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ASME  American Society of Mechanical Engineers (Sociedad 

Americana de Ingenieros Mecánicos). 

 

Agitador Dispositivo mecánico que genera movimiento en un 

cuerpo de líquido por medio de la agitación. 

 

Batch Proceso que se realiza de manera discontinua, con 

propiedades dependientes del tiempo y alimentación 

por cargas. 

 

Brix Medida de la cantidad de sólidos disueltos en una 

 solución líquida. 

 

Crecimiento Proceso de difusión e integración de partículas del 

 licor madre a la estructura reticular del cristal debido a 

 la sobresaturación. 

 

Cristalización Operación unitaria de purificación en donde ocurre un 

 ordenamiento molecular en unidades tridimensionales 

 que se repiten y son únicas para cada sustancia. 

 

Contenido de sólidos Cantidad porcentual de sólidos no disueltos en un 

líquido. 
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Ingenio azucarero Planta industrial de procesamiento de caña de azúcar 

para la producción a gran escala de sacarosa. 

 

Jarabe Licor madre de sacarosa de donde se transfieren 

moléculas a la retícula cristalina. 

 

Licor Materia prima de la refinería de azúcar, consiste en 

una solución acuosa de sacarosa con una 

concentración de entre 66 a 70 °Brix. 

 

Magma Suspensión sólido-líquido compuesto de una miel o 

jarabe y cristales de azúcar. 
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previo a la centrifugación. 

 

Nucleación Formación (primaria y secundaria) o adición (inducida) 

 de centros cristalinos en un licor madre en los que se 

 depositan las moléculas provenientes del licor madre 

 por medio de la sobresaturación. 

 

Operación unitaria Unidad elemental de un proceso industrial en donde 

 ocurre una transformación física o química de la 

 sustancia de proceso. 

 

Refinería Planta industrial dedicada al procesamiento de azúcar 

 para su refinamiento y producción de azúcar de muy 

 alta calidad. 
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Región metaestable Zona de sobresaturación comprendida entre 1.0 y 1.2 

 en donde existe crecimiento de cristales, pero no 
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Sacarosa Disacárido no reductor compuesto de glucosa y 

 fructosa. 

 

Serpentín Intercambiador de calor en configuración helicoidal 

 para el acondicionamiento del fluido en el cristalizador. 

 

Slurry Suspensión espesa de cristales de azúcar finamente 

 molidos en un molino de bolas y dispersados en un 

 volumen de etanol. 
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 azúcar excede su concentración de saturación. 
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 medio. 

 

Tacho Nombre común utilizado para evaporadores 

 cristalizadores de sacarosa en fábricas de azúcar. 

 

Templa Lote en proceso de masa cocida que se obtiene de los 
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RESUMEN 

 

 

 

En el siguiente trabajo de investigación se documenta el proceso de 

diseño de un cristalizador por enfriamiento para la producción de un magma de 

semillamiento para utilizarse en los tachos de refinería de un ingenio azucarero 

ubicado en el departamento de Escuintla en Guatemala. Se evaluaron las 

condiciones de sobresaturación y enfriamiento a nivel laboratorio para determinar 

la densidad y el contenido de sólidos en la suspensión jarabe-sacarosa y con 

base en los resultados se dimensionó el cristalizador, el agitador y el serpentín 

de transferencia de calor. 

 

La evaluación del comportamiento de la densidad de la suspensión en 

función de la temperatura se realizó a nivel laboratorio, preparando un jarabe a 

76 °Brix, inoculando con slurry a 65°C y enfriando en un rango de temperatura 

desde 65 a 30°C. Para el diseño del equipo se siguió una metodología aplicada 

a cristalizadores. La metodología consiste en los siguientes niveles jerárquicos: 

especificaciones de diseño, diseño del producto, diseño fisicoquímico del 

proceso, diseño del flujo de proceso y finalmente, diseño del equipo. 

 

Se calcularon las dimensiones del cuerpo con base en dimensiones 

estándar de tanques agitados, el fondo utilizado es una cabeza estándar ASME 

elíptica y la altura y separador de arrastre se designaron con base en diseño de 

evaporadores. El agitador se dimensionó por medio del análisis de sistemas de 

suspensión sólido-líquido, determinando la velocidad adecuada de suspensión 

buscando la suspensión completa y uniforme. Se seleccionó un agitador de 

turbina de 6 palas inclinadas a 45° y se determinó la potencia de agitación 

necesaria. El serpentín se dimensionó mediante medidas estándar de 
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serpentines en tanques agitados, se determinaron los coeficientes de 

transferencia de calor para las sustancias del equipo durante la templa y los 

tiempos de operación. 

 

Se llegó a determinar las dimensiones de un cristalizador con una 

capacidad de producción volumétrica de 7.54 m3 de magma de semilla por 

templa. Se diseñó un equipo de agitación de 3.90 kW de potencia con un impulsor 

seleccionado para suspender completamente los sólidos con uniformidad. Se 

diseñó un sistema de transferencia de calor de serpentín helicoidal de cobre con 

97.61 m de largo y un área de transferencia de 16.55 m2
. El costo total de los 

materiales de fabricación del equipo es de Q 182,345.39.  
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OBJETIVOS 

 

 

 

General 
 

Diseñar un cristalizador por enfriamiento para la producción de magma de 

semilla en un sistema de cuatro templas de la refinería de un ingenio azucarero. 

 

Específicos 
 

1. Determinar el comportamiento de la densidad del magma de azúcar en 

función de la temperatura. 

 

2. Calcular las dimensiones el vaso cristalizador siguiendo una metodología 

de diseño aplicada a cristalizadores industriales. 

 

3. Diseñar el sistema de agitación por medio de la selección del tipo de 

agitador mecánico y la determinación de la potencia necesaria para el 

motor. 

 

4. Diseñar el sistema de transferencia de calor por medio del 

dimensionamiento de un serpentín y el cálculo de los coeficientes de 

película. 

 

5. Determinar el costo total del equipo diseñado.  
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HIPÓTESIS 

 

 

 

Hipótesis conceptual 
 

Es posible diseñar un cristalizador batch por enfriamiento para la 

producción de magma a partir de licor filtrado sembrado con slurry en la refinería 

de un ingenio azucarero siguiendo una metodología de diseño enfocada a 

cristalizadores obteniendo el dimensionamiento del vaso cristalizador, el sistema 

de agitación de suspensiones y el sistema de transferencia de calor. 

 

Hipótesis nula 

 

No existe diferencia significativa entre las medias de la densidad del 

magma de azúcar en función de la temperatura de enfriamiento. 

 

𝐻𝑜: 𝜌𝜇1 = 𝜌𝜇2 = 𝜌𝜇3 

 

Hipótesis alternativa 

 

Existe diferencia significativa entre las medias de la densidad del magma 

de azúcar en función de la temperatura de enfriamiento. 

 

𝐻1: 𝜌𝜇1 ≠ 𝜌𝜇2 ≠ 𝜌𝜇3 
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INTRODUCCIÓN 

 

 

 

La cristalización es una operación unitaria de separación sólido-líquido 

cuyo objetivo es obtener un producto cristalino de alta pureza a partir de una 

solución impura o de una fase sólida amorfa (Westhoff et al., 2004). Esta 

operación es de gran importancia para numerosas industrias como la industria 

farmacéutica, alimentaria, biotecnológica y química debido a que permite obtener 

productos con una alta pureza y que pueden ser fácilmente manejados en 

operaciones subsiguientes (Felix et al., 2019). 

 

La cristalización en ingenios azucareros consiste esencialmente en dos 

etapas principales: nucleación y crecimiento de cristales (Vega, 2019). Esta 

operación se realiza tradicionalmente en equipos evaporadores cristalizadores 

denominados tachos. La nucleación se induce por medio de la introducción de 

diminutos cristales con un tamaño entre 5 y 10 µm suspendidos en un slurry 

mientras la solución se encuentra sobresaturada en la región metaestable en un 

subproceso llamado semillamiento completo (Vega, 2019). La segunda etapa se 

verifica mediante el desarrollo de la templa, donde existe una transferencia de 

masa entre el cristal y la solución sobresaturada, siendo el diferencial de 

concentración en la interfase del cristal, la fuerza impulsora (CENGICAÑA, 2014). 

 

El objetivo principal de la cristalización en tachos de refinería es la 

producción de azúcar refino con un tamaño promedio de cristal de entre 550 y 

600 µm y un coeficiente de variación inferior a 40 %. Esto dependerá del tiempo 

de introducción de semilla y su calidad, agitación mecánica, entre otros 

(Sánchez-Sánchez, K.B.; Bolaños-Reynoso, E.; Urrea-García, 2017). Un 

problema común es el tiempo prolongado que toma el semillamiento de los 
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cristales introducidos en el slurry hasta un tamaño satisfactorio que permita la 

alimentación de licor o jarabe sin disolver el grano, lo cual resulta en un alto 

consumo de tiempo (hasta 30 minutos por templa), limitando la producción (B. 

Morgenroth y Singh Bola, 2017). Aunado a esto, los cristales de slurry 

introducidos al tacho pueden causar una sobresaturación poco controlable, por 

lo que su adición al tacho puede resultar en aglomeración y falso grano 

(Lehnberger y Laue, 2016). 

 

Desde la década de 1980 se utiliza un equipo para desarrollo de semilla 

en la industria del azúcar de remolacha (Urbaniec, 1989). El equipo consiste en 

un cristalizador batch por enfriamiento en el que se introduce meladura o licor 

filtrado. El primer paso consiste en la evaporación del licor hasta la curva de 

saturación. Este se enfría hasta alcanzar el grado de sobresaturación en donde 

es posible el crecimiento de cristales, pero se evita la formación de nuevos 

núcleos, denominado la zona metaestable, donde se introduce slurry con un 

tamaño de 10 µm y un coeficiente de variación menor a 50 %. Este crece hasta 

alcanzar un tamaño promedio entre 80 a 100 m. Seguidamente, se introduce al 

proceso de cristalización en tachos, obteniendo características de calidad 

superiores y menores tiempos de operación, lo que incrementa la producción 

diaria (B. Morgenroth y Singh Bola, 2017). 

 

El objetivo principal de este estudio es aquel de diseñar un cristalizador 

por lotes para crecimiento de magma de semillamiento para utilizarse en los 

tachos de la refinería del ingenio siguiendo la metodología de diseño para 

cristalizadores propuesta por Bermingham et al. en 2000. Se busca el aumento 

de la producción y la reducción de la variabilidad en el tamaño promedio y 

coeficiente de variación del azúcar refino. 
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1. ANTECEDENTES 

 

 

 

La cristalización de sacarosa en la industria azucarera es una operación 

unitaria que ha tenido importantes avances en los últimos años. La investigación 

sobre la optimización, control y diseño de nuevos equipos ha hecho posible un 

mejoramiento en la operación y la calidad del producto obtenido. Desde hace dos 

décadas, la tecnología de crecimiento de semilla por enfriamiento se utiliza en la 

industria de la remolacha. Los cristalizadores por enfriamiento para crecimiento 

de semilla no habían sido incorporados a la industria azucarera hasta hace unos 

cuantos años. 

 

Un estudio publicado por la Universidad de Delft en Países Bajos titulado 

A design procedure and predictive models for solution crystallisation processes 

propone una metodología de diseño por niveles enfocado a cristalizadores. En 

este artículo se detallan las etapas necesarias para el conocimiento del proceso 

de cristalización y el dimensionamiento de los equipos que intervienen en la 

operación. Se incluyen modelos predictivos de cristalización (Bermingham et al., 

2000). 

 

Un estudio conducido en la Universidad de Iwate, Japón, titulado Effect of 

cooling mode on product crystal size in seeded batch crystallization of potassium 

alum tuvo como objetivo la evaluación de dos métodos de enfriamiento para la 

cristalización batch por semillamiento del alumbre de potasio. Se evaluó la 

respuesta de la distribución de tamaños de cristal en función del modo de 

enfriamiento, variando entre enfriamiento natural y controlado (Doki et al., 2001). 
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Un estudio realizado en la Universidad de Loughborough, Reino Unido 

titulado Model Based Control Approach for Batch Crystallization Product Design 

propone un diseño teórico con un enfoque de control para la cristalización por 

enfriamiento con semillamiento. El objetivo principal del estudio fue el modelado 

de un proceso de cristalización por enfriamiento y su validación mediante el 

análisis de datos obtenidos experimentalmente. Para el modelo teórico se utilizó 

el balance de poblaciones resuelto mediante la combinación del método de 

momentos por cuadratura (QMOM) y el método de características (MOC) (Nagy, 

2008). 

 

Un estudio publicado por el International Sugar Journal en Brunswick, 

Alemania, realiza una revisión de los avances en automatización de tachos batch 

y de la instrumentación necesaria para optimizar la operación de tachos. Se 

concluye que la automatización de la operación conduce a un menor consumo 

de vapor de la fábrica, pero se reporta un coeficiente de variación más bajo en 

numerosas ocasiones (Boris Morgenroth, 2018). 

 

Un estudio publicado por la empresa IPRO Industrieprojekt GmbH de 

Brunswick, Alemania titulado Seed-cooling crystalliser technology for 

improvement of crystal quality and sugar recovery realiza una revisión de un 

equipo de cristalización por enfriamiento semillado para ingenios azucareros. El 

objetivo principal del artículo fue la discusión de las principales ventajas del 

equipo y su funcionamiento. Se concluyó que el equipo incorporado a la industria 

de la caña de azúcar presenta ventajas significativas, llegando a producir 

cristales con alta uniformidad (CV bajo), mejorando la separación en centrífugas 

y logrando un mejor agotamiento de mieles. Se determinó también que el equipo 

posee potencial para optimizar la operación de cristalización (B. Morgenroth y 

Singh Bola, 2017). 
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Una tesis de maestría publicada por la Benemérita Universidad Autónoma 

de Puebla en México titulada Estudio de la pérdida de eficiencia en el proceso de 

cristalización por enfriamiento de la sacarosa reportó una evaluación del 

fenómeno de la cristalización por enfriamiento de sacarosa proveniente de un 

ingenio de caña de azúcar. Se describe un diseño de cristalizadores batch por 

enfriamiento y el análisis de las variables que intervienen en el proceso como 

agitación mecánica, transferencia de calor en serpentines e introducción de 

semilla. Se concluyó que se obtienen cualidades óptimas de grano por medio de 

un enfriamiento controlado y con semilla (Isidoro, 2016). 

 

En un artículo publicado por la refinería de Tongaat Hulett en Sudáfrica se 

reportó la automatización de los tachos donde se utiliza un sistema de cuatro 

templas. Se introdujeron modernas técnicas de instrumentación y estrategias de 

control y se obtuvieron resultados preliminares que denotan una mejoría en el 

proceso de cristalización de la planta (Mncube et al., 2018). 

 

Un estudio realizado en la Universidad Federal de San Carlos, Brasil 

titulado Sucrose crystallization: modeling and evaluation of production responses 

to typical process fluctuations describió un procedimiento para modelizar y 

evaluar el proceso de cristalización en un sistema de dos templas. Esto con el fin 

de evaluar los posibles impactos de impurezas y variabilidad en el proceso. Se 

presentan balances de masa y energía en tachos batch. Posteriormente, se 

realizaron simulaciones a partir de los modelos obtenidos (de Castro et al., 2019). 

 

Un estudio realizado en CENGICAÑA, Guatemala titulado Análisis del 

proceso de semillamiento: efecto de la cantidad introducida de slurry en un 

sistema de cristalización de doble magma tuvo como objetivo principal del estudio 

fue el análisis de los parámetros de calidad de cristales de azúcar y el 

agotamiento de mieles en función de la cantidad de slurry introducido al tacho. 
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Se llegó a evaluar un método para la determinación teórica de la masa de slurry 

necesaria, se determinó que la dosis óptima de slurry es de 7 litros, finalmente 

se comprobó que la cantidad de slurry no tiene un efecto significativo en el 

crecimiento del grano (Vega, 2019). 

 

En la Universidad de Wasaba, Japón, se condujo el estudio Partial 

Seeding Policy for Controlling the Crystal Quality in Batch Cooling Crystallization. 

El objetivo principal fue la determinación del coeficiente de variación (CV) para 

condiciones de semillamiento parcial óptimas mediante simulación por resolución 

del balance de población y de masa para un cristalizador batch por enfriamiento 

semillado. Los resultados del estudio fueron el cálculo de un mínimo en el CV 

afectado por la calidad de la semilla y del periodo de enfriamiento. Se obtuvo una 

regresión lineal por análisis experimental que describe la operación del 

cristalizador y se concluye que las condiciones óptimas de sembrado fueron 

relativamente predichas (Unno y Hirasawa, 2020). 
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2. MARCO TEÓRICO 

 

 

 

La producción de azúcar en Guatemala es de gran importancia para el 

desarrollo económico del país, representando una fuente de trabajo y de divisas. 

Para la zafra 2013-2014, Guatemala se posicionó en el cuarto lugar de 

exportación y décimo lugar en producción de azúcar a nivel mundial. Asimismo, 

el sector azucarero representó el 15.80 % del producto interno bruto del país 

(SIB, 2016). La agroindustria del azúcar de Guatemala ha mejorado 

considerablemente en los últimos 30 años. Los procesos en campo y en fábrica 

han presentado avances que repercuten en una mayor producción y 

recuperación de la sacarosa. Los datos históricos indican un incremento de 45 % 

en la producción de azúcar entre la zafra de 1996-1997 a la de 2008-2009 

(CENGICAÑA, 2014). 

 

2.1. Proceso químico industrial del azúcar refino 

 

El proceso de producción de azúcar refino se enfoca en el refinamiento del 

azúcar crudo. Existen dos tipos de refinerías: autónomas y anexas a una fábrica 

de azúcar crudo. Las refinerías autónomas operan de manera independiente y 

deben comprar el azúcar crudo de numerosas fábricas. Las refinerías anexas a 

ingenios azucareros utilizan azúcar que sale de la fábrica y es común que operen 

únicamente en el periodo de zafra (Baikow, 1982). 

 

La materia prima tradicional de las refinerías es el azúcar crudo. En 

Guatemala es frecuente el uso de azúcar blanco sulfitado proveniente de la 

fábrica y en algunas refinerías se utiliza azúcar crudo. El bajo color de este tipo 

de azúcar permite la simplificación del proceso convencional de la refinería 
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(CENGICAÑA, 2014), sin embargo, se detallarán las operaciones más comunes. 

El proceso de refinamiento en el ingenio azucarero donde se realiza el estudio es 

el siguiente: 

 

Figura 1. Proceso de refinería en el ingenio evaluado 
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Continuación de la figura 1. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fuente: elaboración propia, realizado con Lucidchart. 

 

2.1.1. Afinación 

 

La afinación del azúcar crudo tiene como fin principal la remoción de la 

capa de miel de baja pureza del cristal de azúcar (Delgado, 2001). Es una 
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operación de gran importancia debido a que se logra una remoción de 50 a 70 % 

del color e impurezas presentes en el azúcar crudo (Rein, 2012). 

 

La materia prima debe presentar parámetros óptimos de calidad para que 

la afinación sea efectiva (Rein, 2012). El tamaño del grano debe ser grande, 

homogéneo y no debe presentar falso grano ni aglomerados, el contenido de 

cenizas y almidones debe ser mínimo y la humedad debe presentar un factor de 

seguridad inferior a 0.25 (Baikow, 1982). 

 

En la afinación, se alimenta de forma continua un tanque homogeneizador 

o mingler agitado (ver figura 1) con azúcar crudo y jarabe de afinación. Este 

alimenta un mezclador para la recuperación del azúcar en centrífugas batch o 

continuas y el jarabe recuperado se recircula al mingler (Rein, 2012). 

 

Figura 2. Mingler de azúcar 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fuente: Hexon Engineering Co., Ltd. (2021). Magma Mixer. Consultado el 28 de febrero de 

2021. Recuperado de http://www.hexonengineering.com/magma-mixer.html. 
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2.1.2. Fundición 

 

La fundición consiste en la operación de disolver el azúcar afinado. El 

producto es un licor de 66 a 70 °Brix. Se realiza en tanques de disolución o 

fundidores batch o continuos, donde se adiciona agua dulce. La solución se 

calienta a 75 °C por medio de inyección directa de vapor o por superficies de 

intercambio de calor (Rein, 2012). 

 

El licor producido debe ser colado antes de las operaciones subsiguientes, 

se recomienda el uso de mesh 60. 

 

2.1.3. Clarificación 

 

El licor obtenido de la fundición de azúcar crudo aun contiene impurezas 

como, por ejemplo: bagazo, tierra, almidones, dextranas y polisacáridos 

(Delgado, 2001). Los procesos de clarificación más frecuentes son la fosfatación 

y la carbonatación. 

 

2.1.4. Fosfatación 

 

La fosfatación es el proceso de clarificación donde se emplea fosfato y cal 

para remover impurezas del licor fundido por medio de la formación de flóculos 

en las refinerías de azúcar crudo. La operación ha evolucionado con el tiempo, 

el método más moderno se le conoce como fosflotación. 

 

La fosflotación es un método de clarificación propuesto por Tate and Lyle 

en 1965, el cual es parecido al proceso de clarificación de meladura (Rein, 2012). 

En este método, se presentan dos etapas de floculación. La etapa primaria se da 
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por la fosfatación tradicional, mientras que la floculación secundaria se origina 

por la adición de poliacrilamida (Taloflote) (Baikow, 1982). 

 

El licor se calienta inicialmente a 85 °C. La cal o sacarato, el ácido fosfórico 

y el licor fundido se mezclan en un tanque de reacción agitado. Se utiliza un 

tanque aireador para dispersar aire utilizando un agitador o bomba. La 

poliacrilamida se agrega en línea previo a entrar al clarificador Talofloc (ver figura 

2). Al fondo del clarificador se extrae el licor clarificado, mientras que la espuma 

se remueve por encima mediante el uso de raspadores para su desendulzado 

(Rein, 2012). 

 

Figura 3. Clarificadores Talofloc para licor fundido 

 

 

Fuente: Uttam Sucrotech International (2021). Melt clarification system. Consultado el 28 de 

febrero de 2021. Recuperado de http://www.usipl.com/product-detail/melt-clarification-system-

with-phosphofloatation-carbonation. 

 

2.1.5. Carbonatación 

 

La carbonatación es el método de clarificación de licor fundido de azúcar 

crudo en el que se remueven color y turbidez por medio de la precipitación de 
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carbonato de calcio (Rein, 2012). Es un método que se ha usado por más de 100 

años por su robustez y consistencia (Moodley, M; Schorn, 2017). Con este 

sistema se logra una disminución de color de hasta 50 %. 

 

La operación consiste en el encalado del licor fundido de azúcar crudo con 

hidróxido de calcio. A continuación, se introduce el licor encalado a dos o tres 

saturadores en serie, los cuales burbujean dióxido de carbono hasta un pH menor 

a 8.50. El primer saturador se diseña para que tenga la mayor absorción del gas 

llegando a un pH de 9.50, mientras que los subsiguientes reducen el pH en menor 

escala (Rein, 2012). 

 

2.1.6. Decoloración 

 

La decoloración es el proceso clave del refinado de azúcar, en él, se 

elimina la mayor parte del color y cenizas presentes en el licor fundido (Delgado, 

2001). La decoloración es una operación que se utiliza tanto en las refinerías de 

azúcar crudo, como de azúcar blanco sulfitado y consiste en la adición del 

decolorante al licor previo a la operación de filtración. El color del azúcar proviene 

de dos fuentes: la caña de azúcar y el proceso de fabricación del azúcar. En la 

caña de azúcar, los colorantes más frecuentes son los fenoles y flavonoides, se 

estima que estas impurezas aportan hasta dos tercios del color total del azúcar 

crudo (Ahmedna et al., 2000). 

 

Durante el proceso de fabricación del azúcar, se desarrolla color por 

caramelización, degradación alcalina y la reacción de Maillard. La caramelización 

se origina por la degradación térmica del azúcar cuando la temperatura 

sobrepasa los 120 °C (Rein, 2012). Los HADP o productos de la degradación 

alcalina de la hexosa por sus siglas en inglés, son polímeros de ácidos 

carboxílicos que aportan un color amarillo con café (Brujin, 1986). 
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Los principales productos utilizados en la decoloración de licor de azúcar 

son las resinas iónicas, el carbón de hueso y el carbón activado en polvo o 

granular (Ahmedna et al., 2000). 

 

2.1.7. Filtración 

 

La operación de filtración es indispensable para remover turbidez y sólidos 

en suspensión del licor fundido (Rein, 2012). La etapa de filtración dependerá del 

método de refinado que se aplique. Las refinerías que manejan licor de azúcar 

crudo y que clarifican por medio de la fosfatación, deben usar filtros mecánicos 

con ayuda filtrante. En el caso de las refinerías que aplican el método de 

carbonatación, el carbonato de calcio precipitado funciona como ayuda filtrante. 

Las refinerías que procesan licor de azúcar blanco sulfitado, deben filtrar el 

carbón activado adicionado previamente (Baikow, 1982). 

 

La operación de los filtros mecánicos de la refinería requiere el uso de 

ayuda filtrante (filter aid), esta se adiciona al licor tratado con el fin de desarrollar 

una precapa en los filtros. La ayuda filtrante está compuesta de tierras 

diatomáceas (ver figura 3). Estas provienen de las diatomitas las cuales son algas 

unicelulares microscópicas. El esqueleto fosilizado de las diatomitas contiene 

alrededor de 87 a 91 % de dióxido de sílice, una cantidad considerable de alúmina 

y óxido férrico (Ibrahim y Selim, 2011). La precapa es una superficie de filtración 

de diatomáceas o perlita, se recomienda agregar 5 libras por cada 100 pies 

cuadrados. 

  

2.1.8. Evaporación y cristalización 

 

La evaporación es una operación unitaria de transferencia de calor donde 

se evapora parte del solvente de una solución en unidades llamadas 
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evaporadores (McCabe, 2013). El funcionamiento del múltiple efecto se 

fundamenta en el principio de Rillieux, el cual establece que en un evaporador 

con N efectos, un kilogramo de vapor evaporará N kg de solvente en la solución 

(CENGICAÑA, 2014). 

 

En las refinerías de azúcar, es común el uso de evaporadores de licor 

filtrado. El licor se encuentra usualmente entre 65 y 70 °Brix. Este licor puede ser 

enviado directamente a los tachos al vacío para ser concentrado a la 

sobresaturación. Sin embargo, en muchas ocasiones el uso de múltiples efectos 

que concentren el licor a 72 o 78 °Brix resulta ser más económico y viable debido 

a que se reduce el tiempo de templa (Baikow, 1982). 

 

Figura 4. Captura de tierras diatomáceas utilizando un microscopio de 

barrido electrónico 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
Fuente: Van der Meer et al. (2014). Diatomaceous Earth Filtration. Consultado el 28 de febrero 

de 2021. Recuperado de https://bioprocessintl.com/downstream-

processing/filtration/diatomaceous-earth-filtration-innovative-single-use-concepts-clarification-

high-density-mammalian-cell-cultures/. 
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Es aconsejable el uso de evaporadores de doble efecto donde el primer 

aparato se encuentre a una presión de vacío entre 14 y 16 inHg. El uso de 

evaporadores Roberts es poco frecuente debido a que los altos tiempos de 

retención (entre 8 y 15 minutos) pueden provocar la formación de color. Por ello, 

se recomienda el uso de evaporadores Kestner o de película descendente 

(Baikow, 1982). 

 

El esquema más común de la cristalización en los tachos es el sistema de 

cuatro templas donde se producen cuatro calidades de azúcar refino (ver figura 

4). Las fábricas que no poseen una sección de evaporadores deben concentrar 

el licor filtrado hasta una concentración de semillamiento de entre 75 y 80 °Brix. 

En este sistema, con el licor filtrado proveniente de los filtros o de los 

evaporadores, se produce azúcar A el cual tiene un color entre 18 y 23 IU. El 

jarabe residual se utiliza para producir azúcar B de entre 30 y 40 IU. De la misma 

manera se produce azúcar C con un color entre 40 y 50 IU y azúcar D con un 

color de hasta 60 IU. El azúcar B se produce directamente por su bajo color, 

mientras que el azúcar C y D deben mezclarse con el azúcar A para producir 

azúcar con un color de 30 IU (Baikow, 1982). 

 

Otro sistema de cristalización comúnmente utilizado es el sistema in-

boiling, en donde se mezcla el licor filtrado con el residuo de una templa anterior 

en una proporción de 60 % y 40 %, respectivamente (Baikow, 1982). En este 

sistema se produce un único tipo de azúcar, lo cual elimina la tarea de mezclar 

el azúcar de diferentes colores hasta el color óptimo. 

 

Las templas producidas se purgan en centrífugas batch automáticas, el 

uso de centrífugas continuas podrían dañar el grano. 
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Figura 5. Sistema de cuatro templas 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fuente: CENGICAÑA. (2014). El cultivo de la caña de azúcar en Guatemala. p 351. 

 

2.1.9. Secado y enfriado 

 

El azúcar blanco producido debe ser secado para garantizar que sus 

características de calidad no se vean comprometidas por la humedad presente 

en el grano. La deterioración del azúcar es particularmente significativa cuando 

la humedad supera el 1 % (Hugot, 1986). 

 

Los equipos de secado más utilizados en los ingenios azucareros son los 

secadores de tambor rotatorio (ver figura 7). En estos equipos, se dispone el 

azúcar húmedo en la entrada del equipo, un flujo de aire caliente en 

contracorriente. Mientras la carcasa del equipo gira, eleva el azúcar y la deja caer 

a modo de cascada (Rastikian et al., 1999). Esta acción permite que el aire fluya 

por el azúcar permitiendo un contacto amplio. El enfriamiento del azúcar blanco 

también se puede verificar por medio de un enfriador de tambor. En este caso se 
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puede enfriar con temperatura ambiente o enfriando el aire entrante con 

refrigerante. 

 

Figura 6. Secador de túnel rotatorio 

 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fuente: Perry (2008). Perry’s Chemical Engineering Handbook. p 12-74. 

 

2.2. Cristalización 

 

La cristalización es un proceso de ordenamiento molecular organizado en 

estructuras tridimensionales que se repiten de manera periódica y son propias de 

cada sustancia (Myerson, 2019). En la industria de los alimentos, químicos y 

productos farmacéuticos, la cristalización es una operación unitaria de 

purificación y separación sólido-líquido vital para una gran cantidad de procesos. 

Se prefiere sobre otras tecnologías debido a que aporta excelentes ventajas, 
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como bajos costos de operación, alta pureza de producto y presentación atractiva 

a los consumidores (Sánchez-Sánchez, K.B.; Bolaños-Reynoso, E.; Urrea-

García, 2017). 

 

La cristalización industrial se enfoca en la producción de grandes 

poblaciones de cristales con una adecuada distribución de tamaño de cristal (Grbi 

et al., 2008). Es una operación unitaria aplicada a procesos desde hace varias 

décadas, sin embargo, la complejidad dinámica no lineal y las condiciones de 

mezclado no ideales contribuyen a un pobre control del proceso (Nagy, 2008). 

Las tecnologías de cristalización han evolucionado a lo largo de los años y los 

equipos modernos permiten un estudio aún más profundo del tema. 

 

2.2.1. Sobresaturación 

 

La cristalización del azúcar se alcanza cuando el equilibrio termodinámico 

se desplaza y la concentración del soluto se incrementa por encima de la 

saturación a determinada temperatura (ver figura 6). A la condición de una 

solución cuando se encuentra por encima de la saturación se conoce como 

sobresaturación y se puede expresar por medio del coeficiente de 

sobresaturación (Rein, 2012): 

 

𝑦 =
(

𝑤𝑠

𝑤𝑤
)

(
𝑤𝑠

𝑤𝑤
)

𝑠𝑎𝑡

  

   

 
 

2.2.2. Nucleación y crecimiento de cristales 

 

La cristalización está controlada por dos parámetros principales: la 

nucleación y el crecimiento. Ambos procesos se verifican en paralelo y se 
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expresan como velocidades. La velocidad de nucleación se identifica como la 

cantidad de nuevos núcleos que se generan por unidad de tiempo (McCabe, 

2013). La primera etapa es la formación de la sobresaturación de la solución. El 

siguiente paso es la agregación de moléculas en diminutos núcleos con el 

objetivo de regresar nuevamente a una condición de equilibrio (Myerson et al., 

2019). 

 

La nucleación se debe a diversos factores y se clasifica en nucleación 

primaria y secundaria. En la nucleación primaria, los núcleos se forman a partir 

de una fase carente de sólidos (homogénea) o con la existencia de sólidos 

extraños que aceleran la velocidad de nucleación (heterogénea) (McCabe, 2013). 

 

Figura 7. Curva de sobresaturación de la sacarosa en agua 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fuente: Rein. (2012). Ingeniería de la caña de azúcar. p 410.  
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La nucleación secundaria se genera en la interfaz de los cristales madre. 

Para que ocurra es necesario que exista nucleación primaria anteriormente. Es 

un proceso que ocurre a bajos niveles de sobresaturación. Se puede originar por 

el esfuerzo cortante del fluido o por colisiones entre cristales, paredes del 

cristalizador o con el impulsor de agitación (Myerson et al., 2019). 

 

El crecimiento de cristales puede abordarse como un proceso cinético de 

reacción donde la sobresaturación es la fuerza impulsora. Se verifica en dos 

etapas donde el primer paso es la difusión de las partículas a la cara del cristal, 

seguido de una reacción de integración de estas partículas a la estructura 

reticular del cristal (ver figura 9) (Perry, 2008). En el caso de los cristales de 

sacarosa, la tasa de crecimiento es de 3.75x10-8 m/s (Perry, 2008). El transporte 

de materia que ocurre en las dos etapas se expresa mediante los siguientes 

modelos: 

 

 𝑑𝑚𝑐

𝑑𝑡
= 𝑘𝑑𝐴(𝐶 − 𝐶𝑖)  

 

 𝑑𝑚𝑐

𝑑𝑡
= 𝑘𝑑𝐴(𝐶𝑖 − 𝐶𝑒𝑞)  

 

2.2.3. Métodos de cristalización 

 

La cristalización es una operación unitaria en la que intervienen 

transportes de materia y energía. La fuerza impulsora que permite el crecimiento 

de los cristales es la sobresaturación. Para generar las condiciones adecuadas 

de sobresaturación, existen los siguientes métodos (Myerson, 2019): 

 

• Enfriamiento 

• Cristalización por evaporación selectiva de un solvente 
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• Adición de un componente (cristalización antisolvente) 

• Cambio de especies químicas (reacción química) 

 

Figura 8. Perfil de difusión y reacción para el crecimiento del cristal 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fuente: Lewis (2015). Industrial crystallization fundamentals and applications. p 106. 

 

2.2.4. Cristalización para producción de magma de semilla 

 

En las refinerías de azúcar, se utilizan equipos evaporadores 

cristalizadores (tachos) para alcanzar la sobresaturación por medio de la 

evaporación del agua presente en el licor o jarabe. Una vez se alcanza la 

sobresaturación, el tacho se semilla con slurry y se produce masa cocida, la cual 

se purga en centrífugas y se separa el azúcar y el jarabe. La calidad del slurry 

utilizado afecta en gran medida la distribución de tamaño de cristal del azúcar 

producido. El número de cristales es aproximadamente constante durante su 

introducción si existe un buen control de la sobresaturación (Aamir et al., 2010). 
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El slurry que se introduce en los tachos de los ingenios puede causar 

aglomeración y falso grano derivado de una gran sobresaturación y de un área 

relativamente alta de transferencia de masa en los diminutos cristales del slurry. 

Adicionalmente, la semilla debe crecer hasta un tamaño adecuado para evitar la 

disolución accidental con la alimentación del jarabe o licor por un tiempo 

aproximado de 30 minutos, lo cual puede limitar la producción diaria de la 

refinería. 

 

Los cristalizadores de magma de semilla producen un magma a partir del 

slurry convencional haciendo crecer los cristales a un tamaño de entre 80 y 120 

µm, tamaño adecuado para su introducción al tacho. Se tiene antecedentes del 

uso de la tecnología de la cristalización por enfriamiento para producción de 

magma de semilla en ingenios de caña de azúcar. En el Ingenio Santa Matilde 

en Honduras, se incorporó este equipo en la refinería. Se reportó un incremento 

en la producción de los tachos, disminución del coeficiente de variación de 44 % 

a 28 % con un porcentaje de 4 % de polvillo (Lehnberger y Laue, 2016). 

 

El cristalizador por enfriamiento utilizado convencionalmente para 

producción de magma de semilla consiste en un cristalizador vertical (ver figura 

8), un equipo de calentamiento y enfriamiento, conexión con el sistema de vacío 

y un sistema de automatización para el correcto control de la operación 

(Lehnberger y Laue, 2016). La operación consiste en la alimentación y 

evaporación del licor filtrado hasta una concentración entre 76 y 80 °Brix, 

semillado por slurry con un tamaño de 10 µm, enfriamiento controlado de la 

templa con un diferencial de 6 a 8°C y la descarga del magma producido cuando 

se encuentre a 35°C. 

  



22 

2.3. Metodología para el diseño de cristalizadores 

 

 Bermingham et al propusieron una metodología para el diseño de 

cristalizadores industriales. Consiste en una serie de niveles para un diseño 

jerárquico que facilita la toma de decisiones y la trazabilidad del proceso. Los 

niveles se resumen en la tabla 1. 

 

Figura 9. Cristalizador por enfriamiento para producción de magma de 

semilla en el Ingenio Almoiz, Pakistán 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fuente: Morgenroth. (2017). Seed-cooling crystalliser technology for improvement of 

crystal quality and sugar recovery. p 1905. 
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Tabla I. Proceso de diseño de cristalizadores 

 

 

Fuente: Bermingham et al. (2000). A design procedure and predictive models for solution 

crystallization processes. p 5. Lewis. (2015). Industrial crystallization fundamentals and 

applications. p 52. 

 

2.3.1. Tanques agitados 

 

Los tanques agitados son equipos comunes de proceso que poseen una 

amplia variedad de aplicaciones en todo tipo de industrias. Se pueden utilizar 

para las siguientes aplicaciones (McCabe, 2013): 

 

• Suspensión de partículas sólidas 

• Mezclado de líquidos miscibles 

• Dispersión de gases 

Nivel de 
diseño 

Descripción Definición 

0 
Especificaciones de 

diseño 

Se detalla el rendimiento del 
producto, las especificaciones del 
proceso y las especificaciones de 
diseño. 

I 
Diseño del producto 

cristalino 

Se detallan las características del 
producto cristalino: tamaño 
promedio, forma, pureza, entre otros. 

II 
Diseño fisicoquímico de 

la tarea de 
cristalización 

Se define el método de cristalización. 

III 
Diseño del proceso de 

cristalización 

Se diseña el diagrama de flujo del 
proceso: modo de operación, tiempo 
de residencia, balances de masa y 
energía, la producción volumétrica, 
entre otros. 

IV Diseño del cristalizador 
Se detalla el dimensionamiento del 
equipo, diseño mecánico, costos, 
planos, y otros. 
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• Elaboración de emulsiones 

• Transferencia de calor 

 

Los cristalizadores por lotes son equipos de construcción sencilla que 

pueden ser utilizados para la cristalización de diversas sustancias. Pueden 

consistir en un tanque agitado provisto de serpentines o chaquetas y en algunas 

ocasiones de vacío (Perry, 2008). 

 

La construcción y dimensiones de un tanque agitado son reguladas por la 

norma ASME Sección VIII División 1: “Reglas de construcción de recipientes a 

presión”. En esta normativa se detallan los estándares de construcción y diseño 

del fondo de tanques. Las dimensiones que se usan regularmente para tanques 

agitados se detallan en la figura 11. Los fondos de tanque ASME poseen 

diferentes formas: elipsoidales, toriesféricas, semiesféricas, cónicas y toricónicas 

(ver figura 12) (ASME, 2013), mientras que la parte superior puede ser abierta o 

cerrada. 

 

El uso de deflectores es necesario para evitar la formación de vórtices 

propicien zonas muertas de agitación. Es común el uso de cuatro deflectores 

instalados equitativamente en las orillas internas del tanque. 

 

2.3.2. Agitación de suspensiones 

 

La agitación en mezclas de fases sólidas y líquidas debe procurar la 

suspensión uniforme en todo el tanque. Este tipo de agitación se presenta en 

numerosas aplicaciones, en su mayoría de transferencia de masa (Paul et al., 

2004): 

 

• Dispersión de gases 
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• Disolución y lixiviación 

• Cristalización y precipitación 

• Adsorción, desorción e intercambio iónico 

• Reacciones catalizadas por sólidos 

• Polimerización por suspensión 

 

Figura 10. Dimensiones características de un tanque agitado 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fuente: McCabe. (2013). Operaciones unitarias en ingeniería química. p 263. 

 

Tabla II. Relaciones entre dimensiones de un tanque 

 

 

Fuente: McCabe. (2013). Operaciones unitarias en ingeniería química. p 262.  

𝐷𝑎

𝐷𝑡
=

1

3
 

𝐻

𝐷𝑡
= 1 

𝐽

𝐷𝑡
=

1

12
 

𝐸

𝐷𝑡
=

1

3
 

𝑊

𝐷𝑎
=

1

5
 

𝐿

𝐷𝑎
=

1

4
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La elección del impulsor, la geometría del tanque y las condiciones de 

operación afectan en gran medida a la correcta suspensión de sólidos y 

eliminación de zonas muertas de agitación. Con un impulsor de turbina de aspas 

inclinadas a 45° se consigue un flujo axial y radial, lo cual permite una adecuada 

suspensión de partículas sólidas (Geankoplis, 1998). Se recomienda también el 

uso de fondos elípticos ASME (Paul et al., 2004). 

 

Figura 11. Tipos de fondo de tanque ASME 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fuente: ASME. (2013). Section VIII Rules for Construction of Pressure Vessels Division 1. p 

353. 

 

Para diseñar un sistema de agitación eficiente, se debe tomar en cuenta 

la velocidad necesaria para vencer la rapidez de sedimentación del sólido. 

Zwietering propuso una relación para conocer la velocidad mínima de agitación: 
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 𝑁𝑗𝑠 = 𝑆𝑣0.1 [(
𝑔𝑐(𝜌𝑠𝑜𝑙 − 𝜌𝑙)

𝜌𝑙
)]

0.45

𝑋0.13𝑑𝑝
0.2𝐷𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟

−0.85  

 

 

Donde: 

 

Njs: velocidad mínima de suspensión 

S: factor geométrico del impulsor 

v: viscosidad cinemática del líquido 

gc: constante de gravedad 

ρs: densidad del sólido 

ρl: densidad del líquido 

X: relación de sólidos suspendidos 

dp: diámetro de partícula 

Dimpulsor: diámetro del impulsor 

 

Es recomendable utilizar valores mayores a los proporcionados por la 

ecuación de Zwietering. Por ello, se utilizará la siguiente relación: 

 

 𝑁𝑟𝑒𝑎𝑙 = 2.9 𝑁𝑗𝑠  

   

 

Conociendo Reynolds para un tanque agitado: 

 𝑅𝑒 =
𝐷𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟

2 𝑁𝑟𝑒𝑎𝑙𝜌𝑠𝑢𝑠𝑝

𝜇
  

   

 

Se puede correlacionar el número de Reynolds con el tipo de impulsor por 

medio del siguiente gráfico de la figura 11. 

 

Finalmente, se obtiene la potencia por medio del número de potencia, el 

cual es adimensional. 
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𝑁𝑃 =

𝑃

𝜌𝑠𝑢𝑠𝑝𝑁𝑟𝑒𝑎𝑙
3 𝐷𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟

5  

 

 

2.3.3. Serpentines 

 

En los tanques agitados, es práctica común incorporar equipos para la 

transferencia de calor del fluido de proceso. Estos equipos pueden ser 

encamisados, serpentines o calentadores eléctricos de inmersión. Los 

serpentines de enfriamiento consisten en un tubo metálico por el que fluye agua 

o un líquido de manera continua (ver figura 12). 

 

Figura 12. Número de potencia en función del número de Reynolds 

para diferentes agitadores 

 

Fuente: Bates et al. (1963). An examination of some geometric parameters of impeller power.  

p 310.  
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Es posible utilizar correlaciones para el cálculo de los coeficientes de 

película que intervienen en la transferencia de calor en tanques agitados. En 

Coulson y Richardson (2018) se presenta una correlación útil para un vaso 

agitado por impulsores de turbina. 

 

 ℎ𝑜𝐷𝑐

𝑘
= 34 (

𝐷𝑎
2𝑁𝜌

𝜇
)

0.5

(
𝐶𝑝𝜇

𝑘
)

0.3

(
𝐷𝑔

𝐷𝑝
)

0.8

(
𝑊

𝐷𝑐
)

0.25

(
𝐷𝑎𝐷𝑇

𝐷𝑜
3 )

0.85

  

 

Donde: 

 

h0: coeficiente de película de la suspensión 

DT: diámetro del tanque 

k: conductividad térmica 

Da: diámetro de impulsor 

N: velocidad de suspensión 

ρ: densidad de suspensión 

µ: viscosidad dinámica 

Cp: capacidad calorífica de suspensión 

Dg: diámetro del espacio entre vuelta de serpentín 

Dp: altura del serpentín 

W: altura del aspa del agitador 

Dc: diámetro de vuelta de serpentín 

Do: diámetro del tubo de serpentín 

 

Las dimensiones recomendadas para la construcción de serpentines se 

muestran en la figura 13. 
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Figura 13. Serpentines helicoidales 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fuente: Power Plus International. (2021). Consultado el 28 de febrero de 2021. Recuperado de 

http://www.helical-coil.com/#. 

 

Figura 14. Dimensionamiento de serpentines helicoidales 

 

 

  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fuente: Paul. (2004). Handbook of industrial mixing. p 875.  
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3. DISEÑO METODOLÓGICO 

 

 

 

3.1. Variables 

 

Las variables de la investigación se clasificaron en función del objetivo 

analizado. 

 

3.1.1. Determinación de la densidad del magma 

 

La siguiente tabla resume las variables involucradas en la determinación 

del comportamiento de la densidad del magma en función de la temperatura de 

enfriamiento de la muestra. 

 

Tabla III. Variables en la determinación de la densidad 

 
Fuente: elaboración propia. 

 

3.1.2. Dimensionamiento del cristalizador 

 

La siguiente tabla muestra las variables relacionadas con el cálculo de las 

dimensiones del cristalizador. 

 

 

Variable Unidad Independiente Dependiente Constante 

Temperatura °C x   

Densidad kg/m3  x  

Porcentaje de 
sólidos 

%  x 
 

Brix inicial °Brix   x 
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Tabla IV. Variables del dimensionamiento del cristalizador 

 

 
Fuente: elaboración propia. 

 

3.1.3. Diseño del agitador 

 

Las variables utilizadas en el diseño del agitador se muestran a 

continuación. 

 

Variable Unidad Independiente Dependiente Constante 

Constante de 
Zwietering 

Constante   
x 

Viscosidad 
cinemática del 

líquido 
m2/s x  

 

Gravedad m/s2   x 

Densidad de 
sólido 

kg/m3 x  
 

Densidad del 
líquido 

kg/m3 x  
 

Porcentaje de 
sólidos 

% x  
 

Ratio de 
sólidos 

suspendidos 

kg sólido/ kg 
líquido 

  
 

Ancho del 
impulsor 

m x  
 

Diámetro de 
partícula 

m x  
 

Velocidad de 
suspensión 

rpm  x 
 

Número de 
Reynolds 

Adimensional  x 
 

Número de 
potencia 

Adimensional  x 
 

Potencia HP  x  
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Tabla V. Variables del diseño del agitador 

 

 

Fuente: elaboración propia. 

 

3.1.4. Diseño del sistema de transferencia de calor 

 

Las variables relacionadas con el diseño del sistema de transferencia de 

calor se detallan a continuación. 

 

Tabla VI. Variables del diseño del sistema de transferencia de calor 

 

 

 

Variable Unidad Independiente Dependiente 

Tamaño de cristal m x  

Tasa de crecimiento m/h x  

Tiempo de residencia h  x 

Producción volumétrica m3/h x  

Volumen efectivo m3  x 

Altura de líquido m  x 

Diámetro de tanque m  x 

Ancho de bafle m  x 

Altura del impulsor m  x 

Ancho del impulsor m  x 

Variable Unidad Independiente Dependiente 

Diámetro de tubo del 
serpentín 

m  x 

Diámetro del tanque m x  

Longitud de paso entre 
serpentín 

m  x 

Altura de serpentín m  x 

Altura del líquido m x  

Diámetro de hélice m  x 
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Continuación de la tabla VI. 

 

 
Fuente: elaboración propia. 

 

3.1.5. Costo del equipo 

 

En la determinación de costos se incluyen las variables descritas en la 

tabla. 

 

Tabla VII. Variables de determinación de costos de equipo 

 

 
Fuente: elaboración propia.  

Número de vueltas Adimensional  x 

Longitud total del serpentín m  x 

ATDC m2  x 

Coeficiente de película de la 
solución 

W/m2°C  x 

Coeficiente de película del 
vapor 

W/m2°C  x 

Coeficiente de película del 
agua 

W/m2°C  x 

Conductividad térmica W/m °C x  

Diámetro de impulsor m x  

Velocidad de suspensión rpm x  

Densidad de suspensión kg/m3 x  

Viscosidad dinámica kg/ms x  

Capacidad calorífica de 
suspensión 

J/kg °C x  

Diferencia de temperatura °C x  

Transferencia de calor W  x 

Flujo másico del vapor kg/s  x 

Variable Unidad Independiente Dependiente 

Materiales de 
construcción 

Adimensional x  

Costo Q  x 
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3.2. Delimitación del campo de estudio 

 

El siguiente proyecto de investigación tiene como objetivo principal el 

diseño y dimensionamiento de un cristalizador batch por enfriamiento. El diseño 

consiste en un tanque agitado con deflectores, sistema de agitación de 

suspensión y un serpentín helicoidal para el enfriamiento de la solución. 

 

Para el diseño del sistema de agitación se debe conocer la densidad y el 

contenido de sólidos de la suspensión generada por la solución de sacarosa y 

los cristales que crecen a medida que la temperatura disminuye. Estos se 

evaluarán en el laboratorio de fábrica del ingenio azucarero. 

 

Se aplican conocimientos de operaciones unitarias en todo el proceso de 

diseño. Para el dimensionamiento y cálculo del tanque agitado y la agitación se 

aplican conocimientos del flujo de fluidos en tanques de mezcla. Los 

fundamentos de la cristalización se soportan en la transferencia de masa 

convectiva y de calor. El análisis del serpentín se realiza por medio de 

correlaciones de transferencia de calor. 

 

3.3. Recursos humanos disponibles 

 

• Investigador: Br. Manuel Alejandro Castro Aldana 

• Asesor: Ing. Qco. Byron de Jesús López Maldonado (colegiado 1066) 

• Laboratorista 

• Dibujante 
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3.4. Recursos materiales disponibles 

 

Los recursos utilizados durante el trabajo de graduación son los 

siguientes: 

 

3.4.1. Cristalería 

 

Incluye estos instrumentos: 

 

• Probetas 

• Beakers 

• Pipetas 

• Cucharas 

 

3.4.2. Equipo 

 

Se puede mencionar: 

 

• Balanza analítica 

• Termómetro 

• Plancha de calentamiento y agitación 

 

3.4.3. Software 

 

Utilización de: 

 

• Excel 2016 

• Autodesk AutoCAD 2015 

• GNU Octave 
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3.5. Técnica cualitativa o cuantitativa 

 

La investigación para el diseño del cristalizador batch por enfriamiento 

para producción de magma de semilla tiene un enfoque cuantitativo. Para el 

correcto cálculo del sistema de agitación, se determinará el comportamiento de 

la densidad de la suspensión de cristales en jarabe a diferentes temperaturas de 

enfriamiento. Se calcularán las dimensiones del vaso cristalizador mediante 

estándares y siguiendo una metodología de diseño enfocada a cristalizadores 

industriales, se determinará el área de transferencia de calor para la evaporación 

y enfriamiento en el serpentín por medio de criterios de diseño y se determinará 

la potencia necesaria del motor y el tipo de impulsor para diseñar el sistema de 

agitación. Los planos se realizarán siguiendo el diseño mecánico propuesto. 

Finalmente, se determinará el costo del equipo. Los cálculos y fundamentos de 

diseño se explican a detalle en el apéndice. 

 

3.5.1. Comportamiento de la densidad de suspensión 

 

• Calentar 100 mL de agua destilada a 75 °C. 

• Medir y agregar 317 g de azúcar refino proveniente de la refinería. 

• Agitar hasta disolver en su totalidad el azúcar. 

• Realizar medición de densidad a 70 °C. 

• Remover temperatura. 

• Introducir 1 ml de slurry preparado en la fábrica a los 65 °C. 

• Realizar medición de densidad a 60 °C. 

• Repetir medición de densidad en intervalos de 10 °C hasta llegar a una 

temperatura de 30 °C. 

• Realizar el procedimiento dos veces más. 

• Calcular el porcentaje de sólidos por medio del siguiente balance. 
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 𝑊 =
𝜌𝑠𝑢𝑠𝑝 − 𝜌𝐿

𝜌𝑠𝑜𝑙 − 𝜌𝐿
  

 

• Determinar la ratio de masa de sólidos en suspensión X. 

 

 𝑋 = [
𝑊

1 − 𝑊
] 

 

 

3.5.2. Diseño del vaso cristalizador 

 

• Recopilar las especificaciones de diseño necesarias para el 

dimensionamiento del tanque de agitación. 

• Determinar la producción volumétrica (ver Apéndice). 

• Determinar el volumen efectivo inicial previo a la evaporación (ver 

Apéndice). 

• Determinación del diámetro. 

 𝐷𝑇 = √
15𝑉𝑒𝑓𝑒𝑐𝑡𝑖𝑣𝑜,𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙

4𝜋

3

 
 

 

• Dimensionamiento del fondo elipsoidal ASME (ver Apéndice.) 

• Dimensionamiento del cuerpo cristalizador y bafles (ver Apéndice). 

• Dimensionamiento de la cúpula y separador de arrastre (ver Apéndice). 

• Seleccionar materiales de construcción. 

 

3.5.3. Diseño del agitador 

 

• Recopilar las especificaciones de diseño. 

• Elegir el impulsor considerando flujo axial. 

• Dimensionar el sistema de agitación. 
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• Determinar la velocidad óptima mínima para garantizar la suspensión de 

los cristales en la solución. 

 

 𝑁𝑗𝑠 = 𝑆𝑣0.1 [(
𝑔𝑐(𝜌𝑠𝑜𝑙 − 𝜌𝑙)

𝜌𝑙
)]

0.45

𝑋0.13𝑑𝑝
0.2𝐷𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟

−0.85  
 

 𝑁𝑟𝑒𝑎𝑙 = 2.9 ∗ 𝑁𝑗𝑠  

 

• Determinar la potencia de agitación considerando una eficiencia del 80% 

 𝑅𝑒 =
𝑁𝑟𝑒𝑎𝑙𝐷𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟

2 𝜌𝑠𝑢𝑠𝑝

𝜇
 

 

 

 𝑁𝑃 =
𝑃

𝜌𝑠𝑢𝑠𝑝𝑁𝑟𝑒𝑎𝑙
3 𝐷𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟

5   

  
 

 𝑃 = 𝑁𝑃𝜌𝑠𝑢𝑠𝑝𝑁𝑟𝑒𝑎𝑙
3 𝐷𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟

5   

 𝑃𝑟𝑒𝑎𝑙 =
𝑃

0.8
 

 

 

3.5.4. Diseño del serpentín de transferencia de calor 

 

• Recopilar las especificaciones de diseño 

• Determinar las dimensiones generales del serpentín 

 

 

 𝑑𝑡𝑢𝑏𝑜,𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜 = 0.05398 𝑚  

 𝑠𝑡𝑢𝑏𝑜 = 2.22 ∗ 𝑑𝑡𝑢𝑏𝑜,𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜  

 𝑁𝑡𝑢𝑏𝑜 =
ℎ2

2. 22𝑑𝑡𝑢𝑏𝑜,𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜
  

 𝑑𝑠𝑒𝑟𝑝 = 𝐷𝑇 − (2𝐽𝑏𝑎𝑓𝑙𝑒 + 𝑑𝑡𝑢𝑏𝑜,𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜)  

 𝐿𝑡𝑢𝑏𝑜 = 𝑁𝑡𝑢𝑏𝑜 (𝑠𝑡𝑢𝑏𝑜
2 + (𝜋𝑑𝑠𝑒𝑟𝑝

2 ))
0.5

 
 

 𝐴𝑇𝐷𝐶 = 𝜋𝑑𝑡𝑢𝑏𝑜,𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜𝐿𝑡𝑢𝑏𝑜  
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Figura 15. Criterios de diseño para el dimensionamiento de serpentines 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fuente: Paul. (2004). Handbook of industrial mixing. p 875. 

 

La transferencia de calor en el sistema cubre cuatro procesos: un 

calentamiento inicial a 75 °C, evaporación para concentrar la solución desde 68 

a 76 °Brix, enfriamiento desde 75 a 65 °C (punto donde se realiza el 

semillamiento) y finalmente un enfriamiento controlado hasta los 30 °C. En esta 

última etapa el flujo de refrigerante no es constante y se debe considerar en 

función de las variables de operación como la sobresaturación, temperatura de 

la masa y características visuales del grano. A continuación, se muestra el 

análisis para las etapas de transferencia de calor: 

 

• Coeficientes de calentamiento (65 a 75 °C). 
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ℎ𝑜,𝑐𝑎𝑙 =
34𝑘𝐿,70

𝐷𝑇
(

𝐷𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟
2 𝑁𝑟𝑒𝑎𝑙𝜌𝐿,70

𝜇𝐿,70
) (

𝐶𝑃𝐿,70𝜇𝐿,70

𝑘𝐿,70
)

0.3

 

(
𝑠𝑡𝑢𝑏𝑜

ℎ2
)

0.8

(
ℎ𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟

𝑑𝑠𝑒𝑟𝑝
)

0.25

(
𝐷𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟

2 𝐷𝑇

𝑑𝑡𝑢𝑏𝑜,𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜
3 )

0.25

 

 

 ℎ𝑖,𝑐𝑎𝑙 = 0.725 (
𝑘𝑣𝑎𝑝

3 𝜌𝑣𝑎𝑝
2 𝑔𝑐𝜆𝑣𝑎𝑝

𝑑𝑡𝑢𝑏𝑜,𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜Δ𝑇𝜇𝑣𝑎𝑝
)

0.25

(1 + 3.5 (
𝑑𝑡𝑢𝑏𝑜,𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜

𝑑𝑠𝑒𝑟𝑝
)) 

 

 
𝑈𝑐𝑎𝑙 =

1

1
ℎ𝑜,𝑐𝑎𝑙

+
1

ℎ𝑖,𝑐𝑎𝑙

  

 

• Coeficiente de evaporación (68 a 75 °Brix). De acuerdo con Rein, 2012. 

 

 𝑈𝑣𝑎𝑝 = 0.567(100 − °𝐵𝑟𝑖𝑥𝑝𝑟𝑜𝑚)(𝑇𝑣𝑎𝑝 − 54)  

 

• Coeficientes de enfriamiento (75 a 30 °Brix). 

 

 

ℎ𝑜𝑒𝑛𝑓 =
34𝑘𝑠𝑢𝑠𝑝,52.5

𝐷𝑇
(

𝐷𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟
2 𝑁𝑟𝑒𝑎𝑙𝜌𝑠𝑢𝑠𝑝,52.5

𝜇𝑠𝑢𝑠𝑝,52.5
) (

𝐶𝑃𝑠𝑢𝑠𝑝,52.5𝜇𝑠𝑢𝑠𝑝,52.5

𝑘𝑠𝑢𝑠𝑝,52.5
)

0.3

 

(
𝑠𝑡𝑢𝑏𝑜

ℎ2
)

0.8

(
ℎ𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟

𝑑𝑠𝑒𝑟𝑝
)

0.25

(
𝐷𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟

2 𝐷𝑇

𝑑𝑡𝑢𝑏𝑜,𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜
3 )

0.25

 

 

 

ℎ𝑖,𝑒𝑛𝑓 = 0.023 (
𝑘𝑟𝑒𝑓

𝑑𝑡𝑢𝑏𝑜,𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜
) (

𝑑𝑡𝑢𝑏𝑜,𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜𝑣𝐿,𝑟𝑒𝑓𝜌𝑟𝑒𝑓

𝜇𝑟𝑒𝑓
)

0.8

 

(
𝐶𝑃,𝑟𝑒𝑓𝜇𝑟𝑒𝑓

𝑘𝑟𝑒𝑓
)

0.33

(1 +
3.5𝑑𝑡𝑢𝑏𝑜,𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜

𝑑𝑠𝑒𝑟𝑝
) 

 

 
𝑈𝑒𝑛𝑓 =

1

1
ℎ𝑜,𝑒𝑛𝑓

+
1

ℎ𝑖,𝑒𝑛𝑓

  

 

• Tiempo de calentamiento. 

 

 
𝜃𝑐𝑎𝑙 =

𝑚𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟,𝑓𝑖𝑙𝑡𝑟𝑎𝑑𝑜𝐶𝑝𝐿,70

𝑈𝑐𝑎𝑙𝐴𝑇𝐷𝐶
ln

𝑇𝑣𝑎𝑝 − 𝑇𝑐𝑎

𝑇𝑣𝑎𝑝 − 𝑇𝑐𝑏
 

 

 

• Tiempo de evaporación: se estima en 0.50 horas por datos recopilados del 

ingenio azucarero. 
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• Tiempo de enfriamiento inicial. 

 𝐾1 = 𝐸𝑥𝑝 [
𝑈𝐴

�̇�𝑟𝑒𝑓𝐶𝑝,𝑟𝑒𝑓
]  

 𝜃𝑒𝑛𝑓 =
𝑚𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙𝐶𝑝𝐿,70

�̇�𝑟𝑒𝑓𝐶𝑝,𝑟𝑒𝑓
ln

𝑇ℎ𝑎 − 𝑇𝑟𝑒𝑓

𝑇ℎ𝑏 − 𝑇𝑟𝑒𝑓
  

 

• Tiempo de enfriamiento final. 

 

El valor real depende de las características de operación y se estima entre 

4 a 4.50 horas de acuerdo con experiencias bibliográficas con el equipo. 

 

3.6. Recolección y ordenamiento de la información 

 

Para el dimensionamiento, diseño mecánico y cálculo de costo del equipo 

cristalizador se seguirá la siguiente metodología propuesta en la sección anterior.  

 

3.6.1. Densidad del magma 

 

Los datos relacionados con la determinación del comportamiento de la 

densidad del magma en función de la temperatura de enfriamiento se muestran 

en la siguiente tabla. 

 

Tabla VIII.  Evaluación de la densidad en función de la temperatura 

de enfriamiento del magma 

 

 

 

Temperatura 
(°C) 

Corrida 
Densidad 

(g/mL) 
Densidad 

(kg/m3) 
Contenido de 
sólidos (%) 

70 

1 1.36 1,358.00 0.00 

2 1.36 1,360.00 0.01 

3 1.36 1,360.00 0.01 
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Continuación de la tabla VII. 

 

 

Fuente: elaboración propia mediante datos obtenidos en Laboratorio de Fábrica, 

Ingenio Santa Ana. 

 

3.6.2. Cálculo de las dimensiones del vaso cristalizador 

 

En la tabla IX se muestran los datos relevantes del cálculo del cristalizador. 

 

 Tabla IX. Parámetros de diseño del vaso cristalizador 

 

 

Fuente: elaboración propia.  

60 

1 1.37 1,368.00 0.08 

2 1.36 1,364.00 0.06 

3 1.36 1,364.00 0.06 

50 

1 1.37 1,372.00 0.12 

2 1.37 1,370.00 0.11 

3 1.37 1,366.00 0.09 

40 

1 1.38 1,376.00 0.16 

2 1.38 1,376.00 0.16 

3 1.38 1,380.00 0.19 

30 

1 1.38 1,378.00 0.19 

2 1.38 1,380.00 0.19 

3 1.38 1,384.00 0.21 

Especificación Símbolo Unidad Medida 

Producción volumétrica Vtempla m3/templa 
7.54 

m3/templa 

Tiempo de operación Θtotal h 5.5 

Tasa de crecimiento G m/h 3.75x10-8 m/s 

Diámetro del tanque DT m 2.17 

Altura del nivel de líquido hlíquido m 2.60 

Ancho del bafle Jbafle m 0.18 

Diámetro del impulsor Dimpulsor m 0.73 

Ancho del aspa himpulsor m 0.14 

Largo del aspa Limpulsor m 0.26 
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3.6.3. Sistema de agitación 

 

Los datos relevantes del diseño del sistema de agitación se muestran en 

la tabla X. 

 

Tabla X. Parámetros de diseño del sistema de agitación 

 

 

Fuente: elaboración propia. 

 

3.6.4. Diseño del serpentín de enfriamiento 

 

Los datos obtenidos para el diseño del serpentín de enfriamiento se 

muestran a continuación. 

 

Tabla XI. Parámetros de diseño del serpentín de enfriamiento 

 

 

Especificación Símbolo Unidad Medida 

Diámetro de tubo del 
serpentín 

dtubo,externo m 0.054 

Diámetro del tanque DT m 2.17 

Longitud de paso entre 
serpentín 

stubo m 0.12 

Altura de serpentín hserp m 2.18 

Diámetro de hélice dserp m 1.75 

Número de vueltas Ntubo Adimensional 18.00 

Longitud total del serpentín Ltubo m 97.61 

Área total de transferencia ATDC m2 16.55 

Especificación Símbolo Unidad Medida 

Constante de Zwietering S Constante 4.80 

Viscosidad cinemática del 
líquido 

ν m2/s 1.80 

Gravedad gc m/s2 9.80 



45 

Continuación de la tabla XI. 

 

 

Fuente: elaboración propia. 

 

3.6.5. Costo de fabricación del equipo 

 

Los costos totales de cada resultado se muestran en la tabla XII. 

 

Tabla XII. Tabla de presupuesto de fabricación del equipo 

 

 

Fuente: elaboración propia. 

 

3.7. Tabulación, ordenamiento y procesamiento de la información 

 

La forma en la que se tabularon los datos se detalla en esta sección. 

 

Densidad de sólido sol kg/m3 1,587.00 

Densidad del líquido l kg/m3 1,357.00 

Porcentaje de sólidos W % 0.21 

Ratio de sólidos 
suspendidos 

X 
kg sólido/kg 

líquido 
0.25 

Ancho del impulsor Dimpulsor m 0.76 

Diámetro de partícula dp m 110 x 10-6 

Velocidad de suspensión Nreal rpm 126.60 

Número de Reynolds Re Adimensional 10,860.80 

Número de potencia Np Adimensional 1.20 

Potencia Preal kW 3,910.50 

Rubro Subtotal (Q) 

Cuerpo Q 121,230.15 

Agitador Q 21,311.50 

Serpentín Q 39,803.74 

Total Q 182,345.39 
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3.7.1. Densidad del magma 

 

Los datos obtenidos de la determinación de la densidad en función de la 

temperatura de enfriamiento del magma se muestran en la siguiente tabla. 

 

Tabla XIII. Evaluación de la densidad en función de la temperatura de 

enfriamiento del magma 

 

 

Fuente: elaboración propia mediante datos obtenidos en Laboratorio de Fábrica, 

Ingenio Santa Ana. 

 

3.7.2. Cálculo de las dimensiones del vaso cristalizador 

 

Los resultados del cálculo de las dimensiones del cristalizador se 

muestran en la siguiente tabla. 

 

 

Temperatura (°C) Densidad (kg/m3) 

70 

Media 1,380.67 

Desviación estándar 3.06 

60 

Media 1,375.33 

Desviación estándar 1.15 

50 

Media 1,369.33 

Desviación estándar 3.06 

40 

Media 1,364.77 

Desviación estándar 3.06 

30 

Media 1,359.33 

Desviación estándar 1.15 
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Tabla XIV. Resultados del diseño del tanque cristalizador 

 

 

Fuente: elaboración propia.  

Especificación Símbolo Unidad Medida 

Producción por templa Vtempla m3 7.54 

Capacidad total Vefectivo m3 8.57 

Diámetro interno DT m 2.17 

Altura total hCristalizador m 3.26 

Altura de líquido hLíquido m 2.60 

Espesor de lámina εLámina m 0.013 

Material de construcción - Adimensional 
Acero inoxidable AISI 

304 

Tipo de fondo - Adimensional Elipsoidal 

Número total de láminas - Unidad 2 

Diagrama del equipo 
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3.7.3. Sistema de agitación 

 

Los datos del diseño del sistema de agitación se muestran a continuación. 

 

Tabla XV. Resultados del diseño del sistema de agitación 

 

 

Fuente: elaboración propia.  

Especificación Símbolo Unidad Medida 

Fluido de proceso - Adimensional 
Licor filtrado y magma de 

semilla 

Sustancia - Adimensional 
Solución concentrada y 

suspensión sólida 

Tipo de impulsor - Adimensional 
Turbina de aspas 

inclinadas 

Número de aspas - Unidad 6 

Diámetro de impulsor Dimpulsor m 0.73 

Material del impulsor - Adimensional Acero inoxidable  

Velocidad de agitación Nreal rpm 127 

Potencia real requerida Preal kW 4 

Diagrama del equipo 
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3.7.4. Diseño del serpentín de enfriamiento 

 

Se muestran los datos obtenidos para el diseño del serpentín. 

 

Tabla XVI.  Resultados del diseño del serpentín de enfriamiento 

 

 

Fuente: elaboración propia.  

Especificación Símbolo Unidad Medida 

Tipo de intercambiador - Adimensional 
Serpentín 
helicoidal 

Material de fabricación - Adimensional Cobre 

Diámetro de tubo nominal dtubo m 0.051 

Largo L m 96.64 

Área total de transferencia ATDC m2 18.31 

Número de pasos Ntubo Adimensional 18 

Ancho de hélice dserp Adimensional 1.75 

Presión de vapor Pvap kPa 165.50 

Coeficiente global de 
calentamiento 

Ucalentamiento W/m2°C 2,832.60 

Coeficiente global de 
evaporación 

Uevaporación W/m2°C 1,063.70 

Tipo de refrigerante - Adimensional 
Etilenglicol 20 

% (v/v) 

Coeficiente global de 
enfriamiento 

Uenfriamiento W/m2°C 1,318.90 

Diagrama del equipo 
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3.7.5. Costo de fabricación del equipo 

 

Los costos de fabricación del equipo de acuerdo con la pieza se muestran 

en la tabla XVII. 

 

Tabla XVII.  Tabla de presupuesto de fabricación del equipo 

 

 

Fuente: elaboración propia. 

 

3.8. Análisis estadístico 

 

A continuación, se describe el análisis estadístico realizado. 

 

3.8.1. Número de repeticiones 

 

Para determinar el número de corridas necesarias se utiliza la siguiente 

ecuación: 

 

𝑁 =

𝑝 ∗ 𝑞 ∗ 𝑧𝛼
2

2

𝐸2
  

 

Donde: 

N: número de corridas experimentales 

p: probabilidad de éxito 

q: probabilidad de fracaso 

Zα/2: variable aleatoria en función del nivel de significancia 

α: nivel de significancia 

Rubro Subtotal (Q) 

Cuerpo Q 121,230.15 

Agitador Q 21,311.50 

Serpentín Q 39,803.74 

Total Q 182,345.39 
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E: error 

 

Se tendrá un nivel de confianza de 95 % y un error aproximado de 25 %. 

 

𝑁 =
0.95 ∗ 0.05 ∗ 1.962

0.252
= 3 𝑐𝑜𝑟𝑟𝑖𝑑𝑎𝑠 𝑒𝑥𝑝𝑒𝑟𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎𝑙𝑒𝑠 

 

Se consideran, entonces, las siguientes cantidades de tratamientos y 

corridas: 

 

• Tratamientos: 5 

• Corridas: 3 

• Total de unidades: 15 

 

3.8.2. Análisis de varianza de un factor 

 

Para el análisis estadístico de las muestras de densidad analizadas, se 

utilizará el análisis de varianza de un factor o ANOVA unifactorial. Este análisis 

consiste en comparar más de dos medias de población o tratamiento. 

 

El ANOVA se utilizará para comprobar la veracidad de la hipótesis nula 

planteada para el estudio de la influencia de la temperatura de enfriamiento sobre 

la densidad de una suspensión de cristales de sacarosa sobre jarabe. Las 

hipótesis planteadas se muestran a continuación: 

 

Hipótesis nula 

 

No existe diferencia significativa entre las medias de la densidad del 

magma de azúcar en función de la temperatura de enfriamiento. 
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𝐻𝑜: 𝜌𝜇1 = 𝜌𝜇2 = 𝜌𝜇3 

 

Hipótesis alterna 

 

Existe diferencia significativa entre las medias de la densidad del magma 

de azúcar en función de la temperatura de enfriamiento. 

 

𝐻1: 𝜌𝜇1 ≠ 𝜌𝜇2 ≠ 𝜌𝜇3 

 

Para el cálculo del análisis de varianza unifactorial se usará el método de 

sumas de cuadrados: 

 

Tabla XVIII.  Análisis de varianza unifactorial 

 

 

Fuente: elaboración propia. 

 

3.8.3. Plan de análisis de los resultados 

 

El análisis de los resultados del comportamiento de la densidad de 

suspensión de los cristales de sacarosa en jarabe consistirá en un ANOVA 

Suma de cuadrados 
Grados 

de 
libertad 

Varianza 
Cálculo de 

F 

𝑆𝑆𝑇 = ∑ ∑(𝑥𝑖𝑗 − 𝑥..̅

𝐽

𝑗=1

)2

𝐼

𝑖=1

   

𝐹 =
𝑆𝐸

2

𝑆𝐷
2 

𝑆𝑆𝐸 = ∑ ∑(𝑥𝑖.̅̅̅ − 𝑥..̅

𝐽

𝑗=1

)2

𝐼

𝑖=1

 𝐼 − 1 𝑆𝐸
2 =

𝑆𝑆𝐸

𝐼 − 1
 

𝑆𝑆𝐷 = 𝑆𝑆𝑇 − 𝑆𝑆𝐸 𝐼(𝐽 − 1) 𝑆𝐷
2 =

𝑆𝑆𝐷

𝐼(𝐽 − 1)
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unifactorial para evaluar si existe una relación entre la variable de respuesta y la 

temperatura de enfriamiento. Estos datos serán usados para el diseño del 

sistema de agitación y de enfriamiento del cristalizador por enfriamiento. 

 

Los resultados del diseño y dimensionamiento del equipo de cristalización 

se evaluarán para determinar si cumplen con las especificaciones de diseño 

propuestas inicialmente. 

 

3.8.4. Programas para el análisis de datos 

 

• Excel 2016 

• Autodesk AutoCAD 2020 

• GNU Octave 
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4. RESULTADOS 

 

 

 

4.1. Comportamiento de la densidad de magma 

 

Se muestra el comportamiento obtenido durante la experimentación. 

 

Figura 16. Densidad de suspensión en función de la temperatura 

 

 

Fuente: elaboración propia, realizado con Excel 2016. 

 

Color Sustancia 
Variable de 

control 
Variable de 
respuesta 

Modelo R2 

 
Suspensión 
de sacarosa 

en jarabe 

Temperatura 
(°C) 

Densidad 
de 

suspensión 
(kg/m3) 

𝜌 (
𝑘𝑔

𝑚3
)

= −0.53𝑇(°𝐶)
+ 1,396.50 

0.99 

1358,00

1360,00

1362,00

1364,00

1366,00

1368,00

1370,00

1372,00

1374,00

1376,00

1378,00

1380,00

1382,00

30 40 50 60 70

D
e

n
s
id

a
d

 (
k
g

/m
^3

)

Temperatura (°C)

Densidad vs Temperatura



56 

4.2. Diseño del vaso cristalizador 

 

Los resultados del diseño del cristalizador se muestran a continuación. 

 

Tabla XIX.  Dimensionamiento del vaso cristalizador 

 

 

Fuente: elaboración propia según valores calculados con algoritmo de cálculo.  

Especificación Símbolo Unidad Medida 

Producción por templa Vtempla m3/templa 7.54 

Capacidad total Vefectivo m3 8.57 

Diámetro interno DT m 2.17 

Altura total (sin cúpula) hCristalizador m 3.26 

Altura de líquido hLíquido m 2.60 

Espesor de lámina εLámina m 0.013 

Material de construcción - Adimensional 
Acero inoxidable AISI 

304 

Tipo de fondo - Adimensional Elipsoidal 

Número total de láminas - Unidad 2 

Diagrama del equipo 
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4.3. Diseño del sistema de agitación 

 

Los resultados del diseño del sistema de agitación se muestran en la tabla. 

 

Tabla XX.  Dimensionamiento del sistema de agitación 

 

 

Fuente: elaboración propia según algoritmo de cálculo. 

Especificación Símbolo Unidad Medida 

Fluido de proceso - Adimensional 
Licor filtrado y magma 

de semilla 

Sustancia - Adimensional 
Solución concentrada y 

suspensión sólida 

Tipo de impulsor - Adimensional 
Turbina de aspas 

inclinadas 

Número de aspas - Unidad 6 

Diámetro de impulsor Dimpulsor m 0.73 

Material del impulsor - Adimensional Acero inoxidable  

Velocidad de agitación Nreal rpm 127 

Potencia real 
requerida 

Preal kW 4 

Diagrama del equipo 
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4.4. Diseño del sistema de transferencia de calor 

 

Los resultados del diseño del serpentín se muestran a continuación. 

 

Tabla XXI.  Diseño del sistema de transferencia de calor 

 

 

Fuente: elaboración propia según algoritmo de cálculo. 

Especificación Símbolo Unidad Medida 

Tipo de intercambiador - Adimensional Serpentín helicoidal 

Material de fabricación - Adimensional Cobre 

Diámetro de tubo nominal dtubo m 0.051 

Largo L m 96.64 

Área total de transferencia ATDC m2 18.31 

Número de pasos Ntubo Adimensional 18 

Ancho de hélice dserp Adimensional 1.75 

Presión de vapor Pvap kPa 165.50 

Coeficiente global de 
calentamiento 

Ucalentamiento W/m2°C 2,832.60 

Coeficiente global de 
evaporación 

Uevaporación W/m2°C 1,063.70 

Tipo de refrigerante -  
Etilenglicol 20 % 

(v/v) 

Coeficiente global de 
enfriamiento 

Uenfriamiento W/m2°C 1,318.90 

Diagrama del equipo 
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4.5. Costo total del cristalizador 

 

El costo total de materiales del equipo se detalla a continuación. 

 

Tabla XXII.  Tabla de presupuesto de fabricación del equipo 

  

Sección Rubro Especificación Unidad Cantidad 
Costo 

unitario 
Subtotal 

Cuerpo 

Lámina 
8'x20' 

Acero 
inoxidable 304 

1/2" 
c/u 2.00 

 Q     
40,953.59  

 Q   
81,907.18  

Lámina 
8'x20' 

Acero 
inoxidable 304 

1/4" 
c/u 1.00 

 Q     
18,463.09  

 Q   
18,463.09  

Lámina 
8'x20' 

Lámina hierro 
negro 1/2" 

c/u 1.00 
 Q     

10,094.11  
 Q   

10,094.11  

Mirillas 
Luceta redonda 
3/4" x 6" Pyrex 

c/u 3.00 
 Q          

856.49  
 Q     

2,569.46  

Tubería de 
limpieza 

Tubo hierro 
negro ced. 40 

0.237" 4" 
m 6.51 

 Q          
163.05  

 Q     
1,061.46  

Tubería de 
descarga 

Tubo 
inoxidable 316 

ced. 10 10" 
m 0.50 

 Q          
909.61  

 Q        
454.81  

Tubería de 
alimentación 

Tubo 
inoxidable 304 

ced. 10 6" 
m 0.50 

 Q          
355.26  

 Q        
177.63  

Tubería de 
arrastres 

Tubo hierro 
negro ced. 40 

0.237" 4" 
m 1.66 

 Q          
163.05  

 Q        
270.66  

Flange para 
registro 

Flange hierro 
negro 150 lbs 

20" 
c/u 2.00 

 Q          
638.29  

 Q     
1,276.58  

Tubería de 
registro 

Tubo hierro 
negro ced. 40 

0.593" 20" 
m 0.50 

 Q       
2,886.37  

 Q     
1,443.19  

Empaques 
de registros 

Lámina con 
inserción de 

alambre Teadit 
1/8" 

m2 1.06 
 Q          

837.00  
 Q        

888.06  
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Continuación de la tabla XXII. 

  

Cuerpo 

Flange de 
salida de 
magma 

Flange (Slip on) 
inoxidable 304 

150 lbs 10" 
c/u 1.00 

 Q       
1,062.50  

 Q     
1,062.50  

Flange de 
salida de 
magma 

Tornillo G5 
hexagonal rosca 
ordinaria 7/8" x 3 

1/2" 

c/u 12.00 
 Q             

5.67  
 Q           

68.04  

Flange de 
salida de 
magma 

Tuerca G5 
hexagonal rosca 

ordinaria 7/8" 
c/u 12.00 

 Q              
1.60  

 Q           
19.20  

Flange de 
entrada de 

licor 

Tornillo G5 
hexagonal rosca 
ordinaria 3/4" x 3 

1/2" 

c/u 8.00 
 Q               

3.48  
 Q           

27.84  

Flange de 
entrada de 

licor 

Tuerca G5 
hexagonal rosca 

ordinaria 3/4" 
c/u 8.00 

 Q               
0.95  

 Q             
7.60  

Flange de 
entrada de 

licor 

Arandela plana 
3/4" 

c/u 8.00 
 Q               

0.28  
 Q             

2.24  

Flange 
entrada de 

agua 

Flange (slip on) 
inoxidable 304 

150 lbs 4" 
c/u 1.00 

 Q          
361.79  

 Q        
361.79  

Flange 
entrada de 

agua 

Tornillo G5 
hexagonal rosca 
ordinaria 5/8" x 3 

1/2" 

c/u 8.00 
 Q               

2.54  
 Q           

20.32  

Flange 
entrada de 

agua 

Tuerca G5 
hexagonal rosca 

ordinaria 5/8" 
c/u 8.00 

 Q               
0.56  

 Q             
4.48 

Flange 
entrada de 

agua 

Arandela plana 
5/8" 

c/u 8.00 
 Q               

0.26  
 Q             

2.08  

Flange de 
lucetas 

Tornillo G5 
hexagonal rosca 
ordinaria 1/2" x 

2" 

c/u 8.00 
 Q               

1.40  
 Q           

11.20  

Flange de 
lucetas 

Tuerca G5 
hexagonal rosca 

ordinaria 1/2" 
c/u 8.00 

 Q               
0.29  

 Q             
2.32  
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Continuación de la tabla XXII. 

 

 

Cuerpo 

Flange de 
lucetas 

Arandela plana 1/2" c/u 8.00 
 Q               

0.25  
 Q             

2.00  

Flange 
registro de 

cuerpo 

Tornillo G5 
hexagonal rosca 

ordinaria 1 1/8" x 3 
1/2" 

c/u 20.00 
 Q               

8.38  
 Q        

167.60  

Flange 
registro de 

cuerpo 

Tuerca G5 hexagonal 
rosca ordinaria 1 1/8" 

c/u 20.00 
 Q               

4.22  
 Q           

84.40  

Flange 
registro de 

cuerpo 
Arandela plana 1 1/8" c/u 20.00 

 Q               
1.75  

 Q           
35.00  

Flange 
salida de 

vapor 

Tornillo G5 
hexagonal rosca 

ordinaria 1 1/8" x 3 
1/2" 

c/u 20.00 
 Q               

8.38  
 Q        

167.60  

Flange 
salida de 

vapor 

Tuerca G5 hexagonal 
rosca ordinaria 1 1/8" 

c/u 20.00 
 Q               

4.22  
 Q           

84.40  

Flange 
salida de 

vapor 
Arandela plana 1 1/8" c/u 20.00 

 Q               
1.75  

 Q           
35.00  

Sistema 
de 

agitación 

Viga 6" Viga W 6" x 25 lb m 11.30 
 Q          

319.41  
 Q     

3,609.33  

Maza del 
impulsor 

Barra perforada 
acero inoxidable 304 

5" x 3" 
c/u 1.00 

 Q       
2,655.00  

 Q     
2,655.00  

Aspas 
Acero inoxidable 304 

1/4" 
c/u 0.10 

 Q     
18,463.09  

 Q     
1,846.31  

Eje sólido 
Eje redondo acero 3" 

(Brinell 300-400) 
m 5.40 

 Q          
857.36  

 Q     
4,629.74  

Bushing de 
bronce 

Bushing de bronce 63 
7 3/4" x 3" 

c/u 1.00 
 Q       

6,837.26  
 Q     

6,837.26  

Bushing de 
bronce 

Bushing de bronce 
BC-2432 4" x 3" 

c/u 1.00 
 Q          

132.72  
 Q        

132.72  

Bushing de 
hierro negro 

Barra perforada 
acero al carbono 6" x 

3 1/4" 
c/u 1.00 

 Q          
302.34  

 Q        
302.34  
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Continuación de la tabla XXII. 

 

Sistema 
de 

agitación 

Bushing 
de hierro 

negro 

Barra perforada 
acero al carbono 7 

1/2" x 5" 
c/u 1.00 

 Q          
904.95  

 Q        
904.95  

Hembra - 
platina de 
soporte 

Tornillo G5 
hexagonal rosca 
ordinaria 3/4" x 1 

1/2" 

c/u 8.00 
 Q               

2.69  
 Q           

21.52  

Hembra - 
platina de 
soporte 

Tuerca G5 
hexagonal rosca 

ordinaria 3/4" 
c/u 8.00 

 Q               
0.95  

 Q             
7.60  

Hembra - 
platina de 
soporte 

Arandela plana 3/4" c/u 8.00 
 Q               

0.28  
 Q             

2.24  

Flange de 
estopero 

Flange (slip on) 
hierro negro 150 lbs 

6" 
c/u 2.00 

 Q          
147.32  

 Q        
294.64  

Flange de 
estopero 

Tornillo G5 
hexagonal rosca 
ordinaria 3/4" x 2 

1/2" 

c/u 8.00 
 Q               

3.01  
 Q           

24.08  

Flange de 
estopero 

Tuerca G5 
hexagonal rosca 

ordinaria 3/4" 
c/u 8.00 

 Q               
0.95  

 Q             
7.60  

Flange de 
estopero 

Arandela plana 3/4" c/u 8.00 
 Q               

0.28  
 Q             

2.24  

Flange de 
tapadera 
de apriete 

Tornillo G5 
hexagonal rosca 
ordinaria 3/4" x 2 

1/2" 

c/u 8.00 
 Q               

3.01  
 Q           

24.08  

Flange de 
tapadera 
de apriete 

Tuerca G5 
hexagonal rosca 

ordinaria 3/4" 
c/u 8.00 

 Q               
0.95  

 Q             
7.60  

Flange de 
tapadera 
de apriete 

Arandela plana 3/4" c/u 8.00 
 Q               

0.28  
 Q             

2.24  
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Continuación de la tabla XXII. 

 

 

Fuente: elaboración propia. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

  

Serpentín 

Tubería de 
cobre 

Tubo de cobre 2" 
(D. ext. 2 1/8") 

tipo K 51 
c/u 16.00 

 Q       
2,478.36  

 Q   
39,653.76  

Varillas 
Varilla lisa acero 
inoxidable 1/4" 

m 8.28 
 Q            

16.20  
 Q        

134.14  

Tuerca de 
amarre del 
serpentín 

Tuerca 
hexagonal 

inoxidable rosca 
ordinaria 1/4" 

c/u 72.00 
 Q               

0.22  
 Q           

15.84  

Total 
Q 

182,345.39  
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5. INTERPRETACIÓN DE RESULTADOS 

 

 

 

Los objetivos del estudio se centran en el diseño de un cristalizador por 

enfriamiento para la producción de magma de semillamiento para ser utilizado en 

los tachos de refinería de un ingenio azucarero. El ciclo de operación del equipo 

consiste en: carga, evaporación de solvente, enfriamiento inicial, semillamiento, 

enfriamiento final y descarga. 

 

El equipo diseñado debe ser capaz de promover una correcta circulación 

durante el ciclo de operación. Durante el lote, el licor filtrado que es alimentado 

al cristalizador se concentra por evaporación y posteriormente es enfriado y 

semillado con slurry. En este punto, comienza el crecimiento de los cristales 

introducidos y la sustancia se convierte en una suspensión sólido-líquido, en 

donde el tamaño del sólido se incrementa hasta un tamaño de 110 µm al final del 

lote. 

 

La circulación de la suspensión de los cristales de sacarosa debe ser del 

tipo de flujo mixto y con una velocidad de agitación suficiente para que los 

cristales se distribuyan de manera homogénea en el cristalizador. Para encontrar 

la velocidad y potencia de agitación fue necesario conocer el comportamiento de 

la densidad de la suspensión sólido-líquido a medida que ocurren dos fenómenos 

simultáneos: el crecimiento paulatino de los cristales de sacarosa y el 

enfriamiento de la suspensión. 

 

La figura 15 muestra que el comportamiento de la densidad del magma es 

de carácter ascendente conforme desciende la temperatura. El magma estudiado 

se compone de jarabe de azúcar sobresaturado y cristales de sacarosa de alta 
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pureza. El jarabe de azúcar disminuye su grado de sobresaturación mientras que 

las moléculas de sacarosa se trasladan a la retícula cristalina de los granos. La 

pérdida de sacarosa en el jarabe y por ende el crecimiento de los cristales, 

contribuyen al aumento de la densidad del magma. 

 

El análisis de varianza aplicado al conjunto de datos evaluado determinó 

que la hipótesis nula, la cual establece que no existe diferencia significativa entre 

las medias de la densidad del magma de azúcar en función de la temperatura de 

enfriamiento, es falsa. El valor de Fisher calculado para los datos es mayor que 

el valor crítico con un nivel de confianza del 95 %. Esto, aunado al coeficiente de 

correlación de 0.99, indica una fuerte dependencia de la densidad con la 

temperatura de enfriamiento. 

 

 Por medio de la regla D3 la cual establece que la relación entre el tamaño 

del slurry y el tamaño final del grano elevado al cubo es igual a la relación entre 

la masa introducida de slurry y la masa de los cristales con el tamaño final. A 

partir de los datos de densidad obtenidos, se recurrió a datos bibliográficos de la 

densidad del licor madre a la temperatura de enfriamiento y de la densidad de los 

cristales de sacarosa (Rein, 2012). Por medio de la relación entre las tres 

densidades presentes en el magma se determinó el porcentaje del contenido de 

sólidos presentes en la templa al final del ciclo. Esto permitió calcular la 

producción volumétrica por templa. 

 

El dimensionamiento del cristalizador se definió alrededor del diámetro del 

cuerpo como medida central para el cálculo de todas las secciones del equipo. 

La forma elipsoidal del fondo se seleccionó para proveer una mejor circulación 

de los sólidos y procurar la homogenización en todo el equipo. Durante la fase 

de evaporación es posible que ocurra arrastre de moléculas de sacarosa, por lo 

que se extendió la altura del cuerpo y se dimensionó un separador de arrastre 
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del tipo reversión de flujo. Adicionalmente, se incluyeron mirillas, tubería de 

limpieza, tubería de alimentación de semilla, tubería de alimentación de licor, 

tubería de descarga de magma y tubería de agua al cuerpo para pruebas 

hidrostáticas. 

 

Debido a que el fluido de trabajo es un licor concentrado con partículas 

sólidas de sacarosa, se debe garantizar que la velocidad y el diseño del agitador 

podrán suspender homogéneamente los cristales. Una mala circulación 

provocaría zonas de sobresaturación lábil locales y se produciría falso grano. En 

el diseño del sistema de agitación se calculó la velocidad mínima para mantener 

los cristales arriba del fondo y se multiplicó por un factor de seguridad para 

mantener la mezcla en suspensión. 

 

Las soluciones concentradas de sacarosa presentan comportamientos 

como fluidos pseudoplásticos. La potencia real de agitación es un parámetro 

necesario para la selección del motor y reductor. Esta se determinó por medio 

del cálculo del número de Reynolds y la determinación del número de potencia 

con la gráfica de Bates, Fondy y Corpstein. Se supuso una eficiencia del 80 % 

para el cálculo de la potencia real. 

 

El sistema de transferencia de calor consiste en un intercambiador de calor 

de serpentín. El equipo debe realizar cuatro tareas por lote: un calentamiento 

inicial, evaporación, enfriamiento inicial y enfriamiento final. Para las dos primeras 

tareas se utilizará vapor del primer efecto de evaporación. Para las tareas de 

enfriamiento se utilizará refrigerante proveniente del sistema de enfriamiento del 

chiller de la refinería. Los coeficientes de transferencia de calor se determinaron 

mediante correlaciones empíricas y el tiempo de calentamiento y enfriamiento por 

medio de balances de calor en estado no estacionario. 
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El diseño del serpentín se realizó siguiendo estándares de 

dimensionamiento. Se seleccionó cobre tipo K de 2” como material de fabricación 

debido a su excelente conductividad térmica. El serpentín se soporta en varillas 

de acero inoxidable unidas a pequeñas platinas soldadas a cada bafle del tanque. 

Las varillas sujetan el tubo con firmeza, pero no está soldado para permitir la 

expansión térmica del material. 

 

El costo del equipo considera únicamente el costo de los materiales de 

fabricación, los costos de mano de obra de fabricación, materiales destinados al 

montaje, trabajos en taller mecánico y costos de instrumentación y control no se 

consideran en el trabajo. Se considera el precio de los materiales de construcción 

y su cantidad.  
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CONCLUSIONES 

 

 

 

1. Se analizó el comportamiento de la densidad de suspensión en función de 

la temperatura de enfriamiento en un proceso de crecimiento cristalino de 

sacarosa en jarabe de alta pureza, determinando con un nivel de confianza 

del 95 % y un coeficiente de correlación de 0.99 que existe una 

dependencia fuerte del factor de temperatura de enfriamiento. 

 

2. Se diseñó un cristalizador para producir magma de semillamiento por 

medio de una metodología de diseño por tarea, llegando a dimensionar un 

vaso cristalizador con una producción volumétrica de 7.54 m3 por lote con 

un fondo elipsoidal y separador de arrastre del tipo reversión de flujo. 

 

3. A partir de los datos experimentales y considerando los requerimientos de 

agitación, se diseñó un agitador de turbinas inclinadas a 45° con una 

potencia de 3.40 kW que mantiene una suspensión completa de los 

cristales de sacarosa. 

 

4. Se calculó un sistema de transferencia de calor mediante un serpentín 

helicoidal de 18 vueltas de cobre tipo K. 

 

5. Se determinó el costo total de los materiales de fabricación del 

cristalizador, el sistema de agitación y el serpentín helicoidal; el costo de 

materiales fue de Q 182,345.39. 
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RECOMENDACIONES 

 

 

 

1. Optimizar el diseño del cristalizador mediante simulaciones de las 

condiciones de agitación con programas de CFD (Computational Fluid 

Dynamics) para conocer el comportamiento del fluido y su interacción con 

el diseño del fondo, del impulsor y del serpentín. 

 

2. Considerar una instrumentación del equipo completa, incluyendo 

medición de grados Brix en línea y grado de sobresaturación. 

Automatizar el equipo y sus controles. 

 

3. Asegurar la inocuidad del proceso seleccionando los materiales 

detallados en el documento. 

 

4. Realizar mediciones constantes de la granulometría que se obtiene con 

el uso del equipo y el cristal obtenido en los tachos de la refinería. 

 

5. Diseñar y construir un tanque recibidor del magma de semilla para 

almacenar y distribuir el producto a los tachos. 
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APÉNDICE 

 

 

 

• Algoritmo de cálculo para el volumen de templa y de volumen efectivo 

 

Apéndice 1.  Situación actual en refinería del ingenio azucarero 

 

 

Fuente: elaboración propia según datos del ingenio azucarero. 

 

o Incremento en el número de templas con el equipo nuevo 

 

 𝑇𝑖𝑒𝑚𝑝𝑜 𝑎ℎ𝑜𝑟𝑟𝑎𝑑𝑜 𝑒𝑛 𝑠𝑒𝑚𝑖𝑙𝑙𝑎𝑚𝑖𝑒𝑛𝑡𝑜 = 𝑇𝑖𝑒𝑚𝑝𝑜 𝑑𝑒 𝑡𝑒𝑚𝑝𝑙𝑎 − 𝑇𝑖𝑒𝑚𝑝𝑜 𝑑𝑒 𝑠𝑒𝑚𝑖𝑙𝑙𝑎  

 𝑇𝑒𝑚𝑝𝑙𝑎𝑠 𝑑𝑖𝑎𝑟𝑖𝑎𝑠 𝑛𝑢𝑒𝑣𝑜 =
24 ℎ𝑜𝑟𝑎𝑠 ∗ 𝑁ú𝑚𝑒𝑟𝑜 𝑑𝑒 𝑡𝑎𝑐ℎ𝑜𝑠

𝑇𝑖𝑒𝑚𝑝𝑜 𝑎ℎ𝑜𝑟𝑟𝑎𝑑𝑜 𝑠𝑒𝑚𝑖𝑙𝑙𝑎
  

 𝑃𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑒𝑠𝑝𝑒𝑟𝑎𝑑𝑎 = 𝑇𝑒𝑚𝑝𝑙𝑎𝑠 𝑑𝑖𝑎𝑟𝑖𝑎𝑠 𝑛𝑢𝑒𝑣𝑜 ∗ 𝑄𝑢𝑖𝑛𝑡𝑎𝑙𝑒𝑠 𝑝𝑜𝑟 𝑡𝑒𝑚𝑝𝑙𝑎  

 % 𝐴𝑢𝑚𝑒𝑛𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑐𝑖ó𝑛 =
𝑃𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑣𝑖𝑒𝑗𝑎 − 𝑃𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑛𝑢𝑒𝑣𝑎

𝑃𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑣𝑖𝑒𝑗𝑎
∗ 100  

 

o Templas del cristalizador 

 

Cada templa del equipo por diseñar se tarda aproximadamente 5 a 5.5 

horas en culminar una templa. En un día se harían 4 templas del equipo. Cada 

Tiempo promedio de templa de azúcar refino 3.25 horas 

Tiempo de semillamiento (crecimiento inicial de grano) 0.50 horas 

Tamaño aproximado al final de semillamiento 148.00 µm 

CV aproximado al final de semillamiento 48.62 % 

Producción diaria (zafra 2020 – 2021) 16,573.50 qq 

Quintales por templa de azúcar 571.50 qq/templa 

Templas diarias promedio (zafra 2020 – 2021) 29 

Número de tachos actual 4 tachos 
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templa del equipo debe de tener el volumen suficiente para proveer de magma 

de semillamiento necesario para las templas de azúcar refino que se hacen en 

un día. 

 

 𝑇𝑒𝑚𝑝𝑙𝑎 𝑐𝑟𝑖𝑠𝑡𝑎𝑙𝑖𝑧𝑎𝑑𝑜𝑟 =
𝑇𝑒𝑚𝑝𝑙𝑎𝑠 𝑑𝑖𝑎𝑟𝑖𝑎𝑠 𝑛𝑢𝑒𝑣𝑜

𝑇𝑒𝑚𝑝𝑙𝑎𝑠 𝑑𝑖𝑎𝑟𝑖𝑎𝑠 𝑐𝑟𝑖𝑠𝑡𝑎𝑙𝑖𝑧𝑎𝑑𝑜𝑟
  

 

El cálculo del volumen de cada templa se realizó por la regla D3 partiendo 

de la cantidad de cristales a inocular en las templas de refino. 

 

Apéndice 2.  Propiedades del slurry del ingenio azucarero 

 

Fuente: elaboración propia según datos del ingenio azucarero. 

 

o Volumen total de slurry por inyectar en cristalizador 

 

 𝑉𝑠𝑙𝑢𝑟𝑟𝑦 = 300 𝑚𝑙 ∗ 𝑇𝑒𝑚𝑝𝑙𝑎 𝑐𝑟𝑖𝑠𝑡𝑎𝑙𝑖𝑧𝑎𝑑𝑜𝑟  

 

 

o Masa seca de slurry 

 

 𝑚𝑐𝑟𝑖𝑠𝑡𝑎𝑙𝑒𝑠,𝑠𝑙𝑢𝑟𝑟𝑦 = 0.45
𝑘𝑔

𝐿
∗ 𝑉𝑠𝑙𝑢𝑟𝑟𝑦 

 

 

 

Volumen de slurry por templa de azúcar 
refino 

300 ml 

Concentración del slurry 0.45 kg cristales/L etanol 

Tamaño de grano promedio 8.87 µm 

CV de grano promedio 57.28 % 

Tipo de molino Vertical 

Tiempo de maduración 5h 
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o Masa final de cristales (regla “D3”) 

 

 
𝑚𝑐𝑟𝑖𝑠𝑡𝑎𝑙𝑒𝑠,𝑓𝑖𝑛𝑎𝑙 =

𝑚𝑐𝑟𝑖𝑠𝑡𝑎𝑙𝑒𝑠,𝑠𝑙𝑢𝑟𝑟𝑦

[
𝑇𝑔𝑟𝑎𝑛𝑜,𝑠𝑙𝑢𝑟𝑟𝑦

𝑇𝑔𝑟𝑎𝑛𝑜,𝑓𝑖𝑛𝑎𝑙
]

3   

 

o Contenido de sólidos a 30 °C 

 

 𝑊 =
𝜌𝑠𝑢𝑠𝑝 − 𝜌𝐿

𝜌𝑠𝑜𝑙 − 𝜌𝐿
  

 

o Ratio de sólidos a 30 °C 

 

 𝑋 =
𝑊

1 − 𝑊
 

 

 

o Masa final de jarabe saturado 

 

 𝑚𝑗𝑎𝑟𝑎𝑏𝑒 =
𝑚𝑐𝑟𝑖𝑠𝑡𝑎𝑙𝑒𝑠,𝑓𝑖𝑛𝑎𝑙

𝑋
  

 

o Masa final total de templa 

 

 𝑚𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 = 𝑚𝑗𝑎𝑟𝑎𝑏𝑒 + 𝑚𝑐𝑟𝑖𝑠𝑡𝑎𝑙𝑒𝑠,𝑓𝑖𝑛𝑎𝑙   

 

o Volumen final de templa 

 

 𝑽𝒕𝒆𝒎𝒑𝒍𝒂 = 𝒎𝒕𝒐𝒕𝒂𝒍 ∗ 𝝆𝒔𝒖𝒔𝒑,𝟑𝟎°𝑪  
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o Detalles de la evaporación del licor filtrado 

 

Apéndice 3.  Detalles de la operación de evaporación 

 

 

Fuente: elaboración propia con base en datos del ingenio azucarero. 

 

o Contenido de sólidos 

 

 𝑚𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜𝑠 = 0.76(𝑚𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙)  

 

o Masa inicial de licor por templa 

 

 𝑚𝑎𝑔𝑢𝑎 =
𝑚𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜𝑠 − 0.68 ∗ 𝑚𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜𝑠

0.68
 

 

 𝑚𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟 𝑓𝑖𝑙𝑡𝑟𝑎𝑑𝑜 = 𝑚𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜𝑠 + 𝑚𝑎𝑔𝑢𝑎  

 

o Volumen total efectivo del equipo 

 

 𝑽𝒆𝒇𝒆𝒄𝒕𝒊𝒗𝒐,𝒊𝒏𝒊𝒄𝒊𝒂𝒍 = 𝒎𝒍𝒊𝒄𝒐𝒓 𝒇𝒊𝒍𝒕𝒓𝒂𝒅𝒐 ∗ 𝝆𝒍𝒊𝒄𝒐𝒓,𝟕𝟎°𝑪  

 

• Algoritmo de cálculo para el diseño del vaso cristalizador 

 

El cuerpo cristalizador se compondrá de las siguientes partes: 

 

 

Tipo de fluido Licor filtrado de refinería 

Densidad inicial 1,303.00 kg/m3 

Viscosidad inicial 0.016 Pa*s 

Pureza 99.65 % 

Grados Brix inicial 68.00 

Grados Brix final 76.00 
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o Medidas del fondo elipsoidal (ver figura 11) 

 

Apéndice 4.  Detalles del fondo 

 

 

Fuente: elaboración propia. 

 

El volumen efectivo de líquido en el tanque está repartido entre el volumen 

del fondo y el cuerpo cilíndrico superior. Para calcular las medidas, ambos se 

expresan en función del diámetro total del cristalizador. 

 

 𝑉𝑓𝑜𝑛𝑑𝑜 =
𝜋

12
𝐷𝑇

2 ∗ ℎ1  

 𝑉𝑐𝑢𝑒𝑟𝑝𝑜 =
𝜋

4
∗ 𝐷𝑇

2 ∗ ℎ2  

 ℎ1 = 0.2 ∗ 𝐷𝑇  

 ℎ2 = 1.0𝐷𝑇  

 𝑉𝑒𝑓𝑒𝑐𝑡𝑖𝑣𝑜,𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 =
𝜋

60
𝐷𝑇

3 +
𝜋

4
𝐷𝑇

3  

 𝐷𝑇 = √
15𝑉𝑒𝑓𝑒𝑐𝑡𝑖𝑣𝑜,𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙

4𝜋

3

 
 

 𝐷𝑇,𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜 = 𝐷𝑇 + 2𝜀𝑙á𝑚𝑖𝑛𝑎  

 𝑎 =
𝐷𝑇,𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜

2
, 𝑐 =

ℎ1

2
, 𝑒 = √1 −

𝑐2

𝑎2
 

 

 𝐴𝑒𝑙𝑖𝑝𝑠𝑜𝑖𝑑𝑒 = [2𝜋𝑎2 +
𝜋𝑐2

𝑒
ln

1 + 𝑒

1 − 𝑒
] ∗

1

2
  

 #𝐿á𝑚𝑖𝑛𝑎𝑠 =
𝐴𝑒𝑙𝑖𝑝𝑠𝑜𝑖𝑑𝑒

𝐴𝑙á𝑚𝑖𝑛𝑎
  

Material Acero inoxidable AISI 304 

Tipo de fondo Elipsoidal 

Registros 1 

Tubería de alimentación 6” 

Tubería de descarga 10” 

Espesor de lámina ½” 

Área de lámina 14.80 m2 
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o Medidas del cuerpo cristalizador 

 

Apéndice 5.  Detalles del cuerpo 

 

 

Fuente: elaboración propia. 

 

 𝑉𝑐𝑢𝑒𝑟𝑝𝑜 =
𝜋

4
∗ 𝐷𝑇

2 ∗ ℎ2  

 ℎ𝑐𝑟𝑖𝑠𝑡𝑎𝑙𝑖𝑧𝑎𝑑𝑜𝑟 = 1,50 𝐷𝑇  

 𝐴𝑐𝑢𝑒𝑟𝑝𝑜 = 𝜋𝐷𝑇,𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜(ℎ𝑐𝑟𝑖𝑠𝑡𝑎𝑙𝑖𝑧𝑎𝑑𝑜𝑟 − ℎ1)  

 #𝐿á𝑚𝑖𝑛𝑎𝑠 =
𝐴𝑐𝑢𝑒𝑟𝑝𝑜

𝐴𝑙á𝑚𝑖𝑛𝑎
  

 

o Bafles 

 

Apéndice 6.  Detalles de bafles 

 

 

Fuente: elaboración propia. 

 

 𝐽𝑏𝑎𝑓𝑙𝑒 =
𝐷𝑇

12
 

 

 𝐿𝑏𝑎𝑓𝑙𝑒 = ℎ1  

Material Acero inoxidable AISI 304 

Lucetas 3 

Tubería de soplado Hierro negro  

Tubería de semillamiento Hierro negro 1” 

Tubería de limpieza de mirillas Hierro negro ½” 

Área de lámina 14.80 m2 

Espesor de lámina ½” 

Material Acero inoxidable AISI 304 

Área de lámina 14.8 m2 

Espesor de lámina 1/4” 

Número de bafles 4 
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 𝐴𝑏𝑎𝑓𝑙𝑒𝑠 = 4𝐽𝑏𝑎𝑓𝑙𝑒 ∗ 𝐿𝑏𝑎𝑓𝑙𝑒   

 #𝐿á𝑚𝑖𝑛𝑎𝑠 =
𝐴𝑏𝑎𝑓𝑙𝑒𝑠

𝐴𝑙á𝑚𝑖𝑛𝑎
  

 

o Cúpula y separador de arrastre 

 

Se compone de los siguientes elementos: 

 

▪ Cono inferior (1) 

▪ Cilindro externo de cúpula (2) 

▪ Lámina superior (3) 

▪ Cilindro truncado superior (4) 

▪ Cilindro truncado inferior (5) 

 

Apéndice 7.  Separador de arrastre y cúpula 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fuente: elaboración propia, realizado con AutoCAD 2021. 

 

o Cono inferior 

 

Las medidas del cono inferior se calculan como sigue: 
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Apéndice 8.  Dimensiones del cono inferior 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fuente: elaboración propia, realizado con AutoCAD 2021. 

 

 𝑑𝑇 = 0.30 ∗ 𝐷𝑇  

 𝑑𝑇,𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜 = 𝑑𝑇 + 2𝜀𝑙á𝑚𝑖𝑛𝑎  

 ℎ4 = 0.10 ∗ ℎ𝑐𝑟𝑖𝑠𝑡𝑎𝑙𝑖𝑧𝑎𝑑𝑜𝑟   

 𝑔 = √ℎ4
2 + (

𝐷𝑇 − 𝑑𝑇

2
)

2

 
 

 𝐴𝑐𝑜𝑛𝑜 = 𝜋𝑔
𝐷𝑇,𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜 + 𝑑𝑇,𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜

2
  

 

 #𝐿á𝑚𝑖𝑛𝑎𝑠 =
𝐴𝑐𝑜𝑛𝑜

𝐴𝑙á𝑚𝑖𝑛𝑎
  

 

o Cilindro externo 

 

Apéndice 9.  Dimensiones del cilindro externo 

 

 

 

 

 

 

Fuente: elaboración propia, realizado con AutoCAD 2021. 
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 𝑑𝑐 = 0.50 ∗ 𝐷𝑇  

 𝑑𝑐,𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜 = 𝑑𝑐 + 2𝜀𝑙á𝑚𝑖𝑛𝑎  

 ℎ𝑐 = 0.88𝑑𝑐   

 𝐴𝑐𝑖𝑙𝑖𝑛𝑑𝑟𝑜 = 𝜋𝑑𝑐,𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜ℎ𝑐  

 #𝐿á𝑚𝑖𝑛𝑎𝑠 =
𝐴𝑐𝑖𝑙𝑖𝑛𝑑𝑟𝑜

𝐴𝑙á𝑚𝑖𝑛𝑎
  

 

o Lámina superior 

 

 𝐴𝑙á𝑚𝑖𝑛𝑎 𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟 = 𝜋 ∗
𝑑𝑐,𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜

2

4
 

 

 #𝐿á𝑚𝑖𝑛𝑎𝑠 =
𝐴𝑙á𝑚𝑖𝑛𝑎 𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟

𝐴𝑙á𝑚𝑖𝑛𝑎
  

 

o Cilindro truncado superior 

 

Apéndice 10.  Dimensiones del cilindro truncado superior 

 

 

 

 

 

 

Fuente: elaboración propia, realizado con AutoCAD 2021. 

 

 𝑑𝑐𝑠 = 0.40𝐷𝑇  

 𝑑𝑐𝑠,𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜 = 𝑑𝑐𝑠 + 2𝜀𝑙á𝑚𝑖𝑛𝑎  

 ℎ𝑐𝑠1 = 0.90𝑑𝑐𝑠  

 ℎ𝑐𝑠2 = 0.51ℎ𝑐𝑠1  

 𝐴𝑐𝑖𝑙𝑖𝑛𝑑𝑟𝑜 𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟 = 𝜋𝑑𝑐𝑠,𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜 (
ℎ𝑐𝑠1 + ℎ𝑐𝑠2

2
) 
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 #𝐿á𝑚𝑖𝑛𝑎𝑠 =
𝐴𝑐𝑖𝑙𝑖𝑛𝑑𝑟𝑜 𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟

𝐴𝑙á𝑚𝑖𝑛𝑎
  

 

o Cilindro truncado inferior 

 

Apéndice 11.  Dimensiones del cilindro truncado inferior 

 

 

 

 

 

 

Fuente: elaboración propia, realizado con AutoCAD 2021. 

 

 𝑑𝑐𝑖 = 0.30 ∗ 𝐷𝑇  

 𝑑𝑐𝑖,𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜 = 𝑑𝑐𝑖 + 2𝜀𝑙á𝑚𝑖𝑛𝑎   

 ℎ𝑐𝑖1 = 1.05𝑑𝑐𝑖   

 ℎ𝑐𝑖2 = 0.78𝑑𝑐𝑖   

 𝐴𝑐𝑖𝑙𝑖𝑛𝑑𝑟𝑜 𝑖𝑛𝑓𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟 = 𝜋𝑑𝑐𝑖,𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜 (
ℎ𝑐𝑖1 + ℎ𝑐𝑖2

2
) 

 

 #𝐿á𝑚𝑖𝑛𝑎𝑠 =
𝐴𝑐𝑖𝑙𝑖𝑛𝑑𝑟𝑜 𝑖𝑛𝑓𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟

𝐴𝑙á𝑚𝑖𝑛𝑎
  

 

• Algoritmo de diseño del sistema de agitación 

 

El agitador del cristalizador se compone de los siguientes elementos: 

 

o Dimensionamiento general del sistema de agitación (ver figura 10) 

 

El sistema de agitación se diseñó de la siguiente manera: 
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 ℎ𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜 = ℎ1 + ℎ2  

 𝐸 =
ℎ𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜

4
 

 

 𝐷𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟 =
𝐷𝑇

3
 

 

 

o  Dimensionamiento del impulsor 

 

Apéndice 12.  Detalles del impulsor 

 

 

Fuente: elaboración propia. 

 

 ℎ𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟 =
𝐷𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟

5
 

 

 𝐿𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟 =
𝐷𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟

2
−

𝐷𝑏𝑢𝑠ℎ𝑖𝑛𝑔

2
 

 

 𝐿𝑏𝑢𝑠ℎ𝑖𝑛𝑔 = ℎ𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟 ∗ sin
𝜋

4
  

 𝐿𝑒𝑗𝑒 = ℎ𝑐𝑟𝑖𝑠𝑡𝑎𝑙𝑖𝑧𝑎𝑑𝑜𝑟 − 𝐸 + ℎ4 + ℎ𝑐 + 2𝑊𝑣𝑖𝑔𝑎 + 0.32  

 

o Dimensionamiento del soporte interno del eje 

 

 𝐿𝑣𝑖𝑔𝑎 =
𝐷𝑇

2
−

𝐷𝑒𝑗𝑒

2
− 𝜀𝑏𝑢𝑠ℎ𝑖𝑛𝑔 

 

 

 

o Velocidad de agitación 

 

Tipo Turbina con aspas inclinadas a 45° 

Aspas 6 

Bushing 1 

Hembras 6 

Material de aspa Acero inoxidable AISI 304 ¼” 

Bushing Cobre diam. 0.20 m 

Eje 3” 
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 𝑁𝑗𝑠 = 𝑆𝑣0.10 [(
𝑔𝑐(𝜌𝑠𝑜𝑙 − 𝜌𝑙)

𝜌𝑙
)]

0.45

𝑋0.13𝑑𝑝
0.2𝐷𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟

−0.85  
 

 𝑁𝑟𝑒𝑎𝑙 = 2.90 ∗ 𝑁𝑗𝑠  

 

o Potencia de agitación 

 

 𝑅𝑒 =
𝑁𝑟𝑒𝑎𝑙𝐷𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟

2 𝜌𝑠𝑢𝑠𝑝

𝜇
 

 

 

 𝑁𝑃 =
𝑃

𝜌𝑠𝑢𝑠𝑝𝑁𝑟𝑒𝑎𝑙
3 𝐷𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟

5   

 

Utilizando el diagrama de la figura 11 se calcula el número de potencia 

considerando el uso de una turbina de 6 aspas inclinadas a 45°. A continuación, 

despejando la potencia y considerando una eficiencia del 80 %. 

 

 𝑃 = 𝑁𝑃𝜌𝑠𝑢𝑠𝑝𝑁𝑟𝑒𝑎𝑙
3 𝐷𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟

5   

 𝑃𝑟𝑒𝑎𝑙 =
𝑃

0.8
 

 

 

o Dimensionamiento del bancazo para el motor 

 

Apéndice 13.  Detalles del bancazo 

 

 

Fuente: elaboración propia. 

 

 𝐿𝑣𝑖𝑔𝑎 = 𝐷𝑇  

 𝐿𝑣𝑖𝑔𝑎 = ℎ𝑐 + ℎ3  

 

Viga (6”) 6 m 

Lámina hierro negro (1”) 1 
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• Algoritmo de diseño del sistema de transferencia de calor 

 

o Dimensiones generales del serpentín 

 

De acuerdo con la figura 14: 

 

 𝑑𝑡𝑢𝑏𝑜,𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜 = 0.054 𝑚 
 

 𝑠𝑡𝑢𝑏𝑜 = 2.22 ∗ 𝑑𝑡𝑢𝑏𝑜,𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜 
 

 𝑁𝑡𝑢𝑏𝑜 =
ℎ2 − 0.05 𝑚

2. 22𝑑𝑡𝑢𝑏𝑜,𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜
  

 𝑑𝑠𝑒𝑟𝑝 = 𝐷𝑇 − (2𝐽𝑏𝑎𝑓𝑙𝑒 + 𝑑𝑡𝑢𝑏𝑜,𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜)  

 𝐿𝑡𝑢𝑏𝑜 = 𝑁𝑡𝑢𝑏𝑜 (𝑠𝑡𝑢𝑏𝑜
2 + (𝜋𝑑𝑠𝑒𝑟𝑝)

2
)

0.5

 
 

 𝐴𝑇𝐷𝐶 = 𝜋𝑑𝑡𝑢𝑏𝑜,𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜𝐿𝑡𝑢𝑏𝑜 
 

 

o Coeficientes de calentamiento (65 a 75°C) 

 

Apéndice 14.  Detalles del calentamiento de licor 

 

Fuente: elaboración propia. 

 

Temperatura inicial de licor 65 °C 

Temperatura final de licor 75 °C 

Temperatura promedio 70 °C 

Concentración de sólidos disueltos 68 °Brix 

Temperatura de vapor (saturado) 121 °C 

 

ℎ𝑜,𝑐𝑎𝑙 =
34𝑘𝐿,70

𝐷𝑇
(

𝐷𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟
2 𝑁𝑟𝑒𝑎𝑙𝜌𝐿,70

𝜇𝐿,70
) (

𝐶𝑃𝐿,70𝜇𝐿,70

𝑘𝐿,70
)

0.3

 

(
𝑠𝑡𝑢𝑏𝑜

ℎ2
)

0.8

(
ℎ𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟

𝑑𝑠𝑒𝑟𝑝
)

0.25

(
𝐷𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟

2 𝐷𝑇

𝑑𝑡𝑢𝑏𝑜,𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜
3 )

0.25

 

 

 ℎ𝑖,𝑐𝑎𝑙 = 0.725 (
𝑘𝑣𝑎𝑝

3 𝜌𝑣𝑎𝑝
2 𝑔𝑐𝜆𝑣𝑎𝑝

𝑑𝑡𝑢𝑏𝑜,𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜Δ𝑇𝜇𝑣𝑎𝑝
)

0.25

(1 + 3.5 (
𝑑𝑡𝑢𝑏𝑜,𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜

𝑑𝑠𝑒𝑟𝑝
)) 
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o Coeficiente de evaporación (68 a 75 °Brix) 

 

De acuerdo con Rein, 2012: 

 

 𝑈𝑣𝑎𝑝 = 0.567(100 − °𝐵𝑟𝑖𝑥𝑝𝑟𝑜𝑚)(𝑇𝑣𝑎𝑝 − 54)  

 

o Coeficientes de enfriamiento (75 a 30°Brix) 

 

Apéndice 15.  Detalles del enfriamiento de masa 

 

 

Fuente: elaboración propia según datos del ingenio azucarero. 

 

ℎ𝑜𝑒𝑛𝑓 =
34𝑘𝑠𝑢𝑠𝑝,52,5

𝐷𝑇
(

𝐷𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟
2 𝑁𝑟𝑒𝑎𝑙𝜌𝑠𝑢𝑠𝑝,52,5

𝜇𝑠𝑢𝑠𝑝,52,5
) (

𝐶𝑃𝑠𝑢𝑠𝑝,52,5𝜇𝑠𝑢𝑠𝑝,52.5

𝑘𝑠𝑢𝑠𝑝,52,5
)

0.3

 

(
𝑠𝑡𝑢𝑏𝑜

ℎ2
)

0.8

(
ℎ𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟

𝑑𝑠𝑒𝑟𝑝
)

0.25

(
𝐷𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟

2 𝐷𝑇

𝑑𝑡𝑢𝑏𝑜,𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜
3 )

0.25

 

 

ℎ𝑖,𝑒𝑛𝑓 = 0.023 (
𝑘𝑟𝑒𝑓

𝑑𝑡𝑢𝑏𝑜,𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜
) (

𝑑𝑡𝑢𝑏𝑜,𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜𝑣𝐿,𝑟𝑒𝑓𝜌𝑟𝑒𝑓

𝜇𝑟𝑒𝑓
)

0.8

 

(
𝐶𝑃,𝑟𝑒𝑓𝜇𝑟𝑒𝑓

𝑘𝑟𝑒𝑓
)

0.33

(1 +
3.5𝑑𝑡𝑢𝑏𝑜,𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜

𝑑𝑠𝑒𝑟𝑝
) 

 

 
𝑈𝑐𝑎𝑙 =

1

1
ℎ𝑜,𝑐𝑎𝑙

+
1

ℎ𝑖,𝑐𝑎𝑙

  

Temperatura inicial de licor 75 °C 

Temperatura final de masa 30 °C 

Temperatura promedio 52.5 °C 

Concentración de sólidos disueltos inicial 76 °Brix 

Concentración de sólidos disueltos final 68 °Brix 

Concentración promedio 72 °Brix 

Temperatura de refrigerante 5 °C 

Caudal mínimo (Chiller: York YVAA Style A) 15.80 L/s 

Velocidad lineal de refrigerante 7.18 m/s 
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𝑈𝑒𝑛𝑓 =

1

1
ℎ𝑜,𝑒𝑛𝑓

+
1

ℎ𝑖,𝑒𝑛𝑓

 

 

• Tiempo total de templa 

 

Apéndice 16.  Fases de la templa 

 

 

Fuente: elaboración propia según datos del ingenio azucarero. 

 

• Tiempo de calentamiento 

 

 𝜃𝑐𝑎𝑙 =
𝑚𝑙𝑖𝑐𝑜𝑟,𝑓𝑖𝑙𝑡𝑟𝑎𝑑𝑜𝐶𝑝𝐿,70

𝑈𝑐𝑎𝑙𝐴𝑇𝐷𝐶
ln

𝑇𝑣𝑎𝑝 − 𝑇𝑐𝑎

𝑇𝑣𝑎𝑝 − 𝑇𝑐𝑏
  

 

o Tiempo de evaporación 

 

Se estima en 0.5 horas por datos recopilados del ingenio azucarero. 

 

o Tiempo de enfriamiento inicial 

 

 𝐾1 = 𝐸𝑥𝑝 [
𝑈𝐴

�̇�𝑟𝑒𝑓𝐶𝑝,𝑟𝑒𝑓
] 

 

Fases de la cristalización Tiempo (horas) 

Carga/prevacío 0.08 

Calentamiento Θcal 

Evaporación 0.50 

Enfriamiento inicial (sobresaturación) Θenf 

Enfriamiento final (crecimiento) 4.25 

Descarga 0.15 

Soplado 0.05 
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 𝜃𝑒𝑛𝑓 =
𝑚𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙𝐶𝑝𝐿,70

�̇�𝑟𝑒𝑓𝐶𝑝,𝑟𝑒𝑓
ln

𝑇ℎ𝑎 − 𝑇𝑟𝑒𝑓

𝑇ℎ𝑏 − 𝑇𝑟𝑒𝑓
  

 

o Tiempo de enfriamiento final 

 

El valor real depende de las características de operación y se estima entre 

4 a 4,50 horas de acuerdo con experiencias con el equipo. 

 

• Desarrollo de cálculos en GNU Octave 

 

El programa de cálculo se basa en la metodología planteada 

anteriormente. 

 

Apéndice 17.  Algoritmo en GNU Octave 
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Continuación del apéndice 17 
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Continuación del apéndice 17 

 

 

  



99 

Continuación del apéndice 17 
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 Continuación del apéndice 17 

  

 

 

 

 

 

Fuente: elaboración propia, realizado con GNU Octave. 
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• Metodología propuesta por Bermingham et al (2000) 

 

o Nivel 0: especificaciones de diseño del equipo 

 

Apéndice 18.  Especificaciones de diseño (Nivel 0) 

 

 

Fuente: elaboración propia. 

 

o Nivel 1: especificaciones del producto cristalino 

 

Apéndice 19.  Especificaciones del producto (Nivel I) 

 

  

Especificaciones del producto 

En el cristalizador Suspensión de sólidos sin sedimentar 

En operaciones subsiguientes Tamaño y CV óptimo, baja viscosidad 

Especificaciones del proceso 

Tipo de fluido Licor filtrado de refinería 

Densidad 1,306.00 kg/m3 

Viscosidad 18.40 cp 

Grados Brix 68.00 

Pureza 99.65 % 

Color 220 IU 

Modo de operación Discontinuo 

Tiempo aproximado de templa 5.5 horas 

Producción volumétrica 7.54 m3/templa 

Temperatura de trabajo 35 – 70 °C 

Presión de vacío 0.54 kg/cm2 

Producción de sólidos 2,100.00 kg cristales/templa 

Fluidos auxiliares Vapor 1.05 kg/cm2 y refrigerante 

Especificaciones del producto 

Tipo de fluido Suspensión de azúcar en licor 

Tamaño requerido 100 – 120 µm 
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Continuación del apéndice 19. 

 

 

Fuente: elaboración propia. 

 

o Nivel 2: diseño fisicoquímico del proceso 

 

Apéndice 20.  Diseño fisicoquímico del proceso (nivel II) 

 

 

Fuente: elaboración propia. 

  

Coeficiente de variación < 40 % 

Temperatura final 30 °C 

Brix de licor madre 68 °Brix (Saturado) 

Datos del fluido 

Tipo de fluido Licor filtrado de refinería 

Densidad 1,306.00 kg/m3 

Viscosidad 18.40 cp 

Grados Brix 68.00 

Pureza 99.65 % 

Color 220 IU 

Variables de operación 

Método de cristalización Enfriamiento 

Curva de solubilidad Dependiente de la temperatura 

Purificación de alimentación Filtrado a presión 

Presión de vacío 0.54 kg/cm2 

Rango de enfriamiento 60 – 30 °C 

Rango de concentración de 
magma 

76 – 90 °Brix 

Sobresaturación de semillamiento 1.15 
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o Nivel 3: diseño del proceso de cristalización 

 

Apéndice 21.  Diseño del proceso de cristalización (Nivel III) 

 

 

Fuente: elaboración propia. 

Variables de alimentación 

Tipo de fluido Licor filtrado de refinería 

Densidad 1306.00 kg/m3 

Viscosidad 18.4 cp 

Grados Brix 68.00 

Pureza 99.65 % 

Color 220 IU 

Modo de operación Discontinuo/Batch 

Variables de operación 

Método de cristalización Enfriamiento 

Curva de solubilidad Dependiente de la temperatura 

Purificación de alimentación Filtrado a presión 

Presión de vacío 0.54 kg/cm2 

Rango de temperatura 35 – 80 °C 

Rango de concentración de 
magma 

78 – 88 °Brix 

Sobresaturación de 
semillamiento 

1.15 

Tiempo de templa 5.5 horas 

Trayectoria de enfriamiento 
Controlada a diferencia de 5 °C entre 

masa y agua 

Tasa de crecimiento de cristales 3.75x10-8 m/s 

Tipo de proceso Batch 

Especificaciones del producto 

Tipo de fluido Suspensión de azúcar en licor 

Tamaño requerido 100 – 120 µm 

Coeficiente de variación < 40 % 

Temperatura final 30 °C 

Diagrama de flujo de proceso 
 

(Ver páginas siguientes) 

Trayectoria de cristalización 
 

(Ver anexo 5) 



104 

Apéndice 22.  Diagrama de flujo de proceso 

 

 

Fuente: elaboración propia, realizado con DIA.
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o Nivel 4: diseño de la etapa de cristalización 

 

Apéndice 23.  Diseño del proceso 

 

 

 
Fuente: elaboración propia. 

 

  

Variables del proceso 

Capacidad de producción 7.54 m3/templa 

Composición de la alimentación Licor filtrado a 68 °C 

Método de cristalización Enfriamiento 

Modo de operación Por lotes 

Rango de temperatura (lado de 
proceso) 

30°C – 75°C 

Presión de operación 0.54 kg/cm2 

Sobresaturación de operación 1.15 

Tiempo de templa 5.50 horas 

Tasa de crecimiento 3.75x10-8 m/s 

Rango de concentración 68 – 76°Brix 

Variables del producto 

Tamaño de cristal 110 µm 

CV 40 % 

Brix final de jarabe 68 °Brix 

Temperatura 30 °C 

Densidad de suspensión 1,380.00 kg/m3 

Contenido de cristales 19 % 

Variables del equipo 

Tipo de cristalizador Batch por enfriamiento 

Material del cristalizador Acero inoxidable AISI 304 

Tipo de agitador Aspas inclinadas a 45° 

Material del agitador Acero inoxidable AISI 304 

Tipo de intercambiador de calor Serpentín helicoidal vertical 

Material del IDC Acero inoxidable AISI 304 
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Apéndice 24.  Valores del proceso 

 

 

Fuente: elaboración propia con base en valores calculados con algoritmo de cálculo. 

 

Apéndice 25.  Valores del vaso cristalizador (a) 

 

 

Valores calculados de templa 

Volumen de slurry por inyectar Vslurry 2.40 L 

Masa de cristales de slurry mcristales,slurry 1.08 kg 

Masa de cristales producidos mcristales,final 2059.80 kg 

Tamaño de slurry Tgrano,slurry 8.87 µm 

Tamaño final de cristal Tgrano,final 110 µm 

Masa del jarabe resultante mjarabe 8,347.00 kg 

Masa total de templa final mtotal 10,406.87 kg 

Volumen total de templa Vtempla 7.54 m3 

Valores calculados de la etapa evaporación 

Masa de sólidos en proceso msólidos 7,909.20 kg 

Masa de agua evaporada 
magua 

1,224.30 kg 

Masa de licor filtrado inicial (alimentación) mlicor,filtrado 11,631.20 kg 

Volumen de licor inicial (volumen de diseño) Vefectivo,inicial 8.57 m3 

Valores calculados del vaso cristalizador 

Volumen del fondo elipsoidal Vfondo 0.54 m3 

Volumen del cuerpo (en contacto con 
fluido) 

Vcuerpo 8.04 m3 

Altura del fondo h1 0.43 m 

Altura del cuerpo (en contacto con fluido) h2 2.17 m 

Diámetro interno del vaso DT 2.17 m 

Área del elipsoide Aelipsoide 8.27 m2 

Altura del cristalizador (cuerpo con altura 
de separación) 

hcristalizador 3.26 m 

Ancho de bafle Jbafle 0.18 m 

Largo del bafle Lbafle 2.17 m 

Área de bafles Abafle 1.88 m2 
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Continuación del apéndice 25. 

 

 

Fuente: elaboración propia según valores calculados con algoritmo de cálculo. 

 

Apéndice 26.  Valores del vaso cristalizador (b) 

 

 

Fuente: elaboración propia según valores calculados con algoritmo de cálculo. 

 

  

Valores calculados de la cúpula y separador de arrastre 

Diámetro del cono de cúpula dT 1.08 m 

Altura del cono de cúpula h4 0.24 m 

Generatriz del cono g 0.83 m 

Área del cono Acono 3.29 m2 

Valores calculados del cilindro exterior de cúpula 

Diámetro de cilindro dc 1.08 m 

Altura de cilindro hc 1.08 m 

Área de cilindro Acilindro 3.49 m2 

Área de lámina superior Alámina,superior  0.97 m2 

Valores calculados del cilindro truncado superior del separador 

Diámetro de cilindro superior dcs 0.86 m 

Altura mayor del cilindro superior hcs1 0.79 m 

Altura menor del cilindro superior hcs2 0.44 m 

Área del cilindro superior Acilindro,superior 2.19 m2 

Valores calculados del cilindro truncado inferior del separador 

Diámetro del cilindro inferior dci 0.65 m 

Altura mayor del cilindro inferior hci1 0.68 m 

Altura menor del cilindro inferior hci2 0.51 m 

Área del cilindro inferior Acilindro,inferior 1.25 m2 
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Apéndice 27.  Valores del sistema de agitación (a) 

 

 

Fuente: elaboración propia según valores calculados con algoritmo de cálculo. 

 

Apéndice 28.  Valores del sistema de agitación (b) 

 

 

Fuente: elaboración propia según valores calculados con algoritmo de cálculo. 

  

Dimensiones generales del agitador 

Altura del líquido hlíquido 2.60 m 

Altura del fondo al impulsor E 0.65 m 

Diámetro del impulsor Dimpulsor 0.73 m 

Ancho del impulsor himpulsor 0.14 m 

Largo de aspa Limpulsor 0.26 m 

Espesor de bushing εbushing 0.06 m 

Largo de bushing Lbushing 0.20 m 

Largo de eje Leje 5.40 m 

Diámetro de eje Deje 0.076 m 

Ancho de viga Wviga 0.15 m 

Velocidad de agitación 

Constante de Zwietering S 4.80 

Viscosidad cinemática ν 1.06x10-4 m2/s 

Diámetro de partícula dP 110 µm 

Velocidad mínima de agitación Njs 45.60 rpm 

Velocidad real de agitación Nreal 126.60 rpm 

Potencia de agitación 

Número de Reynolds Re 10860.80 

Número de potencia NP 1.20 

Potencia P 3,124.10 W 

Potencia real Preal 3,905.10 W 

Soporte interno de agitador 

Largo de viga de soporte Lviga 1.035 m 

Altura de viga de soporte hviga 3.25 m 
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Apéndice 29.  Valores del sistema de transferencia de calor 

 

 

Fuente: elaboración propia según valores calculados con algoritmo de cálculo. 

 

Apéndice 30.  Tiempos de operación 

 

 

 

 

Dimensiones generales del serpentín 

Diámetro de tubo externo dtubo,externo 0.054 m 

Separación entre vueltas stubo 0.12 m 

Número de vueltas del tubo Ntubo 18 

Diámetro de la vuelta del serpentín dserp 1.75 m 

Largo total del tubo Ltubo 97.61 m 

Área de transferencia de calor ATDC 16.55 m2 

Coeficientes del calentamiento inicial 

Coeficiente en el interior del tubo hi,cal 9957.00 W/m2K 

Coeficiente en el fluido de proceso ho,cal 4275.30 W/m2K 

Coeficiente global de calentamiento Ucal 2991.00 W/m2K 

Coeficiente de evaporación 

Coeficiente global de evaporación Uvap 1063.70 W/m2K 

Coeficientes del enfriamiento 

Coeficiente en el interior del tubo hi,enf 2807.30 W/m2K 

Coeficiente en el fluido de proceso ho,enf 2686.20 W/m2K 

Coeficiente global de enfriamiento Uenf 1372.70 W/m2K 

Tiempo de calentamiento 

Temperatura de vapor Tvap 121 °C 

Temperatura de licor inicial Tca 65 °C 

Temperatura de licor final Tcb 75 °C 

Tiempo de calentamiento Θcal 0.05 h 

Tiempo de enfriamiento inicial 

Temperatura de licor inicial Tha 75 °C 

Temperatura de licor final Thb 65 °C 

Temperatura de refrigerante Tref 5 °C 

Flujo másico de refrigerante mref 27.16 kg/s 

Tiempo de enfriamiento inicial Θenf 0.06 h 
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Continuación del apéndice 30. 

 

 

 

Fuente: elaboración propia según valores calculados con algoritmo de cálculo. 

 

 

 

 

 

 

 

  

Tiempo total de templa 

Tiempo de evaporación Θvap 0.5 h 

Tiempo de enfriamiento controlado Θenf,con 4 h 

Tiempo extra (carga, soplado, vacío) Θex 0.43 h 

Tiempo total Θtotal 5.04 h 
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• Diagramas y detalles del equipo 

 

Apéndice 31.  Detalles del cuerpo 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fuente: elaboración propia, realizado con AutoCAD 2015.  
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Apéndice 32.  Detalles del sistema de agitación 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fuente: elaboración propia, realizado con AutoCAD 2015.
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Apéndice 33.  Detalles del estopero 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fuente: elaboración propia, realizado con AutoCAD 2015.  
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Apéndice 34.  Detalles del serpentín 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fuente: elaboración propia, realizado con AutoCAD 2015.  
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• Análisis de varianza con un factor 

 

El análisis de varianza indica que la hipótesis nula es falsa debido a que 

el valor calculado de F es mayor que el valor crítico. 

 

Apéndice 35.  Análisis estadístico 

 

 

Fuente: elaboración propia, realizado con Excel 2016.  

RESUMEN

Grupos Cuenta Suma Promedio Varianza

Columna 1 3 4142 1380.67 9.33

Columna 2 3 4126 1375.33 1.33

Columna 3 3 4108 1369.33 9.33

Columna 4 3 4094 1364.67 9.33

Columna 5 3 4078 1359.33 1.33

ANÁLISIS DE VARIANZA

Origen de las variaciones Suma de cuadrados Grados de libertad Promedio de los cuadrados F Probabilidad Valor crítico para F

Entre grupos 854.40 4 213.60 34.83 7.64E-06 3.48

Dentro de los grupos 61.33 10 6.13

Total 915.73 14
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• Evaluación de la densidad de suspensión en función de la temperatura en 

el laboratorio. 

 

Apéndice 36.  Evaluación de densidad en laboratorio 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fuente: [Fotografía de Manuel Castro]. (Laboratorio de fábrica, Ingenio Santa Ana. 

2021). Colección particular. Guatemala.  
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• Tabla de requisitos académicos 

 

Apéndice 37.  Tabla de requisitos académicos 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fuente: elaboración propia, realizado con Lucidchart. 
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• Diagrama de Ishikawa 

 

 

Apéndice 38.  Diagrama de Ishikawa 

 

 

Fuente: elaboración propia, realizado con Miro. 
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ANEXOS 

 

 

 

• Densidad de soluciones de azúcar 

 

Anexo 1. Densidad de soluciones de sacarosa 

 

 

 

Fuente: Rein (2012). Ingeniería de la caña de azúcar. p 745. 
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• Viscosidad de soluciones de azúcar 

 

Anexo 2. Viscosidad de soluciones de sacarosa 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fuente: Rein (2012). Ingeniería de la caña de azúcar. p 745. 

 

• Ecuaciones complementarias 

 

o Capacidad calorífica de soluciones de sacarosa (Rein, 2012) 

 

 𝐶𝑝 = 4.187 (1 − (
𝐵

100
) (0.6 − 0.0018 ∗ 𝑇))  

 

Donde: 

 

Cp: capacidad calorífica de solución (kJ/kg K) 

B: grados Brix de la solución 
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T: temperatura de solución 

 

o Densidad de soluciones de sacarosa (Lyle, 1957) 

 

 𝜌𝐿 = 1000 [1 + (
𝐵(𝐵 + 200)

54000
)] [1 −

0.036(𝑇 − 20)

160 − 𝑇
] 

 

 

Donde: 

ρL: densidad de solución 

 

o Conductividad térmica de soluciones de sacarosa (Rein, 2012) 

 

 

Donde: 

k: conductividad térmica de solución (W/m K) 

 

  

 𝑘 = [0.561 + 0.206 (
𝑇

100
) − 0.0943 (

𝑇

100
)

2

− 0.007746 (
𝑇

100
)

3

] [1 − 0.54 (
𝐵

100
)] 
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• Propiedades del agua 

 

Densidad del agua a diferentes temperaturas. 

 

Anexo 3. Densidad del agua 

 

 

Fuente: Perry (2008). Perry’s Chemical Engineering Handbook. p 2 – 96.  
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• Curva de solubilidad de la sacarosa 

 

La sacarosa presenta las siguientes características de solubilidad en 

función de la temperatura. 

 

Anexo 4. Solubilidad y sobresaturación 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fuente: Golato (2014). Sistemas de control en cocimientos de azúcar. p 3. 
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• Trayectoria de cristalización 

 

Anexo 5. Trayectoria de cristalización 

 

 

 

 

 

Fuente: Rein (2012). Ingeniería de la caña de azúcar. p 410.; elaboración propia. 

 

Etapa Descripción 

1 Alimentación de licor filtrado 

2 Concentración a 76 °Brix 

3 Enfriamiento y semillamiento a 65°C 

4 Enfriamiento controlado hasta 30°C 


