejorar proce•oa, 
basados en tocnolog!a extranjera pero con matec-la, 
peraonal, equipo y sobre todo con el ingenio que 
alempre ha caracterizado a nosoatroa loa mexicanos-

Con esto no ae quiorti decir que nuestra capacidad no 
ao4 adecuado para realizar tecnolog1o 1 poro debido a 
loa condtciono• on que ao ancuontra actualqento nuestro 
pata, sobro todo on ol aapocto econdmlco 1 aa dlffcil 
para una omproaa aoatonor n un grupo do proreatonl•taa 
qua so dodtquon o la !nVel8tisaci6n y daaarrollo do 
nuovoa proconoa con tocnologtq comple~amonto nuestra. 

Otro da loa a•pactoa dignos dn ~onclon~r, ea que 
nctualmonte en la mayor!n do la• ompraaa•, ol paraonn~ 
obrero cuando mucho cuontn con od~cnct6n prl•aria 1 ••~o 
hoc""o quo 1,q taran del insanioro quf11tlco ••a 1111iltJplo; 
adom6a do proporcton~r capacltaci~n, tiona que dlrlstr, 
orgnnl~or f ·.nd~lnlutrar, ya aoo on un doparta~onto do 
uno planto o la planta ~lama. 

En la mojara do prOcaaoa,· por lo ganara!•• tlonon dos 
objotivos 1 uno oa la ·calidad y otro abatir cootop de 
producc16n, el.~roaente trabajo ae baaa on o&to Gltlmo 
obj~tivo, enfocado principalmente al ahorro de enorgta 
~alortflcn en la planta de aol'fentea de 11n molln'o de 
oleag.lnoaaa,-

Ojal« 
buacac
olv1dar 
!ll&D.aaa 

que el presente crabajoJ sea aot1'f&c16n para 
n~evaa aaneraa de ahorro de ener¡6t1coa. atn 

nuaco la ·calidad• para aat poder el d.ia de 
colocar nuoatroa productos en ••tcadoa 



CAPITULO I 

IN T Ro D u e.e I O·N 

En. la mayorta de laa plantas extractoras de aceite 
mexicanaa, se tienen aiatemaa de evaporacidn como el de 
la figura número l. Por otro lado en la a·ctualidad, 
loa precios de los energ6ticos en nuestro para, se 
incrementan cada d!a mSa, por lo que si nos ponemos a 
observsr, los costos de operacidn de las plantas 
aumentan considerablemente, puesto que necesitamos 
vapor par,1 deaolventi:tar el aceite y 6ate lo 
conseguimos quemando combustible en una caldera. Por 
ello ae hizo este estudio el cual nos ayudarS a abatir 
loa costos eicceaivos de operación, aprovechando el 
calur que ya no ocupamos del mismo proceso y que 
actualmente lo estamos desperdiciando -por decirlo de 
alcuna manera·, como Non loa vap9rea del 
Deaolventlzador Toatador que se condensan actualmente 
en un intercamblador de calor, que ea e11CrJado por ecua 
proveniente de una torre de entrlamJento. En otras 
pa!ab1·aa, se IH1tudlar.i la manero de transformar ·el 
sistema de evaporacldn actual que ea de un solo 
evaporador a un sistema de doble evaporador. 

En loa estudios realizados, se encontr6 que una planta 
que trabaja con un sistema ~on doble evaporador, puede 
tener mucho más rango para la operacldn del equipo. lo 
cual noa ayuda grandemente a abatir costos, pues loa 
ahorros indirectos se Incrementan notablemente, como ea 
el caao de ahorro de heX'ano, que ea uno de loa 
pnrJimetroa que ml'is repercuto?n en loo costos. del 
producto terminado. Por ejemplo, en l~ mayor!a de los 
alatemns de evaporncl6n simple, se tienen estl'indarea 
que var!an de 9 a IS litroa de hexano por tonelada de 
aomllla molida, i::iientras que en un siatema con doble 
evaporador ae tienen est.indarea entre J a 7 lltroa de 
hexano por tonelada de aei::iilla molida (Ref •. 4), 
preaentando un al1orro con respecto al sistema de un 
aolo evaporador, que puede variar desde o·.s a 2.0 
lltroa de hexano por tonelada de semilla molida, tan 
solo por el hecho de tener un mejor control del 
proceso. Eo Indiscutible que el equipo de condensac16n 
-princlpali::iente-, debe de encontrarse en .perfectas 
condicionea para poder lograr loa eatdndares arriba· 
111encionadoa. 
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Para p~der hacer nuestro estudio, ea necesario hacer un 
listado de lo que mAs comunmente se tiene en una planta 
de solventes de un solo . evaporador y lo que se 
neceaitar!a para un siateaa do cvaporaci6n con doble 
evaporador, por lo que a·continuaci6n ae enumeran las 
partea principales de estos dos eistemaa, baafindonoa 
para este anliliaia en la· figura. nllmero l y en la figura 
namoro 2 .. 

SISTEH~ ACTUAL SISTEHA PROPUESTO 
(ata tema evapol'ador I) (sistema evaporador II) 

. . ,. 

Cantidad oeScripéi6n Cantidad Deacripci6n 

1 D.T. .1 D.T. 
2 Condensador 2 Condensador 
1 Eyector 1 Eyector 
1 Tanq •. De can. 1 Tanq. De can. 
1 Tanq. agua 1 Tanq. agua 

usada usada 
Evaporador 2 Evaporador 
Bomba cene. 2 Bomba cent. 

En el aolino en donde ae realiz6 este estudio se cuenca 
con un intorcambiador do placas, que lo llamaremos 
A.P.V., por lo que en este trabajo so incluye este 
equipo, ya que nos permite mayor ahorro de energ!a. 
Tambi6n ae cuenta con un eyector de vapor que aeri 
instalado en el evaporador de primer evaporador, por lo 
que no se incrementa el costo de este proyecto "por 
estos conceptos. 

Para poder entrar en detalle ea conveniente aclarar que 
el sistema actual de desolventizado de aceite, se 
dejará exactamente de la misma manera en que ao 
encuentra. Esto ea porque en arranquea do planta, no 
ae .cuen~a con vaporea del D.T. y ea necesario contar 
con el aiatema tal como esti ·diseffndo, por otro lado en 
caso do tener alguna falla el nuevo aiate111a, ae podrJi 
derivar Este, retornando al aiatema original ain 
afectar directa111ene a la producci6n. 

Resumiendo un 
que funcionarli 

poco. Se inatalarl un evaporador nuevo 
como primer evaporador y· el actual, ae 
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coneiderer4 como el segundo evaporador. Para tener una 
idea m4e clara, ee 11etar4 eneeguid~, la·eerie de· 
aqulpoe que realmente nacealtaramoa en el nuevo· disefto: 

EvaporadÓr 1 
Codos-da 90 
V4lvulas de compuerta 
Alalanca para tuber!a 
Aislante para equipo 
Bomba centr!fuga con motor 
Controlador de nivel · 
Varios (pintura, accesorios eldct~icoa,· etc~).· 

Para ·aaber lae 
baaaramoa en loa 
cuales ne explican 

dimensionas· de ··1os 
balances de materia 
en el capitulo· 111,· 

equipos, noe 
y: energía, loa 
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CAPITULO 11 

G E N E R A L 1 D_ A D E S 

Uno de loa procesos de 111ayor ancigue"dad ea el de la 
exl:racci6n' de aceii:e, pues segGn escrituras, desde hace 
sooo· al\oa. loa chinos pracl:icaban ba.rticai:iente loa 
miamos. principios acl:uale.rt, como reducir las aemlllaa, 
acundiconar las partlculaa de las mismas con 
l:emperatura y prensar para hacer la ex1:racci6n de 
aceite. Uoy en d[a se vienen utilizando loa miamos 
principios, sin embargo con loa grandes avances 
i:ecnol6gicoa, se destaca el proceso evolutivo de las 
plantas de solventes en loa Gltimoa aftoa (Ref. 1). 

Los tres procesos más comunmehte empleados son prensado 
hidrlulico, prenaa.rt concinuas o "expeliera" y 
ex1:racci6n por solventes. 

Las prensas hidr!ulicna han sido reemplazadas por 
prensas concinuaa siendo las mis conocidas loa expeller 
Anderaon y loa expeliera French. Escoa cxpcllera, han 
i:cnido una introduccl6n en todo el mundo y son 
utilizados en la extracci6n en la mayoría de las 
semillas oleaginosas. En la actualidad estas máquinas 
conservan el mismo principio de extracci6n 1 han sido 
111odificadas ligeramente, para hacer un pre-prensa.do y 
extracciiJn por aolvente1t, conociéndose este proceso 
como "pre-prensado y extracci6n por solventes" • 

. La1t plantas de extraccl6n-por solventes, son de dos 
tipoo: 

a).- Pre-prensado· y Ex1:racci6n por Solventes. 
b).- Extracc16n.Directa. 

El pri111er·proceso ·conocido de- oxtracc16n por. solvente1t, 
i:uvo su orisc~ en.Europa en el al\o de 1870, el cual se 
hacia por;lotes o'-batch. Estas plantas ~o tuvieron 
111ucho desarrollo, sobre· todo -por el exceso de 111ano de 
obra en- su. operft.ci6n; FuE hasta· después de la Segunda 
Guerra _Mundial cuando se deaarroll6 ·el primor proceao 
contiÍ'luo- _.·do extracc16n · pOr solventes, siendo 
inl:roducid~ ~n México en loa aftoa•cuaro~taa. 

-. 



Las plantas de extraccldn continua por su bajo coato de 
operncidn y alta eficiencia, tanto de extraccldn como 
de capacidad, son las principalmente uaadas en la 
industria moderna para la extraci6n de aceites. 

En la mayorta de 
solvontea podemos 
operaciones: 

laa plantas de extraccl6n por 
considerar las slguien~c• 

u).
b) .
c )', -
d) .
e).-

Extracci6n 
.D~solventizado y Tostado de P~s.ta 
Desolventizado de Aceite 
Sistema de Recuperacidn de Solvente 
Siutema de Seguridad y Protección contra 
incondios. 

En el presente trabajo, aolo aa 'tratar4n loa incisos b 
y e, puea 6ste es el·objetivo principal •. 

EXTRlt.CClON 

El proceso de extraccidn· ue lle~a a cabo en el 
extractor y e~ funcionamiento'de aste podemos definirlo 
de acuerdo a aua tres. principales funciones (Re!. 4), 

l.- Retencidn de un gran volumen de sdlidos en ~n 
período de tiempo que puede oscilar entre 30 
minutos o 2 horas. · 

2.- El m4s eficiente posibl~ contacto de la gran masa 
de sdlidoa con 'la ~irculacld? del liquido. 

3,- La m4s efectiva separacldn.·poaible de líquido y 
a6lido. 

Las corrientes de entrada a un extractor son: la pasta 
que proviene de los expellera y el hexano que harA la 
extracción de aceite que contiene dicha pasta. Las 
corrientes de salida del extractor de cualquier tipo 
son dos: pasea con hexano al Deaolventizador Tostador y 
mtacela completa nl sistema de evaporactan. 

- 5 -



DESDLVENTIZADO· Y TOSTADO DE PASTA 

Esto" ea un aiatomn do ovaporaci6n 'disoftado para 
transferir calor indirecto, calor "directo o la 
combinaci6n de los dos. A este equipo so le conoce con 
el nombre de Doaolventizador Tostador, que para 
simplificar au. ldentifieaci6n le llaiaararemoa 11 0.T." 
como ser& llamado en lo sucesivo. 

Anteriormente so dijo que en el extractor se tienen dos 
corrientes: una ·la del solvente con el·aceite extraldo 
que por nomenclatura ser& llamado de aqUl en lo 
sucesivo "miacola completa" y serl tratado mlia 
adelante. Por otra raree sale la pasta con solvente 
llai:iada comunmente ''more", por lo que lo llai:iaremos 
aal. Este marc, contiene por lo general 35 % da 
hoxano, 8 % de huml!dad, 1 % de aceite y el 56 % 
a6lidoa. 

El D.T. cuenta por lo goneral de 7 aocclonea 
denominadas vasos, formando una columna, uno arriba do 
otro y coda vaso consta de un plato l!nchaquotado 
ll.1e1ndo rondo y un anillo cillndrico tas:iblén 
enchaquetado denominado anillo. Loa chaquetas tanto on 
ol fondo como en el anillo eat4n sujetas a prea16n de 
vapor, para transmitir calor indirecto a el marc que 
eat4 siendo tratado. La primera de estas unidades fué 
diaeftada por la Compaft!a French en 1950 para una 
Compaftia procesadora de aoya, deaarroll4ndoae aobro el 
mismo principio y en la actu~lidad hay unidades o.T. 
trabajando para plantas con capacidad hasta de 4000 
toneladas por d!a, 

El proceso de doaolventizado ocurre principalmente en 
los primeros doa vasca del D.T., donde es inyectado 
vapor indirecto y vapor directo, este dltimo ayuda a 
lncrei:ientar más rapldamente la temperatura y a au vez, 
arrastra loa vaporea de hexano, llev4ndoaeloa a un 
alatemn de condensaci6n, para posteriormente ser 
decantado, separando el agua y utilizando el hexano 
nuevamente. La temperatura de eatos vaporea var!a 
entre 65 grados C a 75 grados c. 
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En el tercer, cuarto y quinto vaso, el proceso .de 
Desolvent!zado ae lleva en su parte final, asegur6ndose 
con ello que la pasta quede libre de solvente y lo .que 
principalmetne ocurre aqu! ea el secado y tostado de la· 
paotn, para salir con una humednd de 13 % 
aproxlmndamente cuando la pasta es de oemilla de soya; 

DESOLVENTIZADO DEL ACEITE 

Como se dijo anteriormente, una vez terminado el 
proceso de extracci6n en el interior del extractor, la 
miscela completa; que ea una mezcla de aproximadamente 
25 % de aceite y el 75 % de hexano, pasa a 
dcaolventizsrse. Debido a que loa componentes de la 
miaceln completa conservan aua propiedades ftsicaa y 
qu!micaa, la aeparnct6n del aceite del hexano, ae hace 
por medio de un siatemn de 2 fsaca de evaporaci6n, el 
primero consiste en un evaporador, donde ea 41nyectado 
vapor indirecto pdra concentrar la mlnceln completa, 
llamlndoaele s cata nueva mezcla rica en aceite, 
"nlaceln''• El segundo pano cona late en pasar la 
mlaccla a un otripper, en donde ea inyectado vapor 
indirecto y vapor vivo recalentado para separar loa 
rastros de hexano contenido en el aceite. 

Normalmente en una planta de aolventea, poede aer de 
doa principales dise5os de. evaporaci6n. El primero 
consiste en un sistema de evapornci6n con un simple 
evaporador o llamdo tambiGn evaporador principal. El 
cual consiste en un evaporador vertical en donde la 
evaporci6n ea del tipo de peltcula ascendente, puesto 
que por el interior de los tubos va fluyendo la miacela 
completa y por exterior se proporciona calor indirecto, 
proveniente de los vapo~ea de una caldera. El flujo de 
la miacela coapleta, cuando ha llegado a la parte 
superior del evaporador, descarga a un separador 
cicl6nico, sometido a vacío que puede variar entre 12 a 
lS " de JI¡;. Donde al ser expandido el flujo de la 
mlscela co~pleta, ocurre un flaaheo, de tal forma que 
los vapores de hexano aeparndoa son arraatrad~a por la 
parti: de arriba y llevados a un sistema de 
condenaacl6n, donde ocurre un intercambio de calor 
entre loo vaporea de hexano y ol flujo de agua fr[a 
proveniente do la torro de enfriamiento que absorbe el 
calor de hexano, el cual va condensando y cayendo 
directamente a un tanque decantndor, de donde serA 
nuevamente utilizado en el proceso de extrncci6n. La 
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miscela coo al fondo del separador cicldnlco por 
gravedad, teniendo un promedio general de un 95 % de 
aceite y S % de hexano. Esta miscela es pasada a un 
stripper, en donde se le inyecta vapor seco o contra 
corriente para lograr lo eeporaci6n total del hexono y 
aceite. Loa vapores del stripper, se llevan a otro 
aiatemo de condcnsaci6n para finalmente ser depoaitadoa 
en el tanque de sepnracidn. El aceite paso pues libre 
de hexono a los tanques de aceite para su refinaci6n. 
En la figura nGmero lo se puede apreciar la parte 
principal de este sistema de un solo evaporador. 

El segundo sistema de evoporaci6n consiste en 
aprovechar los vapores provenientes del D.T., para una 
primera fase de cvnporoci6n, en donde loa vaporea de 
agua y hexano, intercambian su calor en un evaporador 
vertical denominado evaporador I, para con ello tener' 
unn primera cvaporacldn de la miseela completa, pasando 
del Z5 % en peso de aceite al 60 %. En este sistema 
tenemos dos efectos Importantes, el primero ea que loa 
vaporea saliendo del D.T., ceden porte de au calor, lo 
que ayudo n condensarse pnrclnlmentc, y el segundo es 
que la miscela queda más concentrada. Para que o1 
igual que en el primer caso de evaporacl6n, esta 
mlscela pase a otro evaporador vertical denominado 
evapor~dor 11 y ea aquí donde ae concentra la mlacela 
del 60 % al 95 % y sigue el proceso exactamente igual 
como el narrado anteriormente, nnda mas que en este 
sistema existe un ahorro de energ!o bastante 
considerable. En la figura número 2 puede apreciarse 
mucho mejor este sistema. Se puede asegurar que los 
condensados del condensador del primer evaporador, se 
encuentran libres de agua, por lo que se pueden pasar 
dlrectamente al lado en donde esta el hexano decantado 
en el tanque decantador 0 por lo que osee sistema 
trabaja con mucho m4s capacidad y eficiencia. 
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CAPITULO III 

MODELO HATEHATlCO DE LOS BALANCES DE HATERIA Y ENERCIA 

rara poder calcular las di111en11iones dC!l equipo, e11 
necesario hacer un balance de 111ateria y energía para 
cada uno de 1011 equipos. Si considera111os estado 
estacionarlo, adinbltico para cada equipo y a cada 
equipo co1110 siste111a aislado de otro, y hace111os prl111ero 
un balance de 111aterla para despu6s calcular la encrg!a 
consumida o la energ!s que nos puede proporcionar un 
siste111n, tendremos que en los balances de materia: 

ENTRADAS • SALIDAS + ACUHULACION + PERDIDAS 

. 
Como anterlor111ente se conslderd estado estacionarlo 
tenemos t 

ENTRADAS.• SALIDAS 

. . -·-" ... ' ··:.·~< .·· .. · ', ·:· .. -, ,::··'i ";···.::. ,-:.: .. :·.·, 
·Y para e l. ba lan~e ,, ·_'.d~_ .en_~ rlt;~: :;·.~e . u~~ Í¡·i·6·. ~:la· ecu4ci6.n 
matemática.·, de · la· p r.lme .ra ·-ley,. de·,, :.1a·::ta rmo"di nllml ca para 
procesos de flujo ·.:.e_n/IJ&_tado,~·- .. a11ta"cionario'.' uniforme: 

<•·'. 121 ~" .,~-;~;~+;~~~ij.~~~i~~~i¡~~,:~E·•. 
Como los va lores'· de.,. energla,'.' ctnitica~··:. y;· potenec la 1 son 

. muy . peq uci\os co111pa iados-.<" 'c_on:~\-~-:~.:108-:-'·!d.e" '~,"en ta ¡-p la, se 
consideran·. cero;·;'11demll:a>·:~:·dci?,;-:qUe'.'.n·o:'tfse~ eje'rce ningún 
t ra b.11j o. La ecuaci 6n:'.ant:e rlor;:-,nos_.-;q,ueda :·.::' ,-

. :-~,· ""'--'''•"'-.'-C-·"~'"'"·'·; ... ; .. - - -·-·· 

·_,~;::~l;if~B:~~¡};~~;:;~: ..... ·::· _ ... ;-- -
.·: ::· __ :. .. ... : .. c::X:i:t~; .. ~·,_::·;:·~,·-

tn donde el. Ali ··~.··e&.·- r~f~·~·J."c1c;:~.-:""a lo's: componentes 
entrada y a.alida ·para·'un·, eq,ulpo''en:p.~t'tic;.ular. 

-···· - .. ,- - \ :.:.: :: 
de 
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obtenidos. para la· aoaiilla de 
obtenidos· por ·~nlliaia en 
producci6~:·ae considera .. de. 400 

aoya, loa cuales fueron 
al .; laboratorio. La 

T_o_n/h de semilla molida. 

DATOS: 

·Semilla 
Molienda 

Unidad-

Ton/h 
Rendimientoa1 

Fibrd 
Aceita 

: 
: 
: Aceite en pasta' 

·Agua _en pasea de 
expellera % 
Agua en pasea final % 
Conc. mistela completa% 
Conc. mlacela ·de 
Evaporador- 1 % 
Conc. mlacela de 
Evaporador 11 % 
Relación hexano/paata· 
Temp. Cas~a D.T.. C 

SOYA 
16.667 

7 5.oo 
19.00 
14.00 

a.oo 
13.00 
25.00 

60.00 

-95.00 
l. l 

75.00 

BALANCE DE.HÁTERiA,EXTRACClON HECANICA 

1 MOLINO .. ·., 
- % " - :::_.··con:C.Cj,'cO': · c·aRcidad _unidad 

.... · --~ - ' ': 04CO&I 

SEMILLA·:_.-";' . ·:,,.._:·; -~-· • ._.;:.,e 

Entrada~~----~~ :~~~iff~Jf)~~;~ffi;1•; ·--~~~H~. Tonih 
· -l'on/h 
-l'on/h 

'C ' ".'..<.100 ~oo-)}:.~_:TOTAL'··:,-:.: .. -~t 6'.66 7 . To~/h 
· .. :,:·_.' '''-° ::':.'..,, -·.;.;::¡·~ •s• . :;. 

SAL IDA~~~~~~~.::·:;:: ;-:i"~:o ;~:o;f~ ;:,-,·~~;~"~j~;',';··· 
B : ~,.: -- '· 

o.~11 , l'ori/h 

_- .. _ACE·i:T~ i·.-_·: 

--------> 200·.oo aceite e l'on/h 
. c. 

- 12 -



PASTA 
--------> 14.00 ·aceite 7 Ton/h 

D 86.00' fibra 12.soo Ton/h ------- . --------- ---------100.00,·· . -TOTAL·: 'º T0n/h 

. . ..· 
Entrada'& 

A •0.917+C+D 
. . . - ·. :~: ": '' ' . ' . . ' ' ' ' 

Bala nC:"e p.Í!I ~··-· :b·a~.u r:a:y_-, ':;'.'L.':<,.:.-'.'. ··.:,;- ·~; Bil liin~'e·: p~~~-·.; ~·ce"ite. 

B • .o. 9(7/_T-~~·¡h' i'.''" ··: .. ·.·~.·e//(~'.~,: .. -~;~:.:.~~-~-;-'.;"·.~(;"~~~.~S'o ·~;.'.e::;· O: 1·4 o· .. 
_;,:'·:-··e:··. ·.):::, "/:.~.'<~:_:}_,'~- ~-6~.~,_;;_·~ '.O ~-917 ,-- 'D 

' ;;; 

.... ,., ;:;_-·>;' 0 -· ·>_e-'..:.:• fs-.1 so·.:.:. :o·' 

· ·- ,, -'·,;\·i~~-,'/'~';:¿::;:~:¿ :o·, __ +-:ís·:.150- ~ .. º 
e - s.1so ·+_,-14.Sjs···;~-o. - ~;-~·2·s·ó:~~--'¡'.5:~:;.s-6>.; .. J::(O._-i4 

e• 1.21s T·on/h >.-.~~·.~~.14~·s3s·-Ta-~/h-
··: .. ···· 

aceite• 0~14 o-·~2~0JS.'To~fh 
6 :-~,-· 
3.250 • l.2JS" +:Y. .; ... : 

y • 2.035 Ton/h .;•_-

'' ,; 

----> aceite t.2JS Ton/~ 
. f. e 

fibra 12~500 
aceite 3.250 
basura 0.917 

. "".-->_ 
A 

: :." D 
: "HOLl!'fO __ :--->fibra 

: - ··aceite 
12.500 
14,QOO 

- • l) 

1&.667 Ton/h J. pasta 16.SOO Ton/h 

.---> basura 0.917 Ton/h 
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11 EXTRACTOR 

.Da toa: 

. HEXANO 
ENTRAPA------->. 

A .- . 

concepto 

hexanO 

;"·-------"":; ---------
"";-,.100·.oo: >TOTAL·:· 

•-'·:.'"" : ~ -;: : . 
::;_'y fibra 

·-x •hoxano 

.100~00 TOTAL 

BALANCE GE_NE~AL DEL EXTRACTOR 

A + B C + D 

cant~dad unidad 

A 

14·.5:i5-. 

. _::.;'-~O:J5 
.":11: 

e ~ 

12.500 
V 

D 

. ... 

Ton/h 

Ton/h 
Ton/h 

Ton/h 

Ton/h 
Ton/h 

Ton/h 

Como la relaci6n da hexano/paata ea uno a uno, tenamoa: 

A B 

A • 14.535 Tn/h 

·Balancea p_arcialaa 

haxano: aceite 

14.535 ~ o.1s c +·x o 2.035 .. o.2s e 

e - 8.14 Ton/h 

hexano ·en miacela· completa 

:i:•0.75*C 0.75 • 8.14 

J: .. 6.105 
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hexano en marc1 

14.535 6.105 - w - 8.43 

D ., w + 12. 500 . 

o .. 8~43 + 12.500 

D .. 20.93 Tn/h. 

Y como w • x D, tenemoa quet 

Comprobando1 

X +.-Y~ j~'ó:.%· 

X ., 8.4~/20.~93' * 100 

X ., 40.28 % 

y .. 100 .·-. 40•28 

·y .. 59;72'%' 

.. 

14.535 - 0.75' *-8~14 ·~~0~4028"~'20.93 

14 .:53? ..-:·-··í;.·~·53·5_.,. 

:.: ___ .:.~·~Y~~:.,-
hexano 14. 535 To.n/h 1 EX-.. _-·:·.;. __ >-

1 A 1 TRÁC 00 1.:.: 
aceite 2.035 

·_hexano 6.105 -------->. 1 TOR .. ,, .. 
fibra 12;500 8' 1' -:~isc~com~let& 
aceite 2.035 .:. .. - .. .;..> 1 ,-·,. 

8.140 Ton/h 

paata 
14.535 Ton/ 

: D , -----> fibra 12.500 
·-hexano 8.430 

marc 20.930 Ton/h 
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111 DESOLVENTlZADOR TOSTADOR. 

·Datos: % , conc_epto · caritidad unidad 

MARC 
ENTRADA------->-.... --..... · 59-~']2· 

-": 40.28 
·_ :.·ii·b~a 

hexanó 
Ton/h 
Ton/h 

,12 .500 
~~430_-_, 

--------- ·----~~ 

:: 100 ;_oo:. ·.':TOTAL 

BALANCE CENERAL,DEL D.T. 

A+B•C+D 

iz.soo· 
q 

D 

·xon/h . 
. ' .. 

·Ton/h 

Ton/h 
· Ton/h 

Toq/h 

Ton/h 
Ton/h 

Ton/h 

En el apéndice A .enconcraMoa para una temperatura de 
vaporea bexano-agua a 75 c. la aiguiente relaci6n: 

Kg agua 
---------- - 0.1765 
Kg hexano 

en el acrubber toneMoa: 

Por lo tanto~ 

z • 0.1765 •·.hexano 

= - 8.430 • 0~1765 

z • 1.488' -Ton/h 

e - hexano + z - 8.430,+ 1.488 

C. • 9 .918 Ton/h. 
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Por lo que 

X.• 85,00 % e y·· 15.00 % 

Balances parciales: 

Y sub8t1tU:yendo 
tenemos: 

u• 9.15.c +;0.13 o 

,. ' - /::._:_._::.·.,,- i. -.,,' 

balance general 

,- 20_·~ 930 .": +.,iB·.-:"'.:' 9.-.?1,8:~+, ·o:·_.:· 
Rea o lv"lendo ea ta-~ d-~~\'''6 ¡··t"¡~:~'í&<·:·e-~~~·~-¡-~·~~-~··. t éitdremoa que 1 

.. , .. :·. ·::::::.t~ltll,~t- ...... . 
Y como q -·~: 'ci'-~-i-~ "o ·:.;. ...... )>,·q-\•:! 1.;B6'B_ Ton/h' 

fibra·.12···~o7}2-l',1t';~~~lf~f;1~~;~:~t:~:no ~::~~ 
hexano .8.430 -,"".''.'.'-".".-~~:-->:t:·D~_T.· ~:_''·_··: . ,. 

:::: · ,~:;~~~~t}f f~I(~¡lÍJ~t~[~H;~:E~;~l . ,;;;;; T•n/• 

. ''· -·:.::·< <~:--

lV EVAPORADOR,1· ,, . ._. 
Dotoa: 

HlSCELA.COHPLETA 
ENTRADA--.-----) , 25 • 00 

.A 75.00 

·100.00 

: .. ~·.-: :- _,' · .. -. 

concepto 

aceite 
hexilno 

TOTAL 

·~anti~~d unidad 

2.035 
6.105 

8. 140 

Ton/h 
Ton/h 

Ton/h 
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% concepto 

h"cXano' 

cantidad unidad 
'ffEXAl'fO 

SALIDAS-------> 100.00 
B 

·B Ton/h 

~~~=~~~>·.~- ;:-~o-YoO':~·- ., _. acc1 c·é,. -. TO-~/h 
·C --·· · ·40~00 "'--:hOicano-.' 

__ ,.; ------- ---------- -._;,:.;__.;._:... __ · ,--l'oR/h: 

100-~oo· ··TOTAL '','Toia/,h 

. -·~·- ·-~ . :- <-:· >.:: . ;;:~~~;\'?:~~-/. '·. ;, . )~;:,. ~ ·:.:-:·-, 
BALANCE 

Balancea 

hex_ano_: 

_accit"e:' 

En donde 

y 

"GENERAL< EVAPORADOR!' z-"· º'.~;}_. -:-._::· .. 
,:~-~;-._;_:·\'J -~:._<:< ';-."'·' --' 

;·_· ' .. -_:· '.''.;·.:_--~

-~- _r_cia ié'B i· -. 

X 

B 

e 

X 

. . 
Ji',.+,. ~-e - ,-

-~ ' 
. 6;~_i·~;;. '··'a·· + o.4·c 

- 2 ~.'~~~-j ..... · .. -¿·; 6. ~--~_'.· 

1._JS6. ~Ton/h 

.. _,· 

. 6~1os __ ¡ :o-~-'4 
· '··ª _: ___ -~ - ·, -~). 1_~--~_/<;~n/h :. 

'.!.:,'t:::-t':'.--·-~ :.;;::-;" 
, ' ----- ---- ./:~;:_ i(~-~·;}';~ -

aceittt 2=035 A : -.-·--~-->hexano 
hexano 6.105 ----)·;·EVAPORA :i·~;:/lf'·:,, .--, . 

8'.140· To~/h :, . ';'fo·~~;\'.: :~-~~~'~)~:~_&ita 
:1 

2 .. 035 
t.356 

3.391 Ton/h 
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V EVAPORADOR 

Datos: % concepto cantidad unidad 

MlSCELA COHPLETA 
ENTRADA-------> 60.00 

A, 40~00 
aceit9. . 2.0JS 
h"cxsno . · 1-. 3S6 

.Ton/h 
Ton/h. 

·-------------------

HE)CANO 
SALlDAS-------> 

B 

MISCELA --------> 
e 

% ... · 

100.00 

95.00 
s.oo 

-_ _,' 

·aceite .. /' 
hoXsno · 

.,-_ 
·. 2 .:03S 

. X'-· 

'- ---·>' ·.--. ·. ' 
.. -;Ton./h ·: 
-:,_Ton(h" 

100.00 TOTÁL. 'e'.-~· '·Ton/h 

BALANCE GENERAL EVAPORADOR 11,. 

A • B + C 

Balancee parcialea: 

hcxano: l.3S6 • B +O.OS C 

aceite: 2.0JS • 0.9S· e 

En donde 

y 

C • 2.142 Ton/t\ 

X • 0 .OS C 

x 00 o.os • 2:142 ,;:-·-()·.101 Ton/h 

B • 1.356 - o.os_"" 2.142_ 

B • 1.249 Ton/h 
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--------- . D 

3.391 Ton/h 

,· :-..--.-->hexano 1.249 _Ton/h 
: _EVAP.ORA 1 ,.·.,. _ _,,,-... · .. ', . : -.- c·~ - -

1 ---:--->'aceite 2 ·~ols·,·,_ooa-

aceic·e 2.03S A 
hexano l.3S6 ----> 

·-o .101 

·>:''.'>·· 

co.nde na~d~--r'~-~:~,¡~~:~~-; ·~~ · ;- rie~-~'9& ~1Ó 
c¡ue;: · ;,;:. · .'; --~· 

Loa balance•· d"o los 
ejoQplificarlo pu~ato 

E .NT RADAS :.-·: .~· ~-~·~-;~:ii~t~·:{?Ht;~f ~;~;'.ú~;~~\:'.~~-."-~::,. 
Como loa cilculoa ao vuelven rutinarioa~-~ae,.utiliz6.!bna 
hoj11 electrónica para facilit.iir.·oata!,'t8r·e.-.~~:,:;,.:.1,,.m1a-Qo~ 
BQ 11provachó dicha hoja para ___ .efe_ctuar,;·_el:::<balanca_:da.-: 
energía con la acuaci6n de-.·_;•':·"_",prime_ra'!:'.;_le7i_,'.~de:(~la, 

~~~'.'.~~:'.'.:~~~~~~~'::. ·::::$kiil!iiJ~~:'::··· 
realizó el balance de_ oncrgl_a_"f'a·,,:~p'irtii-.':._del_';Ev.aporador 

'.'.:'.'.~:,~;::.:::::~~llilt1~:«:: " 
'"¡~•:';;,;'(1~¡~¡~···~! .. ~.-.•. !.~.:.J.¡.~·..:: .. ~·¡.·.:.·.¡;,.~.Jit __ ¡g¡¡ 

CONO~ ScaUBBER·::'·:·;).:-, , - --
SALIDA---.---->. :.:,:':::;_·,·:·SS ~·oa·~/?,·:~~h:'a~·a~_'O ~~:;:~:~.rs~;·430;·' 

[ T •.69 C·J·. :-.-.15~_00_'.',"-;;_agua-:-._,,._. · .. .-1.488 
·:Tori/h

Ton/h'· 

:ron/h 
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La temperatura de ealída de loe condensados que salen 
del primer evaporador, ae tom~ como 69 c, ya·que en el 
peor de loa caeos, eer& la temperatura de condenaac16n 
dol hexano, que ea exactamente loa 69 C oupue1toa. 

Con los datos anteriores y con los datos de las tablas 
del np6ndice B, tenemos: 

Q Ali 

Q • mhexano (llvapor - llltquido)hexano + 
Kg/h • Kcal/Kg 

+ magua (llvapor - Hl!quido)agua · 
+ Kg/h • Kcal/Kg 

Q - 8430 (38.93 - 121.3) +. 1488 (68.93 629 ... :i> 

Q • - l 528 210 Kcal/h 

El aig~o nogativo nos 
nos pued~ proporcionar 

indica i.:a: :C.á~'ti-da'~· ·:'dé/,c·alor _que 
ea tos _."VapO'res·~·- ·-·;,_ 

11 CALOR NECESARlA PARA 
Eti EL ·EVAPORADOR I 

.:-~ ' .· ;·.·, 

-~,'}:··. ~;:¡; . :-;' :-; -

··1.· Cantidad :·.~·;>~~-i:~·'{_ ~~~;;_~-~-~~-~-,;"1tamos para 
la" mio cela'- ·complet.a' en-:·el -: Eva-porador l 

Para saber 
concentrar 
tenei:ioe 1 ·-·;1-.·. -·.!---',:-· .• ' 

Datos; 

.. ;\-1:',L-,; ~-·_;\'.-' :· ',.., • '" 
':'; -·:!~'" , .... ~_:;;,.:-:<.; ;·,-,. > '. -. 

% · 'Concepto:_::..'. cantidad. u"nidad 
- ··-~-~'-:--:· :;i~f~;;;-;::?:·i.~: +, ;:,>··;'' 

HISCELA c~ff,~l.~~-~''.·~·-~:~~·-·._,_._..;-:;.,-.-::~;, ~,;~_ :;·:. _-, 
ENTRADA-------> .25. 00 . . aceite__ ,, 2 ~0-35 ... '~ T~ri/h. 

[ T • .. 45 __ c _) ··75~00· ···heXBÍ\o~~:.~'··.,,.6 .• 105 Tc:in/h 
. --------- --------- ·---------
_100.00 

HISCELA 
SALIDA--------) '60.0ÍJ 

1 T - 53 e 1 40.00 -------
100.00 

llEXANO 
--------> 100.00 

[ T • 53 C ) 

~TOT_l..L 8.~40 

ace
0

ite . ·2 .035 
hexano 1.356 

--------- ---------TOTAL 3.J9i 

hexano 4.749 

T.on/h · 

Ton/h 
Ton/h --------
Ton/h 

Ton/h 
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La temperatura do salida de la· miscela complota._ en el 
extractor es de 45 C y la teQperatura de ·ebullicí6n n 
15 '' Hg·de vacio, secun el ap6ndice C os 53 C~ CoQo el 
Evaporado-r es un sistema continuo y'_ °guar'da ·estado 
estacionario; por ·10 qua está en equilib·rio, y lo 1114s· 
probable os que la te111peratura del hoxano a la_eallda 
soa do 53 c. Con los- datos anteriores y_-,:· leyendo las 
entalpioa en el ap,ndice B tenemos:. 

Q AH 

Q • cuace1te(112aceite - Hlaceite)i1·~·-~ 
0

Í:l~ox~·~-~('H.~h:~~~~O
- lllhexano)liq +mhexano .v~por;_~- AHevapora·ci6n 

Q - 2305•(24.51-20.71)" + 
Kg/h * Kcal/Kg + 
+ 4749*(118-78-38.93) 

6_105•c4í-:~·9·4·~3a:9i) + 
'_Kg/!' ·•·· Kcal/Kg + 

... ~. 
+ Kg/h _* t_C.cal}_Kg · .. ; 

Q • 405 317 ~~al/h. ...~) : ~,· 
. - "· -: ' . ·, - ' ·.:¿, - ''•' 

O aoa que neceaitallÍos:_.405"_317_.K_c_al/h· p_ara~concentrar la 
miucela completa'.del·<·2S ;%;:_..~al·:~·-:~0::%_- :.- .. _._Para saber la 
relaci6n. do que -cantidad~·de'~c•.lo.r."--_1apro.Yechar~111oa de loa 
vaporeo del D.T.,- .har.emos- ~o,·\•.ig~ie_~t17:: · 

. ··.,:;~~-~-.:;: '• ·,.-.,,-.," . 
. ; ·. , 'q- ~,~ ;,~·\;r::}:~~;'. 

----------------=:• 100 Q··._-d-. e·-~:· .'· .. ·· 

;.;...:·..:._:..: _______ ,;. __ ..;;;_->*' ·100 

·s2a·: 210 '..: 
26,52 % 

Esto quiere ~-~··c.rr .. -~i~.:-:_:;'-~~~·~:i'.~-~--~::t_~!;-~~O~- · aprovechando el 

26.52 %,del.~alor .. t~ta(;de',loa'_~~porea dol D.T • 

.. 
Como dijimos ant_e-r.i.o~~~n.c·e·, "'-tanto-. el aniliaia de 
materia· como -el;_·: .balar\ce -de .:eRergla, se yuelven muy 
rutinarios~ por_. loa· ·qua se-.'d-ecid16 hacer un modo lo 
111nte111ático p_ara cada'. uno_ de loa e_quipos, para· 1oa doa 
balancea en cueáti6n."· "·A· c0ncinuaci6n se proporcionan 
dichos 111odelos q~e· aer4n efectuados por una hoja 
eleccronica. 
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MODELO HATEHATICO DEL BALANCE DE MATERIA Y ENERCIA :PARA 
EVAPORACION 

11 Calor proporci_Onado por_·'1oa·-·vapo·"e~·-d'~J.- D-~~( 

Q - cillhex(Hhex· liq .- HheX. Vap)· .f:: ·m:~·gu~·<:i1_·a:i~a-, liq·.-

- Hagua vap) ·.'-',-:.-- · _, ·,-~_.~-~·;.,;:. · 

-. '_,_ ,(" - - - ".~... . ·, _, ·- - . ' ' 

* Calor necea_ario-·pat>a coricentrar:~la_:·111(8_cela .-co111pleta, 
de un pÍJrcentajo;·_x:-a;·otro~.Y-·,en::un·--eVapOrador. ·' · · 
· - ·. ·--··.: '- · .. _:·-:·- <,~~·-,: ._,·~;·'.·,~_:--:·:-¿;~''"}~-p~n'.-i.~'o'.-:c..~:/,, '·'i.-\· \ :,-.. _ 

Q • mace l te ( ll2ace ·~;·: H_l ace_ .-).~ :+-,,'mJ:tex_(_H2hexliq_;- · ,lll he'xliq) 

:f: . _mh~::.ª ~~: ~V~-~>;:>;/·-~~'::<}{:;~\\~;~.~-~~),:.,~_~','.~·:::-~''.'';·: 
-11 Diferencia:_. Gt i l.''.de~: tcu1pe ra tu_raa ·:- on:_un: evaporador. 

< ª_er •. 9 >. - :_'~.--: ;-i::· ~ },--:_,; ···~-: ;:i:l~~~·:~~J~~;}~:r,·>:·_:_:- - -" 
ATGt i 1, ~. 1'.co_ndo.n_~ad.~.ª., _,"'.'-~_TeJ1;u~.l.i,c~6.~_~,d,~ Í~ ·_,i··~.Í~~~6-n 

.. ..-.. , · .. ~;; _· . ,:_:i/_·.';•>:A<;_2.'(-~:-'. .: -, -.'.--. : ... ,_ 
• Clilculo del 4rea enrun ·evap·orador ~-;'< ·:i .-,· .. 

(Ref. 9) .,_ r -, -·::-'~,~- """~,~ '. .. , 

;. -;:.;;;~;;~~!l~~~f ffey, º0. ,,; ....... . 
u -. ,:::,.§;; 1f.'t{,~~\~1;f/ti:;f~i;:~~~~;;:;;;~:~~º~~.i .. ••r• 
• Calo_r: ~-e~ea a_r~o-i qui tar_ .. en_·(:_u_n<co~den_sador, · 

"q - ·ah·e·x,;~~.'.'.~---AHc.ó'tidé'.~~~;~'.i-6ri·~:.:·-- ~:-'-'>:'--'··:~;:\::;~ ·"'·· · ,. 
''-·~ . -.~'.)I;-.~3;;~;:~'_.--t_::. -·;. 

11 Diferencia: media·;logar_itmiCa· de'-Temperaturas. 
(Rcf •· J) ··" · .. ; .. _.~:'.·'.~:- ''.,; .· <•,, 

,-, - .· -~,- . 
ATm .. · (Ti ..:_t ~). -.'- é't2'...~-1-) f (i~-( (T1~~2'> /('f2~~ ·1))):. 

',- ,· '· _-.-... 
• Area ·. de· 1nter·~-aaabi~>" de' 

condenandor. ~--
Calor_ necesaria. •• 

(Ref. 7) 

A • Q / (U A'Im) 
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en donde 

U • 730 Kcal/(h m"2 C) para el conderiaador· del 

c·aef. ·11) 
·evaporador l 

u - 365 ·Kcal/(h- m'"'2 'é:) _· P~ra .,_ e·1'-· °C~~de·n~-~d~·-r. .-del' 
.,- .. ·--·· ·:.eV{lpora_dor; .';: 11 ··--·:·y· para' el 

.<~· -~·.: · condenaadoi':-prlnciPal~ · ._-: _, -

(Re f ; 11 :.--- .. -"''.': ,//:i\~\i-·.~:;;::i{} ,_---~-:-~<> ... ;:>."t ~·.: : _ -:.:; .. -.~ . 
* Cantidad: :de-- "~~u,~, necesaria ~->::para :¿_,4;!.~tf_l_~.·~_-:.- _en ... el 

· ·.~ ~::; ":!1~~\ i<(.:;~~,~~J1~~~~1~~I~~f~~:;i~~~~Ji~:) ..... 
- - en ·dond~ :ci~·; :del: ·agua .. ·ae:·.consldera: igual >a>::·._i_-:;-~_.C!i-1/Kg ·c 

( Re f.-.. 3) ·.- '-·· ,~·; , ,j~~:< ,~ -.- .;;-:::~--::,:·~1(i~·>:~·¡,,~~'.):·~i>t:.:_.;'. ~ '· -~~:·. ;.-
* C~-Ío.i_''.·. nuceaarlo~- para~:_..c_alent~.r,\:;.<_la_.·_;. 111iíl~~la ·en el 

'.1 n ~~_r_c~~-~-~~:d:_~'.~.~-~-~,:-_::~~:~J,~-.. ~;:;~_i::r(~~,: .. :~: :,.;·'.::.··;·--~, -.-· ·' "•·." 
Q. • -_cibex( H2h,ex_llq '."'11,l_hexli_q >:~4:~ª i ~ti.C.~~2ll_C:e l te_-111 ~ce i te) 

* Calor ~r-~P-~r~·Í·O~~~-~: ~~-~-; :"~-i'·'·. ~~-~Í.·t~-:. ~rove~lente del 
ati:-lpper en·_ a1.-1ntai:-ca111blador _de ·p_l_acaa A.P.V. 

Q • 111acelt~ .01·2~.c~i"i_e_ - .ltlftcelte) 

NOMENCLATURA· 

Q • Caloi:- en Kcal/h 
m • Gasto 111!aico en Kg/h 
111 • Entalpia a ta111peratura de ~nirada en Kcal/Kg 
H2 • Entalpía a te111pei:-atura de salida en Kcal/Kg 
Tl • Teapei:-atui:-a de onti:-ada en gi:-adoa C 
T2 • Temperatui:-a de sallda en grados C 
A • Area en 1:1~2 

Para deter•inar el costo de vapol:' se calculó como 
sigue: 

BASE 200 000 Kg vapoi:- / d!a 
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DA'tOS: 
Costos: 

Agua .. 
Co1:11bustoll!o 
Tracamiento Qu!1:11ico 

Con11u1:11oa: 

$ 
$ 42 
$ 22 

145 
870 
600 

Co1:11buatoleo • 17 1:11"3 / d!a 

Consideraciones: 
1 Kg agu4 • l.Kg de v1tpor' 

/ 1:11 .. 3 
/ m"3 
/ d!a 

!lo existe retorno de condensados 
No se hacen purgas 
Densidad del acua 1 Kg / 1 

C.lilculou: 

Agua: 

200 000 Kgagua/d!a • 1 l/Kg * l·m~3/1000 1 •.145 $/m .. 3 
- $ 29 ooo / d!a 

Combustible: 

17 m"J/d(a • 42 870 $/m"3 - $ 728 790 / d!a 

$ vnpor/d!a • 29 000 + 728 790 + 22 600 • 

• $ 728 390 / d!a 

$ 728 390/d!~ • 1 d!a/200 000 Kg vapor • 

$ 3.9020 /. Kg v1tpor 

Cata· c41culo del costo de vapor nos servir4 para el 
an411sla _da,, costos que se hará 1:11ls adelante. 
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E N E R· O l A 

E Q U I P O 

D.T. 

Tc~>eratur.i i:iarc C 45 100 
T~raturn l>eic.'100 vapor ~- 75 
Entalpl.11:1 en Kcal/l<g 

~l<llM liquido *"'*- t.l."A 
\l.!.'t."100 vapor -""'*" 121.J 

T<..'t'l¡l<!rawra va¡x>r satu.i:"lllb 175 --
Entnlpla.<1 t.>n lti:n.lf,tg 

lll;Pl-'l 11qlllda 176.9 ~ 
lJ&U."' vnp.>r 662. l ~ 

t.5 SJ 

KATERIA 

5'>0lLA ---> 
M:IH<:ffi."' T«t/h 
Rcn.l 1!:1lcnto:n 

{lbrn 
ncnitc 
ao..•ltc pl.1ntn solvcutcs 
n¡;u.'l en p.1.-1ta <.!'G"'llers 
~ en p.-.<;ta fln:tl 
.::mu:, t:tlsccl.:!. oJq>leta 
con.e. a.l!lecl.:!. E\',\P 1 
conc. 1Dln:eL'l E\',\P 11 
hruc.:nn/p;1.<1ta en extractor 
ilbU-"I~ del escrubbcr 
cfld. vw,>0re:s escrubb.?r 

~ratur.1 mlscel.1 e 
Entalpl.3..'1 en Kcal/kg 

nrelte 20.71 2t..51 EQ U 1 PO 
h!Xilm liquido 
hex,.'ll)) V.1por 

'L.'l:pCrGt\lr.'l re."'tlln:) vapor e 
EntnlpL.u en Kca.lf.c.s; 
~ Hquiib 
h<!x.'U'IO Vil?CJí 
Dg\J.1. líquida 
llbll-'l V:lp.Jr 

T.:..T,flerntura tcxnno C 
Wnlpl.19 cn Kcal/kg 
~ l{qu!do 
hcXQ.'10 vapor 

T~ratura ugua 

A.P.V. 

2t..3S 28,96 
109.l 112.J -OOR.ICIDl1.. 

75 b9 

t.1.94 38,)) 
121.) 118.78 
7t..94 68.93 
629.J 626.88 

53 53 

C<rRNlA 

-o:r. 

- 26 -

ílbra 
acuite 

ílbra 

""""" 

SOYA 
16.667 

15.00% 
19.5(1: 
1t..001 
8.~ 

n.ro: 
25.<m 
ro.cm 
95.00: 

ioo.oo: 
17.65'% 

100.Cl'.1% 

12.500 
2.035 

14.535 

14.535 

2.0JS 
6. 105 

8.11.,() 

12.soo 
8.430 

20.930 

% 

86.00 
14.00 

100.00 

100.00 

15.00 
75,00 

100.00 

59.72 
40.28 

100.00 



T~rnturo t11sccla 53 63 001WlA 
Entnlpl.<19 en Kcal/kg m<0 fibrn 12.500 59.n 

m;:citc 24.Sl 29.32 l=m 8.t,30 l.0.28 
~liquido 28.96 34.78 
b .. ')(.lnJ vapor 112.3 116.3 20.9}) 100.00 

To..>q>o:rntum no:1tc atrlpc:r "'' 53 Vnpor de La. 
Entalf'ln.'l en l'al/k& ~crD. wpo< 3.356 100.00 

no:Jtc t.7.64 24.51 

EVfll'OO.r..OO?. 11 5'1.lll.\ 
Vn;>orcs l=m 8,4JO 85.00 

To..>q">Crnruro mlso:il.a C 63 95 - 1.483 15.00 
Entnlplo.s en l{co.l/kg 

no.1tc 29.32 45.11 9.918 100.00 
h!X.VIO lfquldo 34.78 54.31 QUor proporclori.'ldo 
llCXam v;:ipor 116.3 129.7 f'Ot' Vól;>OtCS en Km.l/h -l533ll2 

T~"'rnturn vapor de nguit 1J3 133 p=tn [in.11 Hbra 12.500 67.00 
Enl.nlpL:l!I un kn!/i-.g nt,"U.1 J .668 lJ.00 

11<.'tl.1 ltqutdo **"-1)3.46 
.i;;u.1 vnpor -~"" 6'.i0.2 14.368 100.00 

-EV~~l 

CD:l>\:."'&'IOOR 11 C.'TI'.l.Jl\ 
t:úso~L1 ooq>lcta .~ltc 2.0)5 25.00 

To..'q":raturn llo!:'(/U'I() e 95 95 h.!.."l.'t!'O 6.105 75.oo 
F.ntulrilM t.'I\ t:c-11/,cg 

h .. •.'Wf"O 11quldo -129,7 B.140 100.00 
l~vnpor 54,31........-

To..'l:f'<>rJtur.:i agua JO 3' SAl.11>A 
mls~la n~itc 2,0)5 60.00 

""""' 1.357 "'·°' 
3,391 100.00 

.,,.,.,, """"' 4,748 100.00 

C.1lor p.'U':l ccnc. del 
za; al fll::. e:\ l:cnl/h 43l395 
P~L.·u:lCn Ce cotlor en el ~ap. 1 ~8.14Z 

Di!c:-.:1:cln a:U de tc::p!r::1:ur.is C " Are.1 d..l equipo en cr2 104 

~f:&\lúR Dfl. 'f:..VM' 1 
E:<l1WlA 
\'.1¡>0r ""'-= 4,748 100.00 

S..IJ...WA 
l!quldi) """-= 4.748 100.00 
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Calor por r~r en Kc.11/h 
DUcrencla m...-dLl logartt::l{ca 
de t~rntur.is en gr.idos e 
Aro.1 del condc~r en 1:1~2. 

395703 

~ par.i l'\!1;1)Y(lr este alor en ~ 

20.398 
27 

791~1 

-A.P.V. 
E'mWl.l 
i:d.sO!l.1. nccltc 2.035 60.00 

'== 1.357 !,Q.OO 

3.391 100.00 

S'"-IDA 
i:d.sccL1 mx!itc 2.035 60.00 

"""= 1.357 <o.oo 

3.391 100.00 
Calor p.1ra C.1.lcnt.:lt 
L1. :ni.sO!l.l Cil N::.tl/h 1560i 
Calor rroporclon:Jd;> 
ror cl nceite en N::.11/h ~7fb7 
R.:!Llción de CAlor en el A.P.V. 33.IM 

--E\',i.ro:a,\l),'.)R Il 

"llRAilA 
cisCt?la 

vnpor 

Ctlor p.1r.1 OlJ\C, del 
60Z o.l 95'.t en Kc.al/h 

acelte 2,0JS , 60,00 
hax."UU 1.357 40,00 

J.391 100.00 

2,035 
0.107 

95.00 
5.00 

2.1~2 100.00 

1.249 100.00 

Di!crencla útil d<i u~rntur.-w C 
Arod del equipo en c(2 

1281.Zl 
38.00 

:xi 

-,. -



Oüor p:c ~r 1:!11 KG1l/h 
DUcrencl..n 1:1...'d.in Iosarla::tca 
tc::;:icrntur;13 en ~os e 
1\ru.1 del aK\dcmador en m·2 

1.249 ·100.00 

1.249 100.00 

1~132 

62.467 
s 

.\,'U:! p.tra n.'O.)\'t'r este calor en Kg/h ''''" 

i::{ffi,'\!),\ 
l:ll'lccl.1 ~kta aa?ltc 

""'-= 

SALIDA 
t:IÍ.9CCL1 

V"!'O' 

Clllor par.1 c:onc. del 
20%' a! 95: en l'al/h 

llcclte 

""""' 
""""' 

2.035 
6.105 

8.ll.O 

2.035 
0.101 

2.1r.2 

5.9?8 

Di!crcm:in útil de. ta:pcratunl:l e 
Aren del C<¡'.J{f'O en :i·2 

25.00 
75,00 

100.00 

95.00 
5.00 

100.00 

100.00 

,,,,....,,, 
38.00 

201 

5.998 100.00 

5.9'18 100.00 

Calor por n=cr en Kcnl/h . 
Dl.ferencl.:i ~-dia logarltmlcn 
de tl't:p.!rntura.'I en grnd.oa C 
1\re.1 &?l condcn.'l;tdQr crl ct2 
l\.,"U.1 p.1r.1 n.>r.1.wcr este rular en Kg/11 

- 29 -

t.52155 

62.467 
20 

9<>131 



• " • R G 1 A H A T • R 1 A 

• Q u 1 p o f.NIR,\DA SALIDA &}llilA---> 
K.:>Ucm.1 Too/h 

CANOLA 
ll ,875 

D.T. 

Tcq>ern~rn t:1.1rc. C 45 100 
T14>erat>1r11 h!x.:sno vapor C**tt-.11"" 75 
Ental¡ilns en Kcllfi<g 

hcYo"1."IO líquido _,..,, 41.94 
1-cx.-.oo va;>or __,,. 121,3 

T~r.1tura v.1pqr saturnd.l 175 *"'"**"'"" 
F.n:.1.lf11.:l!I en Kc.11/kg 

"Ullll ltquid.l 176.9 _ _. 
npi.1 v.1por 662, l -

&V""""""' I 

45 Sl 

Ri=llr.l.lcnt=: 
fibra 
aceite 
ao.?ltc roL'Ult;:i. solventes 
~, en p.1.<tt<'I c~llcni 

a¡;u.1 un p.1.<1ta fln.11 
o:mc, r:rls~L"I o:G'Jlcta 
eoru;. r.ilnrula 'c.VtJ' I 
o.me. $ccL1 r:-JAP lI 
h<!."~1."'ll/p.uta en cxtr.ictor 
~,lhcx.'\.-n ~l cscru~r 

cficl. vapores cscrubbcr 

Tt.'11"'r.1tura t:1.hiculn C 
Ent.llpl;1:1 en Kc:al/kg 

ru:clt<? ~.71 24 .St E Q U I PO 
h:x.1ro ltquido 
~'llu v.1por 

Tt."l:l¡".>["aturn ~ v.-iyor C 

F.nc<1lpla.'I en Kc.ll/1<6 
h!xnm ltquid.l 
hf.!=V.lf'Ot" 
3-1'-1-1 líquld.1. 
i\&U-1 v.1por 

24.38 28.96 
109.l 112.l --== 

C>Th\llA ilbr•I 
aceite 75 69 

41-<).'¡ 38.33 
121,l 118.78 
74.94 68.93 
629,] 626.88 

SM.lDA 
~L1 o:xqilcta ~ltc 

>== 

56.50! 
39.&I: 
18.01: 
a.ro: 

11.00! 
25.00:C 
60,o.:r.: 
95,00! 

100.or. 
l7 ,65% 

100.00: 

6,709 
1.47) 

8-182 

8.182 

1.473 
4.418 

82.00 
lB.CO 

100.00 

100.00 

2.5.00 
75.00 

------
T .. ~r.:ituro ll!l.x.:u» C 
Ent.:il¡ilM en Kc.al/kg 

lwx.-.oo Uqulth 
hcx.:lno vnpur 

T~ratura a,;ua 

A,P,V. 

53 " 
~28.96 

112,3--

"' 35 

53 63 

=o 

-0.T. 

IOm=A 

~" 

-"' -

5.6'91 100.00 

libra 6.709 64.06 

""""" 3,764 35.94 

10.473 100.00 

fibra 6.70'J 64.0> 



~lte 24.51 29.32 """""' J,764 35.94 
h.!xam lL'¡Uldo 28.96 34.78 
b:x.'ll1D vapor 112.3 116.3 10.473 100.co 

T<.""qJt:rnturn nc:eltl! stdper 100 " Vapor de la 
Entalpi.n9 t.'f\ IC.'ll/kg caldera """"' 1.49) 100.CO 

aceite 47.64 24.51 

EVAPCX'.AOOR Il S.11.IDA 

V'l""" ...,,_,~ J.764 65.CO 
Tt..'!:ljJ<!r:1.tum ml.sccln e 63 " - 0.664 15.CO 
Entnlplns en bl/kg 

m:clte 29.32 45.11 4.428 100,00 
llt!X.:IOO liquido 34.76 54.31 Qtlor proporclooodo 
IX!X.3110 vapor 116.3 129.7 por vapores en l:ca.l/h -68!+479 

Tt..oqicrnturn vapor de agua 133 133 pa.o¡ta !in.il (ibrn 6.7r:fl 89.00 
Ent:alpL'.W t.'n blft<g .. ~ 0,829 11,00 

av.s.1 ltquldo -133.46 
ngua. vapor ........... 650.2 .. 7 .539 100.00 

--LVAPOtWXlR I 
oor1:n,:&.ooa 11 t-:-.1Rr\:M\ 

cl.sO?La. cocplcta. occlte 1.473 25.00 
T~rotura hzxnno C " " h!,'(.1."I) 4,418 75.00 
F.nt11lplru t.on l\c1t/kg 

h.'lWn 11qu1do - 129.7 5.891 100.00 
ll<!K.'ll1D vapor 54.31--

TC011t?raturn ll(jl.la "' 35 5'\LID\ 

""'~'"' aceite 1.473 60.00 
>== 0.93:: "'·()) 

2.455 100.00 

.,,.,,,, >== 3.437 . 100.00 

caior p.1ra ame. del 
20% .o.1 60: en Kcnl/h 312231 
F.?lnclon de c.:ilor en el evap. I 45.62% 
Oifen!ncla útU de tc::;>crnturrui e 16 
,\."t?.'.1 001 «:¡uipo en 1:1-2 " 

----aY...:DD!SAOOR DEL 'E:'.' AP l 
l::ffi>.A!IA 
v.1par """""' 3.437 100.00 

5"1.IDA 
Hqulo:b ""-= J.437 100.00 
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Ccllor por r....'IXlV.ir en 'Ke.tl/h 
Dlíerencl.a m:.d.ia log:trltmic:a 
dQ t~raruras en ~ e 
An!-a del condensador en m·2 

,..,,. 
20.398 

l9 
~ para n..'QlVci::; l.!Ste calor en v.g/h """ 

Coalor p.ira c.1ltint.lr 

1.473 
0.932 

ro.oo 
'-0.00 

2.455 100.00 

1.473 60.00 
0.982 40.00 

2.455 100.00 

l.t ml:l~l.t en l!c-.l/h 12')).'. 
C:ilor proporclo1Udo 
por el .t~itc en i.:.::.tl/h ··3!-066 
P..:lL'ición de calor en el A.P.V. )i.~ 

SA!.lDA 

""'~"' aceite 

"""~ 

Va¡'l'3r ""'""" 
Ca.lor para con.:. del 
60:: a.l 95% en ~/h 

1.473 
0.932 

2.455 

t.473 
0.078 

1.5so 

O-~ 

Dlfercacln útil ~e tct'{>Craturns C 
Arc.t &l equipo en a·2 

00.00 
40.00 

100.00 

95.00 
5.00 

100.00 

100,00 

92C).<8 
:ia.oo 

22 

o.904 100.00 
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SALlDA 
l!qui<b 

Calor por rcrovcr en Kcll/h 
Dlferenc.1.a r:rd1n logarh:nlcn 
tar;>ernturas en grntlc:s e 
Are.1 di.!l contlt!lt'l.1dor en 1:1-2 

0.904 100.00 

""" 
62.467 

.\,"U.1 p.lr<1 n.T.llVCr este calor en ~ ' 15074 

E:'ffitADA 
ttlsccln. OX{lleta na!lte .......,, 

Ctlor para c:nnc. del 
20: nl 95;: en Kcru/h 

25.00 
75,00 

5.811 100.00 

1.473 
0.078 

95,00 
5.0l 

1.550 100.00 

4.J·H 100,00 

Dl!erencia útil de t~raturus C 
Arc..1 d~l P.qulpo en i:;i-2 

625357 
Jil.00 

"' 

5.\LlDA 
liquido 

4.~1 100,00 

4,;a 100.00 

O:tlor por rellUl.'eC' en t:c.11/h . 327257 
Diferencln 1:1_'f!Ll logarltnlc.3 
de t<..>q~r.:iturns en gradool C G:z.,467 
A.,•,1 oJ,_.¡ cn~ri5.-clor en c-2 14 
l\,"U.1 p.1r.1 n't'll\'cr c•;tc cilor en Kg/h 6S.-.51 
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Con los datos obtenidos pod1:i:1os, entonces predec,1r el 
costo de ·1oa equipos que necesitaremos. Para tal 
efecto, se cot1&6 ·con:v~ri~a pr~voed~rea, ~l equipo que 
se , neceaitar& P.ar_e.: . este· P.royecto.'. dandonoa lo 
alguiente.i 

PROYECTO,ECONOHlZADOR DE VAPOR 
PARA :HOLlNO XXXX 

, • MATERIALES NECESARIOS 
(p·r·ecios o.· julio l. de 1987). 

CONCEPTO.· U.NI DAD . $ :HH/UNID!'-D CANTIDAD 

EVAPORADOR I 
de 104 i:i-2 PZA 

TUBO ACERO 
INOXIDABLE 
DIAH 3/4 " 
CAL. 16 awc 111 

TUBO ACERO 
AL CARBON 
DIAH 1,5" 
CED, 40 111 

CODOS DE 90 
DlAH 1,5" 
CED. 40 PZA 

VALVULAS DE 
COMPUERTA 
DE 1,5" PZA 

AlSLANTE PA
RA TUBERlA 
DE 1.5" 'i 
ESP. 1·,5" a 

AISLANTE PA
RA EQUlPO DE 
FlBRA DE Vl-
ORlO m'"2 

BOHBA CENT, 
CON HOTOR 
DE 5 U.P. PZA 

CONTROLADOR 
DE NIVEL PZA 

8 962 500 

15 400 1514 

10 038 130 

12 768 24 

839 300 8 

6 878 80 

233 852 • 
2 888 346 

2 435 000 2 

COSTO $ HM 

8 926 500 

23 391 300 

1 304 940 

306 432 

6 714 400 

550 240 

2 104 668 

2 888 346 

4 870 000 
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CONCEPTO' UNIDAD 

VARIOS ( Pl?l
TURA, ACCE
SORIOS ELEC. 
ETC.) 

$ HH/UNIDAD CANTIDAD 

2 594 885 

INSTALACION E IMPREVISTOS 18 % 

COSTO $ HK 

2 594 885 

53 687 711 

9 663 788 

63 351 499 
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RESUMEN 

De ncuordo con los datos obtenldoo podemos hacer un 
roeu111en cociparativo do energ!a, con loe balances 
obten·idos de las dos semillas pues como BQ recordara ce 
el objetivo principlll. CabQ ac:larar que la eemilla de 
canola Q& una semilla que está teniendo muchll demanda 
por au gran contenido de aceite, y l!n el molino donde 
80 efectu6 este trabnjo, ten!a progra111ado la molienda 
de esca se111iila, ca por ello que 80 incorpor6 en eete 
eetudio. Las cantidades que aparecen entre parencesla, 
<:orreepondon a valores que eon ''sin costo", esto quiere 
decir que es calor aprovechado por loa equipo& y no 
vapor vivo de la caldera. La unidad ''S 000 pa/afto" 
signifi<:a 111iles de pesos por año. 

BALANCE DE ENERGIA 

Calidad do vapor 
Eficiencia caldera 

UNIDAD 

Kcal/Kg 
% 

SOYA 

"º 'º 

CANOLA 

"º 'º 
~;!~~~ador Pr~ncipa.l: .-~~af)_KS -./,:-:'.'.:·;,~:;>~:6~·026.:.. 625357 · 

TOTAL '. ; i~·.:·"lr:rt.:~~;f 7,;g;; --;~~~; 
S ISI'EMA ECONOHIZA~OR , ~-_;' ~ ,-·,_:~~,(t\ ·c~Sl'OC/ ( S) «~ COSI'OC/ ( S) 

·~~~~EE!;i~~,&~~!ll~l!f ¡¡1~ 1J¡1¡¡¡1 
l'Ol'AL (SlN COSTO) 
TOI'AL CON COSTO 

AHORRO DE ENERCIA 

COSTO VAPOR 
OPERACION POR ANO 

--------- ,,·:· -------· 
. Ton~~p/h -.,--- ~·_,: c'l-~379) 
l'on_v_ap/h · 0~_473 

: ·c-J2_·:~ ¡\)~;--
Ton'vap/h 

$ Ps/Tori 
Hora a 

'.3902. 
5360 

.( f.004) 
0.364 

1 .566 

3902 
1416 
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AHORRO VAPOR 
AHORRO ESPERADO EN 
CONSUMO DE HEXANO 
O.S l/Ton 
COSTO llEXANO 

AHORRO ESPERADO POR 
U EX ANO 

RESUMEN AHORROS 

DIRECTO VAPOR 
lNDIRECTO HEXANO 

SUD-TOTAL 

TOTAL AHORROS 

INVER_SION DE CAPITAL 

TIEMPO DE RECUPERA 
CION CAPITAL. 

UNIDAD 

$000 Ps/afto 

l/sfto 
$/l 

- SOYA. 

45887.:' 
'- ': ,. ·; 

- - 4·~~~~- .. ...-
. 244 .·s3 

- CANOLA 

a4·o;· 
244~53-. 

$000 Ps/afto· 10922. 20S6 

$000 Ps/~llo 4S887 '86653 
$000 Ps/oi\o 10922· 2056 -------

'$000 Ps/año 56809 1070"9 

--··---·--$000 Ps/año 67 ·s 1 s. 

sooo .. 6J ~52 

ai'los 0.938 

Nota: Los precios son a Julio 1 do 1987. 
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CONCLUSION 

Con el aprovechai:iiento de 11>s vap1>res del 
Desolventizad1>r T1>atad1>r, transf1>ri:iando el sistema 
actual de un &1>lo evap1>rador por el sistema propuesto 
de evaporaci6n c1>n d1>ble efcct1>, pod~moa observar que 
el ahorr1> de vapor es evidente, ya que con una 
inversion inicial de 63 millones de pea1>s, podemos 
ahorrar 67 millones de pesos anuales por concepto de 
coi:ibu&tible quemado en ln caldera, ea to es sS: 
consideramos que loa costos de los energEti~oa ae 
mantienen constantes, lo cual no es cierto, por lo que 
la recuperaci6n de capital de inversi6n, se hace en 
cienos tiecipo. 

En otros i:iolinoa de oleagin1>aas, este ahorro puede aer 
diferunte as! como la invers16n, por que ser.11. necesario 
realiz.1r un estudio especifico para cada caso en 
particular. Un dato que se puede 'proporcionar es el 
costo total del equipo que se necesita y es de 123 
mil.Iones de pesos (precios n Julio 1 de 1987), teniendo 
en cuenta las condiciones de operaci6n que se 
establecieron. Con estos valores podei:ios darnos idea 
de lo que se invertirá en una modlflcaci6n de este 
proceso. 

Otro punto importante en el nprovechai:iiento de la 
energ!a de loa vapores del O.T. es el ahorro indirecto 
de hexano, pues las condiciones de operaci6n del 
proceso actual son mucho mñs fuertes que en el sistema 
propuesto, ya que en loa dos condensndorcs actuales, se 
eatá condensando vapores de agua mas hexano, lo que 
proporciona qua In 1:111yor parte del intercambio 
calortfico, se desperdicia en condensar agua y no 
hexnno que ea lo que rcalQCnte noa interesa. El hcxano 
al no· eníri~rao rapidnmente, genera preal6n en el 
sistema, aumentando por ende las perdidas por los 
arr~ataílamas, uniones, estoperos, etc, Si se recuerda 
que en. un principio se dijo que loa eatandares para 
plantas do cxtracci6n por solventes con doble 
evaporador son de entre 3 a 7 litros de hcxano por 
tonelada i:iollda y que los ahorros esperados son de 
entre 0.5 a 2 litros por tonelada de semilla molida, 
pues bien, se tom6 el limite inferior de ahorro 
esperado do hexano ya que no dependa s6lo del sistema 
propuesto, sino también de c6mo se opere el equipo y lo 
que ea alis importante, ea de que· c6mo "se encuentre el· 
equipo. 
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APENDICE A 

RELACIOH DE TEMPERATURA DE SALIDA DE. LOS VAPORES DEL 
D.T. CONTRA CANTIDAD DE. AGUA Y H&XANO 
(Re1'. 13) 

Temperatura de 
Snltda de gaaes ~e 

59.7 
64. 6 
68.7 
72.2 
75.4 
78.3 
80.9 
83.3 
85.5 
87. 6 
89.5 
91.3 

Kg agua/Kg hexano 

0.052 
0.069 
0.089 
o. 112 
o .139 
0.171 
0.209 -. 
0.255 
0.313 
o. 380· 
0.487 
0.626 
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Al'i:tl1m B 
TAmAS DE EmA1.P1A PARA N:ElTE VlIE'M... 

CALalJ.D>S: 

C., • 0.446199499 + 5,00035l79E--04 " t. + 8,B2671947E:-07 " t. ""2 (kcal/("3.C)) 
p vnp es dcsprecll:lble . 
cu.ar latcntl! de v;3p0riUM:.16n no se cal01l4 porque no My ewparaclón 

Te:\M?r'1turz1 Pn.':'llGn ENTALPlA T~r.:\turo Pnrsl6n tNTALPlA 

"" do (Kcal/kg) ... ... (Kcal/'kg) 
Saw.rnclón Sa~uractón liquido V'PO< Saturnclón Satumc16n Uquido .,..,, 

('C) (111.n) ("C) (11::0) 

o 0.00 105 50.19 
5 2.25 110 52-76 

10 4.U 115 55.34 

" 6.76 120 57.94 

"' 9.07 125 6?-55 

25 ll.37 130 63. \9 

"' 13.68 135 65-84 

" 16.01 11,0 68.51 

"' lB.35 145 11.21 

" 20.71 150 73 92 

50 23.0S 155 76.65 

" 25.47 160 79 .39 

"' 27 .87 165 82.16 
65 Xl.28. 170 &'t.95 
70 32.71 . 175 87.76 

;:. 

" 35.l;;-:.-· 180 90.59 

"" 37.63 155 93.44 

" ~ t.O.ll' ' 190 - 96.Jl ~ 

90 -. 42.60 195 99.20 

" 45.11 2llO lOZ.l\ 
100. - 47.64 



Are.DIC:: B 
TABUS DE D.TALPIA PARA EL ~ 
'ltH'ID.\S rE LAS TA!llJ\S OC VAroR 
(llcl'. 9) 

Ta:po::ratura """'"' ENTALPIA T~ratura Pnsl&i. ENTALPIA 

"" do (kcal/kg) ... de (kcnl/kg) 
5.::aturadén Saturación l!quldo ""'º' Saturnd6n 5.lturnclón liquido '""" (#C) (aDll) c~c> (at:m) 

o 0,0')6()] o.oo 597 .2 !05 l.19Z2 105.0S ""·' 5 º·""""' 5.03 599,4 110 1.4139 110.12. 642.S 
10 0.01211 10.04 601.6 115 l.6685 115.18 ~.J 
15 0.01682 lS.0.'1 60),8 120 1.9594 120.30 646,Q 
20 0.02306 20.03 ""'·º 1" 2.,2905 125.30 647.7 

25 0,03125 25.02 608.2 !JO 2.6658 130,40 M9.3 ,, O.o.'+186 l'.l.00 610.4 135 3.0893 135.SO 650.B 
l5 0.055!19 J.~.99 612.5 1'+0 3.5665 1!.0,60 652.5 

'° 0.07278 39.93 614 .7 11,5 4.1007 145.80 6~.o 

45 O.O'J!+57 44.96 616.8 150 4.6979 150.90 655.S 

50 0,1217 49.95 619.0 155 5.3618 156.10 656.9 
55 0,1553 S:+.94 621.0 !60 6.0993 161.30 658.3 
60 0.1%6 59,9.'¡ 62.l.2 165 6.9162 166,50 659.6 
65 0.'2/+73 ~.93 625.2 170 7 .816) 171.70 660.9 
70 O.Ja75 69.9) 627 ,3 m 8.8003 176,90 662.l 

75 O.J853 74,94 629.J 180 9,8962 182.20 663.2 
80 0.4674 79.'JS 631.J lB5 11.0876 187.50 664.J 
85 0.57~ S!,.96 6)),2 190 12.3883 192.80 665.J 
90 0.6919 89.98 635,1 195 13.8061 193.10 666.2 
95 0.8J.'.2 95.01 637 o 200 15.3470 20),50 667.0 

100 l.0000 100.04 633.9 
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CAUlll.1'.IJ.l.S: 

q, ... O.JS (se cor'91dcra escenc..llllmnte constante) (kml/(kg.C)) 
p v.:ip es tlcsprcciable 
Calor latente ~ V11?Jri~OO no se cnlo.Wa porque no My evnporo.ción. 

Tu:vcrntur.:i 
do 

S.1turac16n 
( C) 

o 
> 

10 
l> 

"' 
2> ,, 
35 

"' 4> 

>O 

" 60 

" 70 

75 
00 

" 90 

" 100 

Pn.>sl.00 

"" Sacunu:.100. 
(ac:i) 

ENTALPIA 
(Kclll/kg) 

s611do vapor 

o.ro 
1.75 
J.>O 

""' 7.00 

8.75 
10.50 
12.25 
14.00 
15.75 

17.50 
· 19,ZS 
21.00. 
22,75 -
24.>0 

26.2> 
28.00 
29.75 
JI.SO 
JJ,25 
JS,00 

Tcr.pcratura 
do 

Saturac16n 
('C) 

10> 
110 
115 
120 
12> 

!JO 
135 
lloO 
145 
1>0 

1>5 
160 
165 
170 
17.5 

180 
185 
190 
19' 
200 

PreslOO 
de 

S.::aturacl6n 
(att:i) 

. 45-

ENTALPIA 
(Kc.tl/kg) 

sólido vapor 

36.75 

""º 40.:Z.S 
4Z.OO 
4J.75 

45.50 
47 .2.5 
49,00 
50.75 
52.SO 

54.25 
56.00 
57.75 
>9.>0 
61.25 

63.00 
64.75 

''"'° 68.25 
70.00 



m...~na;: B 
TABtA'i DE E:.'00.PIA Pk'V\ El. llEXA:O 

cu.a.u..o.\S: 

cp • 0.518773167 + 9.43372256E-0:. * t. + 2.70472.JIE--06 " t. .. 2 
p vap obt.cnlda por lntllrpol:ición curviltl'll?.1 de diltos llxp. 
Calor lat.entl! de vnporUnclón calOJ.lndo por ec.de: Wata<Xl 

T~ratura Preoi6n EN T.A L P 1 A T~ratura Preoi6n CNTALPIA 

"" de (kCB.l/kg) de "" (kul/k;¡) 
Saturación Saturación liquido vapor Saturación S.:ituraci6n llquldo wpor 

(#C) (au:i) (°C) (atm) 

o 0.05957 0,00 91.9 105 2.7079 {,Q.72 lJ!i,O 
5 0.07735 2,61 93.7 110 3.0549 63.97 136.2 

10 0,00950 5.24 95.6 115 3.4J<A 67 .27 138,3 
15 0.12611 7.89 97.5 120 3.8556 70.60 140.5 

"' 0.15%8 10.57 "·' 125 4.3153 73,95 142.7 

25 0.1992 13.28 101.3 lJO 4.tU85 77.39 Il.4.9 
30 0.2463 16,01 103.2 135 5.3679 B0.85 147 -1 
J5 0.3021 18.77 105.1 "º 5-9656 84,35 149.3 
40 0.)oj78 21.56 107 ,l 145 6,613!+ 67.89 151.5 
45 0.4!146 24.38 109.1 150 7.3124 91.47 153.7 

50 0,5340 27 .23 111.l 155 8.06~ 95.10 155.9 
55 0.6371 30.11 111.1 160 8,SM6 96.77 15!J.l 
60 0,7552 33.02 ll5.l 165 9.7168 102,49 160.3 
65 0.8395 35.% 117.1 170 10.616!< lOú,25 162.4 
70 1.0412 38.93 119.2 175 u .5689 110.06 164.5 

75 1.2115 41."A 121.3 180 12.5689 tll.92 166.6 
80 1.t.017 44.98 IZJ,J 185 13.6214 117.82 168.6 
85 1.6132 48.06 125.4 "'º 14.7337 121.78 170,5 
90 1.8476 51.17 127 .6 195 15.9190 125.78 172.4 
95 2.1068 5!1.31 129,7 200 17.1996 129.83 174,1 

100 2.3927 57.50 131.8 
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