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RESUMEN

El presente proyecto evalla un sistema de evaporacion térmica como alternativa al
proceso de centrifugacion para la concentracion de levadura inactiva y la recuperacion de etanol
en una planta destiladora. El objetivo es disefiar y analizar un evaporador de simple efecto que
permita reducir las pérdidas de alcohol, mejorar la eficiencia energética del proceso y aumentar
la rentabilidad operativa. Se plantea como hipotesis que la sustitucién del proceso de
centrifugacion por un sistema de evaporacion controlada permite una recuperacion mas eficiente
del etanol, justificandose por su impacto técnico, econémico y ambiental en el sector
agroindustrial. El desarrollo del proyecto se baso en el disefio y simulaciéon de un evaporador de
pelicula descendente, utilizando balances de materia y energia, correlaciones termodinamicas y
simulacién en Aspen Plus. Se consideraron pardmetros operativos, propiedades fisico-quimicas
de la solucidn y criterios de disefio térmico y mecéanico, bajo supuestos de operacion en estado
estacionario. Los resultados mostraron una adecuada concentracion de la levadura hasta 80
°Brix, una recuperacion significativa de etanol y un desempefio térmico favorable del sistema. El
andlisis econémico evidencié indicadores positivos de rentabilidad frente al proceso de
centrifugacion. Se concluye que el sistema de evaporacion propuesto constituye una alternativa

técnica y econ6micamente viable para la planta destiladora evaluada.

Palabras Clave: Evaporacién térmica, Recuperacion de alcohol, Analisis econdmico, Simulacion

de procesos



ABSTRACT

This project evaluates a thermal evaporation system as an alternative to the centrifugation
process for the concentration of inactive yeast and the recovery of ethanol in a single distillery
plant. The objective is to design and analyze a single-effect evaporator that reduces alcohol
losses, improves process energy efficiency, and increases operational profitability. The
hypothesis proposes that replacing centrifugation with a controlled evaporation system enables
more efficient ethanol recovery, which is justified by its technical, economic, and environmental
impact on the agroindustrial sector. The project development was based on the design and
simulation of a falling film evaporator, using mass and energy balances, thermodynamic
correlations, and process simulation with Aspen Plus. Operating parameters, physicochemical
properties of the solution, and thermal and mechanical design criteria were considered under
steady-state operating assumptions. The results showed adequate yeast concentration up to 80
°Brix, significant ethanol recovery, and favorable thermal performance of the system. The
economic analysis demonstrated positive profitability indicators when compared to the
centrifugation process. It is concluded that the proposed evaporation system represents a
technically and economically viable alternative for improving process efficiency and resource

utilization in the evaluated distillery plant.

Keywords: Thermal evaporation, Alcohol recovery, Economic analysis, Process simulation
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1 INTRODUCCION

Actualmente en Ecuador existen empresas del sector agroindustrial que se dedican al
procesamiento y comercializacién de productos derivados de la miel y cafia de azucar, entre
ellos alcohol etilico extra neutro,C0,, alcohol anhidro, levadura seca y vinaza (Gavilanez &
Hernandez, 2013). Este sector se halla inmerso en un proceso constante de modernizacion
tecnologica con un enfoque primordial en la eficiencia energética y el aprovechamiento de
todos sus recursos. En este contexto, las técnicas de separacion y recuperacion de
componentes de alto valor, como el etanol y la levadura, se vuelven cruciales buscando cémo
mejorar estas operaciones para asegurar la sostenibilidad econémica de las instalaciones
productivas y fortalecer la competitividad del sector a nivel general (Suarez et al., 2016).

Sin embargo, uno de los principales desafios que enfrentan estas industrias es la
pérdida de etanol durante las operaciones de separacion, lo cual afecta la eficiencia global de
los procesos y disminuye la rentabilidad de la produccién (Pérez et al., 2015). Este problema
técnico ha impulsado la busqueda de alternativas que permitan optimizar la recuperacion de
compuestos volatiles mediante procesos térmicos controlados, asegurando un mejor
aprovechamiento energético y un menor impacto ambiental (Padilla et al., 2020). La
concentracion es la fase mas crucial para el desarrollo de este proyecto, ya que implica la
utilizacion de la evaporacion, la cual se reconoce como uno de los métodos de separaciéon
predominante en el ambito industrial (Raviolo, 2021).

En el presente trabajo se busca analizar el disefio y evaluacion de un evaporador de
pelicula descendente, considerando las distintas propiedades que afectan el funcionamiento
del equipo (Diaz et al., 2013). Este tipo de evaporador es ampliamente hoy en dia en la
elaboracion de jugo de cafia de azlcar, entre otras mas soluciones, los factores mas
importantes que se tomaron en cuenta para la seleccién de este equipo son: sus coeficientes
de transferencia de calor (U), area de transferencia, la concentracion inicial de la solucion y la
elevacion del punto de ebullicion (Colcha, 2017). Si bien el proceso de evaporacién puede

ejecutarse con diversos disefios (como evaporadores de tubos verticales u horizontales, cuya



eleccion depende de las restricciones y pardmetros de la solucion), el presente proyecto se
enfoca especificamente en desarrollar el disefio y la simulacién de un evaporador de simple
efecto acorde con las especificaciones técnicas establecidas.

De manera general, la investigacion se orienta a proponer una alternativa tecnolégica
eficiente que mejore la recuperacion de etanol y el aprovechamiento energético en plantas
destiladoras, contribuyendo asi a la sostenibilidad y competitividad del sector agroindustrial

ecuatoriano.

1.1 Descripcion del Problema

Desde el afio 2022, una empresa destiladora de alcoholes, enfrenta pérdidas
significativas de etanol durante la etapa de centrifugacion empleada para la separacion de
levadura. En esta operacion, aunque se obtiene una levadura inactiva seca y de buena calidad,
una fraccién considerable del alcohol se pierde junto con la corriente liquida del proceso,
generando un impacto econémico notable y reduciendo la eficiencia global del sistema de
produccion.

El problema radica en que la centrifuga, disefiada para la separacién sélido—liquido, no
resulta adecuada para la recuperacion de compuestos volatiles como el etanol. Esta limitacién
técnica impide aprovechar completamente la materia prima y afecta los balances de materia 'y
energia, comprometiendo la rentabilidad y el uso eficiente de los recursos.

Ante esta situacion, surge la necesidad de identificar una alternativa tecnolégica que
permita mejorar la recuperacion del etanol y las condiciones de operacion del proceso. Para ello,
se consideran como variables de interés la temperatura, la presion, el flujo de vapor y la eficiencia
térmica, parametros que inciden directamente en la concentracion de levadura y en el

aprovechamiento energético del sistema.

1.2 Justificacion

La pérdida de etanol que ocurre durante la fase de centrifugacion, fundamental para la

separacion de la levadura, constituye una limitacion técnica y financiera significativa para las



plantas destiladoras que utilizan subproductos de la cafia de azucar. Esta ineficiencia reduce el
aprovechamiento global del sistema, incrementa las pérdidas de materia prima y afecta de
manera negativa la rentabilidad de la operacion (Guevara et al., 2023). En este contexto, se
justifica la necesidad de implementar una alternativa tecnolégica que permita recuperar dicho
etanol y fortalecer el control del proceso.

Desde una perspectiva técnica, la incorporacion de un sistema de evaporacion térmica
representa una solucion efectiva, ya que permite recuperar el alcohol presente en el flujo
liguido mediante su transformacién en vapor, el cual puede ser posteriormente condensado y
reutilizado (Basantes, Montesdeoca & Santos, 2014). Al mismo tiempo, facilita una
concentracion mas eficiente de la levadura mediante principios de transferencia de calor y
equilibrio de fases. Asi, el proyecto contribuye a reducir las pérdidas de etanol y ofrece un
mayor control sobre variables operacionales criticas como la temperatura, la presion y el flujo
de vapor.

En el &mbito econdmico, la recuperacion del etanol actualmente perdido constituye una
oportunidad para incrementar los ingresos de la planta sin necesidad de aumentar la cantidad
de materia prima procesada. Adicionalmente, al mejorar la eficiencia energética mediante el
aprovechamiento del vapor disponible, se reducen los costos operativos asociados a la
generacion de calor y al funcionamiento de los equipos. Esta mejora favorece la sostenibilidad
del proceso y aporta beneficios directos a la competitividad del sistema productivo.

Finalmente, desde un enfoque ambiental y social, la valorizacién integral de los
subproductos de la industria destiladora se alinea con los principios de la economia circular. La
disminucion de pérdidas y el uso mas eficiente de la energia contribuyen a reducir la huella
ecoldgica del proceso, fortaleciendo la sostenibilidad y la responsabilidad ambiental del sector
agroindustrial (Flores, 2019).

En conjunto, estos elementos justifican plenamente la pertinencia del proyecto, ya que
su implementacion permitird mejorar la eficiencia técnica y econémica del proceso de
destilacion y del manejo de la levadura, ademés de generar beneficios sostenibles y replicables

en otras plantas del sector.



1.3 Objetivos

1.3.1 Objetivo general

e Disefar un sistema de evaporacion térmica de simple efecto que permita la recuperacion
de etanol y concentracion de levadura, reduciendo en un 5% las pérdidas de alcohal,

asegurando el consumo energético y la rentabilidad a largo plazo.

1.3.2 Objetivos especificos
° Analizar las condiciones operativas del proceso actual de separaciéon de levadura
identificando las causas de las pérdidas de etanol y su impacto en la eficiencia del sistema

productivo

° Determinar los pardmetros termodindmicos y de operacién necesarios para el disefio del

sistema de evaporacion térmica de simple efecto

° Evaluar la eficiencia energética, costos de mantenimiento y la recuperacion de etanol del
sistema propuesto, comparando sus resultados con el proceso de centrifugacién actual para el

establecimiento de su viabilidad técnica y econémica

1.4 Marco teérico

1.4.1 Evaporacién

La evaporacién es una operacion unitaria que consiste en la separacion de una solucion
compuesta de un componente volatil (en la mayoria de los casos es agua) y otro no volatil.
Esto se logra mediante la ebullicion de la mezcla, lo que genera un vapor compuesto por los
elementos mas volatiles del liquido original (McCabe et al., 2007). Este proceso se emplea en
la concentracion de diversas soluciones acuosas, abarcando desde productos como azUcar,
cloruro de sodio, concentrado de frutas, hidroxido de sodio (soda caustica), glicerina, leche, etc.

(Bonilla et al., 2019). En todos estos procesos, el objetivo primordial es obtener la solucién



concentrada como producto de valor, mientras que el agua es generalmente el componente

gque se desecha o se recupera como subproducto.

1.4.2. Concentrado de levadura y etanol en evaporadores para industrias destiladoras

En el Ecuador y a nivel internacional, existen distintas industrias que se encargan
de la concentracion de etanol y levadura a partir de derivados de la miel y cafia de azucar.
No obstante, la limitante por reduccién de la eficiencia de equipos desencadena en una
disminucion en el valor agregado de la produccion. Es por esto que constantemente se
busca en diferentes formas de innovar en la tecnologia para aprovechar los recursos
(Parraga et al., 2020).

Por ejemplo, en la Universidad Central "Marta Abreu" de Las Villas en Santa Clara,
Cuba, se demostré que podian concentrar crema de levadura en evaporadores de triple
efecto, lo que resulté ser un proceso que busca la rentabilidad y el aprovechamiento de los
residuos de la destileria. Esta decision se basa en que el consumo de vapor de la caldera
disminuye con el aumento de efectos, logrando un mejor aprovechamiento. Este disefio
garantiza condiciones operativas Optimas y minimiza los gastos de operacion (Pérez et al.,

2015).

1.4.3. Factores relevantes de la solucion a concentrar

La solucién préactica a un problema de evaporacion esta en estrecha relacion con el
caracter del liquido que se concentra. Es la gran variedad de caracteristicas de licores (que
demanda criterio y experiencia en el disefio y operacion de evaporadores) lo que amplia esta
operacion desde una sencilla transferencia de calor hasta un arte separado. A continuacion, se

comentan algunas de las propiedades més importantes de los liquidos que se evaporan.
1.4.3.1 Concentracion

En un proceso de evaporacion, la solucién de alimentacion suele ingresar con un bajo
contenido de so6lidos y propiedades similares a las del agua. A medida que avanza la

concentracion, la mezcla se vuelve mas densa y viscosa, lo que dificulta la transferencia de



calor. Cuando la solucion alcanza la saturacion, pueden formarse cristales que obstruyen los
tubos del equipo si ho se separan adecuadamente. Ademas, el incremento del contenido de
sélidos eleva el punto de ebullicion de la mezcla, por lo que una solucién concentrada puede
hervir a temperaturas significativamente mayores que el agua bajo la misma presion (McCabe

et al., 2007).

1.4.3.2. Formacion de espuma

Durante la vaporizacion, algunas soluciones, especialmente las que contienen
compuestos organicos tienden a producir espuma estable. Esta espuma puede acompainiar al
vapor que sale del evaporador y ocasionar el arrastre de gotas liquidas, afectando la pureza del
vapor y la eficiencia del proceso. Por ello, en operaciones industriales es comun implementar
separadores de gotas o deflectores que minimicen este fenébmeno y garanticen una separacion

mas limpia del vapor (Geankoplis, 2003).

1.4.3.3 Sensibilidad a la temperatura

Ciertos materiales, como productos farmacéuticos, alimentos y quimicos finos, pueden
degradarse o perder propiedades cuando se someten a temperaturas moderadas por tiempos
prolongados. En estos casos, es necesario emplear técnicas que reduzcan tanto la temperatura
de operacion como el tiempo de exposicién al calor, tal como ocurre en los evaporadores de

pelicula descendente, donde el contacto térmico es breve y controlado (Raviolo, 2021).

1.4.3.4 Incrustaciones

Algunas soluciones generan depdsitos solidos o costras sobre la superficie de
intercambio térmico, lo que reduce el coeficiente global de transferencia de calor y obliga a
detener la operacion para realizar limpieza. Este problema puede mitigarse seleccionando
materiales adecuados y operando a condiciones que minimicen la precipitacion de sales o

compuestos organicos (Treybal, 1980).



1.4.3.5 Materiales de construccion

Los evaporadores suelen fabricarse con acero al carbono o inoxidable debido a su
resistencia y buena conductividad térmica. No obstante, cuando las soluciones son corrosivas o
sensibles a la contaminacion metalica, se emplean materiales especiales como cobre, niquel,
aluminio, grafito o plomo. Dado que estos materiales suelen tener un costo elevado, es
fundamental disefiar equipos que logren altas tasas de transferencia de calor, optimizando asi el

tamanfo y el costo del sistema (Geankoplis, 2003).

1.4.3.6 Elevacién del punto de ebullicién

En el proceso de evaporacién de soluciones, los solutos que no se evaporan con el
solvente (no volatiles) causan un aumento en la temperatura de ebullicion de la mezcla, un
fendémeno conocido como Elevacién del Punto de Ebullicion (EPE). Esta elevacion se produce
porgue las particulas disueltas impiden la vaporizacion del liquido, requiriendo mas energia
para alcanzar el punto de ebullicion (Treybal, 1980). Desde la perspectiva del disefio industrial,
la EPE es un factor critico, ya que reduce la diferencia de temperatura efectiva disponible para
la transferencia de calor dentro del evaporador. Por lo tanto, una estimacion precisa de la EPE
es indispensable para realizar el balance térmico correcto, dimensionar de manera eficiente el
area de transferencia de calor requerida y optimizar las condiciones operativas del equipo

(Wankat, 2012).

1.4.3.7 Otras propiedades del liquido

Ademas de los factores anteriores, el disefio de un evaporador debe considerar
propiedades como el calor especifico, el calor de vaporizacion, la temperatura de congelacion y
la posible liberacion de gases durante la ebullicion. También se deben tomar precauciones si la
sustancia es téxica, inflamable o requiere condiciones de esterilidad. Estas variables determinan
el tipo de evaporador mas adecuado y las condiciones seguras de operacion (Coulson et al.,

1999).



1.4.4 Tipos de evaporadores

Existen diversos disefios de evaporadores utilizados en la industria, cuya seleccién
depende de las propiedades fisicas del liquido, la sensibilidad térmica del producto, el grado de
concentracion requerido y los costos energéticos involucrados. Los modelos mas comunes son
los evaporadores de tubos horizontales o verticales, de pelicula descendente o ascendente, de

circulacion forzada y de pelicula agitada (Treybal, 1980).

1.4.4.1 Evaporadores de tubos horizontales con circulacion natural

El vapor de calentamiento fluye por el interior de los tubos mientras que el liquido se
evapora en el exterior. Este tipo se utiliza principalmente con liquidos de baja viscosidad y que
no tienden a formar incrustaciones. No obstante, su eficiencia térmica es limitada debido a la

circulacion reducida del fluido (Coulson et al., 1999).

FIGURA 1

DIAGRAMA DE UN EVAPORADOR DE TUBOS HORIZONTALES CON CIRCULACION NATURAL

m Vapor de agua

Alimentacidn ——ez L'

Condensado ‘
Concentrado

Fuente: GeanKoplis C.J., Procesos de transporte y operaciones unitarias, 1998

1.4.4.2 Evaporador de tubos verticales con circulacion natural

Este evaporador mejora la transferencia de calor mediante la conveccion ascendente
generada por la diferencia de densidades entre el liquido caliente y el liquido frio. Es
ampliamente empleado en la concentracion de soluciones como jugos de cafia o salmuera,

aungue no resulta adecuado para fluidos viscosos 0 espumosos (Geankoplis, 2003).
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FIGURA 1.1

DIAGRAMA DE UN EVAPORADOR DE TUBOS VERTICALES CON CIRCULACION NATURAL

——Vapor de agua

Concetitrado

Fuente: GeanKoplis C.J., Procesos de transporte y operaciones unitarias, 1998

1.4.4.3 Evaporador de tubos largos

Favorece una alta velocidad del liquido dentro de los tubos, lo cual mejora el coeficiente
de transferencia de calor y reduce el tiempo de residencia del producto. Esta caracteristica lo
hace especialmente Util en procesos donde es necesario evitar la degradacion térmica

(Treybal, 1980).

FIGURA 1.2

DIAGRAMA DE UN EVAPORADOR DE TUBOS LARGOS

Vapor de a‘ua—’_'T l

Condenade .= U U L i 1
I}/Caltuuﬂ.‘-

Alimentacién
©)

Fuente: GeanKoplis C.J., Procesos de transporte y operaciones unitarias, 1998
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1.4.4.4 Evaporador de pelicula descendente (falling film)

Se considera uno de los mas eficientes para la concentracion de liquidos sensibles al
calor. En este sistema, el liquido se alimenta por la parte superior del conjunto de tubos y fluye
formando una pelicula delgada que se calienta rapidamente mientras desciende, favoreciendo
una evaporacion uniforme con un tiempo de contacto corto (Wankat, 2012). Su principal ventaja
es el alto coeficiente de transferencia de calor y la posibilidad de operar con una diferencia
minima de temperatura entre el vapor y el liquido. Este tipo de evaporador es el mas adecuado
para la recuperacion de etanol y la concentracién de levadura en destilerias, debido a su bajo

consumo energético y operacion continua.

FIGURA 1.3

DIAGRAMA DE UN EVAPORADOR DE PELICULA DESCENDENTE

Alimentacion

Condensado e

Salida del producto

Fuente: Evaporator Handbook. 2008

1.4.4.5 Evaporador de circulacion forzada

Este evaporador utiliza una bomba para impulsar el liquido a través de los tubos a alta
velocidad, incrementando la turbulencia y, con ello, la transferencia de calor. Es apropiado para
soluciones viscosas o0 con tendencia a formar incrustaciones, aunque requiere mayor Consumo

energético por el bombeo adicional (Coulson et al., 1999).
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FIGURA 1.4

DIAGRAMA DE UN EVAPORADOR DE CIRCULACION FORZADA

=3

Fuente: Evaporator Handbook. 2008

1.4.4.6 Evaporador de pelicula agitada

El equipo emplea un agitador mecanico interno que dispersa el liquido en forma de
pelicula turbulenta sobre las paredes del tubo de calentamiento. Este disefio permite procesar
liguidos muy viscosos o termosensibles, pero su capacidad de produccion es baja y los costos

de operacion son altos (Geankoplis, 2003).
1.4.5 Evaporadores de simple efecto

El evaporador de simple efecto es una alternativa practica y eficiente para esta etapa,
ya que concentra la soluciébn mediante un Unico cuerpo o camara de evaporacion, utilizando
vapor de agua como fuente térmica. Su funcionamiento se basa en transferir calor a la mezcla
liquida hasta alcanzar la temperatura de ebullicién, separando asi los componentes mas
volatiles como el etanol y el agua del residuo mas concentrado. Este tipo de sistema se
caracteriza por su disefio sencillo, bajos costos de instalacion y operacion, y facilidad de control
térmico (Escobar y Santillan, 2012).

Entre las principales ventajas del evaporador de simple efecto destacan su capacidad
para operar con soluciones diluidas, su alta estabilidad operativa y la posibilidad de adaptarse a

diferentes condiciones de presion y temperatura. A diferencia de los sistemas multiefecto, su
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estructura compacta reduce la complejidad del mantenimiento y el espacio requerido en planta,
aspectos valiosos para destilerias de pequefia y mediana escala. Aunque su rendimiento

energético es menor que el de los equipos multietapa, resulta ideal cuando el objetivo prioritario
es maximizar la recuperacion de etanol sin incrementar significativamente el consumo de vapor

(Balseca y Flores, 2016).

1.4.6 Balance de materia

El principio fundamental de un balance de materia establece que la tasa a la que el
material entra a un sistema, menos la tasa a la que sale, debe ser igual a la tasa de cambio o
acumulacién de material dentro de ese sistema. Si se considera la Figura 1.5, esto permite

establecer la ecuacion o modelo correspondiente.

FIGURA 1.5

DIAGRAMA BASICO DE UN EVAPORADOR DE SIMPLE EFECTO

Vapor, V

Y

T1, yv, Hv

Alimentacion, F P1

Y

Tf, Xi, hf

Scondensado, Sc

v P Ts, hsc
Steam

T1

v

Y

P.Ts, hs

Condensado, L

\ 4

T1,xL, hL

F=L+V(Ec.1.1)
Ahora considerando que el vapor de agua que entra por medio de la caldera sale como

vapor de agua condensado, tenemos que:
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S = Seona (Ec.1.2)

Con la Ecuacién 1 establecemos el balance de materia global para el evaporador de
simple efecto. A partir de alli, podemos proceder a desarrollar el balance de soluto, utilizando las
concentraciones iniciales y finales del soluto en la solucién que se esta concentrando, asumiendo
que no habra arrastre alguno de soluto en el vapor (x,, = 0).

Fxp = Lx; (Ec.1.3)

De donde:

F: Flujo de alimentacion que entra al evaporador (kg/h)

S: Vapor de agua que entra por medio de la caldera (kg/h)

L: Flujo del liquido concentrado que sale del evaporador (kg/h)

V: Vapor de la solucién que sale del evaporador (kg/h)

Scona: Vapor de agua condensado que sale del evaporador (kg/h)

xg: Concentracion inicial de la solucién de alimentacion

x;: Concentracion final de la solucién

1.4.7 Balance de energia
Si se asume que no existen pérdidas de calor por conveccioén y radiacién hacia los
alrededores, el balance de energia queda como:
Fhg + Shs = Lhy + Vhy + Sh, (Ec.1.4)
Fhg + S(hs — hs,) = Lhy + Vhy (Ec.1.5)
El vapor de agua ingresa al evaporador por medio de la caldera tiene una temperatura
(Ts)y una entalpia (hy). Se considera que el agua condensada (liquida) abandona la camara a
la misma temperatura (T;), pero con una entalpia diferente (h,.), la ecuacion final queda como:
Fhg + SAg = Lh;, + Vhy (Ec.1.6)
Esto nos indica que el vapor de agua solo transfiere su calor latente, es decir, solo cambia
de fase, pero no de temperatura, por lo tanto:
As = hg — hg, (Ec.1.7)

De donde:
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hg: Entalpia especifica de la alimentacion (kJ/kg)
Ag: Calor latente del vapor de agua (kJ/kg)
h;: Entalpia especifica del liquido concentrado (kJ/kg)

hy: Entalpia especifica del vapor de la solucién (kJ/kg)

El calor latente del vapor de agua y la entalpia del vapor de la solucién pueden
determinarse de las tablas de vapor de agua (Apéndice A) por medio de las temperaturas Ty
T1, respectivamente. Sin embargo, la entalpia de la alimentacién y la entalpia del liquido
concentrado no se conocen generalmente, pero se pueden estimar si se conocen sus calores
especificos usando las siguientes férmulas:

he = cpp(Tp — Tref) (Ec.1.8)
h, = cpy (T, — Trep) (Ec.1.9)
De donde:
cpr: Calor especifico de la alimentacion (kJ/kg°C)
Tr: Temperatura de entrada de la alimentacion (°C)
cp.: Calor especifico del liquido concentrado (kJ/kg °C)
T1: Temperatura de ebullicion del liquido concentrado (°C)

T, Temperatura de referencia, generalmente es 0 °C

1.4.8 Cantidad de calor transferido

En un evaporador, el calor necesario para concentrar la solucion proviene del vapor de
agua que ingresa a la camara de calefaccion. Como se mencioné previamente, este vapor solo
experimenta un cambio de fase (condensacion), transfiriendo asi Gnicamente su calor latente.
Por lo tanto, la cantidad de calor transferido puede calcularse mediante la siguiente expresion:

Q = SAg (Ec.1.10)
O de otra manera:
Q = UAAT (Ec.1.11)

De donde:
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U: coeficiente global de transferencia de calor (W /m?°C)
A: Area de transferencia de calor (m?)

AT Diferencia de temperatura (°C)

1.4.9 Economia del vapor

La economia del vapor se toma como una medida de la eficiencia energética de un
evaporador o de un sistema de evaporacion de multiple efecto. Se define como la cantidad de
vapor de agua evaporada (o disolvente evaporado) de la solucién, por unidad de masa de
vapor de calefaccién (vapor vivo) que se alimenta al sistema. En evaporadores de un solo

efecto, este valor es menor a 1,1 (Tibaquira et al., 2022).

%
E=5 (Ec.112)

1.4.10 Coeficiente global de transferencia de calor

El coeficiente global de transferencia de calor (U) es un factor clave que determina la
capacidad de un evaporador, siendo fuertemente afectado por su disefio y las condiciones
operacionales. Este coeficiente es el inverso de la resistencia térmica total a la transferencia de
calor entre el vapor de calefaccién y el liquido en ebullicién. Esta resistencia total es la suma de
cinco resistencias individuales: la capa de vapor condensado, la costra (ensuciamiento) dentro y
fuera de los tubos, la pared del tubo, y la pelicula del liquido hirviendo (Incropera & DeWitt,
1999).

Aunque los coeficientes de pelicula individuales son dificiles de medir, los resultados
experimentales suelen reportarse como coeficientes globales (U), los cuales se basan en la caida
de temperatura ajustada por el aumento del punto de ebulliciéon. Si una resistencia especifica
(como la de la pelicula liquida) domina el proceso, los cambios en las demas resistencias tendran

un efecto minimo en el coeficiente global (Incropera & DeWitt, 1999).
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2. METODOLOGIA

2.1 Definicion del sistema

Antes de plantear el disefio del evaporador, se realizé una revision de investigaciones y
proyectos previos relacionados con evaporadores de pelicula descendente, con el fin de
identificar criterios de disefio, rangos de operacién y metodologias cominmente empleadas en
procesos de concentracion. Esta revision permitio establecer una base comparativa y
seleccionar los enfoques méas adecuados para las caracteristicas de la corriente estudiada.

A partir de esta informacion, se defini6 el sistema y se establecieron sus limites
operativos, considerando Unicamente las etapas relacionadas con el intercambio térmico y la
concentracion del fluido. El analisis contemplé la identificacién de los componentes principales
de la corriente de alimentacidn, asi como la recopilacién de sus propiedades fisicas relevantes

para el disefio.

2.1.1 Supuestos de disefio

Para simplificar el analisis y garantizar la resolucién del modelo, se establecieron los

siguientes supuestos:

o El proceso oper6 en estado estacionario, sin acumulacion de masa o energia dentro del
evaporador.

e La pelicula descendente fue continua y uniforme, lo que permitié usar correlaciones
estandar de transferencia de calor.

e Elvapor de calefaccion condensé completamente en la chaqueta o carcasa.

e La caida de presion en el lado del vapor fue despreciable, por o que se asumio una
temperatura constante de condensacion.

e La elevacion del punto de ebullicion (EPE) se consider6 segun correlaciones, y se
asumio despreciable para cada concentracion definida.

o El calor especifico (Cp) del liquido varioé Unicamente con la temperatura o se tomé como

promedio, dependiendo de la disponibilidad de datos.
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e La eficiencia global del equipo se asumié segun valores reportados en la bibliografia
para evaporadores de pelicula descendente nuevos.

e El ensuciamiento fue despreciable, dado que se tratd de un disefio inicial y no de un
andlisis operacional.

e Se asumib que no existieron pérdidas térmicas hacia el ambiente, al tratarse de un
modelo idealizado.

o Elvapor generado se separé completamente del liquido concentrado al final del

evaporador.

2.1.2 Especificaciones de disefo

Para el desarrollo del disefio del evaporador se establecieron previamente las
condiciones operativas y los pardmetros de dimensionamiento necesarios para la simulacion.
Estos valores incluyeron temperaturas, presiones, composicion de la corriente de alimentacién
y criterios de desempeiio del equipo.

A partir de estas especificaciones iniciales, se estructurd la metodologia de calculo vy el
modelado del sistema, garantizando la coherencia entre los parametros de entrada y los
objetivos de disefio. La base de datos utilizada para definir estas condiciones provino de
informacion suministrada por la empresa destiladora de alcohol de “Marcelino Mariduefia”, la
cual proporciond los parametros caracteristicos de la corriente tratada y las condiciones de

operacion habituales en planta. Estos valores se detallan en la Tabla 2.1.

TABLA 2.1

DATOS DE ENTRADA DEL DISENO DEL EVAPORADOR

Descripcién Cantidad Unidades
Flujo de entrada de 5000 kg/h
alimentacion
Temperatura de entrada de 32 °C
alimentacion
Concentracion de levadura 15 °Brix

inicial
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Concentracién de levadura 80 °Brix
final
Temperatura de evaporacion 80 °C
Presion de entrada de vapor 120 psi
saturado
Temperatura de salida del 80 °C
concentrado

2.1.3 Calor especifico y composiciones
A continuacion, en las tablas 2.2 y 2.3, se detallan los valores para los calores especificos
y la concentracion inicial y final de cada componente de la mezcla de alimentacion y a la salida

del concentrado.

TABLA 2.2

VALORES DE CP PARA CADA COMPONENTE Y CONCENTRACION INICIAL

Componente cp, (kgki ) X; (%)
Agua 4.18 0.79
etanol 2.44 0.05

levadura 3.55 0.15
Azucar 3.2 0.01
Cp: (kgk: K) 3.99

Nota: Datos de Cp obtenidos ASHRAE (2006), y composicion de la base de datos empresa

destiladora

TABLA 2.3

VALORES DE CP PARA CADA COMPONENTE Y CONCENTRACION FINAL

Componente kj Xr (%

P Cp; (k ) F (%)
g*K

Agua 4.18 0.182

etanol 2.44 0.01
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levadura 3.55 0.80
AzUcar 3.2 0.008
K] 3.65
Cp. (kg N K)

Nota: Datos de Cp obtenidos ASHRAE (2006), y composicién de la base de datos empresa

destiladora

2.2 Balances de materiay energia

Para los célculos del evaporador, se definieron primero las corrientes de alimentacion,
vapor y productos segun el esquema mostrado en la Figura 2.1. Luego se recopilaron las
condiciones de operacion y propiedades necesarias. Con estos datos se aplicaron los balances
de materia y energia para determinar el vapor generado, el condensado y la concentracion final.
Finalmente, se estimd la carga térmica, el area requerida a partir del coeficiente global de

transferencia de calor reportado en la bibliografia y la economia del vapor.



FIGURA 2.1

DIAGRAMA BASICO DEL EVAPORADOR CON LOS DATOS DE DISENO

Vapor, V

Ti=80°C
Hv

v

Alimentacion, F

Ti=32C
Af=015

h Scondensado, Sc

P, Tz, hsc

Steam

A
~_

h
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15, hs

Condensado, L

L

T1=80°C
¥=08
hL

2.2.1 Balance de materia

F=V+L (Ec.11)
xpF =x; L (Ec.1.3)
Reemplazando datos en 1.3 tenemos que:

_ xpF

XL

_ (0.15)(5000)
~ (0.80)

L =9375kg/h
Ahora reemplazando datos en 1.1 tenemos que:
5000 =V +937.5

V = 5000 —937.5

V = 4062.5kg/h

v
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2.3 Datos preliminares para el balance de energia

2.3.1 Célculos de las entalpias de alimentacién y concentrado
he = cpp(Tp — Trer) (Ec.1.8)

hy = cpy (T, — Trep) (Ec.1.9)

Para calcular estas entalpias, fue necesario conocer sus respectivos calores especificos.

El calor especifico de la mezcla de alimentacion a 32 °C segun la Tabla 2.2 es 3.99 (kJ/kg °C) y

segun la Tabla 2.3 a 80°C, el calor especifico del concentrado es de 3.65 (kJ/kg °C)

respectivamente, entonces tenemos que:

Tomamos 0 °C como temperatura de referencia para el sistema
hp = Cpprom(TF - Tref)
hr = 3.55 Ky K(32 — 0)°C
F — 9- kg

h —12768k]
F — ' kg

Asumimos que la temperatura de ebullicion de la mezcla alimentada es de 80°C

h, = Cpprom(TL - Tref)
kj
h, = 3.65—K (80 — 0)°C
kg

h —292k]
L — kg

2.3.2 Calculo de la entalpia'y temperatura en base al vapor de la solucion

Mediante la tabla de vapor A4 de Cengel & Boles, 2015, se determiné la entalpia de

vaporizacion de la solucion. Para este caso, se asumio que el punto de ebullicion es 80 °C. Por

lo tanto:

hy = 2643.0 kJ /kg
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2.3.3 Célculo de la elevacién del punto de ebullicion (EPE)

La solucién procesada contenia una fraccion apreciable de componentes no volatiles;
sin embargo, la mayor parte de dicha fraccion correspondia a biomasa de levadura en
suspension y no a solutos moleculares disueltos. Desde el punto de vista coligativo, la
elevacién del punto de ebullicion (EPE) esta determinada principalmente por la cantidad de
solutos no volatiles efectivamente disueltos en el liquido. En la corriente de alimentacion, la
lectura inicial era de 15 °Brix, valor asociado a la presencia de levadura, la cual debia
concentrarse hasta una lectura cercana a 80 °Brix. No obstante, esta lectura correspondia
Unicamente a aproximadamente un 21% de soélidos reales, dado que la mayor proporcion
permanecia como células suspendidas y no como solutos verdaderamente disueltos.

La presencia de sélidos disueltos reduce la actividad del agua y, en consecuencia, la
presion de vapor del liquido; sin embargo, esta reduccién es proporcional al contenido de
solutos que se encuentran disueltos a nivel molecular. Al aplicar la correlacién experimental
propuesta por Crapiste y Lozano (1988), desarrollada para soluciones azucaradas y utilizada
aqui como referencia conservadora, se determiné que las concentraciones presentes en este
proceso producirian Gnicamente una EPE pequefia, del orden de 0.3 a 0.6 °C, muy inferior a
los valores reportados para sistemas ricos en azucares disueltos.

De acuerdo con la Figura 2.2, si se considera que la fraccién de azlcar presente en la
corriente de alimentacién puede tratarse como un azlcar reductor, y que la presién de vapor

del agua a 32 °C es de aproximadamente 46.6 mbar, la EPE resultante seria:



FIGURA 2.2

VALORES DE LOS PARAMETROS PARA

SOLUCIONES AZUCARADAS
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EVALUAR EL AUMENTO DEL PUNTO DE EBULLICION DE

v X 102

ax 102 B ) r2o o
Sucrose 3.0612 0.09417 5.329 0.1356 0.999 0.083
Reducing sugars 2.2271 0.5878 3593 0.1186 0.997 0.078
Apple juice 1.3602 0,7489 3390 0.1054 0998 0.062

8AT, = o« WA exp(yW)P?

®r2 = multiple correlation coefficient (squared)

¢ o = standard error

Fuente: Crapiste, G. H., & Lozano, J. E. (1988)

AT, = aWBeYWPpPd (Ec.2.1)

Donde:

W: Porcentaje de solutos no volatiles

P: Presi6én en mbar

ATb — (22271 X 10_2)(16)0'5878 X 6(3'592X10_ZX16)(46.6)0'1186

AT, = 0.318 °C

Por lo tanto, no resulté apropiado asumir una EPE elevada para esta mezcla, ya que la

biomasa de levadura en suspension no ejercié el mismo efecto coligativo que los solutos

totalmente disueltos. En consecuencia, la EPE se considerd practicamente despreciable en el

disefio preliminar, y la temperatura de ebullicibn del sistema se aproxim6é a 80 °C bajo las

condiciones de vacio establecidas.

Para el evaporador de pelicula descendente se considerd condiciones de vacio con el

fin de reducir la temperatura de ebullicion del fluido y evitar la desnaturalizacion térmica de los

componentes sensibles, ademas de mejorar la transferencia de calor al disminuir la diferencia
entre la temperatura de pared y la del liquido. El vacio también permitié incrementar la fuerza
impulsora para la evaporacion, reduciendo el riesgo de incrustaciones y favoreciendo una

distribucion més uniforme del film. Para mantener este nivel de vacio, el sistema requirié una
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bomba de vacio seleccionada por su capacidad para manejar vapores saturados y pequefias
cantidades de arrastre de liquido. Adicionalmente, para la bomba se tomé en cuenta que debe
contar con materiales resistentes a la corrosion y un sello mecanico adecuado para operacion

continua.

2.3.4 Calculo de la entalpia'y temperatura en base al vapor de agua
La presion de vapor suministrada al evaporador fue:
Pabs = Pmanométrica T Patm
Paps = 120 psig + 14.7
Paps = 134.7 psia = 928.7 kPa
De Tabla A5 de Cengel & Boles, 2015, interpolando se obtuvo Ag y Ts:

kj
As = 2025.85 —
kg

Ts = 176.67°C

2.3.5 Balance de energia para todo el sistema

FhF +SAS = LhL + VhV

k k k k k k
5000—g<127.68 —]> +S (2025.85 —]) = 937.5—g(292 —]> + 4062.5—g(2643)
h kg kg h kg h

S =5120.1kg/h

Entonces la cantidad de calor necesario sera:
Q =S4
kg kj

Q =5120.1 n (2025.85 @>

k
Q=1.03><107F]=2.9X106W

2.3.6 Calculo del area de transferencia de calor
De acuerdo con McCabe, Smith y Harriott, los evaporadores de tubos verticales largos
presentaban coeficientes globales de transferencia de calor entre 1000 y 3000 W/m?2°C para

circulacion natural y hasta 5000 W/m?°C en circulacion forzada. Aunque los evaporadores de



27

pelicula descendente no operaban exactamente bajo estos regimenes, la literatura indicaba que
sus valores de U solian ubicarse dentro del rango asociado a los equipos de circulacion natural,
por lo que dicho intervalo constituyd una base adecuada para las estimaciones preliminares de

disefio.

FIGURA 2.3

TABLA DE COEFICIENTES GLOBALES TiPICOS DE EVAPORADORES

Coeficiente global U

Tipo BTU/h ft°°F  W/m®°C
Evaporadores de tubos verticales

largos:

Circulacién natural 200 - 600 1000 - 3000
Circulacion forzada 400 - 1000 2000 - 5000

Evaporadores de pelicula agitada,
liguido newtoniano, viscosidad:

1cP 400 2000
1P 300 2000
100 P 120 600

Fuente: McCabe W., Smith J., Harriott P. Operaciones Unitarias en Ingenieria Quimica

Despejando A de la ecuacién 1.11, y asumiendo un valor intermedio de 1500 W /m?2°C

para el coeficiente de transferencia de calor, tenemos un area de:

Q = UAAT (Ec.1.11)

Q
A_U*AT

29 x10°W

w_
m2°C

A =19.98 m?

A=

1500 (176.67°C — 80°C)

Como rango de seguridad en la construccion del evaporador se tomé un 15% mas del
area calculada teéricamente (Cardenas, Chong-Qui, & Valdivieso, 1984), es decir, que el area

final fue de:
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Area final: 23.00 m?2.

2.3.7 Calculo de la economia del vapor
%4
E =< (Ec.112)

Reemplazando los valores obtenidos en la ecuacion 1.12, obtenemos:

4062.5kg/h
=—————=0.793
5120.1 kg/h
La economia de vapor obtenida fue de 0.793, y corresponde a valores caracteristicos de
un evaporador de un solo efecto sin recuperacion de calor. Esto indicé que por cada kilogramo

de vapor suministrado se evaporaron aproximadamente 0.793 kg de agua.

2.4 Metodologia de la simulacién en Aspen Plus

La simulacion del sistema de evaporacion se llevé a cabo utilizando el software Aspen
Plus como herramienta principal de modelacion, con la finalidad de representar de forma
realista el comportamiento térmico y de separacion de la mezcla compuesta por agua, etanol,
levadura y azlcar. Este procedimiento permitié estudiar el desempefio del evaporador de
pelicula descendente bajo condiciones de estado estacionario y comparar los resultados
obtenidos con los célculos tedricos realizados previamente.

La metodologia aplicada no se limité Gnicamente a la ejecucién del simulador, sino que
incluyé una etapa de estructuracion l6gica del proceso, la seleccién de modelos
termodinamicos coherentes con el sistema fisico y la validacién de resultados con base en

principios de balances de materia y energia (Carlson, 1996).

2.4.1 Configuracion inicial del entorno de simulacion

En primer lugar, se inicié un nuevo caso de simulacién en Aspen Plus, seleccionando el
ambiente de simulacién de procesos. Posteriormente, se definid el sistema de unidades bajo el
Sistema Internacional para asegurar la consistencia de los resultados, empleando kilogramos

por hora (kg/h) para flujos mésicos, grados Celsius (°C) para temperatura y presion en kPa.
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2.4.2 Seleccién del modelo termodinamico

Dado que la corriente de proceso estuvo conformada por una mezcla no ideal de
componentes polares (agua y etanol) y solidos disueltos (levadura y azucar), fue necesario
seleccionar un modelo termodindmico capaz de describir adecuadamente el equilibrio entre
fases liquida y vapor.

Para este proposito, se utilizd el modelo NRTL (Non-Random Two Liquid), ampliamente
recomendado en sistemas con interacciones moleculares fuertes y comportamiento no ideal.
Este modelo permitié una representacién adecuada del equilibrio liquido—vapor durante la
evaporacion, garantizando resultados méas cercanos al comportamiento real del proceso

industrial (De Hemptinne et al., 2012).

2.4.3 Definicién de componentes del sistema

Una vez seleccionado el paquete termodinamico, se procedié a definir los componentes
gue formaron parte de la mezcla tratada en el evaporador. Estos fueron:
e Agua, como principal componente volatil.
o Etanol, componente de interés por su recuperacion.
e Azlcar, representada como glucosa por ser un soluto tipico en procesos derivados de la
cafia de azUcar.

e Levadura, representada como un sélido inerte no volatil.

El software Aspen Plus no dispone de una base de datos especifica para la biomasa de
levadura. Por tal motivo, la levadura fue representada utilizando las propiedades fisicoquimicas
de la glucosa como aproximacion termodinamica, criterio empleado cominmente en
simuladores especializados como SuperPro Designer. Esta aproximacion considero a la
glucosa como un componente equivalente para modelar biomasa debido a su naturaleza
organica, peso molecular relativamente alto y comportamiento no volatil.

Esta representacion permitié describir adecuadamente el comportamiento térmico de la

levadura dentro del sistema sin afectar los resultados globales del proceso de evaporacion,
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dado que la biomasa permanecié exclusivamente en la fase liquida y no particip6 del equilibrio

liguido—vapor.

2.4.4 Ingreso de la corriente de alimentacion

Se definid la corriente de alimentacion hacia el evaporador. Para ello se ingresaron las
condiciones de operacién determinadas mencionadas antes en la Tabla 2.1.

La corriente debe ser configurada como una mezcla liquida con presencia de sélidos
disueltos, permitiendo que Aspen establezca automaticamente el estado de las fases mediante

el modelo termodinamico seleccionado.

2.4.5 Modelado del evaporador en Aspen Plus

Dado que Aspen Plus no dispone de un blogue especifico denominado falling film
evaporator, el evaporador se representd mediante un bloque de tipo HEATX, el cual estuvo
vinculado con el médulo Aspen Exchanger Design and Rating (Aspen EDR) para realizar el
disefio térmico detallado del equipo. Mediante Aspen EDR se calcularon el coeficiente global
de transferencia de calor, el area efectiva de intercambio térmico y se verificaron las
condiciones hidraulicas internas del equipo, permitiendo modelar de manera realista el
comportamiento de un evaporador falling film en condiciones industriales.

Antes de este bloque, se utilizdé un precalentador cuyo objetivo fue elevar la temperatura
de la alimentacion antes de ingresar al evaporador, reduciendo asi la carga térmica que debi6
suministrarse posteriormente en la etapa principal de evaporacion.

Posteriormente, se empled un bloque FLASH para modelar la separacién entre el vapor
generado y el concentrado liquido, generando asi dos corrientes de salida: una rica en
componentes volatiles (agua y etanol) y otra concentrada en sélidos.

El uso conjunto de Aspen Plus y Aspen EDR asegur6 que el modelo de simulacién no
solo fuera representativo a nivel de proceso, sino también técnicamente viable desde el punto
de vista del disefio del equipo. La configuracion final del modelo se muestra en la Figura 2.4, la
cual sintetiza la disposicion de los equipos y las corrientes definidas en Aspen Plus,

representando graficamente los elementos descritos en esta seccion.
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FIGURA 2.4

REPRESENTACION DEL EVAPORADOR MODELADO EN ASPEN PLUS

2.4.6 Corrientes de salida del proceso

El modelo generé dos corrientes de salida:
e Una corriente de vapor, compuesta principalmente por agua y etanol recuperado.
e Una corriente de concentrado, rica en levadura y azlicar con mayor contenido de

solidos.

No se asignaron manualmente valores de temperatura, presion o composicion a las
corrientes de salida para evitar la sobre especificacion del sistema, permitiendo que Aspen Plus

resolviera el modelo mediante sus balances internos.

2.4.7 Verificacion de convergencia del modelo

Una vez definido el sistema completo, se ejecutd la simulacion de forma iterativa hasta

lograr la convergencia del modelo. Se verificd que se cumplieran los siguientes criterios:

o Cierre adecuado de los balances de materia.
o Consistencia energética entre entrada y salida.
e Correcta distribucién de componentes entre fases.

o Estabilidad del sistema ante pequefias variaciones de condiciones.
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2.4.8 Validacion de resultados

Finalmente, los resultados obtenidos en Aspen Plus fueron comparados con los valores

calculados tedricamente mediante balances de materia y energia. Se validaron particularmente:

o Elflujo masico de vapor generado.

e La fraccion de etanol recuperada.

e La concentracion final del licor de levadura.
e La carga térmica requerida.

e La economia del vapor del sistema.

La concordancia entre ambos enfoques confirmé que el modelo computacional
representé adecuadamente el comportamiento real del evaporador de simple efecto bajo las
condiciones establecidas, validando asi el uso de Aspen Plus como herramienta de analisis y

disefio dentro del presente proyecto.
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3. RESULTADOS Y ANALISIS
3.1 Alcance y enfoque del andlisis de resultados

En el presente capitulo se presentan y analizan los resultados obtenidos del disefio
térmico, hidraulico y mecéanico de un evaporador de pelicula descendente de simple efecto,
desarrollado mediante el mddulo Aspen EDR. El andlisis se enfoca en la evaluacion del equipo
como un intercambiador de calor tipo carcasa y tubos operando bajo condiciones de vacio,
considerando los ajustes operativos aplicados al modelo y su desempefio energético y
econdmico, sin abordar aun su acoplamiento dindmico con Aspen Plus, el cual corresponde a
una etapa posterior del proyecto. Los resultados permiten verificar la factibilidad técnica del
equipo propuesto y su coherencia con los supuestos de disefio establecidos en el Capitulo 2,
sirviendo ademas como base para la comparacion técnico-econémica de alternativas de

proceso Yy la seleccion final del sistema de evaporacion.

3.2 Resultados de configuracion general y geometria del evaporador

El equipo disefiado corresponde a un intercambiador de calor vertical tipo AEL,
clasificado bajo la norma TEMA Clase R, adecuado para operacion industrial continua y
compatible con su aplicacion como evaporador de pelicula descendente de simple efecto. Esta
configuracioén favorece una distribucién uniforme del liquido, un drenaje eficiente y una
operacion estable bajo condiciones de vacio.

La configuracion general del evaporador, asi como sus principales dimensiones
geomeétricas y caracteristicas constructivas, se resumen en la Tabla 3.1. El disefio contempla
un solo casco y una disposicién simple en el lado de tubos, coherente con los requerimientos

hidraulicos y térmicos del proceso.

TABLA 3.1

CONFIGURACION GENERAL Y GEOMETRIA DEL EVAPORADOR DE PELICULA DESCENDENTE

Parametro Descripcién / Valor

Tipo de equipo Intercambiador de calor tipo carcasa y tubos




Orientacion Vertical
Clasificacion TEMA Tipo AEL

Clase TEMA Clase R
Numero de cascos 1

Configuracion hidraulica

1 paso en el lado de tubos

Disposicion serie/paralelo

1 serie — 1 paralelo

Diametro interno de carcasa 685.8 mm
Longitud efectiva de tubos 3.8386 m
Longitud total de tubos 3.9624 m
Namero de tubos 88
Tipo de tubos Tubos lisos
Arreglo del haz tubular Triangular
Angulo del arreglo 60°
Paso de tubos 63.5 mm
Diametro externo de tubos 50.8 mm

Material de tubos

Acero inoxidable AISI 304

Material de carcasa

Acero inoxidable AlISI 316L
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Material de componentes estructurales Acero inoxidable AISI 316L

Area efectiva de transferencia de calor 53.9 m?

El haz tubular esta constituido por tubos lisos dispuestos en un arreglo triangular,
seleccion que permite maximizar el area de transferencia de calor dentro de un diametro de
carcasa compacto. La seleccion de aceros inoxidables en los principales componentes del
equipo garantiza resistencia a la corrosién y compatibilidad quimica con soluciones acuosas
gue contienen etanol y sélidos orgénicos, en concordancia con las condiciones de operacion

definidas en el Capitulo 2.
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De acuerdo con los resultados obtenidos en Aspen EDR, el area efectiva de
transferencia de calor del equipo resulta superior al &rea minima requerida por el proceso. Este
margen adicional constituye un sobredimensionamiento controlado que contribuye a la robustez
operativa del evaporador frente a variaciones en las propiedades fisicas del fluido, posibles

fendmenos de ensuciamiento y desviaciones en las condiciones nominales de operacion.

3.3 Resultados operativos finales del sistema de evaporacion

3.3.1 Desempefio térmico del evaporador

La simulacién térmica realizada en Aspen EDR permitié evaluar el desempefio térmico
del evaporador bajo las condiciones de operacion definidas en el Capitulo 2. Los principales
resultados térmicos del equipo, asi como la distribucién de las resistencias térmicas, se

presentan en la Tabla 3.2.

TABLA 3.2

RESULTADOS TERMICOS Y DISTRIBUCION DE RESISTENCIAS DEL EVAPORADOR

Parametro Valor Unidad
Carga térmica total 1863 kw
MTD corregida 65.36 °C
Coeficiente global (condicion limpia) 957.6 W/m?°C
Coeficiente global (condicién con ensuciamiento) 708 W/m?2°C
Resistencia térmica — lado carcasa (condensacion) 64 % del total

El evaporador transfiere la carga térmica requerida desde vapor saturado en el lado
carcasa hacia la solucién que circula por el lado de los tubos, operando con una diferencia
media logaritmica de temperatura corregida coherente con sistemas de evaporacion bajo vacio.
Este resultado confirma la consistencia entre las condiciones asumidas durante el disefio

preliminar y el comportamiento térmico estimado por el modelo.
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Durante la etapa de disefio preliminar se asumié un coeficiente global de transferencia
de calor de 2500 W/m? x K, valor tipico reportado en la literatura para evaporadores de pelicula
descendente bajo condiciones ideales. Este supuesto permitié realizar una estimacion inicial
del &rea de transferencia requerida.

Sin embargo, el disefio detallado realizado mediante Aspen EDR arroj6é un coeficiente
global de transferencia de calor de 957.6 W/m? x K. Este valor es significativamente menor,
debido a que el simulador considera de forma explicita las distintas resistencias térmicas
involucradas en el proceso, incluyendo la condensacién del vapor en el lado carcasa, la
transferencia de calor a través de la pelicula liquida en los tubos, la resistencia de la pared del
material y los efectos asociados al ensuciamiento.

La diferencia entre el valor asumido y el valor calculado no representa una
inconsistencia del modelo, sino una mejora en la precisién del disefio al pasar de un enfoque
tedrico simplificado a un andlisis de ingenieria detallada. Como consecuencia directa de este
menor coeficiente global, el area de transferencia de calor disefiada resulta mayor que la
estimada inicialmente, proporcionando ademas un margen de seguridad adecuado para la
operacion del evaporador bajo condiciones reales. La disminucion del coeficiente global al
incorporar resistencias por ensuciamiento refleja el efecto esperado de la deposicién de sélidos

y de la resistencia térmica asociada a la pared del tubo.

3.3.2 Comportamiento hidraulico y caida de presion

Desde el punto de vista hidraulico, el evaporador presenta un desempefio adecuado y
se mantiene dentro de los limites de operacion segura establecidos durante la etapa de disefio.
Los principales resultados hidraulicos del equipo se resumen en la Tabla 3.3.

TABLA 3.3

RESULTADOS HIDRAULICOS DEL EVAPORADOR

Parametro Valor Unidad
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Caida de presion — lado carcasa 0.352 psi

Caida de presién maxima admisible — carcasa 0.500 psi

Caida de presion — lado tubos 0.160 psi

Caida de presion maxima admisible — tubos 0.200 psi

Velocidad maxima — lado carcasa 2.49 m/s

Velocidad maxima — lado tubos 18.49 m/s
Criterio (pV?) Cumple  No se superan valores criticos

Las caidas de presién calculadas tanto en el lado carcasa como en el lado de los tubos
resultan inferiores a los valores maximos admisibles definidos como criterio de disefio, lo cual
garantiza una operacion estable sin requerimientos adicionales de potencia de bombeo ni
riesgos de sobrepresion.

Las velocidades de flujo alcanzadas en ambos lados del intercambiador se encuentran
dentro de rangos aceptables para este tipo de equipo, evitando fenébmenos de erosion,
vibraciones excesivas o inestabilidad hidraulica. Asimismo, el andlisis del criterio pV2 confirma
que ninguno de los valores criticos es superado, validando la seguridad mecéanica e hidraulica

del evaporador bajo las condiciones de operacién evaluadas.

3.3.3 Evaluacion del régimen falling film
Aspen EDR permitié verificar el cumplimiento de los criterios especificos asociados a la
operacion de evaporadores de pelicula descendente. Los principales parametros relacionados

con la formacion y estabilidad de la pelicula liquida se presentan en la Tabla 3.4.

TABLA 3.4

VERIFICACION DEL REGIMEN DE EVAPORACION TIPO FALLING FILM

Parametro Valor Observacion

Caudal minimo de mojado 2422 kg/h

Caudal real de operacién — Superior al minimo requerido
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Tasa de arrastre de liquido 6 kg/h (aceptable)

Régimen de evaporacion Falling film Estable

El caudal de operacién del evaporador supera el caudal minimo de mojado requerido
para garantizar la formacién continua de la pelicula liquida sobre la superficie externa de los
tubos. Este resultado confirma que, bajo las condiciones de disefio evaluadas, la superficie de
transferencia de calor permanece adecuadamente mojada durante la operacion.

Asimismo, la tasa de arrastre de liquido estimada resulta baja y se encuentra dentro de
valores aceptables para este tipo de equipos, lo que minimiza la pérdida de solucién

concentrada hacia la corriente de vapor.

3.3.4 Andlisis mecanico y vibracional

El analisis mecéanico del evaporador indica que el equipo cumple con los criterios
establecidos por el cédigo ASME Seccién VI, Divisién 1. Las condiciones de disefio de presion
y temperatura fueron definidas de manera conservadora, proporcionando margenes de
seguridad adecuados frente a las condiciones reales de operacién bajo vacio. Los principales

parametros de disefio mecanico se resumen en la Tabla 3.5.

TABLA 3.5

PARAMETROS MECANICOS Y VERIFICACION VIBRACIONAL DEL EVAPORADOR

Parametro Valor Criterio / Norma
Cédigo de disefio ASME Seccién VI, Div. 1 Cumple
Presion de disefio — carcasa 10.34 bar
Temperatura de disefio — carcasa 215.56 °C
Presion de disefio —tubos 3.45 bar
Método de andlisis vibracional HTFS Aspen EDR

Inestabilidad fluido-elastica No Cumple
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Resonancia No Cumple
Desprendimiento de vortices No Cumple
Limites TEMA Cumple —

El andlisis vibracional, realizado mediante el método HTFS implementado en Aspen
EDR, confirmé que el haz tubular no presenta riesgo de inestabilidad fluido-el&stica, resonancia
ni desprendimiento de vortices. Las frecuencias naturales de los tubos se mantienen alejadas
de las frecuencias de excitacion inducidas por el flujo, y las amplitudes de vibracién calculadas

se encuentran por debajo de los limites permisibles establecidos por la norma TEMA.

3.4 SINTESIS DEL DESEMPENO DEL EQUIPO

Los resultados obtenidos a partir del disefio térmico, hidraulico, mecénico y operativo
del evaporador de pelicula descendente permiten evaluar de forma integral el desempefio del
equipo bajo las condiciones de operacion consideradas. Desde el punto de vista térmico, el
evaporador es capaz de manejar la carga térmica requerida, presentando valores del
coeficiente global de transferencia de calor y de la diferencia media logaritmica de temperatura
coherentes con sistemas de evaporacion operando bajo vacio.

El andlisis hidraulico confirm6 que las caidas de presién tanto en el lado carcasa como
en el lado de los tubos se mantienen muy por debajo de los limites admisibles, garantizando
una operacion estable sin riesgos de erosion, vibracién inducida por el flujo ni inestabilidades
hidrodinamicas. Asimismo, la evaluacion del régimen de pelicula descendente verificd que el
caudal de operacién supera el caudal minimo de mojado requerido, asegurando la formacion
continua del film liquido y minimizando el arrastre de liquido hacia la corriente de vapor.

Desde el punto de vista mecanico y vibracional, el equipo cumple con los criterios
establecidos por los codigos ASME y TEMA, sin presentar riesgos asociados a resonancia,
desprendimiento de vortices o inestabilidad fluido-elastica. La relacién entre el &rea de
transferencia de calor instalada y el &rea minima requerida evidencia un

sobredimensionamiento moderado, el cual resulta técnicamente justificable al proporcionar un
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margen de seguridad frente a ensuciamiento, variaciones en las propiedades del fluido y

posibles desviaciones operativas.

3.5 RELACION ENTRE EL AREA TEORICA REQUERIDA Y EL AREA DE DISENO DEL EVAPORADOR

Durante la etapa de disefio preliminar, el area minima de transferencia de calor
requerida para el evaporador fue estimada mediante ecuaciones tedricas, obteniéndose un
valor del orden de 23 m?. Este célculo se realizé a partir de supuestos simplificados,
considerando un coeficiente global de transferencia de calor asumido y condiciones promedio
del proceso, con el objetivo de dimensionar inicialmente el equipo y evaluar la viabilidad del
sistema.

Posteriormente, al realizar el disefio detallado del evaporador mediante el modulo
Aspen EDR, el area efectiva de transferencia de calor resultd significativamente mayor,
alcanzando un valor aproximado de 53.9 m2. Esta diferencia se debe a que Aspen EDR
incorpora de forma explicita resistencias térmicas asociadas a la condensacion del vapor, a la
transferencia de calor del lado del liquido en régimen de pelicula descendente, a la pared del
tubo y a los factores de ensuciamiento, ademas de aplicar correlaciones empiricas especificas
para intercambiadores de calor tipo carcasa y tubos.

Asimismo, el software considera restricciones geométricas, hidraulicas y mecanicas que
no son contempladas en el calculo teérico simplificado, tales como limites de caida de presion,
velocidades admisibles, estabilidad del régimen falling film y criterios normativos de disefio.
Como resultado, el area de transferencia de calor reportada por Aspen EDR corresponde a un
disefio mas conservador y realista, orientado a garantizar la operabilidad, seguridad y
estabilidad del equipo bajo condiciones reales de operacion.

En este contexto, la discrepancia entre el area estimada tedricamente y el &rea obtenida
mediante simulacion no representa una inconsistencia en el disefio, sino la transicion natural
desde un enfoque preliminar hacia un disefio de ingenieria mas detallado. El

sobredimensionamiento resultante proporciona un margen de seguridad frente a variaciones
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operativas, ensuciamiento y desviaciones en las propiedades fisicas del fluido, reforzando la

factibilidad técnica del evaporador propuesto.

3.6 EVALUACION ECONOMICA DEL PROCESO DE EVAPORACION

La evaluacion econodmica del proceso de evaporacion se desarrollo a partir de los
resultados obtenidos en la simulacién del sistema en Aspen Plus, utilizando la herramienta
integrada de analisis econdémico del software. Considerando que el presente proyecto
corresponde a un estudio de disefio y evaluacién a nivel de ingenieria conceptual-basica, los
costos de inversién y operacion no se determinaron mediante célculos manuales
independientes, sino a partir de estimaciones coherentes con el modelo del proceso, las

condiciones de operacion simuladas y las bases de costos incorporadas en el simulador.

3.6.1 Costos de inversién de capital (CAPEX)

El CAPEX del proyecto fue estimado mediante el mddulo de analisis econémico de
Aspen Plus, considerando los equipos principales y auxiliares definidos en el diagrama de
proceso, junto con los factores de instalacion, ingenieria y contingencias asociados. La Tabla
3.6 corresponde al desglose de la inversién de capital, donde el costo de equipos (F.O.B.) es
calculado por el simulador en funcién del tipo de equipo, su capacidad y las condiciones de
operacion establecidas en la simulacion.

Los costos de instalacién incluyen materiales y mano de obra necesarios para el
montaje mecanico, eléctrico y de instrumentacién, mientras que los costos de ingenieria 'y
contingencias representan las actividades de ingenieria basica y un margen destinado a cubrir
incertidumbres propias de esta etapa de disefio. La inversion total se obtiene como la suma de
estos componentes, proporcionando una estimacion global del capital requerido para la

implementacion del sistema de evaporacion.
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DATOS DE INVERSION DE CAPITAL
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Componente Valor (USD)

Costo Total de Equipos (F.O.B.) $ 97,300

Costo de Instalacion (Materiales y Mano de Obra) $ 437,200
Ingenieria y Contingencias $ 1,501,470
Inversion Total del Proyecto $ 2,033,170

3.6.2 Costos operativos (OPEX)

Los costos operativos anuales fueron calculados a partir de los flujos masicos y

energéticos obtenidos en la simulacién del proceso en Aspen Plus. En la tabla 3.7, se

presentan los principales componentes del OPEX, que incluyen materias primas, consumo de

vapor, servicios auxiliares, mano de obra, supervision, gastos administrativos y mantenimiento.

En particular, los costos de materias primas y utilidades se determinaron especificando

en el simulador los precios unitarios ($/kg) de las corrientes de alimentacion y de los productos,

asi como el costo del vapor requerido por el evaporador. Esto permite que el OPEX refleje

directamente las condiciones reales de operacion del sistema modelado, evitando el uso de

supuestos externos no vinculados al disefio del proceso.

TABLA 3.7

DATOS DE COSTOS OPERATIVOS ANUALES

Concepto Costo Anual (USD/AM0)
Materias Primas $ 3,503,299
Vapor de Proceso $131,312
Servicios Auxiliares (Electricidad y Agua) $ 47,079
Mano de Obra de Operacion (Directa) $ 175,320
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Supervision y Gastos Administrativos $ 306,810
Mantenimiento y Otros Cargos $ 728,158
Costo Operativo Total (OPEX) $ 4,894,750

3.6.3 Desglosado de costos por equipos

La Tabla 3.8 presenta el desglose de los costos de los principales equipos que
conforman el proceso, incluyendo tanto el costo de adquisicion de los equipos bajo la
modalidad F.O.B. como los costos directos de instalacién asociados a cada uno de ellos. Este
analisis permite identificar la contribucién individual de cada equipo al costo total de inversion
del proyecto.

Dentro del conjunto de equipos evaluados, los intercambiadores de calor representan
una fraccién significativa del costo total, tanto en términos de adquisicion como de instalacion,
lo cual es consistente con su funcion critica en las operaciones de transferencia de calor del
proceso. En particular, el condensador y el intercambiador de calor requieren mayores costos
de instalacién debido a las necesidades de montaje, conexiones de tuberias y sistemas
auxiliares.

El separador flash también presenta un costo de instalacion elevado en relacién con su
costo de compra, lo que refleja los requerimientos estructurales, de seguridad y de
instrumentacion asociados a su operacién. Por otro lado, equipos como el pre-calentador y la
bomba centrifuga muestran costos de adquisicion relativamente bajos; sin embargo, sus costos
de instalacion siguen siendo relevantes, lo que pone en evidencia que la inversién en equipos

no se limita tnicamente al precio de compra.
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TABLA 3.8

DATOS DE LOS COMPONENTES DEL SISTEMA DE EVAPORACION

Tag del equipo Descripcién (Tipo) Costo Equipo Costo de Instalacién
(USD) (USD)
Evaporador (IC) Intercambiador $27,300 $ 134,800
(Condensador)

Condensador Intercambiador de Calor $31,500 $ 129,300
(CON)

Separador Flash Separador Flash $22,700 $ 172,300
(SEP)

Pre-calentador Pre-calentador $10,500 $ 61,300

(PRE-H)
Bomba (PUMPO1) Bomba Centrifuga $5,300 $ 36,800
TOTAL EQUIPO $ 97,300 $ 534,500

3.6.4 Indicadores de rentabilidad

A partir de los flujos de caja generados automaticamente por Aspen Plus, se obtuvieron
los principales indicadores econdmicos del proyecto, los cuales incluyen el Valor Actual Neto
(VAN), la Tasa Interna de Retorno (TIR) y el periodo de recuperacion de la inversion (Payback).
Estos indicadores se calculan considerando la inversion inicial estimada, los costos operativos
anuales y los ingresos asociados a la valorizacion de los productos del proceso.

Cabe sefialar que, para la evaluacion final de la rentabilidad del proyecto, la tasa de
descuento fue ajustada de un valor inicial del 20 % a un valor del 12 %, el cual corresponde a
una tasa minima aceptable de retorno (MARR) mas representativa del contexto econémico y
financiero del Ecuador. Este ajuste permite que los indicadores econdmicos reflejen de manera
mas realista las condiciones locales de inversion y reduzcan el sesgo conservador asociado a

una tasa de descuento excesivamente elevada.
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Dado que estos resultados provienen directamente del modelo econdmico integrado al
simulador, los indicadores de rentabilidad reflejan el desempefio econémico del sistema de
evaporacion bajo las condiciones de disefio, los precios definidos para las corrientes y la tasa

de descuento adoptada para el analisis.

TABLA 3.9

INDICADORES DE RETORNO DE LA INVERSION DEL PROYECTO

Indicador Siglas Valor
Valor Actual Neto (@ 20% tasa) VAN (NPV) $735,000
Tasa Interna de Retorno TIR (IRR) 30.1 %
Periodo de Recuperacion Payback 2.77 Anos
Tasa de Descuento Aplicada MARR 12.0%

La Tabla 3.9 resume los principales indicadores econémicos empleados para evaluar el
desempeinio financiero del proyecto. El Valor Actual Neto obtenido es positivo, lo que indica que
los flujos de caja generados permiten recuperar la inversion inicial y generar un beneficio
adicional bajo la tasa de descuento considerada.

Asimismo, la Tasa Interna de Retorno supera la tasa minima aceptable de retorno
establecida, lo que sugiere que el proyecto presenta un nivel de rentabilidad adecuado. Por
otro lado, el periodo de recuperacion de la inversién se encuentra dentro de un rango aceptable

para proyectos industriales, reforzando la viabilidad econémica del proceso evaluado.

3.7 COMPARACION TECNICO-ECONOMICA ENTRE EL PROCESO DE CENTRIFUGACION Y EL PROCESO DE
EVAPORACION
Se llevé a cabo una comparacion técnico-econdémica entre el proceso de centrifugacion
actualmente empleado en la planta y el proceso de evaporacion propuesto en este estudio. El
sistema de centrifugacién esta conformado por dos centrifugas horizontales que se busca

reemplazar, cada una con un costo aproximado de 250 000 USD, lo que representa una
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inversion significativa Unicamente en equipos. Adicionalmente, estos equipos presentan
elevados costos de mantenimiento, estimados en alrededor de 150 000 USD anuales,
principalmente debido al desgaste mecanico, la reposicion frecuente de componentes y las
exigencias propias de una operacién continua.

Por su parte, el proceso de evaporacion requiere una inversion de capital inicial mayor
cuando se considera el sistema completo. No obstante, dicha inversion se distribuye entre
varios equipos y no depende de unidades con partes méviles de alta rotacién. Como
consecuencia, los costos de mantenimiento asociados al evaporador y a sus equipos auxiliares
resultan menores y mas estables en el tiempo, reduciendo la incidencia de este rubro dentro de
los costos operativos anuales del proceso.

Un aspecto clave en la evaluacion técnica y econdmica del proyecto es la recuperacion
de alcohol etilico retenido en la matriz de la levadura que abandona el sistema junto con la
corriente concentrada. En la configuracion actual basada en centrifugacion mecanica, las
pérdidas de alcohol se estiman en aproximadamente 7 000 kg/mes, lo que representa una
ineficiencia relevante en el aprovechamiento del producto.

En contraste, la incorporacion del sistema de evaporacién permite que el alcohol
retenido en la levadura se volatilice mediante transferencia de calor y sea posteriormente
recuperado en fase liquida a través del condensador. De esta manera, las pérdidas se reducen
a 2 327,26 kg/mes, lo que equivale a una disminucién del desperdicio de aproximadamente el
66,8 % respecto al proceso actual. Este valor corresponde a un promedio ponderado de los
flujos operativos reales de la planta.

Cabe sefalar que, aunque el sistema fue disefiado para una capacidad méaxima de
5000 kg/h con el fin de proporcionar flexibilidad y robustez frente a variaciones operativas, la
operacion habitual a caudales inferiores no afecta negativamente el desempefio del proceso.
Por el contrario, favorece el tiempo de residencia y el intercambio térmico, lo que mejora la
separacion de componentes volétiles, una limitacién inherente al proceso de centrifugacion. La
Tabla 3.10 presenta la comparacion entre las pérdidas de alcohol asociadas al proceso actual y

la reduccion obtenida mediante el sistema de evaporacion propuesto.
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COMPARATIVA DE BALANCE DE MASA PARA LA RECUPERACION DE ALCOHOL ETILICO

Indicador de Proceso de Sistema de Impacto de la

Desempefio Centrifugacién Evaporacion Mejora
(Actual) (Propuesto)

Pérdida de alcohol 7000 kg/mes 2327.26 kg/mes 66.76% de

en concentrado

recuperacion

Mecanismo de

recuperacion

Ninguno (Arrastre

fisico)

Evaporaciéon y

Condensacion

Recuperacion de

volatiles

Capacidad de

Diseflo

Nominal

5000 kg/h

Alta robustez

operativa

Desde el punto de vista operativo, la centrifugacién requiere una atencién constante y

presenta una mayor sensibilidad a condiciones de operacion variables, lo que puede afectar

tanto el rendimiento como los costos de mantenimiento. Por su parte, el proceso de

evaporacion permite una operacion mas controlada, especialmente al trabajar bajo condiciones

de vacio, lo cual favorece la estabilidad del proceso y una reduccion en la frecuencia de

intervenciones mecanicas.

3.8 DISCUSION INTEGRADA DE RESULTADOS

Los resultados obtenidos permiten realizar una evaluacion integral del proceso

propuesto, considerando tanto los aspectos técnicos como los econdmicos. A partir del analisis

de costos de capital (CAPEX), costos de operacion (OPEX) e indicadores de retorno de

inversion, se evidencia que el proceso de evaporacién constituye una alternativa técnicamente

viable y econ6micamente competitiva frente al proceso actual de centrifugacion.

Desde el punto de vista de la inversion inicial, el CAPEX del proyecto esta asociado

principalmente a la adquisicion e instalacion de los equipos de transferencia de calor y

separacion, los cuales representan una fraccion significativa de la inversion total. No obstante,



49

este mayor requerimiento de capital se justifica por la mayor estabilidad operativa del proceso y
por la reduccién de costos recurrentes a largo plazo, especialmente en lo relacionado con
mantenimiento y paradas no programadas. Ademas, la robustez del disefio, dimensionado para
una capacidad maxima de 5000 kg/h, permite al sistema absorber fluctuaciones en la carga de
alimentacién, asegurando la continuidad del proceso incluso ante variaciones en la
disponibilidad de materia prima.

En cuanto a los costos de operacion, el analisis del OPEX muestra que el gasto
dominante corresponde a las materias primas y al vapor de proceso, mientras que los costos
asociados a servicios auxiliares y mano de obra presentan una menor participacion relativa. Sin
embargo, este consumo se ve ampliamente compensado por un beneficio técnico-productivo
ausente en el método actual: la recuperacion de alcohol etilico. Mientras que en la
centrifugacion se pierden 7000 kg mensuales de alcohol por retencion fisica en la levadura, el
sistema de evaporacion logra volatilizar y condensar dicho componente, reduciendo las
pérdidas a solo 2327.26 kg mensuales. Esta recuperacion del 66.76% del alcohol residual no
solo optimiza el balance de masa, sino que se traduce en un flujo de ingreso evitado que
fortalece la rentabilidad del proyecto.

La comparacién técnico-econdmica entre la centrifugacion y la evaporacion refuerza
estos resultados. Si bien la centrifugacién presenta una menor complejidad inicial, sus elevados
costos de mantenimiento y dependencia de equipos con partes moviles afectan negativamente
su desempefio econémico en el largo plazo. Por el contrario, la evaporacién de pelicula
descendente ofrece una operacion mas controlada que beneficia directamente la calidad de la
levadura inactiva. Al operar bajo condiciones de vacio, se logra la concentracién deseada sin
exponer al producto a temperaturas excesivas que podrian degradar su valor nutricional o

celular, obteniendo un concentrado mas homogéneo y estable.

3.9 CONSIDERACIONES Y LIMITACIONES DEL ANALISIS

El andlisis econdmico desarrollado permite evaluar la viabilidad del sistema de

evaporacion bajo un conjunto de supuestos operativos y financieros definidos a partir de los
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datos disponibles. Los indicadores obtenidos no deben interpretarse como valores absolutos,
sino como resultados representativos de un escenario base que refleja las condiciones actuales
de operacion de la planta y los precios considerados en el modelo econémico.

El Valor Actual Neto (VAN) positivo obtenido al aplicar una tasa de descuento del 12 %
indica que el proyecto genera flujos de caja suficientes para recuperar la inversion inicial y
producir un excedente econémico durante su vida Gtil. En términos practicos, este resultado
implica que la implementacion del sistema de evaporacidén no solo cubre sus costos de capital y
operacion, sino que ademas aporta valor econémico al proceso productivo. Una parte
significativa de este beneficio se explica por la reduccion en las pérdidas de alcohol, estimada
en 4672.74 kg/mes respecto al proceso de centrifugacion, lo cual incrementa los ingresos
efectivos del sistema y mejora el desempefio econdmico global.

La Tasa Interna de Retorno (TIR) calculada refleja la capacidad del proyecto para
generar rendimientos sobre el capital invertido bajo las condiciones planteadas en el modelo. El
hecho de que la TIR supere la tasa minima aceptable de retorno (MARR) indica que el proyecto
es capaz de enfrentar a variaciones moderadas en costos operativos 0 en ingresos sin perder
su atractivo econdmico. No obstante, este resultado depende directamente de los supuestos
adoptados en el analisis, particularmente del precio del alcohol recuperado y del costo del
vapor utilizado en el proceso de evaporacion.

El periodo de recuperacion de la inversiéon (Payback), estimado en aproximadamente
2.77 afios, proporciona una medida adicional del riesgo asociado al proyecto. Este valor se
encuentra dentro de un rango aceptable para proyectos industriales de mediana escala y
sugiere que el capital invertido puede recuperarse en un tiempo razonable. Sin embargo, es
importante considerar que este indicador no contempla el valor del dinero en el tiempo ni los
beneficios generados una vez recuperada la inversion inicial, por lo que debe interpretarse
como un criterio complementario y no decisivo por si solo.

La relacion entre el CAPEX y el OPEX evidencia que, aunque el sistema de
evaporacion requiere una inversion inicial mayor en comparacion con la alternativa de

centrifugacion, los costos operativos anuales se mantienen controlados. En particular, la
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reduccion de los costos de mantenimiento y la mayor estabilidad operativa del sistema
contribuyen a mejorar los flujos de caja anuales. No obstante, el OPEX del proceso es sensible
al costo de las utilidades, especialmente al precio del vapor, lo cual representa una de las
principales limitaciones del andlisis.

Asimismo, el estudio se basa en supuestos conservadores en cuanto a precios, tasas
de descuento y condiciones de operacion. En particular, se adoptd una tasa de descuento del
12 %, acorde al contexto econémico ecuatoriano, con el fin de reflejar de manera mas realista
las condiciones locales de inversion. De igual manera, el precio del alcohol recuperado y el
costo del vapor fueron considerados constantes a lo largo del periodo de andlisis, sin asumir
escenarios de incremento en el valor del producto ni reducciones en los costos energéticos.
Adicionalmente, el modelo econémico se desarrolld bajo la hip6tesis de operacién continua y
estable del sistema, sin considerar ingresos adicionales por mejoras operativas u optimizacion
del control del proceso. Estos supuestos permiten que los resultados obtenidos representen un
escenario prudente, aunque restringen la evaluacién a un caso base que no contempla
condiciones mas favorables que podrian presentarse en una operacion real. En sintesis, los
resultados obtenidos indican que el proyecto es econdmicamente viable bajo las condiciones
analizadas, pero su rentabilidad esta estrechamente ligada a la eficiencia en la recuperacién de

alcohol y al control de los costos energéticos.
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4.1 Conclusiones y recomendaciones

4.1.1 Conclusiones

El desarrollo del presente proyecto permitié evaluar de manera integral la sustitucion del
proceso de centrifugacion por un sistema de evaporacion de pelicula descendente de simple
efecto para la concentracion de levadura inactiva y la recuperacion de etanol. Tras aplicar las
fases de analisis, disefio, simulacion y evaluacion econémica del sistema propuesto, se
obtuvieron las siguientes conclusiones principales:

e Respecto al andlisis del proceso actual, se determiné que la centrifugacion utilizada
para la separacién de la levadura no permite la recuperacion eficiente de compuestos
volatiles como el etanol, las pérdidas de alcohol identificadas en los balances de
materia se traducen a un valor de 7000 kg/mes de alcohol retenido en la matriz de la
levadura. Este comportamiento confirma que la tecnologia empleada no es adecuada
para la separacion de compuestos volatiles, afecta negativamente la eficiencia global
del sistema productivo y justifica la implementacion de un sistema de evaporacion
térmica como alternativa para mejorar el aprovechamiento del etanol y rentabilidad del
sistema productivo.

e En relacién con el disefio del sistema de evaporacion, el analisis termodinamico y
operativo permitioé establecer las condiciones necesarias para la concentracion de la
levadura desde 15 hasta 80% en masa mediante un evaporador de pelicula
descendente de simple efecto, operando a aproximadamente 80 °C bajo vacio. Se
comprobd que la elevacién del punto de ebullicién es practicamente despreciable (0.3
°C) para la mezcla estudiada, lo que valida los supuestos de disefio y asegura un
desemperio térmico adecuado sin comprometer la calidad del producto.

e La comparacion entre el sistema de evaporacion térmica propuesto y el proceso de
centrifugacion actual evidencié que el evaporador presenta una mayor eficiencia
energética, reflejada en una economia de vapor cercana a 0.79, asi como menores

requerimientos de mantenimiento al prescindir de equipos mecanicos rotativos de alta
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complejidad. Adicionalmente, el sistema propuesto permite recuperar mas del 5 % del
etanol previamente perdido, mejorando el aprovechamiento del producto. Desde el
punto de vista econdmico, el andlisis financiero evidencié la viabilidad del proyecto, con
un Valor Actual Neto positivo de 735,000 délares, una Tasa Interna de Retorno de 30.1
%, superior a la tasa minima aceptable del 12 %, y un periodo de recuperacion de la
inversion de 2.77 afios, lo que confirma que el sistema de evaporacion de simple efecto
constituye una alternativa rentable y competitiva frente a la centrifugacion.

Desde el punto de vista global, el disefio del sistema de evaporacién térmica de simple
efecto permitié reducir las pérdidas de etanol a 2327.26 kg/mes, lo que representa una
recuperacion aproximada del 66.76 % del alcohol previamente perdido en el proceso de
centrifugacion, equivalente a una recuperacion superior al 5 % del alcohol procesado.
Este resultado, junto con la concentracion efectiva de la levadura, evidencia que el
sistema propuesto mejora el balance de materia del proceso y constituye una alternativa

técnica y econémicamente viable a largo plazo.

4.1.2 Recomendaciones

Una vez finalizado el disefio y la evaluacién del sistema de evaporacién térmica de simple

efecto, se plantean las siguientes recomendaciones orientadas a su implementacion y

optimizacion a nivel industrial:

Se recomienda que se implemente el sistema de evaporacién de forma progresiva,
integrandolo a la linea de proceso existente y estableciendo un periodo inicial de
monitoreo de variables clave como caudal de alimentacién, concentracion de levadura y
pérdidas de etanol. Este seguimiento permitira verificar que el desempefio del sistema
se mantenga dentro de los rangos definidos en el disefio y facilitard la deteccion
temprana de desviaciones operativas sin afectar la continuidad del proceso productivo.
Se sugiere evaluar la integracion del evaporador con corrientes térmicas disponibles en

planta, como vapor residual o condensados, con el fin de reducir el consumo energético
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global del sistema. Esta opcion puede realizarse sin modificaciones significativas en el
equipo principal y permitiria mejorar los costos operativos, reforzando la rentabilidad del
sistema a largo plazo.

Dado que el evaporador reduce la dependencia de equipos mecéanicos rotativos, se
recomienda establecer un plan de mantenimiento preventivo enfocado en la limpieza
periddica de las superficies de transferencia de calor y la inspeccion de sellos y
sistemas de vacio. Esta estrategia permitird mantener la eficiencia térmica del equipo,
minimizar paradas no programadas y extender su vida util en operacion industrial
continua.

Se recomienda que, durante la puesta en marcha del sistema de evaporacion, la
empresa realice un monitoreo operativo del etanol recuperado mediante mediciones de
caudal y concentracion en las corrientes de salida. Esta verificacion permitira contrastar
los valores estimados en el presente estudio con datos reales de operacion, ajustar
balances de materia y contar con informacién confiable para la toma de decisiones

econdémicas, sin afectar la continuidad del proceso productivo.
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APENDICE A
TABLA A4
Agua saturada. Tabia de temperaturas
Volumen especifico, Energia intarna, Entalpia, Entropia,
mikg kiikg kg kikg « K
Pres. Lig, Vapor Liq. Vaper  Lig. Vapor  Lq. Vapot

Temp., sat., sat., sat., sat., Evap., sat., sat., Evap., sal., sat.,  Evap., sat.,
T'C PFukPa vy, Yy U, Uy u, h, Py h, 5 . TR
0.01 06117 0001000 20600 0000 23749 23749 0001 250089 25008 0.0000 9.1556 9.1556
5 0.8725 0001000 14703 21019 23808 23818 21020 2489.1 25101 00763 BS487 9.024%
10 1.2281 0001000 10632 42020 23466 23BR7 42022 24772 25192 0.1511 A.7488 88999
15 1.7057 0.001001 77.885 62580 23325 23955 B29R82 24654 2523 (0.2245 B.5558 8.7803
20 23392 0001002 57762 B3913 23I84 24023 RIGl5 24535 25374 0.2965 A.369 A.666]
25 31698 0001003 43340 10483 23043 24091 10483 24417 25465 (0.3872 81865 85567
0 42068 0001004 32879 12573 22002 24159 12574 24298 25556 04368 A0152 84520
5 56291 0001006 25205 14663 22760 24227 14664 24179 25646 (05051 7.8466 B.3517
a0 73851 0001008 19515 16753 22619 24294 16753 24060 25735 05724 7.6832 82556
45 95953 0001010 15251 18843 22477 24361 1BR44 23940 25824 06386 75247 81633
50 12352 0001012 12026 20933 22334 24427 20934 23820 25913 O0.7038 7.3710 BO74R
55 15763 0.001015 95639 23024 2219.) 24493 23026 23698 26001 0.7680 72218 7.5898
&80 19947 0.001017 76670 25116 22047 24559 25118 23577 260B8 (0.R313 7.0763 7.9082
65 25043 0.001020 61035 27200 21603 24624 27212 2354 26175 0.8937 A.9380 7829
70 31202 0001023 50396 29104 21758 24689 29307 23310 26261 09551 6&.7989 7.7540

-~
wmn

38.597  0.001026 41291 31399 21613 24753 31403 23206 26346 10158 6.6655 7.6812
47416 0001029 34083 33497 10756 65355 761]1

%0 70 183 ommas 23583 376..97 2117.0 2‘94.0 37704 22825 26596 11929 &2853 747&
95 84609  0.001040 19808 39800 21020 25001 39809 226946 26676 12504 6.1647 74151

100 10142 0.001043 16720 41906 20870 25080 41517 22564 26756 13072 &.0470 7.3542
105 12090  0.001047 LAl 44015 20718 25119 44028 22431 26834 13534 59319 7.2932
110 14338  0.001052 12094 46127 20864 25177 46142 22207 26911 14188 358193 72382
115 169.18  0.001056 10360 48242 20409 25233 4B259 22160 26986 14737 57002 7.1829
120 198.67 0.001060 089133 50360 20253 25289 50381 22021 27060 15279 58013 71292

125 23223 0.001085 077012 52483 20085 25343 52507 21881 27131 15816 54956 70771
130 27028 0.001070 066808 546.10 19934 25395 B4638 21737 27201 16346 53919 7.0265
135 31322 0.001075 058179 56741 19773 25447 567.75 21581 27269 16872 52901 6.9773
140 351563  0.001080 C50850 58877 19609 25456 589.06 21443 27335 17392 51901 6.9294
145 41568  0.001085 044600 81019 19442 25544 €064 21202 27358 17908 5.0915 6.8827

150 47616  0.001081 035248 63166 19274 25591 63218 211318 27459 18418 49953 6.837]
1585 54349  0.0010% 034848 65319 19103 25635 65379 200960 27518 18524 49002 6.7927
160 61823  0.001102 030680 67479 18930 25678 67547 20820 27575 19426 4.8066 6.7492
165 700.53 0.001108 027244 69646 18754 25719 69724 20656 27628 19921 47143 67067
170 78218 0001114 024260 71820 18575 25757 71508 20488 27679 2.0417 4.6233 6.6650

175 BS260  0.00112) 021669 74002 1B294 25794 74102 20817 27727 20906 45335 66242
180 10028 0.001127 019384 76192 1B209 25828 76305 20142 27772 21392 4.4448 6.584]
185 11235 0001134 0.173%0 78391 1802} 25850 78519 19962 27814 21875 43572 6.5447
190 12562 0.00114] 015636 80600 17830 25850 80743 19775 27853 22356 4.2705 6.50%9
185 13588 0.001149 0.14083 82818 17636 25017 82978 19590 27888 22831 4.1847 64678
200 15549 0.001157 012721 85046 17437 25942 86226 19398 27920 23305 A.0997 64302
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TABLA A-4
_Ag:a saturada. Tebla de temperaturas (conclusion)
Yolumen espacifico, Energla interng, Entaipia, Entropia,
mYkg g iikg kg - K

Pres. Lig. Vapor Lig. Vapor  Lig. Vapor  Lig. Vapor
femp., sat, sat, sat,, sat,, Evap., sat, sat., Evap., sat, sat,  Evap, sat.,
T'C  PaukPa v Ve Uy Uy Y by he h, 5 S5 &
205 17243 0001164 O0.11508 B7286 17235 25864 87447 19200 27948 23776 40154 £3530
210 1907.7 0.001173 0.10429 83538 17029 25983 89761 18597 27973 24245 39318 £3563
215 21059 0001181 0.094680 Q18,02 16819 25909 92050 18788 27993 24712 38489 63200
220 23186 0001190 0.0860%4 940.79 16605 26013 94355 18574 28010 25176 3.7664 62840
225 25497 0001193 0.078405 95370 16386 26023 96676 1B354 28022 25639 16844 52483
230 2787.1 0001208 0071505 Q86,76 16161 26029 99014 18128 28029 26100 36028 62128
235 0626 0001219 0065300 10100 15932 26032 10137 17895 28032 26560 35216 £.1775
240 31347.0 0001225 0059707 10334 15658 26031 10375 17655 28030 27018 3.4405 6.1424
245 36512 0001240 0054656 10569 15457 28027 10615 17408 28022 27476 3.3596 £.1072
2850 39762 0001252 0050085 10807 15211 28018 10857 17153 28010 27933 2132788 £0721
255 43229 0001263 0045941 11047 14958 28005 11101 16890 27991 28350 31975 £0359
260 46923 0001276 0042175 11288 14699 250B7 11348 16618 27966 28847 131169 £0017
265 E0B5.3 0001283 0038748 11533 14432 260865 11598 16337 27535 29304 30358 59662
270 85030 0001303 0035622 11779 14157 26937 11851 16046 27897 29762 29542 50105
275 50464 0001317 0032767 12029 13874 25803 12107 15745 27852 30221 28723 58544
280 64166 0001333 0080153 12282 13582 25864 12367 15432 27799 30681 27898 58579
285 69146 0.001349 0027756 12537 13281 25818 12631 15107 27737 31144 27066 58210
2% 74418 0001368 Q0025554 12797 12969 25765 12838 14769 27667 31608 26225 57834
205 79930 0.001384 0023528 1360 12645 25705 13171 14416 27887 32076 25374 57450
300 B5879 0.00140¢ 0021659 13327 12309 265636 13448 404 B 27496 32548 24511 57059
305 2094 0001425 0019532 13600 11959 25558 13731 13663 27394 33024 23633 56657
3i0 G8650 0001447 0018333 13877 11593 2547.1 14020 13259 27279 13506 22737 56243
315 10588 0001472 0016849 14161 11211 25372 14316 12834 27150 33994 2182 55Bl6
20 11284 0.001499 0015470 14451 10809 25260 14620 12385 27006 34491 20881 55372
325 12051 0001528 Q0014183 14750 10385 25134 14934 11610 26843 34938 19011 54908
330 12858 0001560 0012979 18057 8935 24992 15258 11403 2666.0 35516 LBSOE 54422
335 13707 0.001597 0011848 15375 9465 24830 15594 10860 26454 36050 17857 53907
340 14601 0001638 0010783 15707 8938 24645 15946 10274 26220 316602 16756 53358
345 15541 0001685 0008772 16055 8377 24432 16317 9634 28851 17179 15585 52765
B0 16529 0.001741 0008806 16424 7759 23183 16712 BS27 25639 17788 14326 52114
3Bs 17570 0.001808 0007872 16822 7064 23888 17140 Bl29 25260 38442 12042 51384
360 18666 0.001895 0.006950 17262 6257 23519 17615 7200 24816 39165 11373 50537
365 15822 0.002015 0.006008 17772 5264 23036 18172 6055 24227 40004 0.9489 49493
370 21044 0.002217 0004553 18445 3866 22301 18912 4431 23343 41119 (06830 48009
373495 22064 0003106 0003106 20157 0 20167 20843 0 20843 44070 0 44070
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TABLA A-5
Agua saturada. Tabla de presiones
Volumen especifica, Energia infarna, Entaipia, Entrapia,
kg KK LK ARG - R
Temp.  Lig. Vapar Liig. Vapor  Lig. Vapor  Lig. Vapar

Pres., sat, &al., sal., sal., Evap.. zat., 4k, Evap., sat., =at., Ewap., sai,
FuPa T,'C w vy oy lige U hy i bk, 5 Sy 5

1.0 6.97 0.001030 128.19 #9302 23662 23B4.5 29303 HE44 25137 0.1059 B.BRID E.9749

1.5 13.02 0001001 B7F. 964 54 6BE Z33E] 23028 5468 24701 25247 0.1956 B.6314 B.E2TD
20 17.50 0.001001 66.95%0 F3d31 Z335F 230B9 73433 AB9S5 25329 02606 B.4R21 &722T
25 21.08 0.00100Z2 G&4.242 BRE422 23154 24038 88424 2451.0 25394 03118 B.3302 &6421

o 2408 0001003 45634 10098 23080 24073 1009E 24439 254485 03343 B2222 B.57ES
4.0 ZB96 0001004 34.791 121.38 23931 24145 1213% 24323 25537 04224 B.0O510 B.4734

50 3287 0.001005 Z2B.185 13776 ZZEF1 24188 13775 24730 25607 04762 79176 B.3938

15 4029 0001008 19.233 16874 Z261.1 24208 16875 24053 25740 05763 T7.6738 B.2501
10 45.81 0001010 14.670 191.79 Z2454 24372 19181 23971 25839 06492 74995 5 1488
15 53.97 0.001014 10.03D 22593 22371 244B0 22594 2 FIFZ3 25983 0.7549 7.2522 B.0071
20 60.06 001017 TE4B1 25140 23046 24560 25147 23575 26089 0.8320 7F.O752 7.9073
25 6496 0001030 62034 27193 21904 24624 27196 2355 26175 0.8932 6.9370 7.8302
30 69.09 0001022 G§2ZFRT 2FR924 2Z1TEE 24677 28937 23353 26246 09441 68234 7.7675
40 76856 0.00103& 39933 31756E ZISEE 24763 3176F ZI1E4 26361 1.026]1 6.6430 7V.6691
50 £1.32 0001030 32403 34049 21427 24B32 340564 23047 264527 1.0912 6.5019 7.5931
75 91.76 ODuDDLO3F 2Z1¥Z 3E456 2 Z111.B 2496.1 38444 2 FITEOD 26624 1.2132 6.2426 7T.4558
10 9461 0001043 16841 41740 H0EEZ 250646 41751 2 #357.5 26750 1.3028B 6.0562 7.3589
101.325 9997 O0.001043 16734 418585 20EYO0 25060 41906 Z2565 26756 13069 60476 7.3545
125 105.97 0.DD1048 13760 44423 ZDEEE 25130 44436 22306 26849 1.3741 59100 7.2841
150 111.35 0.DD1053  1.15894 4&E08F 20523 25102 46713 22360 26931 1.4337 57894 7.2231
176 116.04 0.001057 1.0037 486EZ 20377 25245 48701 22131 27002 1.4850 5.6865 7.1714
200 12021 0.0D1061 O.BEEFE 50460 220246 252001 50471 23016 27063 1.5302 5.5968 7.1270
x5 12397 0001084 0793259 52047 20127 25332 520071 2191.0 27117 1.5706 5.5171 7.0877
250 12741 0.DD10&6F 071873 G35OB 2DO1.B 25368 53535 21812 27165 16072 54453 7.0525
75 130.58 0001070 DE573F BAESGT 19916 25401 54886 21720 272009 1.6408 53800 7.0207
300 13352 0.DD1073 O0.606EF BB1.1I1 19821 25432 656143 21635 27249 16717 53200 69917
325 13627 0.00107& O0.561%% 57284 19731 25469 57319 21554 27286 1.7005 G5.2645 &.9650
350 13885 0001079 052477 5EIEY 19646 254B5 584236 21477 27320 1.7274 52128 6.9402
175 141.30 0.DD10E1 0.49133 589432 19566 25609 59473 21404 27351 1.7526 51645 69171
400 14361 0.001084 DA4624F 60422 194E9 25631 60466 21334 27381 1.7765 5.1191 &.8955
450 147.90 O0.DD10EE 041392 &2Z656 1934656 25671 62314 21303 27434 18205 50356 6.8561
500 151.83 0.DD1093 037483 63964 19212 25607 64009 21080 274811 18604 49603 6.8207
550 155.46 0.0010%7 034261 &55.16 193EER 25639 65577 20966 27524 1.8970 48916 &.7884
600 15883 0001101 031580 &&9.72 1B971 25668 67038 2085E 27567 1.9308 48285 6.7593
G50 161.98 0.DD1104 079260 &E3IZF 1EBG1 25604 GB40E 20755 275396 19623 47699 6.7322
L] 1641.95 0.DD110E 0.Z7Z7E 6623 1E7HE 25718 69700 20658 27628 19918 47153 67071
750 167.75 0.DD1111 0.256552 70840 18656 25740 70924 20564 27657 20195 46642 6.6837
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TABLA A-3
Agua saturada. Tabla de presiones (conciusidn)
Vevimen espacificn, Enargia intesna, Entalpis, Entropia,
mikg kg kg kitkg - K
Temp.  Lig. Vapor Lig. Wapor  Lig. Wapor  Lig. Vapor
Fres., =at.,  sat, gat., gat., Evap., =af., saf, Ewap., =at., s=at, Evap. sat.,
FiPa T,'C w vy T Uy Uy i hy g 5 Sy 8,

800 17041 0Q.001116 0.24035 71997 18581 25760 72087 20475 276B3 20457 46160 G6ELG
850 17284 OQ.00111B 022680 73100 1B4GR9 25779 73195 20388 27r0E 20705 45705 A.6d09

900 17535 0001121 0.214R0 74155 1R3IR] J5708 F4756 20305 27730 20941 45773 f6RF13

950 1vveb 0001124 0.20411 75167 1BE96 25813 7TR2T74 20224 27752 21166 4.486Z G.B0ZT
1000 17V9BE 0001127 019436 76139 18214 25828 7Te251 20146 27771 21381 44470 A.585D

1100 18406 Q.001133 017745 77978 1B0G.7 25855 7E1.03 10006 27B0.7 21785 43735 A.5530
1200 18796 OQ.00113B O0.16326 2 796.96 17909 25878 7THE33 10B5.4 27E3B 22159 43058 A.5217
13000 19160 O.001144 0.15119 81310 17768 25899 81459 19719 27BES5 223508 43478 64936
14000 19504 0Q.001145 0.1407E 82835 17634 25918 HX096 10589 2VTBEY9 2.3B35 41840 G.4E75
1500 19829 0.001154 013171 84287 17506 25934 84455 10464 270010 23143 41287 64430

1750 20572 O0.001166 0.11344 87612 17206 25967 EVE16 19171 27952 23844 40033 63877
2000 21238 0Q.001177 O.D9058F7 906.12 18930 25991 90847 1BEUE 2TOB3 24467 3E923 63300
2250 21841 0Q.0011B7 O.DBETIT 93354 18673 26009 93821 1BB4.3 28005 25029 37926 G.7554
2500 223096 0Q.001197 0.079O052 95887 18432 26021 961.87 1B40.1 28019 25542 37016 G_25E5E
3000 23385 0.001217 O.DBBGET 10046 15985 26032 10083 17949 28032 26454 35402 G.1856

3500 24256 0.001235 0.057061 10454 1557.6 26030 10457 17530 28027 27353 33991 6.1244
4000 250356 0.001252 0.048779 10824 1519.3 26017 10874 17135 26008 27966 33731 G.06%6
5000 26354 0.0012B6 O0.03944B 11481 14489 25970 11545 16397 27942 25307 3.0530 59737
6000 27559 0.001319 0.032449 12058 13841 25899 12138 16709 2VB4.6 30275 2.BR3ET 5.EH0Z
7000 285BI 0.001352 O0.02737R 12580 13230 25810 12675 16052 27726 31230 26927 5.E14B

8OO0 #9501 0.0013B4 0.023525 13060 12645 25705 1317.1 14416 275B.T7 33077 25373 57450
9000 303356 O0.00141B 0.02D4B9 13509 12307.6 25585 1363.7 13793 27429 33866 23925 56791
10,000 311.00 0.001452 0.01BO2E 13933 1151.B 25452 14078 13176 27255 3.3603 232556 506159
11,000 31808 0.0014B8 0.0159BE 14339 10966 25304 14502  1256.1 27063 3.425% 2.1245 55544
12,000 32468 0.001526 0.014264 14730 10413 25143 14%1.3 11941 26B5.4 34964 19975 54939

13,000 33085 0.001566 0.0127B1 15110 9BRG5 24966 15314  1131.3 26627 3.5606 18730 54336
14,000 33667 0.001610 O.0114BT 15484 9287 2477.1 1571.0 1067.0 26379 36232 1.74%7 53738
15000 34216 0.001657 0.010341 15855 &V0.3 24557 18103  1000.5 260108 3.6B4E 16261 53108
16000 34736 0.001710 0.009312 16226  B004 24320 16499 031.1 2Z5B1.0 3746l 1.5005 5.2466
17000 35229 0.001770 0.00B374 16602 7451 24054 16903 B57.4 26477 3BDEZ 13709 5.1791

16,000 35699 0.001840 0.007504 16991 &75.5 23750 17322 TITE 25100 3E720 12343 5.1084
19000 38147 0.001926 0.006677 17403 5380 23392 17768 B6E9.Z 2466.0 39396 1.0860 5.0256
20,000 38575 0.002038 0.005B62 17858 5000 22948 1836.G BES.5 24121 40146 09164 45310
21,000 389.83 0.002207 0.004994 1B416 3919 22335 1EER.O 450.4 23384 41071 07005 48076
22,000 37371 0.002703 O0.003644 19517 140E 20924 3011.1 161.5 21726 47947 DZ2496 4.5439
22064 37395 (0.003106 0.003106 20157 0 20157 20843 0 20B4.3 44070 O 4 4070
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