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OBJETIVOS. 

As¡ corzo eit las áeaáe cienalas, em l& química, eiferentes

autores estudian les mismos problemas basados en sus respectí- 

vos - Duntos de vista. 

De manera que en la Ingeaiería Química no podía ser de

manera distinta y as¡, varios autores estudian el eiseño de

los equipos en base a los adelantos, a sus estudios y experiez

cias i)r6pias. 

El presente trabajo tiene como princiúal objetivo, preci- 

samente—, el aplicar diferentes métodos de cálculo termodinámi- 

co a los equipos, centrando la atención en evaporadores de un

sola efe&,to, evai)oraéores @le aultiDle efecto y reherviéores @le

terimosif6a verticales y horizentales. 

En el caso de evalporaiores, se incluyen, además de los - 

métodos usuales, otros más recientes. 

En los reherviolores de termosifón verticales se escogie— 

ron @los métodos por su sencillez y su facíl aplicacidA, & si - 

como por el facil acceso a los datos piára la realización &el - 

serU . 

Para los reherviálores de teraosifén horizontaleB solo se

expLica el método de Doralé Q. Rera. 

Caca uno * le los métodos se trató de eesarrollar de la ma- 

nera más siaDle i)ara su facil entendimiento. 



I.-. INTRODUCCION. 

La evaperacién es una operación unitaria en la cual se lle- 

va a cabo una vaporización. 

Además, la evaporací4n es una operación que se usa en dife- 

rentes procesos de la industria química, entre los cuales se -- 

pueden mencionar: destilaci6n, secado, humidificación, sublima-- 

ción y cristalizacián. 

En el caso de la destilaci6n, este es un proceso de separa- 

cidn de dos o más líquidos volátiles, j& cual se lleva a cabo - 

por medio de vaporizacíones y condensacíones, de tal manera que

a cada nueva vaporización, el %upor se va haciendo más rico en - 

el componente más volátil y que al final del proceso sale por la

parte superior de la torre. Con el líquido que sale por los fon- 

dos de la torre sucede lo contrario, es decir que se va haciendo

cada vez más rico en el componente menos volátil. Sin eabargo la

vaporización y recuperacián del agua del mar usualmente se llama
destilación. 

En el caso del secado, la vaporización, es usada para remo- 

ver una cantidad de líquido, relativamente granGe, de un sólido-, 

esta vaporización se lleva a cabo poniendo el sólido en contacto

con el medio ambiente tratando de que hay& una grán arca ce con- 

tacto entre el sólido y el medio ambiente. Si se quiere acelerar

el proceso se pone el sólido numedo en contacto con una corrien- 

te de aire caliente, de cualquiera de las dos maneras, el líqui- 

do que humedece el sólido se evapora, 
ocacionando que dicho s6 -- 

lido quede seco. 
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En la humidificación tamtién se presenta el fenómeno de va- 

porizacidn ya que la humidificación consiste en adicionar agua - 

o cualquier otro líquido volátil al aire o a cualquier otro gas

no condensable, esto se realiza generalmente en equipos adecua— 

dos donde las dos fases se ponen en contacto directo donde el - 

líquido pasa al aire o al gas no condensable tomando en cuente - 

que para que esto suceda es necesario que el líquido se evapore. 

En todos los casos que han sido mencionados anteriormente - 

la v&porizaci6n se manifiesta como el paso de líquido a vapor, o

sea que el líquído toma calor sensible pare. llegar a su tempera- 

tura de ebullición y después toma calor* latente pare. evanorarse. 

Existe le sublimaci6n que no es la vaporización de sin líqqi

do sino que es el paso de sólido a vanor directamente. 

La cristalización consiste en remover un solvente de una so

luci6n donde, logicamente, el soluto debe ser un sólido de tal - 

manera que al vaporizarse todo el solvente se forman loe crista- 

les de sólido, este operacidn debe lleverse a cabo, en muchos - 

cvsos, con mucho cuidado ya que hay muchos solutos que podrían - 

de - componerse con la temDeratura o bién también podría. suceder - 

que debido a la temperatura hubiera reacción química entre solu- 

to y solvente. 

Definición de evaporacidn.- En la ingeniería química la eva

T) oracidn consiste en remover un solvente ce una solución vapor¡- 

zanColo, de esta manera se concentra el soluto que es relativa— 

mente no volátil, aunque usualmente es un sólido. En la mayoría

de los casos, al contrario que la cristalizaci6ny el solvente no

es j.e, movido e,-)mnietamente y el producto final es un líquido. 

En el 99 í de los casos se ha encontrado pera la ingeniería

química, que el solvente es agua, así como generalmente el calor

parL- lki vbporJzac¡ 6n ei r-i2-.,iiní,,trEido por 1E:i. zonáensi-,.cidn de va— 

nor eje 9, uft y el cilor de este v,  or de calenti—niento es trensmi
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tido a la soluci6n ( o Buspensidn de un s6lido err un líquido) por

una transferencia de calor indirecta através de superficies metá

licas. El conjunto de estas paredes metálicasi generalmente tu— 
bulares, forman una grán parte de lo que llamamos normalmente un

evaporador. 



M

II.- GENERALIDADES. 

En la industria química la rnanufactura de agentes químicos

como la sosa cáustical la sal de mesa y azucar comienza con solu

ciones acuosas diluidas de las cuales debe eliminarse grán cantí

dad de agua antes de poder llegar a la cristalizaci6n en equipos

adecuados para este objeto. Los evaporadores químicos no operan

con el sistema de purgas y se alimenta usualmente a sistemas de
multiple efecto en serie. 

Los evaporadores se dividen en dos grupos, de circulaci6n - 

natural y de circulaci6n forzada. 

Los evaporadores de circulaci6n natural se usan en forma - 
unitaria o en multiple efecto para los requerimentos más simples

de eva-poraci6n. Los evaporadores de circualci6n forzada se usan

para líquidos viscosos* para los que forman sales y para las so- 

luciones que tienden a Incrustarse., 

Los principales tipos de evaporadores tubulares que se usan

s6n los siguientes: 

1.- Evaporadores de tubos cortos. 

a) De tubos horizontales. 

b) De tubos verticales. 

2.- Evaporadores de tubos largos# 

a) De flujo ascendente. ( pelicula ascendente) 

b) De fluJO descendente. ( pelicula
descendente) 

c) De circulaci6n forzada. 

1.- Evaporadores de tubos cortos.- Se les llama evaporado— 



res de tubos cortos cuando l& longitud de dichos tubos es de 4 a

Diés y su diámetro está entre 2 y 4 pulgadas. 

a) Evaporadores de tubos cortos horizontales.- Son los ti— 

pos de evaporadores más antiguos, adn cuando en cierto tiempo - 

fueron de una aceptacidn muy amplia, están dejando su lugar a - 

otros ti -nos. Consisten en un cuerpo cilindrico o rectangular y - 

un haz de tubos que usualmente es de secci6n cuadraaa. Este tipo

de evaporadores no aprovechan bién las corrientes térmicas indu- 

cidas Dor el calentamiento y Dor lo mismo no son aceptables como

los tipos que los han reemplazado. Los evaporadores de tubos ho- 

rizontales son los únicos donde el vapor de calentamiento entra

óel lado de los tubos. 

NA'" enlo

VIIINI

1*., Id'I

Varor de

Ien.Sad'o

EVAPORADOR DE TUBOS HúRIáONTALES. 

La Drincipal ventaja de los ev&poradores de tubos horizonta

les es el reducido espacio requerido para su instulaci6n en la - 

dimenci6n vertical y el arreglo del haz de tubos de tal manera - 

que el aire puede purgarse con el vapor, no permitiendo que blo- 

quee superficies de calentamiento. 

El evaporador es menos satisfactorio par& líquidos que for- 

man incrustaciones o que depositan sales; los dep6sitos se for— 
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man del lado del envolvente o sea por la parte exterior oe los - 
tubos- por lo que s3n usados para problemas de concentraci6n rela

tivamente simples. 

Son indicados para procesos en los que el rpoducto final - 

es un líquido en lugar de un sólidoy tal como los jarabes ce a— 
zucar idustriales donde el grán volumen de líquido almEcenado - 

en el evaporador puede permitir un ajuste preciso de la densidad
final. Debido a que la evaporaci6n tuene ligar fuera de los tu— 

bos se elikina el problema de la incrustaci6n dentro de los mis- 

mos, este tipo de evarorador usa diámetro de tubo menor que cual

quíer otro, o sea de 3/ 4 a 1. 25 pulgadas. 

b) Evaporadores de tubos cortos verticales— 
Estos evapora - 

dores pueden ser de dos tiDos: de Calandria y de Canasta. 

El evaporador de Calandria consiste en un haz de tubos cor- 

to vertical, usualmente de no más de 6 piés de largo, colocado - 

entre dos espejos que se remachan en las bridas del cuerpo del - 
evaporador. El vapor de calentamiento fluye porfuera delos tU- 

bos y hay un grán paso circular de derrame en el centro del haz
in - 

de tubos, donde e líquido más frío recircula hacia la parte

ferior de los tubos. El area de este derrame varía desde la mi— 

tad del arca de los tubos hasta una area igual a ella. '
Los tubos

s6n hasta de tres pulgadas de diámetro para reducir la caida de

presi6n y permitir una rápida recirculaci6n. 

Los tubos se ¡ Enstalan en espejos encasquillados. 
Uno de los

problemas es colocar deflectores en el espacio de vapor de mane- 

ra que haya una distribuci6n relL,tivamente completa del vepor en

los tubos. otro problema es el de proveer de puntos de purga, a- 

decuDdos, para que no se formen bolsas de gases no condensableE. 

El espacio sobre el nivel del líquido en la calandria sirve pri- 

msrii:mente pera liberar el líquido que se arrastra. con el ve -por. 

Un accesorio que es comán a todos los eva-poraderes, es una traro- 
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EVAPORADOR DE CALANDRIA. 

pa que está colocada en la linea de vapor con el proposito de - 

remover el líquido arrastrado y devolverlo al cuerpo del líqui— 

de. Su principio de operaci6n es la eliminaci6n centrifuga de - 

las gotitas de líquido. Los evaporadores de calandria s6n tan - 

comunes que a menudo se les llama evaporadores estanclar. Puesto

que la incrustaci6n ocurre dentro de los tubos es posible usar ~ 

el evaporador de calandria para servicios más rigurosos que el - 

de tubos horizontales. Además se les puede instalar un agitador

en el fondo c6nico y abombado para. aumentar la círculaci6n. 

l Los evaporadores de canasta s6n similares a un evaporador - 

de calandria excepto que tienen el haz de tubos desmontable lo - 

que permite una limpieza rápida. El haz de tubos se soporta se— 

bre ménsulas interiores y el derramadero está situado entre el - 

haz de tubos y el cuerpo del evaporador en lugar de la parte cen

tral. Debido a que los espejos están soportados libremente, el - 

problema de expanci6n diferencial entre los tubos y el cuerpo - 

del evaporador no es importante. 
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Condensado

VCLPOY

YO -por de ca-leniawienio

Ven ida

5ducio

EVAPORALOR DE CANi STA. 

Este tipo de evaporador se diseña, frecuentemente, de fondo

c6nico y se le puede instalar un agitador para aumentar la circu

laci6n. 

Como resultado de estas ventajas mecánicas, el evapor&dor - 

de canasta, puede usarse para licores con tendencia a incrustar

aán cuando se recomienda park líquidos con altas viscocidades o

muy incrustantes. 

La selecci6n de evaporadores de canasta o de calandria, si- 

gue usualmente la política establecida oe diferentes industrias

en las que son usados áespués de muchos años de experiencia con

modificaciones sugeridas por los fabricantes. Algunos fabrican— 

tes tienen la preferenci& por un tipo par& cierta operacidn, mi- 

entras que otro preferiría el segundo tipo par&¡, el mismo servi— 

cio. 

2.- Evaporadores de tubos largos verticales.- Un evaporacior

de tubos largos verticales está formaco por un cwmbiácor de ca— 
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lor tubular en el cual el vapor de calentamiento fluye por el - 
lado de la coraza y la solucidn que se concentra fluye por el - 
lado de los tubos. 

Las dimenciones usbdas en los tubos de este tipo de evapo— 
radores s6n: el diámetro de los tubos varía entre 1 y 2 pulgádas

y la longitud puede variar entre 12 Y 32 piés. El espejo superi- 

or de los tubos está libre y precisamente en 61 hay un deflector
con el cual se disminuye el arrastre. 

Este tipo de evaporadores

no es adaptable para líquidos que tiendan a incrustar o que for- 
msn sales, pero son recomendables para las soluciones que forman
espumas o natas. 

a) Evaporador de flujo ascendente— Es una de las varíacio- 

nes de los evaporadores de' tubos largoB verticales en el cual el
flujo de alimentacidn asciende. 

0, vapor

Vapoy de e u- 
Ploducio

calenta.M110 id—  F
VOAIICL

Candensado. 0— 

fih nenjac IVn

EVAPORADOR DE PLUJO ASCENDENTE. 



b) Evaporedores de flujo descendente.- En este tipo de eva- 

poradores, como su nombre lo indica, el flujo ce proceso o sea - 

la soluci6n que se concentra pasa una sola vez en forma deseen— 

oente por los tubos y el v&por de calentamiento fluye por el la - 

áo del envolvente. 

Vo -por
11\ 

Di, de

F9ía.wi,eot'6

MCL

Condeouad.6

EVAPORADOR DE FLUJO DESCENDEIM. 

e) Evaporadores de circulaci6n forzada— Existen varios a— 

rreglos en los evaporadores de circulaci6n forzada, uno de los - 

cuales es mostrado aquí. Este tiDo de evaporadores pueoen, en un

momento dado, no ser tan econdmicos como los evaporadores de cir

culaci6n natural. Los evaporadores de círculaci6n forzada se ha- 

cen necesarios cuando el flujo de proceso es muy pobre o muy in- 

crustante y de ciertas caracteristicas térmicas. Cuando los mate

riales que se manejan son muy viscosos no queda otra altern&tiva
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que usar un evaporador de circulaci6n forzada. También donde hay

una tendencia excesiva a l& incrustación o dep6sito de sales, - 

las altas velocidades se obtienen por medio de bombas de recircu

laci6n, ya que es la ánica aanera de evitar que se formen depósi

tos en foriaa excesiva. 

El evaperador de circulaci6n forzada consiste, simplemente, 

de una cabeza de vapor, una bomba de recirculací6n, un cambiador

de calor de tubo y coraza y la correepondiente tubería de inter- 
comunicaci6n. El cambiador de calor puede ser vertical u horizoz

tal. 

Vapoy de
Calentamier

VCLCOY

80MBA

a Plimeniac;en

EVAPORADOR DE CIRCULACION FORZALA. 



REHERVIDORES. 

En las plantas químicas es muy comán que se deseen separar

los componentes de una mezcla por medio de un proce,-o de destila

cíday la cual se lleva a cabo en torres apropiadas, Aunque hay - 

torres * apacadany las más usadas s6n las de platos. Dentro del - 

cuerpo de la torre se encuentran dichos platos y en cada uno de

ellos hay un intercambio, simultaneo de materia y energía. Esto - 

es más claro si se analiza un plato íntermedio., de este emerge - 

cierta cantidad de vapor hacia el plato superior y al mismo tie -m

po del superior baja también una cantidad de líquido. En el ulti

plato, el superior, el líquido se recibe de un condensadorg - 

este condensador puede ser total o parcial. Parte del condensado

se refluja a la torre y el resto se obtiene como producto. 

En la parte baja de la torre, en el rpimer platoy este ya - 

no tiene uno más bajo que le suministre vaporg por lo que en la

parte inferior de la torre se instala un rehervidor, el cual es

el que recibe el líquido del fondo de la torre para producir va- 

por que es introducido al primer plato. Parte del líquido se ób - 

tiene como producto de los fondos. 

Parte del presente trabajo se ocupa precisamente del cálcu- 

lo de dichos rehervidores, centrando el interés en los rehervido

res de termosif6a. 

Hay varios tiDos de rehervidores, podemos mencionar: 

RehervidoreB de Termosif6n Verticales. 

Rehervidores de Termosif6n Horizontales. 

Rehervidores de Circulaci6n Natural. ( Once - through) 

Rehervidores tipo Kettle. ( Flooded -bundle) 

Rehervidores de Circulaci6n Forzada. 

Los arreglos de las tuberias de cada uno de elloe se mues— 

tran en las figuras que se presentan a continuaci6n. Figuras más

detalladas de los termosifones se incluyen en los métodos de cál

culo . 
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III.- METQI)OS DE CALCULO. 

1.- Evaporadores de Simple Efecto. 

Una de las industrias que reauiere el uso de evaporadores

es la de manufactura de sosa, los evKporadores se pueden usar

tanto en un solo efecto como en multiple efecto. 

AV

Condensac(o

MI cf ' Av du

V,zp, r 4e CJrn& Mi0I7' d- 

Alimefliaci'.dn. NO co

La ecuaci6n fundamental del disePío de los evaporadores es: 

Q = U A At

dondeAt se conoce como la diferencia de temperatura disponible

y es la diferencia entre la temperatura del vapor de calentamien

to y la temperatura de de ebullici6n de la soluci6n que se con— 

contra. 

Tomando en cuenta la figura propuesta, la nomencl&tura es: 

C = Concentraci6n inicial. 
0

C f = Concentraci6n final. 

AY = Canticad de vapor producido. 

Existen correlaciones empíric&s para la estimaci6n cel cos- 



ficiente global de tranferencia de calort entre las cuales pode- 

mos citar para el Caso de concentraci6n de soluciones de sosa: 

Para circulaci6n natural: 0. 541

U. 
20 ( At 1

114

para circulaci6n forzada: . 35
V35 ?1

u = (

a r1 .# 
donde la diferencia de temperaturas está en OP, la viscocidad en

centipoises Y la velocidad en piés/ seg. El

2

coeficiente de trans- 

ferencia de calor nos queda en BTU/ hr. pié OP. 

Balance de materia: 

Me mf + CIV 1- 1

Balance del soluto "
Su

M
0

C
0 = Mf e f = S (

2) 

despejando M0 Y Mf de la ecuaci6n ( 2) nos queda: 

MO S ( 3) 

CO

5 ( 4) 

C? 

Sustituyendo las ecuaciones ( 3) y ( 4) en la ecuaci6n ( 1) - 

nos queda: 

5 + Av ( 5) 
C. c 

de donde la cantidad de vapor producida será: 

AV . 5 - $ ( 6) 

CO C? 

y también puede escribirse de la siguiente forma: 

V
e* — -

r) 

Por lo regular las soluciones de sosa no siguen un comporta

miento ideal sino que en este tipo de soluciones siempre hay un
aumento del punto de ebullici6n de la Boluci6n debido al cambio

de concentracidn y también hay aumento debido a la altura de lí- 
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quido cuando se trata de evaDoradores de - tubos largos verticales

1
y ambos casos serán tratados en este metodo. 

Un concepto que es conveniente calcularlo es la ecinomía, - 

la cual se define como las libras evaporadas entre las libras de

vapor de calentamiento empleadas para la operación. 

Ejemplo 1.- Se desea concentrar una solución de sosa que - 

tiene una concentración inicial de 4% hasta una concentración - 

final de 30%. Para esta operación se requiere de un evaporador - 

de tubos cortos Vetricales donde la alimentación entra a razón - 

de 10 000 lb/ hr. El medio de calentamiento es vapor saturado a - 

2800F, la presión en el interior del equipo es de 586 mm de hg. 

Veanse los siguientes casos: 

a) La alimentación entra a 25* F. 

b) La alimentación entra a la temperatura de ebullición. 

Tomando en cuenta que la solución de sosa tiene un comporta

miento real, resuelvase el mismo problema para el caso de que el

evaporador sea de tubos largos verticales. 

a) La alimentación entra a 25* F. 

Datos: M
5, = 

10 000 lb/ hr. 

0. 04

C f= 0. 30

Sustituyendo valores en la ecuación ( 2) 

S = M
0

C
0 = 

10 000 lb/ hr.( 0. 04) 

S = 400 lb/ hr. de soluto. 

Sustituyendo valores 1 ecuac n ( 7) tenemos

Av - q-oo Ib/ h
03

t&V = 8 668 lb/ hr de vapor producidg. 

Para obtener la temperatura de ebullición de la solución se

considera una concentración media- 
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o.OY+ 0. 3 , 0. 17
2

de l& gráfica de las lineas de DUhring se ve la temperatura de — 

ebullición que resultó ser teb 210* F, por lo que el calor nece— 

sario será: 

Q  Mo Cp ( teb— to ) + Av X
58b am de hg. 

sustituyendo nos queda: 

lb
Q = lo 000-F.7 x 1. 1

OTOJ ( 
219---77) + 8 668 lb x 977 OTU

lb <T — hr ¡ v

Q = 9 931 636 BTU/ hr. 

La diferencia disponible de temperatura es: 

titi = 280 — 210 - 70'>F

por lo que el coeficiente global de transferencia de calor se « al

cula con la correlaci6n parw circulaci6n natural. 
sé

U
20 ( At)

o' 
20 XIO-76

1.2

U. = 180 BTU/ hr, pié 2,, p

por lo que el area de transferencia de calor resulta ser: 

A
Q = < 7 931 6,3 41

u la+ 18 0 x 7V

A 788 píé
2

b) La alimentación entra a la temperatura de ebullición. 

Si la solución entra a la temperatura de ebullición, enton— 

ces, solamente requiere calor latente para la vaporizaci6n y — 

este es: 

Q = Av X
58h mm de hg. 

Q = bbb8 lb/ hr. ( 977 BTú/ lb.) 

Q = 8 468 636 BTU/ hr. 

y el area de transferencia serás

A
211,68636

18o x 70

A 672 pii
2
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En el caso de que se uBen tubos largos, 
suponemos que són - 

de 18 piés de longítudt ya que son los más us1'5osI se procede - 
586 mm de h9) v - 

co mo sigue. El gua a la preái&n de operación

Merve a 198* P. La presión en el punto lean a un medio de la alt -u

ra del tubo; tomando en cuenta que la grave dad específica de la

solución es 1- 1, se calculu así: 

p, - p + jPx h, 

donde P0 es
la presión de operación

ib 1. 1

1- . 
11 - 11. 3

lb 62. 3 x 9 pie x
p , we 1114

PC lbll.33-; h,+ 4. 283 

2
P 16. 613 lb/ p1g- 

A esta presión el agua hierve a 218* F, por lo que el mumen- 

to del punto de ebullición debido & l&t altura hidrostática es: 

AFE) 
altura - 

218 - 198 = 20* F

Con la temperatura de ebullición del agua. de 218* F, en la - 

gráfica de las lineas de Dühring se lee el punto de ebullición - 
de la solución a la concentración promedio, 

esta es de 225* F, - 

por lo que el aumento del punto de ebullición debido a la concen
tracidn es: ( APE) conc.= 225 - 218 = 7* F

y por eso el aumento total del punto de ebullición es: 
20 + 7 = 276P y la diferencia de temperatura disponible será de: 

At 280 - ( 198 + 27) 

At. 5 5* P

El coeficiente de transferencia de calor se calcula con la
misma correlación: 

u
20 x 9. 113

U'= 172 BTU/ hr. pié 201, 

El calor requerido cuando la alimentación entra
a 25* F es: 
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Q = 10 000—L—x 1. 1 G*
ro) (

225 — 77) + 8 668 lb x 977
OTI) 

by lb * F

Q = 10 096 636 BTU/ hr.. 

por lo que el area de transferencía será: 

A = 
lo 0% 636

172 x 55

A = 1 068 pié 2
Cuando la alimentaci6n entra a la temperatura d e ebullici6n

solo necesita calor latente. 

Q = 8 468 6,16 BTU/ hr. 

y el area será: 

A 8 dIACt9 4;' 1
172 XSS

A 896 pié 2
El cálculo de la economía pari- L! mbos casos se calcula de la

siguiente manera: El calor latente del vanor de calentamiento es

de 925 BTU/ 1b. 

Parb el caso del evaporador de tubos cortos. 

Cuando la, alimentacidn entra a 250P, la cantidad de vapor — 

req;) erido para el calentemiento es: 

w = Q/ 7, 280* F
W = 9 931 636/ 925

W = 10 737 lb/ hr. 

la econoada es = 8 668/ 10 737 = 0. 80

li. ali,nentsción entra a la. temperatura de. ebullicidn

8-- 4-6 " 1W = --- 8 Y36/ 92,5 = 9 155 lb/ hr. 

li, economía es = 8 668/ 9 155 = 0. 94

Cuando se trata cel evarorador de tubos lirgos. Si la al¡-- 

ientaci3n entra a 25* F. 

Ví = 10 096 636/ 925 = 10 915 lt/ hr. 

lo. econo.míi es = 8 668/ 10 915 = 0. 79

Cub.nejo la &-limer- t,,c i n entra ,- In, ttt.nnf.ratu.Y- a de ebullici6n

la ecuro,!ife, es nuevanente. 0. 94
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2, METODO DE McCABE T- SMITH. 

Para atacar el problema de la evaporací6x, son necesarias - 

tres relaciones que son aprovechablest estas s6n: 

Balance de materia. 

Balance de entalpia. 

La ecuaci6n Q = U A ( 107 t) 

donde: Q = velocidad de transferencia de calor. BTU/ hr. 

A = area de calentamiento. Pi 5
2

t - temperatura de ebullicíén de la soluci6n. OP

te - 
temperatura de condensaci6n del vapor. OF

El balance de materia está basado en el principio de conser
vaci6n de la materia, así como también se supone que no hay acu- 

mulaci6n en el equipo. 
VCLpor Projucído

wrW)=WV
F-

4, 

H V

j9jitnen kC ido

O,/ f
Condensado

Vapor de

Y, - WS Hs Producto

w 14

El balance de materia se hará tomando en cuenta que WV= W f

w) y la figura adjunta. 

w f = (w f" w) + w
8) 

w f = W y + W
9) 

C<>nsiderando a " N" C030 la fracci6n en peso de s6lidos, se - 

hace un balance de ellos. 
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N f w f = W N

de dond1 el producto será: 

10) 

wi Nf
N

Sustituyendo la ecuacidn ( 11) en la ( 9) tenemos: 

w = W + Wf Nf
f V N

w = w Wí Nf
V f N

y finalmente obtenemos lb expresi6n que nos da la cantidad de - 

agua evaporada, que es: 

w V = w f
1 — 

N? 
1

14

El balance de entalpía para el vapor de eblentamiento queda

de la siguiente manera: 

Qs= IN
s (

H
0- Hs) = — Ws ; ks

donde: Qs= transferencia de calor stravés de le superficie de - 

calentamiento. BTU/ hr. 

W.= vapor de calentamiento aprovechado. lb/ hr. 

H* 
e = 

entalpie. del conáensado. BTU/ 1b. 

lir= entalpia del vapor. BTU/ 1b. 

1 >, = calor latente de condensi cidn del vapor. BTU/ 1b. 
8

El signo neE¿:ítivo de lb ecuaci&n indica que el calor Q S es
perdido - poi, el vapor de calenta'miento. 

El balance de entalpia parb el material que se concentra es

el siEi) iente: 

C, = ( wr 'A') H V - 
111: 

f Hf + V, H

y CO.T.0 WV = ( W
f— 

w ) ; 

v, 
V HV - w f Rf + W 11 ( 15) 



25 - 

donde: Q = transferencia de calor al líquido através de la super

ficie de calentamiento. BTU/ hr. 

HV
entalpia del vapor que proviene de la soluci6n. BTU/ 1b. 

H!= entalpia de la soluci6n alimentada. BTU/ 1b. 

H entalpia del producto concentrado. BTU/ 1b. 

como el calor cedido por el vapor de calentamiento es igual
al calor que recibe la soluci6n: Qs= Q y podemos igualar es— 

tas dos cantidades: 

W
a 18= WV HV - W f Hf + W. H ( 16) 

Se considera que en todo caso se está de acuerdo que se usa

para la entalpia HV el calor latente de v aporizaci6n del agua ), 
a la presi6n de operaci6n. Por lo que introduciendo esta condici

1

6n nos queda: 

Q = w , ?,,= wV X _ w f Cpf (tr t) (
17) 

si la temperatura de alimentací6n tf es mayor que la tempe- 
ratura de ebullici6n de la soluci6n, el término Wf Cpf ( tf" t) - 

es positivo y con el signo negativo de la ecuaci6ng nos queda - 
que este calor se > debemos restar al calor dado por el término

w y X . la entalpia introducida en el espacio de vapor es aprove- 

chable para la evaporaci6n y aligera la cantidad de vapor reque- 

rida para el calentamiento para una vaporizaci6n dada. Esto se - 

conoce como una vaporizaci<5n flash. 

si la temperatura de aliemntaci6n es menor que la temperatu

ra de ebullici6ng el término citadog es negativo y al aplicarle

el signo de la ecuaci6n resulta que hay que sumarlo al calor da- 
do por el primer término. 

Ejemplo 2.- Una soluci6n de un coloide orgánico es concen— 

trada de 10 a 50% de adlidos en un evaporador de un solo efecto. 

El vapor para el calentamiento es de 15 Psia- ( 249* F). Se manti- 
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ene una presi6n de 4 p1g. de mercurio abs. en el espacio de va— 

por, esta corresponde a una temperatura de ebullición para el a- 

gua de 125* F. La velocidad de alimentaci6n al evaporador es de - 

55 000 lb/ hr. El coeficiente global de transferencia de calor - 

puede ser tomado como 500 BTU/ hr. píé 2 OP. La soluci6n tíene un - 

aumento del punto de ebullici6n despreciable, lo mismo que el - 

calor de soluci6n. 

Calcular el consumo de vapor de calentamiento, la economía

y la superficie de transferencia requerida si la temperatura de

alimentaci6n es: a) 1250F. b) 70* F. c) 20QOF. Si el calor esp.! 

cífico de la soluci6n alimentada es 0. 9 BTU/ 1b.' P y el calor - 

latente de la soluci6n puede ser tomado igual al del agua. 

Analisís de problema: 

a) La alimentaci6n entra a 1250P, que es la temperatura de

ebullicidn, lo que implica que el vapor de calentamiento solo va

w proporcionar calor latente para la vaporizaci6n. 

Datos: t f = 125* P t = 1250F

w f = 55 000 lb/ hr. Xo= 946 BTU/ 1b. 

U = 500 BTU/ hr. Dié 20F. 9A= 1 023 BTU/ 1b. 

CPf = 0. 90 BTU/ 1b. OP

La cantidad de agua evaporada se encuentra por medio del - 

balance de material, es decir usando la ecuaci6n ( 12). 

w = w 1 - Nf 55 000 1- 
0-/ 

V f ( N )= 

w V = 44 000 lb/ hr. 

por lo que el producto será 55 000 - 44 000 = 11 000 lb/ hr. 

Si sustituimos valores en 1@ ecuaci6n ( 17), obtenemos el - 

calor requerido. 

Q = 44 000 ( 1023) + 55 OJO x 0. 90 ( 125 - 125) 

Q = 45 012 000 BTU/ hr. 

por lo que el consumo de vapor es: 
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Ws= Q/ 1- 45 012 000/ 946 = 47 580 lb/ hr. 

el are& de transferencia se calcula as¡: 

A
Q 415 012 000

U AT-  

A 725 PiA
2

La economía será entonces: 

economía - 44 000/ 47 580 - 0. 925

b.) La alímentacida entra a 70* F, 0 sea que el vapor de ca— 

lentamiento propocionará calor sensible y calor latente. 

El balance de material es el mismo y lk unica cantidad que

cambia de la ecuacián ( 17), es ' kf= 70'>F. Sustituyendo tenemos: 

Q = 44 000 ( 1023) + 55 000 x 0- 90 ( 125 - 70) 

Q = 47 734, 500 BTU/ hr. 

en este caso en consumo de vapor es: 

W 47 734 500/ 946 - 50 459 lb/ hr. 

el area de transferencia es: 

A
117 7341500
500 X 12 -Y

A 770 Pié 2
La economía será: 

economía = 44 000/ 50 459 = 0. 872

e) La alímentaci6n entra a 200* Fi 0 sea que entra a una tem

peratura mayor que la temperatura de ebullicidnw por lo que la - 

sustituci6n en la ecuaci6n ( 17) queda de la siguienta manera: 

Q = 44 000 ( 1023) - 55 000 x 0- 90 ( 200 - 125) 

Q = 41 299 500 BTU/ hr. 

ahora el consumo de vapor será: 

Ws= 41 299 500/ 946 - 43 657 lb/ hr. 

t
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el area de transferencia es, 
ahora, 

t

A // '
29? 500

Soo 1( 1211

A 667 Pi6
2

La economía es: 

economia = 44 000/ 43 657 - 1. 007

Ejemplo 3.- Se uBro un evaporador de Un solo efecto p&ra con

centrar 20 000, 1b/ hr. de una soluci6n de sosa de 20 a 50% de

2

B6- 

lidoB. Para el calentamiento se aprovecha vapor de 20 lb/ p1g. 
La presi6n absoluta en el espacio de vapor es de 100 mm de Hg. 
1. 93 lb/ plgj). El coeficiente global de transferencia de calor

fué estímado como 250 BTU/ hr. píé 29p y la temperatura de alimen- 

taci6n es de 1000F. 

Calcular la cantidad de vapor de calentamiento consumido, - 

la economía Y la superficie de transferencia de calor requerida. 

La cantidad de agua evaporada se encuentra nuevamente por - 
medio de3. balance de material es decir por medio de la ecu&cídn

12) y sustituyenáo en dicha formula tenemos: 

y ) (
1- -

0--¿) 

w w ( t - SL = 20 000

wV 12 000 lb/ hr. 

el pr#ducto será 20 000 _ 12 000 = 8 000 lb1hr

Consumo de vapor de calentamiento-- 
Como ya se vid, en las

soluciones de sosa el calor de solucidn no es despreciable. 
Temperatura de ebullicidp del agua a 100 mm de Hg. 

120P

Temperatura de ebullicí6n de la solucidn al 50%- 
1970P

Aumento del punto de ebullici6n. 
197 - 124 = 73* F

La entalpias de la alimentaci6n as¡ 
como la del producto se

encuentran mediante un diagrama entalpia- concentraci6n para el - 
sistema NaOIP-IL-120- 
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Enatipia de la aliraentaci6n 20'A a 1000E- 55 BTU/ 1b. 

Entalpia del producto 5GA a 197* F- 221 BTU/ 1b. 

La entalpia del vapor de calentamientO se encuentra en ta— 
blas de vaDor, esta es de 939 BTU/ 1b. 

La entalpia del vapor de agua sobrecalentado a 197* F Y 1- 93
lb/ pl¿ es 1149 BTU/ 1b. y esta viene siendo ITV de la ecuaci6n - 
lb). La va.locidad ce transferencia de calor se calcula así* 

Q = W V ' IV - , f Hf + w H

Q = 12 000 ( 1149) - 20 000 z 55 + 8 000- x 221

Q = 14 456 000 BTU/ hr. 

por lo que el consumo de vapor es: 

W 14 4,56 000/ 939 = 15 400 lb/ hr. 

y la economía resulta ser - 

economía = 12 000/ 15 400 = 0. 779

El area de transferencia de calor se calcula COMO sigue: 

A /
y # 56 000

250 X 132

A 930 Pié
2

Si la entalpia del v&por que proviene de la soluci6n fuera
la del vapor saturado a la presi n en el espacio de vapor, la - 

transferencia de calor sería de 14 036 000 BTU/ hr. y el area de

calentamiento sería de 906 pié! Esto ocacionaría tener un error

aproximado del 3%- 
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3.- DISEÑO GENERALIZADO DE EVAPORALORES: 

METODO DE J. STARUEWSKI

Correl&ción generalizada de transferencia de calor en ebu— 

llicida para un evaporador de un solo tubo.- Se han propuesto -- 

2uchas relaciones, una de las más ciertas e interesantes, fué de

par rollaoa por MOSTINSIff y es lQ siguiente: 
0.0 0. 7 (

1. 8
0. 17 1. 2 0

hj-- 0. 10 PC q r + 4 r + 10

r1 ) (
18) 

la cual en unidades del sistema métrico decimal, es válida den- 

tro de los siguientes límites: ' 

PC > 30 ata- q'< 0. 9q el

0. 001< r< 0. 9

donde qc= 
35 (

l -r)* 
9 (

19) 3. 2xlD P

esta tiene una exactitud de: 125%- 

Estas mismas correlaciones expresadas en el sistema inglés

s6n: 

3 * ft * 7 - 17 1. 2 ¡ o

hb>= 6. 58xl0 PC q ( 1. 8 r + 4 r + 10 r ( 20) 

y q C = 803 PC ( r) .

35 (

l -r) -
1 ( 21) 

MOSTIFISKY9 ha demostrado que las propiedades físicas conec- 

tadas con la ebullici6n, pueden ser expresadas en fundidn, de pr I> 

si6n crítica y presi6n reducida. De aquí ha concluido que la - 
transferencia de calor en ebullici6n puede ser descrita por las

rresiones crítica y reducida. El autor analiza algunos datos ex- 

perimentales de los cuales ha derivado una correlaci6n generali- 

zad& para ebullici6n, dado por las ecuaciones ( 18) y ( 19). 

Modíficaci6n de la correlaci6n.- 

La ecuaci6n ( 20) puede ser modificada de la siguiente for— 

Ea: 

qB N.'6tB

por lo que: 
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3 0.69 7 #. 17 1. 2 / o ) 

6. 58xi0 Pe ( 1. 8 r + 4 r + 10 r
h]3'& tB

3. 33

58x1O p¡
169(

1. 8

re"
7+ 

4, 

rt'
2+ 10 r /0 15,

2. 33 (
22) 

La ecuaci6n ( 22) está dada por la figura 1. 

La ecuaci6n ( 21) puede ser modificada de la siguiente for— 

MU 1. 

0.95 0. 7
c = 803 r ( l -r) ( 23) 

PC

la cual solamente es funci6n de la presi6n reducida, esta ecua— 

ci6n ( 23) está dada por la figura 5. 

Cálculo rápido de la superficiedel evaporador.- 

Relaci6n entre At Y tB* 

La correlaci6n generalizada para transferencia de calor en

ebullici6n es aplicable a líQuidos puros, de aquí que la tempe— 

ratura de ebullici6n es constante. A menos que el fluido de ca- 

lentamiento sea vapor que se condensa, esta temperatura varia, - 

Por lo tanto la diferencia de temperatura entre el fluido de ca- 

lentamiento y el líquido en ebullicidn, 
cambia a lo largo del - 

evaporador. Si el medio de calentamiento es vapor, 
entonces lR - 

diferencia de temperatura, el flujo de calor y el coeficiente de

transferencia de calor son constantes a lo largo del evaporador. 

Variaci6n de la diferencia de temperatura a lo largo del - 

evaporador.- Puesto que AtB tiene grán efecto sobre hB , es muy - 

importante encontrar AtB a lo largo del evaporadorg ya que nos - 
daría el flujo efectivo de calor para el evaporador completo. 

Denotando At, AtB y q efectivas Para gt, EtB y 1 respecti— 
vaaente: 

Ib EtB

y haciendo la siguiente consideracidn: 
3 O. év 0.17 ¿ 2 (

24) 
b. 58xl0 Pe ( 1. 8 r + 4 r + 10 r
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Combinando las ecuaciones ( 22) y ( 24): 

1. 33 29
hB = K & tB BTU/ hr. pié F ( 25) 

y q = % At.B por lo tanto: 

q = K 4t
3.33

BTU/ hr. p,¿
2 (

26) 
B

Flujo de calor del lado del tubo: 

q i = hif At,, 

Si el coeficiente de transferencia de calor en la parte ex- 

terna del tubo es reducido comparado con el de dentro del tubo. 

entonces: 

qo= bB R at B

y como q i = q entonces: 

h, if At1,  b'B R atB (
27) 

2. 33

btL. he y 28) R R -

h¿ f  
C ht'

B

Tenemos que de la figura 6, la diferencia de temperatura - 

es: 

al,, + atB = at ( 29) 

despejando Atl, de la ecuaci6n ( 28) tenemos que: 

Al3.33
B

y combinando esta ecuaci6n con la ( 29) nos queda: 

3.33
at - C At

B t at
B (

30) 

Por medio de la figura 2 se facilita la estimaci6n debtB . 
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P= h.¿ fIRh9

je : t3oro ¿ e e) racíií& d $ oír& el jAj, ÉlecMIO de Caéyj

VW

jiji; v o calor para li uiiías en
Yigura 5.- 

1MI , o, 11- lo

acicala

u 1

Figura 4.- 
P= h.¿ fIRh9

je : t3oro ¿ e e) racíií& d $ oír& el jAj, ÉlecMIO de Caéyj

VW

jiji; v o calor para li uiiías en
Yigura 5.- 



11,quido, en

Fluido de

FAI

37— 

At a

Figura rz.- Distribución de temperatura entre el líquido en

ebullición y el fluido de calentamiento. 

Ejemplo 4.- Aquí se muestra como se evalua, por medio de - 

gráfica, la diferencia de temperatura entre el líquido en ebulli

ci6n ( agua) y la superficie de los tubos. 

Considerar los datos siguientes: 

Tubos: diámetro externo 3/ 4 p1g. diámetro interno 5/ 8 p1g. 

Agua de calentamiento, temperatura de entrada. 457. 5" P

Agua de calentamiento, temperatura de salida. 430. 50P

Presión de vapor, agua hirviendo ( presión de operación) 320 psi

Temperatura de ebullición. 423- 5* P

Coeficiente de transferencia de calor efectivo del agua de calen

tamiente del lado del tubo. 1250 BTU/ hr. pié 2 OF. 
Analisis del problema: 

R
3/ q = 1. 2

dic( metro 5. 

Kn se localiza en la figura 1 de la siguiente manera: 

i) Localizar agua en el eje horizontal donde se denota la - 

presión crítica a 3 200 psia. 

ii) Subir verticalmente hasta tocar la linea correspondien- 
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te a la presi6n reducida r = 320/ 3 200 = 0. 1

iii) Desde este punto moverse en línea horizontal hacia la

izquierda hasta cortar el eje vertical que denota los valores de., 

K, este es: K = 20. 5

Calculando: 

e = 
R x K = 1. 2 X 20.5 = 0. 01

hit 1250

Perfil de temperaturas: 

Oct C / A
J130., 4- OF

70F

A123. 5
iemperaivy& d(e thwIlkidn - Y23. 9 OF

La diferencia de temperatura entre el líquido en ebullici6n

y la superficie de calentamiento (, Lt B ) se encuentra por medio de

la figura 2 en la siguiente forma: 

i) Localizar At
1 = 

34* F sobre el eje vertical. 

ii) Moverse horizontalmente hasta cortar en la gráfica el - 

valor correspondiente a C = 0. 01

iii) Bajar verticalmente hasta el eje horizontal donde se - 

lee el valor de & tBi 100F. 

Repetir el mismo procedimiento paraAt 2 y encontrar el va— 
lor de,& tB2= 4. 9* F. 

Con estos valores podemos encontrar la respuesta buscada: 

MB AtB17 AtB2  
10 - 4. 9 = 5- 1* F. 

Flujo de calor efectivo para el evaporador completo. 

Tenemos Is ecuacidn ( 26) 

3. 33
q At

B

y en forma Reneral tenemos que Q = U A At = q A
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Así que: 

1
3.33 (

31) 

K B

Sin embargo la ecusción ( 31) es para evuporudores con '& tB ~ 
constante, lo cual no es usual en este caso, El hecho es que h1

B

varía a lo largo del evaporador desde ttBl hasta AtB2* Le aquí - 

que tenemos que proveernos de una forma de evaluar un a AtB efec- 
tiva entre & tBl Y '& tR2 de manera que nos dé un flujo efectivo de
calor 1. 

at
3.33

De la ecuaci6n ( 22) 

ata) 

g
3-1

1
1, 51 " B) 5 K

át3

9 ( 16181 - 1442) ( A 8$ - A1132) 

33 3] 

32) 

9.33K (At Ats2) [( At62

podemos decir que AtBr AtB2 K , por 19 tanto podemos rearre— 

glar la ceuacién ( 32) de la siguiente forma: 

33

2J3 K ( Ate, — 9K Ate) ' OC ' 4 111

33

y 2-33 K& L133( 1 -- N) 1
de donde: 

K '

4t3.
33

2. 33
Bl



2. 33 3. 33
CX - o ( 33a) 

q = ql 1 2. 33
1 - CK2. 29 — 1

suponiendo que q/ ql =fi donde ql es el flujo de calor a
ttBl* 

De la ecuaci6n ( 33a) tenemos que. 

0( 
t.33

0¿
3.33 (

33b) 
2. 33

1
2. 0

Por cuya razdn el flujo de calor efectivo en un evaporador

es disminuido por el factor pl, del máximo flujo ( q1). 

Normalmente los diseñadores estiman la AtB, ya sea por la - 

diferencia media ligarítmicIL 0 la media aritmética de las temPe- 
raturas. 

Ejemplo 5.- Aquí se muestra como se ev&lúa, por medio de - 

gráfica, el flujo de calor promedio en todo el evaporador. 

Se consideran las condiciones del ejemplo 4. 
Tenemos que: 

AtB1 lo*F Y ' tB2 4. 9* F, por lo que: 

G( = -*"
1' 02 - ' 9*9 - 0. 49

hF5-1- - TO-- 

flujo de c
JM - máximo flujo de c& l*r a & tBl 10* F

Iffile es determinada por medio de la figura 3 en la siguiente

forma: 

i) pijar «= 0. 49 sobre el eje horizontal. 

Subir verticalmente hasta cortar la curva. 

iii) Moverse horizontalmente hacia la izquierda hasta cOr-- 

tar el eje para leer el valor de $ = 0. 28

Esto indica que en este caso el flujo de calor promedio'¿ - 
através del evaporador es el 28% del flujo de calor máximo a - 

tBl la*F. 

El flujo de calor ( a ^ en el evaporador) se encuentra por

medio de la figura 1 siguiendo los siguientes pasos: 
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i) Localizar la presi6n crítica del agua en el eje corres— 

pondiente, 3 200 psia. 

ii) Subir verticalmente hasta cortar la linea de presi6n

reducida r = 0. 1

iii) Moverse en forma horizontal hacia la derecha hasta cor

tar la linea de ákt B = 10* P o sea AtBl lo*F. 

iv) Bajar verticalmente hasta cortar el eje horizontal don- 

de leemos el flujo de calor q 49 000 BTU/ hr. pié! 

Ahora tenemos que = q/ q 0. 28 de donde tenemos que: 

q - 49 000 x 0. 28 13 700 BTU/ hr. pié! 

y así ya tenemos: qwl3 700, K = 20. 7 ( del ejemplo 4) y t3 = 6. 9

F ( de la figura 1 ). 

Efecto de la exactitud de hB de t A> sobre Z.— El coefici- 

ente de transferencia de calor puede ser bajo, como 0. 7 del coe- 

ficiente predicho, entonces U ( a %- 30%) se encuentra de la for

m& siguiente: 

o.7 R he x hq
L7 R_Fg_j= 0.7 R h 13 + hi 1

h ' por lo que . 0 m
W11 tomando en cuenta - 

if Op ( R hB) ' R hIB
esto tenemos que: 

U
0.7Rh, x R ho 0.7, PR h1) ( 34) 

0.7Rhe+ PRha 0.7+, P

h ± N = R hB
IP

pero U 
B 1 + Y

U 4L he= 70% - 
0. 7 / +

P (
35) 

U a hs=/ OOYO 0, 7 +, P

Ejemplo b.- En este ejemplo se muestra como se estima el e- 

fecto de — 30% en la transferencia de calor sobre el coeficiente

de transferencia usando la figura 4. 

Encontrar - — en la figura 1 en la siguiente forma: hB y '&tB
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se consideran las condiciones de los ejemplos 4 y 5) 

i) Se localiza 16 presi6n crítica del agua en el eje hori— 

zontal. 

ii) Subir hasta tocar l& linea de presi6n reducida r = 0. 1

iii) En este punto moverse a la derecha en forma horizontal. 

2
iv) Localizar 4 = 13 700 BTU/ hr. pié ( obtenido en el ejem- 

plo 5), sobre el eje de flujo de calor. 

v) Subir verticalmente hasta intersectar con la linea hori- 

zontal del punto iii), en esta interseccidn se localiza el valor

de At
B= 

vi) En el punto dado por el inciso ii), moverse horizontal- 

mente h&sta cortar con ht
B 

7 * F. 

vi¡) En este punto bajar verticalmente hasta cortar con el

eje de hB donde se lee el valor de 1 950 BTU/ hr. Díé 2, F. 
Calcular, ahora el coeficiente de flujo de calor efectivo X

de la siguiente miinera: 

Ip - 

h.¿# = 1 250 . 
0. 534

Rx ha 1. 2 X 1950

Usando la figura 4 proceder así: 

i) Localizar r= 0. 534 en el eje horizontal. 

ii) Subir hasta cortar la curva de - 309L. 

iii) Moverse hacia la derecha hasta el eje de "; k" donde se

lee el valor de 0. 87

Por consiguiente 13 700 x 0. 87 = 11 900 BTU/ hr. 

pié2, - 
este es el flujo de calor de disefío de un evaror&dor de un solo

tubo. 

Formaci6n de pelicula de vapor.- Considerando la figura 7 - 

podemos ver que para un evaporwdor de un tubo, el flujo de calor

aumente conatB hasta qc. 
lo

Cuando el flujo de calor alcanza el flujo crítico, la super

ficie del tubo es cubierta por vapor. De aquí que cu lquier au— 
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mento en litB hace que se forme más vapor, ocacion" do que la pe- 

licula de vapor se hagío, cada vez más espesa, esto provoca un au- 

mento en la resistencia térmica y hará más preponderante el &u -- 

mento de ht B así que el flujo decrecerá a partir del punto C de
la figura 7. 

IF

A

10ho

C7. 

rnvches

i0hos

At 9

Figura 7.- Efecto de la formaci6n de pelicula de v&por en
el funcionamiento de un evaporador. 

Ejemplo 7.- Diseño práctico de un evaporador. 

Se consideran los siguientes datos: 

Líquido en ebullici6n. Agua. 

Presi6n de operaci6n 30 Psia- a 250- 3* F- 

Agua de calentamiento, temperatura de entrada 3000P

Agua de calentamiento, temperatura de salida 2650F

Calor necesario. 10 000 000 BTU/ hr. 

Tuberia. diámetro externo 3/ 4, diámetro interno 5/ 8 p1g. 

Suponer el agua de 1 600 BTU/ hr. pié 2OF. 

Factor de ensuciamiento. 0. 001

Analisis y soluci6n del problema: 

La relaci6n entre los diámetros, externo e intreno, de la - 

tuberia es, 

R = 3/ 4 = 1. 2
5/ 8
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hif = 6100 . +
0.

0011
617 BTU/ hr. pi6 2c, F

la presi6n reducida es: r = 
p = 30 0. 0094
P, 3 209,

7`— 

Por medio de la figura 1, siguiendo los pasos indícados, se

obtiene el valor de K = 2. 9

I

C = K x R = 2. 9 x 1. 2 = 
0. 00564

hif 617

Atl= 300 — 250. 3 = 49- 7* F

At
2 

265 — 250. 3 = 14- 7* F

De la fipura 2 se obtienen los valores correspondientes de: 

titBl' 14- 56F

AtB2= 8. 50 F

Nuevamente de la figura 1. 

q 1 a AtBl 
14. 60F * a 19 000 BTU/ hr. pii

2

0( - &+
61 — 8- 5 586

A:F,,— 14 - 5 ' - 

De la figura 3 se obtiene ft = 0, 4, de modo que el flujo de

calor efectivo es: 

q 1 x' O - 19 000 x 0. 4 = 7 600 BTU/ hr. pii
2

Usando nuevamente la figura 1, el ítB efectivo a 7 600

e 8: Ft
B = 

119p

y la correspondiente hB= 750 BTU/ hr. pié OF

hii = 6170 = 0. 685
R x ; 

a
L2 x 75

La reducci6n posible en 1 áebido al - 30% de error en hB es
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0. 85, de manera que el flujo de. calor de diseño para el evapora - 

dor de un tubo es: 

7 600 x 0. 85 = 6 460 BTU/ hr. pié
2

De la figura 5,, parm la presi6n reducida r = 0. 0094 se tie- 

ne: 
95 = 148
PC

2

por lo que q
a = 

148 x 3 200 = 473 600 BTU/ hr. pi

6 460 - 0. 0136

q73 600

Puesto que la rel&ci6n ( q diB. / q a ) es muy pequeña. es razo— 

nable un claro entre los tubos de 1/ 4 Plg- o sea que no hay peli

gro de que se forme la pelicula de vapor. 

Admitiendo un 20% de seguridad: 

Diseño del flujo de calor para el evaporacor: 

q 5 383. 32 BTU/ hr. píé
2

por lo que la superficie requerida será de: 

lo 000 000 = 1 860 pi 6 2
5393.3 BTU

2

Nomenclatura usada en este metodo: 

A = superficie de transferencia interior de los tubos. pié! 

hiB = coeficiente de treneferencia del líquido en ebullici6n BTU/ 

hr. 

pid2
F. 

h coeficiente de transferencia de calor dentro de los tubos, 

para el fluido y ensuciamiento BTU/ hr. pié 2. P. 

K =, contante definida por las ecuaciones ( 24) 

2

q = flujo de calor BTU/ hr, pié . 

4 . flujo efectivo de calor entre át1 y At 2 BTU/ hr. pié 

q,= flujo crítico de calor BTU/ hr. pié! 
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R = reloci6n de diámetros externo e interno de los tubos. 

r = presi6n reducida. 

p = presí6n de operaci6n psia. 

PC= presi6n crítica. psia. 

Ot = (,& tB) 1/('¿" B) 2

q/ q 1

tB= diferencia de temperatura entre el líquido en ebullici6n y

la superficie del metal.* P

K't
B = at B correspondiente a -¿.* F

at
e = tB correspondiente al flujo crítico de calor. * P

at L = diferencia de temperatura entre el fluido de calentamiento

y la superficie del metal. * F

factor de correcci6n de : t30% 

P = 
hí ,/ R x h. 



47- 

4.- NVAPORADORES DE MULTIPLE EFECTO. 

METODO DE McCABE Y SMITH.. 

Los evaporadores, en un proceso dado, pueden operar en un - 

simple efecto o en un sistema de multiple efecto. La elecci6n de

la colocaci6n se refleja en la economía del vapor o la capacidad

del evaporador, En la evaporaci6n. utilizando un solo efecto, el

calor suministrado al evaporador se usa una sola vez, en tanto - 

que en un multiple efecto, el vapor producido en un efecto se - 

usa como vapor de calentamiento en el siguiente. Por esto se con

sidera una economía pobre si está alrededor de 0. 8 para alimen— 

taci6n fría. El resultado neto de un arreglo de multiple efecto

es el. reaproyechamiento del calor y un incremento en la econimía

del sistema. Una estimaci6n un tanto vaga de la economía se pue- 

de obtener por multiplicaci6n de 0. 8 por el námero, de efectos. 

En una operaci6n de multiple efecto, diferentes evaporado— 

res son conectados por turerias apropiadBs, por cuya raz6n el -- 

vapor pasa de un efecto ai siguiente en serie. El vapor generado

en el ultimo efecto, pasa finalmente a un condensador. 

Es conveniente hacer notar que en muchos casos existe un - 

aumento en el punto de ebullíci6n y esto reduce la caida de tem- 

peratura efectiva para la transferencia de calor. En un sistema

esta caida es cumulativa, así, la caida efectiva total de tempe- 

ratura es la temper&tura de condensaci6n del vapor de calentami- 

ento en el primer efecto menos la temperatura de condensaci6n - 

del vapor generido en el ultimo efecto mas los aumentos del pun- 

to de ebullici6n en cada uno de los efectos. En un sistema de - 

multíple efecto, cualquier aumento en el námero de efectos, in— 

crement& la resistencia a la transferencia de calor y además dis
2

minuye la capacidad definida como libras de vapor/ pié, estw ca— 

0

pacidad también es reducida por el aumento de punto de ebullici- 

6n. 
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En el diseño ce evaporadores de multiple efecto, los resul- 

tudos usualmente deseados son: la cantidad de vapor de calenta— 

miento consumioo, la superficie de calentamiento, la temperatura

aproximada de cada uno de los efectos, la economía y la cantidad

de vaDor -Producido en el ultimo efecto. 

k - j , -' 7

Figura 8.- a) alimentaci6n en paralelo. b) alimentaci6n en

contracorriente. 

Los pusos de este metodo de cálculo s6n los siguientes: 

1.- Se suponen los valores de las temperaturas de ebullici- 

dn en el primero y segundo efecto. 

2.- Por medio de balances de entalpia se encuentran los gas

tos de vapor de calentamiento y el de la soluci6n de efecto a e- 

fecto. 

3.- Calcular la. superficie de calentamiento necesaria en - 
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en cualquier efecto, según las ecuaciones de capkci¿ad. 

4.- Si las areas de calentamiento encontradas no s6n cerca— 

namente iguales, suponer nevamente las temperaturas de ebullici- 

dn y repetir los pasos 2 Y 3 hasta que las area de calentamiento

obtenidas sean sensiblemente iguales. 

Tomando en cuanta que el vapor de calentamiento solo se usa

en un efecto y que para calentar los siguientes se va usando el

vapor producido en el efecto anterior, se usa la misma ecuaci6n

de balance de entalpias que pare un solo efecto. 

q = W
5 xa= ( Wt— w) X + Wf Opf ( t — tf) ( 36) 

Tomando en cuaenta esto así como los pasos mencionados, se puede

entrar en materia. 

Ejemplo 8.- Una soluci6n con aumento de punto de ebulli— 

ci6n despresiable, se concentra desde 10 a 50% de s6lidos, en un

evaporador de triple efecto. El vapor aprovechado par& el calen- 

tamiento es saturado a 15 pa4a. ( 2496F). La presi6n absoluta en

el tercer efecto es de 4 p1g. de Hg. esta presi6n corresponde - 

una temperatura de ebullici6n de 125* F. La alimentaci6n entra

una velocidad de 55 000 lb/ hr. Y a 70* P. El calor específico - 

de la soluci6n puede ser tomado como 1 BTU/ 1b. OP, a todas las - 

condiciones y concentraciónes. Los coeficientes de tranBferencia

de calor fueron determinados p&ra, cada efecto como: 550 en el - 

primero, 350 en el segando y 200 en el tercero para el caso de - 

alimentaci6n en paralelo. Para alimentaci6n en contracorriente - 

los coeficientes s6n: 450, 350 y 275 para primero, segundo y ter

cer efecto respectivamente. Estos coeficiente están en BTU/ hr. - 

pié 2 * P. Las areas de los tres efectos s6n iguales. 

Calcular la superficie de calentamiento necesaria, el consu

mo de vapor de calentamiento, la distribucidn de las temperatu— 

ras, la economía en cada uno de los efectos y la economía global
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para: a) alimentación en paralelo y b) alimentación en contraco- 

rriente. 

Analisis y solución del problema. 

La evaporación total es la misma en ambos casos y puede ser

calculada por un balance de material global. 

1 velocidad de flujo lb/ hr. 

Solución alimentada 55 000 5 500, 49 000

Producto concentrado 11 000 5 500 5 500

Agua evaporada 44 000 44. 000

a) Para el caso de alimentación en paralelo se usará I, II

y III para primero, segundo y tercer efecto respectivamente. 

Para el balance de calor se usará la siguiente nomenclatu— 

ra. 

w 1 = flujo de alimentación. lb/ hr. 

W..= flujo de vapor de calentamiento. lb/ hr- 

wlfw2, w3= 
flujo de las soluciones fuera de I, II Y III - 

k,= calor latente del vapor de calentamiento. BTU/ 1b. 

1 '>' 
1 2' 

X
3

calores latentes en I, II y III. BTU/ 1b. 

t temperatura de alimentación. * P

t.. temperatura de condensación del vapor de calentami- 

ento - * P - 

t t t = temperaturas de ebullición en I, II Y III- 45F
1 2' 3

Cpf= calor específico de la solución. BTU/ 1b. OP

CP1' e p2' JCpr
calores específicos de la solución en I, II Y III - 

q 1 »q 2 ' q 3 = 
transferencia de calor en I, II y III. BTU/ hr- 

Puesto que el aumento del punto de ebullición es desprecia- 

ble, la temperatura de ebullición en un efecto, será igual a la

temperatura de condensación en el siguiente. 

Las ecuaciones de transferencia de calor pueden ser escri— 

tas, para cualquiera de los trés efectos, tomando como referen— 
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cia la ecuición ( 36). 

q 1 = w
S XS= ( w f_ w 1 ) x, + W f Cpf ( t l_ t f ) 

q 2= ( w f_ wlAl = (wl_ w 2) X2 + wi Cp1 ( t 2- t 1) 

q3' ( w1- w 2)' 2 ( w2_ w3 ).N + w 2 Cp2 ( t 2- t
3 ) 

Notar que las ecuaciones son de la forma de 1u ( 36) y que - 

el vapor producido se usa como medio de calentumiento en el efec

to siguiente. 

Una guía pary, el primer intento de suponer la caída de tez- 

peratura entre los efectos es l& sigdiente: La caída de tempera- 

tura es invers&mente proporcional al coeficiente de transferen— 

cia de calor, en cualquier efecto. También el efecto que tiene - 

una carga extra, requiere una proporci6n grande de la cuiá& to— 

tal de temperaturu. En este problema la cwica total de tempera— 

tur& es 249 - 125 = 120F. El último efecto debe tener una caída

de temperatura meyor porque tiene un coeficiente pequeño; debido

a la grán carga de calentamiento que tiene el primer efecto, - 

este tendr1 una caida de temperatura mayor que el segundo. 

Con estas consideraciones la primera suposici6n es: 

At
1= 

38* P
1

AIL2  33OF at
3 

53 F

otros datos disponibles són- 

calor

temperatura. latente

OF BTU/ 1b. 

Vapor de calentamiento. t_ 
S = 

249 946

Alimentaci6n al efecto 1 tf = 70

licor en el efecto I y vapor de

calentamiento en el efecto II. 

249 - 38 t 1 = 211 ' X
1 = 

971

Licor en el efecto II y vapor de

calentamiento en el efecto III. 

211 - 33 t
2= 

178 _>'
2= 

991
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t ', - 
31 1022

Licor en el efecto III. 17b - 53 t
3 

125

3w
En este problema todos los calores específicos s6n conside- 

rados igual a la unidac. W f = 55 000 lli/hr. y w 3 
11 000 lb/ hr. - 

Las trés incignitas són: W 59, w1 y w 2* 
Las ecuaciones de balance de calor s6n: 

q 1 = 946. We= ( 55 000 - w1) 971 + 55 000 x 1 ( 211 - 70) 

q 2= ( 55 000 - w1) 
971 = ( wl:- W21

991 + w, x 1 ( 178 - 211) 

q3= ( w l_ w 2) 
991  ( W2- w3 ) 

la22 + w 2 x 1 ( 125 - 178) 

Resolviendo las dos ultimas ecuaciórjes obtenemos los vale— 

res de w1 = 41 380 lb/ hr. y w 2= 
26 660 lb/ hr. 

Sustituyendo estos valores en la primera encontramos el - 

consumo de vapor de calentamiento, el cual result6 ser: 

W
a = 

22 180 lb/ hr. 

Con esto podemos calcular la transferencia de calor en cada

uno de los efectos: 

q I = 
946 ( 22 180) = 20 980 000 BTU/ hr. 

q 2= ( 55 000 - 41 380) 971 - 13 225 000 BTU/ hr- 

q3- (
41 380 — 26 660) 991 = 14 588 000 BTU/ hr. 

Ahora, usando los valores de los coeficíentes de transferen

cia de calor, que se dán como dato, se calcula el area de trans- 

ferencia para cada efecto: 

A - 
lo '700 000 - 1 004 pié 2

1 550 X38

A - 
13 295 000 1 145 pié 2

2 - 350 X 33

A - 
14 588 000 1 375 pié 2

3 20OX 58

Con estas se puede calcular una arca promedio que es : 

A = 1 175 Pié
2
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Puesto que., ; m_ re<.-j,uisitn es que las sreas sean igualesq es- 

tos reilultados indican que lkis cainas de temperatura supuestas - 

no Le ajustan. Para. una se6unda suposici(5n se puede asumir que - 

Us arear. cambiarán en forma inver- a con la csiCa de

temperatura. 

Corrigiendo las caidas de temperatura en proporci6n a la - 

desviaci6n de las areas calculadas con respecto al arca promedio

tenemos: 

At 32OF At,= 31* F At,= 61OF

Los otros Catos ierAn: 

Con lo que las ecuaciones de bk-- lance de calor són : 

ql = 946 Ws= ( 55 000 - w ) 967 + 55 000 x 1 ( 217 ~ 70) 

q 2= ( 55 000 - w 1 967 = ( W1- w2) 987 + w, x 1 ( 186 - 217) 

q 3 ( w l_ w 2) 987 ( wá- 11 000) 1002 + w2 x 1 ( 125 ~ 186) 

Resolviendo las doL. áltimas ecuaciones obtenemos los sigui- 

entes valores: w = 41 380 lb/ hr. y w,= 26 720 lb/ hr. 
1 Ii

y sustituyendo estos en le primera no, da el gasto de vapor: 

V.., 
5 = 

22 470 Ib/ hr. 

calor

temperatura latente

OF BTU/ 1b. 

Vapor- de calentamiento t 249 ks= 9.46. 

licor en el efecto 1 y vapor de

calentamiento en el efecto II

249 -- 32 t 1 = 217 A
1= 

967

Licor en el efecto II y vapor de

calentamiento en el efecto III

21-7 - 31 t 2= 186 x
2 = 

987

Licor en el efecto 111 186 - 61 t = 125 1 002
3

Con lo que las ecuaciones de bk-- lance de calor són : 

ql = 946 Ws= ( 55 000 - w ) 967 + 55 000 x 1 ( 217 ~ 70) 

q 2= ( 55 000 - w 1 967 = ( W1- w2) 987 + w, x 1 ( 186 - 217) 

q 3 ( w l_ w 2) 987 ( wá- 11 000) 1002 + w2 x 1 ( 125 ~ 186) 

Resolviendo las doL. áltimas ecuaciones obtenemos los sigui- 

entes valores: w = 41 380 lb/ hr. y w,= 26 720 lb/ hr. 
1 Ii

y sustituyendo estos en le primera no, da el gasto de vapor: 

V.., 
5 = 

22 470 Ib/ hr. 
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Y crleulande las areas, de la misma forma que anteriormente

se hizo, resultando eetbB: 

A 1 = 1 208 pié
2

A 2 = 1 214 pié
2

A
3 = 

1 185 pié
2

con lo que el area promedio resulta ser de: 

A - 1 202 pié 2

Estos noevos valores tienen una desviaci6n más pequeña con

respecto al area promedio. 

Considerando estos valores como definitivos, las economias

serán: 

primer efecto: 
T5000- 26270= 

0. 606 lla. evap./ lb. de vapor. 

segundo efecto: 
41380- 26 720 = 1. 076 lb. evap./ 1b. de vapor. 

5560- V380

tercer efecto: 
26720- 1100e_ 1. 072 lb. evap./ 1b. de vapor. 

J11380- 26720

Y la economía global es: 

Economía = -
25000 - 1'" 1. 96 lb. evap./ 1b. de vapor. 

22 q7o

b) Para el caso de aliemtaci6n en contracorriente, 
las cau- 

aciones de balance de calor s6n las siguientes: , 

q W ( W2- w1) >' 1 + w 2 Cp 2 ( ti- t 2) 

q2- ( W2«- w1) 11= w2) 12 4» w 3 Cp 3 ( t2_ t3) 

q 3 ( W.37 w2) 
x

2= w3) 
91'

3 * Wf Cpf ( tá- tf) 

Después de las suposiciónes hechas en la primera parte, se

suponen para esta parte los siguientes valores de caidbL de te*-- 
peratura: 
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at 1 = 35" F At
2 

421 F At
3 

47F

Los datos adicionales s6n: 

calor

temperatura latente

OF BTU/ 1b. 

Vapor de calentamiento t 249 946

Licor en el efecto 1 y vapor de

calentamiento en II. 

Licor en el efecto II y vapor de

calentamiento en III. 

Licor en el efecto III. 

Alimentacidn

t1 = 214 ' A
1 = 

969

t 2 172 X2= 995

t
3= 

125
3 

1 022

tt = 70

Las ecuwciones de balance de calor cuando W f = 55 000, 1b/ hr. 

y w 11 000 lb/ hr. s6n: 

ql - 946 Ws- ( w2- 11 000) 969 " w2 x 1 ( 214 - 172) 

q 2 - ( w2- 
11 000) 969 = ( w3_ w2) 99.5 + w3

x 1 ( 172 - 125) 

q 3 - (
w

3 - w 2 ) 995 - ( 55 000 - w

3 ) 
1 022 + 55000 ( 125 - 70) 

La resoluci6n de estas ecuacíones por el metodo y& indicado

nos dá los siguientes resultados: 

ws= 19 150 lb/ hr. 

w 2 = 
28 460 lb/ hr. y w

3 - 
43 410 lb/ hr. 

Las transferencias de calor sdn: 

q 1,= 18 114 000 ITU/ hr. 

q 2= 16 919 000 BTU/ hr. 

q 3 = 14 975 000 BTU/ hr. 

I)e donde las oreas de transferencia s6n: 
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A
18 //"'/ 00,0 1 150 píé 2

1 4/,50 x 35

A
16 919 000 1 151 Pié

2

2 350 x 92

A /,
Y 875000 1 151 Pié

2

3 27SX 147

El area proRediO es: A - 1 151 Piél

La economía para cada efecto es: 

primer efecto: 
29JI60—llOM= 0. 912 lb. ev&p./ 1b. de vapor. 

1913-0

se~ d9 efecto: 
0. 856 lb. evap./ lb. de vapor. 

tercer efecto: 
55000— — 0. 775 115. 
V3- —410— 289 0

evap./ lb. de vapor. 

y la economía global es: 

Economía. 5-~ 1/ 000 = 2. 30 lb. ev&Lp./ lb. de vapor. 

19150
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5.- METODO DE COATES Y' PRESSBURG. 

Analisis Y cálculo de evaporadores de multiple efecto.- Són

posibles muchas oreraciones de evaporudores de multiple efectol

pero el metodo, de cálculo es básicamente el mismo. 

Primero se hace un bal&nce de materia en la unió&d entera: 

F - P = YE = EI + E 2 + E
3 + ---- + 

E
n (

37) 

donde: F = flujo de alimentaci6n. lb/ hr. 

E = evaporaci6n. lb/ hr. 

P = flujo del producto. lb/ hr. 

La velocidad del producto es: 

p = N
F ( 38) 

f Np
donde: N f = fracci6n en peso del soluto en la alimentaci6n. 

N = fracci6n en peso del soluto en el producto. 
p

La evapor&ci6n total en todos los efectos es: 

XE = F ( 39.) 

El balance de material paru cualquier efecto se escribe pa- 

ra obtener la concentraci6n del licor a partir del efecto: 

N = F N4 ( 40) 
1 F- E, 

N
F N$ ( 41) 

2 F - E,- Ea

Una ecuaci6n similar a la ecu&ci6n ( 41) puede escribirse - 

para cualquier efecto cubsecuente. 

Los balancea de calor s6n escritos en términos de entalpias, 

siempre y cuando se puedan disponer de los correspondientes dia- 
gramas de entalpia~concentracidn, aunque en muchos casos, estos

diagramas no son aprovech&bles. 

Pero el balance de calor puede escribirse sin el recurso de

dichos diagramas cuando se tiene un buén método de cálculo para
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calores latentes de agua. 

Las ecuaciones de balance de calor s6n: 

S ; ks= F Cpf ( tLl- t f ) + E 1 ; kL1 (
42) 

E c
1 [ PV1 ( tLl- tVl) +; kV1]  E2 L2- (

F - El) CPL1 ( tL1- tL2) ( 43) 

E 2 [ C' 3V2 ( tLl- tV2 ) + kj- E
3 ; kL37. ( Ir -E 1 -E 2 ) Cp12 ( tL2- tL3 ) ( 44) 

parro los efectos uno, dos y tres respectivamente. 

También las ecuaciones para la transferencia de calor s6n: 

ql = u 1 A 1
a+ 

1 . U 1 A 1 ( t
E3— tLl ) S ( 45) 

q2 u 2 A 2 '
áí2 - u 2 A 2 ( tVl -tL2 ) = E 1 CpV1 ( tLl- tvl) 1 X

vi (
46) 

q 3 
u

3
A

3
tt

3 '
u

3
A

3 ( tV2- t L3 ) = E 2 CpV2 ( tLrtV2 ) + ''V 2 (
47) 

Los pasos, en el método de diseño, para resolver estas ecu- 

aciones B6n: 

1.- Se hace una estimaci6n inicial de la temperatura. Hecho

esto se supone que la velocicací de transferencia de calor es iga

al en todos los efecto. 

U 1 A 1 At 1 = U, 2 A 2 At
2 = U 3 A

3
At

3
48) 

I:At = £ jht'- 1 (APE) = At 1 + At 2 + At 3 (
49) 

U. Al + t), - A, ( 50) 

Ni, UZ A2 UJ 753
Notar que las relaciones de las areas necesarias pueden ser co— 

nocidas, no así las areas reales. La relación de las areas se - 

pueoe definir como: R
A2 

A21A, y R
A3= 

A 3 / A 1 . 
En la mayoría de los casos, estas relaciones s6n igual a la

unidadq sin embargo esto no es necesariamente estricto. 

z A -L
1

U1 U, ( 51) 

U2 R -
4

U3 RA9AZ
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Usando la ecuación ( 51) se puede estimar At 1* Las tempera— 

turas en los otros efectos se evaluan de forma similar: 

tvi tLl- ( APE) 1

at
2 

u§ t'-1 1 = (
tvi- tL2 ) (

52) 

U¿ Rgp. 

tV2' t L2- ( APE) 2

At
3 

u$ áti - (
tV t

L3 (
53) 

U3 RA,3
Se debe recordar que estas Bdn unas estimaciones aproxima— 

das, en forma semejante sirven como suposición inicial Para re— 

solver las ecuaciones ( 42), ( 43) y ( 44)- Habiendo hecho una es— 

timaci6n de las temperaturas y concentraciones en los efectos, - 

entonces el calor latente de vaporizacidn' XLse debe evaluar. Las

ecuaciones de balance de material y balance de calor se resuel—* 

ven simultaneamente para Ely E29 E V ---- 
E
n . 

2.- Se resuelven las ecuaciones ( 45), ( 4b) y ( 47) para las

areas. Entonces se requiere que la relación de las areas se& che

cada. Es muy común que esta relación sea igual & la unidad. 

3.- Si las relaciones de las areas no checan, se debe hacer

una nueva estimación de los valores de j& t. Esto se hace usando - 

las &reas calculadas como guía. 

4.- Usando los valores de Ely E29 E 3--- E
n' 

del paso 1 h&-- 

cer un& nueva estimación de las concentraciones en los efectos. 

Con estas nuevue concentraciones Y con los vw.loreB de át, ciel ~ 

paso 3, se disponen nuevos valores de los aumentos del punto de

ebullición y temperaturas en los diferentes
efectos. 

5.- Se resuelven las ecuaciones de bwlwnce de calor para ~ 

los valores más correctos de Elg E 2' E
3--- 

E
n* 

6.- Se resuelven las ecuaciones de transferencia de calor

par& las areas. Si es necceario, repetir todo el proceso pero - 

usando el segundo ensayo como guía y de ebte modo se obtendrán - 
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resultados satisfactorios. 

En suma, el métoco usual, requiere de la resoluci6n de va— 

rias ecuaciones por aproximaci6n sucesiva. Esto no presenta ói-- 

ficultad, pero consume tiempo y puede resultar tedioso. Tal oB — 

el caso del método de MeCabe y Smith. 

Uso de un método simplificado. 

Mucho del tiemno requerido par& hucer estos cálculos puede

ser ahorrado al reconocer que un evaporwCor de multiple efecto
41

funciona debido al efecto del calor trunsferido de la fuente por

los evaroradores en serie. Finalmente el calor es descargudo al

agua fría de un condensador, el cual recibe el calor del vapor

del último efecto, Be este modo se puede emplear el concepto de

resistencias en serie. 

7q
rat (

54) 
Rt,,i

Un camino conveniente para la evaluacil3n de los términos de

la ecuaci6n ( 54), fué desarrollado por COATES. 

Las ecuaciones clave s6n: 

q I
av

I:E ( 55) 

FCps(+ L. 7- 44) 
av

rE (
56) 

En la ecuaci6n ( 56) tLl es la temperatura del licor en el
efecto donde entra la klimentaci6n y es indiferente si es en el

primer efecto o no. El factor ' lb,, es igual a ( 1 + 0. 1 n) para el

caso de alímeñtaci6n en paralelo y se puede tomar como uno para

los demás casos. 

R tot Ue
1 —

1A (
57) 

donde U
e = 

coeficiente efectivo de transferencia de calor. 
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kv e
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J: A = A 1 ( 1 + RA2 + R
A3 + - - - ) (

59) 

El coefidiénte de transferencia de calor efectivo se obtiene

de la siguiente expresi6n: 

UO il+RA2+ RA3+--- 1+ 
U, ( 60) 

ue = ri U¿ RA2 + 

donde la. relaci6n de las areas es igual a la unidad y el término

1 + RA2 + R
A3+ 

es igual a * In,, por lo que la ecuaci6n Be

convierte en : 

1 = 1 + 1 1 - ( 61) 

Ge ( 7 U3
El cornumo de vapor de calentamiento se estima con el calor

transferido en el primer efecto. 

q = J: E - 
XLI( V1- 1) ( 62) 

1 111Y - vi 1
La ecuaci6n ( 62) dá el calor transferid* en el primer efec- 

to y ' Ll se evalúa a las condiciones existentes en el efecto - 
donde entra la alimentacidn. Habiendo obtenido ql, el consumo de

vapor se calcula facilmente: 

S 141 ( 63) 

15
La economía se obtiene entonces de: EIS. 

A continuaci6n se resolverá el mismo problema, el cula fué

resuleto por el método de McCabe y Smith. 

Los datos del problema s6n: Solucidn que se concentra de 10

a 5016 de s6lidos, la presi6n del vapor de calentamiento es de 15

psia. ( 249* F). La presi6n absoluta en el tercer efecto es de 4 - 

p1g. de Hg. correspondiente a una temperatura de ebullici6n de - 
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125* F. La alimentaci6n entra a raz6n de 55 000 lb1hr. a 70OP, el

calor específico se puede tomar como uno en todos los casos. Lo, 3

c oeficientes de transferencia de calor s6n: 550, 350 y 200 para

Drímero, segundo y tercer efecto respectivamente en el caso de - 

alimentaci6n en paralelo. Para el caso de alomentaci6n en contra

corriente estos s6n: 450, 350 y 275. Se trata de un triple efec- 

to donde los tres evaporadores tienen la misma area de transfe— 

rencia. Se pide calcular la superficie de calentamiento, el con- 

sumo de varor y la economía global, para los casos, de; a) alimen

taci6n en paralelo, y b) alimentaci6n en contracorriente. 

Analisis y soluci6n del problema. 

a) Alimentaci6n en paralelo. 

Se determina la evaporaci6n total sustituyendo valores en - 

la ecuaci6n ( 39). 

EE = 55 000
5 - o. 

44 000 lb/ hr. 2* 
0.5

Como el aumento del punto de ebullicida es despreciable, no

es necesario, el cálculo de la concentraci6n del licor. 

Se requiere que las arcas de calentamiento de los tres eva- 

poradores sean iguales, por lo que tenemos que: 

R
A2

R
A3  

1

Con la ecuaci6n ( 50) debemos estimar At
1 y se calcula tLl* 

rat + 550 , 550 = 
5. 32

at, 5TO —(I) ' 2-0-0 _(T) 

y como no hay aumento del punto de ebullici6n: 

EAt, = 249 - 125 = 124* F

I1 2 t 249 _
r = 

225. 7* F
122,9
5 .32

961. 4 BTU/ lb. 
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u---tituyt,n o, cE t¿ j en 11.. tcua— 

ci(5n ( 56), obtene-mo, el calar latente uedio. 

x = $
5000xi( 225.7- 70) + qíl*'Y = 1 127. 5 BTU/ 1b. 

av ff 000 1. 3

Después con la ecuaci3n ( 69) sf- encuentra lw relticidri de

coeficientes: 

u$ = ( j+ 1+ 1 1 + 55,0
1

0 5. 32
Ue 3 ) ( 350 U ) 

Puesto que. el coeficiente ¿ loba] para el priner eff-!cto es - 

550, el coeficiente efectivo será: 

tTe= 
550 = 103. 4 BT-,-Vhr. pi4 20F
5.32

Ahora podeírnos encontrar Ii. cuperficie total de

to requerido para el eveporador, por tuedi,) áe la sii til,ucijn a— 

propiada de las cantidaces de la ecuaci6n ( 58). 

k
av

LrE = U
e

IA tát

XaV 1 E 1127-Sx V# 000

Ve rAt 103-,YX 12,9

1 A = 3 869. 25 pié 

Y como los tres efectos tic -nen la mis.ma aree. de cal.entawi-- 

ento, el area por efecto es: 

A = 
3870 = 1 290 pié 2 / efecto. 

Si sustituimos valores en la ecuL-.cidn ( 62): 

q 1 = 44 000 1 1 127. 5 - +( 961- 4

ql= 21 408 934 BTU/ hr. 

que es el calor transferido en el pri:ner efecto. A 249* F, el ca- 
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lor latente X. del vapor de c& lentamíento es 946 BTU/ 1b. de aquí

que el consumo de vapor es: 

S = ; 21 1408 934 - 22 631 lb/ hr. 

9# 16

Léi economía global del triple efecto es: 

Economíki = ¿
IqOoo = 

1. 944 lb. evap./ lb. de vapor. 
22631

Se puede obtener una mejor estímaci6n de A>t 1 por medio de - 
las ecuaciones ( 54) y ( 57). 

R
I — 

0. 000 0024
tot VeIA 103. 1 x 3870

Par& el efecto 1: 

q 21 408 934 BTU/ hr. 

A 1 290 pi¿ 

U 550 BTU/ hr, p, é2, Y. 

Y COMO q 1 = U1 A 1 At, p de donde: 

át
1, 21 - YO6 734 — 30. 17 0F

1 U, Al 550 9 IP -90

por lo que tLl= 249 - 30. 17 = 218- 83* F- 

McCabe y Smith usando el método usual obtuvo los siguientes

valores: 

A = 1 202 píé 2 / efecto. 

S = 22 480 lb/ hr. 

Economía = 1. 96 lb. evap./ lb. de vapor

tLl 217* F. 

Este método simplificado dá valores un poco altos para el - 

area de transferencia cuknuo la alitzentaci6n es fría, pero todas

las respuestas s6n buenas comparbéios con lus obtenioas por el - 
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aétodo Usual. 

b) Alimentaci6n a contracorriente. 

En este caso, la alimentaci6n entra en el último efecto Y - 

el producto concentrado sale por el primero. 

En la ecuaci6n ( 56) tn, 125* F y IL,= 1 022 BTU/ 1b, por lo

tanto: 

55000gi( 125- 7o) + 1022

Aly 000 - 

av= 
1 091 BTU/ 1b. - 

Ahora los coeficientes de transferenciacde calor fueron es- 

timados coito: 

primer efecto 450

segundo efecto - 350

tercer efecto 275

Calculando la relaci6n U1/ Ue tenemos: 

va
1 + 

V50 3
jw + 

4"50 - . 922

ve 275

de donde obtenemos que: 

y 2,,?. 
U = 

50 = 114. 73 BTU/ hr. pié

e 3.922

sustituyendo valores en al ecuaci6n ( 58): 

ZA 
kav Ex / 02 2 x J/9 00V

rAt IMI. M x /2 -Y

A = 3 160. 85 Piél

2
Esto nos da un total de 1 053 Pié./ efecto. 

El calor transferido en el primer efecto es obtenido por - 

medio de la ecuac16n ( 62), sustituyendo ?. Ll y tLl para el áltimo
efecto. 

2
q 44 000 1 090 - -

y(
1 022

q 18 014 334 BTU/ hr. 
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El cosumo de varor de calentamiento es: 

01.V33Y = 19. 043 lb/ hr. 
J/ C

por lo que la economía será: 

Economía = # JI000 — 2. 31 lb. evap./ lb. de vapor. 

1 IqVI3

Para una mejor estimación de till
1

t 249 - 
1801,1339 = 2110p

Ll 4/ 50 X 106,12

Por el método de McCabe y Smith se obtuvieron los siguíen— 

tes resultados: 

A = 1 151 pié
2 /

efecto. 

S = 19 150 lb/ hr. 

Economía = 2. 30

tli 2140F

Por lo que podemos comprobar que los resultados checan nue- 

vamente con los obtenidos con el método usual. 

Este método simplificado, no intenta mostrar el funcionami- 

ento comparbtívo de alimentación en paralelo y alimentación en - 

contracorriente, sino que solo muestra el método de cálCU10- 

Se han trabajado muchos problemas con este método y se han

obtenido resultados, qtke al checarlos, resultan satisfactorior— 

Para alimentación moderadamente caliente ( caso más Comán) - 

los resultados difieren de los obtenidos por el método usual en

un 2%. El máximo error encontrado en todos los casos estudiados

ha sido de 7%. 

Nomenclatura usada en este método. 

A = area de transferencia. pié! 

APE) = sunento del punto de ebullición. * F. 

Cp= calor específico. BTU/ 1b. I>F. 

E = velocidad de evaporación. lb/ hr. 

F = velocidad de alimentación. lb/ hr. 
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a = námero de efectos. 

Iq f = fracción en peso óel soluto en la alimentución. 

N = fraccidn en peso del soluto en el producto. 
p

F = velocidad del producto. lb/ hr. 

q = transferencia de calor. BTU/ hr. 

a = resistencia total, definida por la ecuaci6n ( 57) 

S = consumo de vapor de calentamiento. lb/ hr. 

t = temperatura. 0 F. 

U = coeficiente global de transferencia de calor. BTU/ hr. 

pié 2, F. 

At = diferenci& de temperatura. * Y. 

calor latente. BTU/ 1b. 

suma de. 

Subindices: 

1, 2, 3 = efecto námero. 

f = de la alimentaci6n. 

L = del licor. 

5 = del vapor de calentamiento. 

V = del vapor producido. 
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6.- FORMAS DE ALIMENTACION EN LOS REHERVIDORES

DE TERMOSIFON. 

Algunas de las vuriables que se usarán sdn las siguientes: 

G = es el total de los fondos o sea el líquido que baja del

primer plato de l& torre de destilación. 

B = s6n los fondos netos. 

F = es li alimentación al rehervidor. 

L = es el líquido que no se vaporiz& y que sale tembién del

rehervidor, en compahia del vapor. 

V = es el vapor que proviene del rehervidor. 

En general, existen tres formas principales de alimentación

a los rehervidores de termosifón, estas sdn: 

a) Recirculaci6n de los fondos netos. 

b) Circulaci6n de los fondos totales. 

c) Recirculaci6n de fondos mixtos. 

a) Recirculaci6n de los fondos netos. 

Hay dos arreglos posibles pura este tipo de alimentación, - 

los cuales se muestran en las figuras 9 y 10. 

boRom iraY7- 14
in

L Aer

RES

Figura 9.- Arreglo sin mampuras. 
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6ottom fraS—"-- Ei
IVIVIV

JLMM
Figura 10.- Arreglo con mamparas. 

Las ventajas @le este tipo de alimentación s6n; principalmen

te, la simplicidad ya que no requiere de plato colector. 

Estos arreglos s6n los más simples, en los sisteimas de al¡- 

mentaci6n de rehervidores de termosíf6n y s6n particularmente - 

ventajosos para torres pequeñas. Este tipo de alimentaci6n no - 

requiere de DlatO colector cuando se unen con torres empacadas o

de platos con escurrideras. 

También tiene ciertas desventajas, entre las que se pueden

mencionar: el tipo que se usa con mampara le resta simplicidad, 

es malo cuando hay ensuciamiente térmíco, se sacrifica un plato

te6rico, el tipo sin mampara puede variar la cabeza estética y - 

es el que tiene la más baja diferencia de temperatura. 

Se sacrifica un plato teórico puesto que el vapor que sale

de! rehervidor no está en equilibrio con el líquido de los fon— 

dos, sin¡ que está en equilibrio con el líquido que sale del re - 

hervidor, el cual está más pesado que los fonclos netos. 

Los rehervidores de term* 5if6n requieren de un cierto nivel

de líquido en la torre para mantener la recírculación através - 

del equipo. El gasto de alimentación depende de la diferencia de
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la cabeza estátíca de! liquido en la torre y la cabeza estátior- 

efectiva del fluido líquido -vapor en el rehervidor. 

La alimentación es aquella para la cual la diferencia entre

las cabezas estátícas es igual a la suma de las caídas de presí- 

6n en el sistema, por lo que las fluctuaciones en el nivel de! - 

líquid.9 P -e la torre causa serias variaciones en la alímentación

del rehervidor. Dism-inuyendo el nivel del líquido, reducirá fu— 

ertemente el gasto de alimentación, mientras que el aumente de! 

nivel de la torre provoca que se inunde el rehervidor. 

Es conveniente asegurar una cabeza estática constante en el

líquido de la torre, lo cual se puede lograr poniendo una mampa- 

ra, como se ve en la figura 10. 

b) Circulacidu de los f,)ndos totales. 

Se le conoce también como alimentación de un sola paso. La

alimentación es sustraida del primer plato como lo muestra la - 

fiEura 11, siendo la figura 12 una derivación de la primera. 

botiom irag

LC - 1 _ AL

LMMIM

mI,- -
2

a

Figura 11.- Arregla con escurridera positíva. 

Enure las ventajas de este tipo de alimentaci6n, pueden men

cionarse: es recomendable cuando hay ensuciamiento de tipo poli - 

mero, tiene grandes diferencias de temperatura y los arreglos - 
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in- ernos s6n simples. 

Entre las desventajas Podeff1,05 mencionar las siguientes: es- 

te tipo de alimentaci6n está limitRó* a operaciones de un solo - 

paso, también está limitado a relaciones V/ L = 3/ 7 y el es nece- 

sario el plato colector si no hay escurrideras. En el caso donde

las especificaciones del producto de los fondos netos sean muy - 

estrictos, es conveniente seleccionar un escurridero positivo - 

figura 11) para forzar a los fondos totales a pasar através del

rehervidor 

Figura 12.- Arreglo con sello de líquido. 

En el tipo que presenta un sello de líquido, como se ve en

la figura 129 se diseña para permitir una operaci6n con una con- 

dici6n grande de ensucia2iento y donde las variaciones de la tQ- 

rre o las dificultades de arranque pueden causar un sobreflujo, 

que en este caso diluirían los fondos netos, con fondos menos - 

pesados. 

c) Alimertaci6n de los fondos mixtos. 

Estas formas de alímentaci6n se ilustran en las figuras 13

y 14, s6n sibtemas recirculantes y se usan como alimentaci6n una

mezcla de fondos totales y fondos netos. 



72 - 

Este tiro de alimentaci6n es razonablemente satisfactorio - 

en los servicios donde se presenta un grán ensuciamiente y no - 

está limitado a relaciones de vaporizaci6n bajas cuando se utili

za un rehervidor de termosif6n, de tal forma que es el tipo más

usado de los que se han mencionado. 

Figura 13.- Arreglo con mampara horizontal. 

En muchos casos el porciento de vaporizaci6n de la allmen— 

taci6n de los fondos mixtos es menor que la de un solo paso, de

tal manera que el flujo de líquido mayor, causa una grán turbu— 

lene¡& la cual au -menta la acci4n de lavado sobre los tubos y con

secuentemente reduce la capa de ensuciamiente. 

Figura 14.- Arreglo con ¡ zampara vertical. 
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La mayor complejidad de este sistema, es el arreglo que se

hace con las mamparas, como se ve en las figuras. 

Entre las ventajas pocemos mencionar que: es muy recomenda- 

ble en les servicios donde ha.y grán ensucíamiento y además es el

sistema más flexible. 

Las desventajas podrian ser: el sistema es complejo, de mam

para en la columna, necesita plato colector cuando no hay escu— 

rrídera y tiene una diferencia de temperatura ligeramente infe— 
rior que el tipo de los fondos netos. 

Flujo de recirculaci6n. 

Termosif6n significa un movimiento debido a la diferencia - 

de densidades en la pierna fría y en la pierna caliente de un ~ 

sistema circulante. El arreglo del flujo entre el fraccionador y

el rehervidor, se muestra en la figura 15. 

AZ

L____ 

0

U

J If a d05

fa

Ovelde hlguidO
J

0. 1 calor sensihle. 

Figura 15.- Arreglo del sistema de flujo. 

El líquido fluye dé la reserva de la torre atravée de la - 
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tuberia de alimentación, hasta la base del rehervidor, donde se

distribuye uniformemente en todos los tubos. La tuberia incluye

valvulas y otras restricciones de flujo. 

En la parte baja de los tubos, el líquido se encuentra por

debajo de su temperatura de ebullición, debido a los efectos de

presión hidrostática y el calor perdido en las lincas de flujo. 

Al alcanzar la temperatura de ebullición, comienza a vaporizarse

y se establece un régimen de flujo a dos fases, el cual hace más

complejo el balance de presiones entre las piernas fría y cali— 

ente. 

Sdn varios los tipos de flujo a dos fases, aunque en los - 

rehervidores, en la mayoría de ellos, predomina el flujo " elug"- 

La transformación de burbujas de vapor el slugs o " pistones", de

gás es rapida una vez que empieza la ebullición. Los sluge de - 

gás se aceleran más rapido que los de líquido y crean un resba— 

lamiento entre las fases. Los efectos de gravedad causan que al- 

go de líquido caiga, dando como resultado un flujo fluctuante y

con efectos de caida de presión. 

Medios de calentamiento para los rehervidores de termos¡--- 

f6n. 

El medio de calentamiento más usado el los procesos quími— 

cos, es el vapor de agua, aunque esto no es totalmente estricto, 

ya que pueden usarse: 

Agua caliente. 

Condensados a altas temperaturas. 

Medios de transferencia de calor patentados. 

Gases de combustión. 

Todos los tipos de rehervidores tienen una serie de venta— 

jas y desventajas, las cuales se deben tomar en cuenta para la - 

selección de un retiervidor para. un caso específico. Los aspectos

que se deben tomar en cuenta s6n: 
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I.—Miníma area posible de transferencia de calor. 

2.- Limitaciones de espacio y los requerimentos de tuberia

para las interconexiones del equipz. 

3.- Que tenga facilidad de manteniiaiente 

4.- Ticapo de residencia admisible del fluido. 

5.- Estabilidad de la operací6n. 

6.- Enriquecimiento de los vapores para el caso de vapor¡-- 

zaci6n de una mezcla de multicomponentes. 

Sin embargo, la selecci6n depende, en una grán parte del

criterio y experiencia del dieeflador; ya que puede suceder que

un servicio dado de vaporizaci6n, pueda ser cubierto por varios

tipos de rehervidares. 

Rehervidores de Term* eífó* Verticales. 

Este tipo de rehervidores s6n los más baratos, fáciles de - 

limpiar, de soportar y además edn los más compactos. Los termosí

fones se miran con escepticismo basado en experiencias desafor— 

tunadas, debidas a malas aplicaciones y disehos no apropiados. 

Los termosifones s6n generalinente colgados de la torre, por

lo que es minimizan los cimientos, estructuras y requerímentos - 

de arca. La mayoría de las veces se usan tubos de 8 piés de lon- 

gitud, aunque también los hay de 16 piés. Los termosifones verti

cales utílizan una descarga de fluido muy corta, la cual se co— 

necta directamente al carrete superior de la torre, esto diami— 

nuye la caida de presi6n y el costp de la tubería. 

Se debe evitar el empleo de rehervidores de termosifón don- 

de se trabaje con fluidos viscosos, altos pDreentajes de vapor¡- 

zacádn, bajos flujos de proceso y cuando fluctua el nivel de lí- 

quido dentro de la torre. 
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7-- METOLO DE JAMES R. FAIR. 

Este es un mátoco para diseñar rehervidores de termosif6a - 

verticalci3 está basado en correlacioncis semiempíricas obtenidas

de datos experimentales. 

Superficie de transferencia de calor prelimizar. 

Después que se ha seleccionaáo el tipo de rehervidor, así - 

como también el medio de calentamiento, es necesaria una estima- 

ci6n preliminar del coeficiente global de transferencia de calor, 

en la siguiente forma: 

r = r + rf,+ 
r + rfh+ 

r ( 64) 
p w h

donde: r = resistencia del líquido de proceso. 
p k

r

fp = 
resistencia del ensuciamiento del lado de los tubos. 

r = resistencia de la pared del tubo. 
w

rfh = 
resistencia del ensuciamiento del lado de la coraza. 

rh' 
resistencia del medio de calentamiento. 

Esta ecuaci6n puede ser rearreglada y acortada, para el di - 

sedo preliminar si hacemos lo siguiente: 

rl= r + r

p p p

r'= r + r + rhh w fh

por lo que finalmente nos queda: 

u
1 ( 65) 

y., + ri, 

Los datos de estas resistencias, basados en datos de opera- 

cidn, están dados en la tabla " Al'. Con estos valores de resisten

cia se calcula la superficie de transferencia de calor prelimi— 

nar, por medio de la ecuaci6n conocida de transferencia de ce--- 

lor. 
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A - 
U At

66) 

donde A es el area de transferencia Y U es el coeficiente global
de transferencia de calor, refiriendose el area a la superficie

interna de los tubos- 

Caida de presi6n en la pierna de entrada. 

Tomando como referencia la figura 15, podemos establecer el

balance de energía entre los puntos A y B. el cual nos queda de

la siguiente manera: 

p + f. 1- dz + Pl
VL dV + PL -1— dW dF ( 67) 

e L 9C 9C L -% 

donde: P = presi6n. lb/ Pi¿ 

z = altura. piéS. 

VL = 
velucidad del líquido. piés/ B* 9- 

W = trabajo hecho por el sistema. piés de líquido. 

F

5 = 

pérdidas por fricci6n. Pié. lb. fuerza/ lb. masa. 

los demás términos están en libra -pié -segundo. 
Los cambios de - 

velocidad del líquido sdn consióerados en el término de efectos
de pérdidas por fricci6n, entonces dV.= 0. Las perdidas por frio, 

ci6n Be evaluan con la ecuaci6n de Fanning. 
2 JL7

dF « 
VL 1- ( 68) 

2 9c DÁe

donde: factor de fricci3n de Fanning. 

D
o= 

diámetro interno de entrada. 

Integrando la ecuaci6n ( 67) Y sustituyendo la ecuaci6n ( b8) 

en la ( 67) ya integrada, nos queda: 

v,' ( 69) 
AP = = P, -L- AZ p, 9 aw

e Pr PA' 1 se 1-1 1, - * e 9. Díe

Esta ecuací6n es la básica en el diseño de la pierna de en- 
trada, en la cualAW a es diferente

de cero unicamente en rehervi
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dores de circulacidn forzada. 

Caida de presi.In en la pierna de salida. 

Se sigue toinando como referencia la figura 15, el bslance - 

es entre los puntos B y A, donde se aplica nuevamente la ecuaci- 

6n ( 67), pero en este caso dVL es diferente de cero y dWs= 0, y

entonces las propiedades físicas se refieren a la mezcla vapor— 

líquido. 

La ecuaci6n queda de la siguiente forma: 

p ' ft Y dY dF ( 70) 
A B _ qc df df dffx- 4 1 ---, 1 k - j

Gaheza esfctíica Aceleracido oéyd'ída AY74k5 por

Puesto que las propiedades de las dos fases varían a lo lar

go del rehervidor, la ecuaci6n ( 70) no se puede integrar tan fa- 

cilmente como en el caso de la ecuaci6n ( 67). Lo6 términos de la

ecuaci6n ( 70) se consideran por separado, en la forma siguiente: 

Cábeza estática perdida.- Con referencia a la figura 15, el

efecto de la cabeza estática entre las elevaciones e y D gobier- 

nan la circulacidn. En la pierna de salida, la densidad varía - 

con la vaporizaci<Sn, por lo que nos queda: 

ÁP 9 J CIZ
est ge sIf

y tampoco puede ser integrada directamente. La densidad en las - 

dos fases está dada por: 

f = X- RV + f- RI, ( 72) 
df V L

donde R
L (

1 - RV) 9 es la fracci6n volumétrica del líquido en - 
cualquier punto a lo largo del tubo del rehervi¿or. Este valor - 

de RL se evalub en la fleura 16. 
Por los efectos de reFbtilLimiento entre fa -¡es, RL no es
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una funci6n unicamente de la fracci6n en peso de vapor. Para co- 

rrelacioner R L así como otras propiedades, es conveniente intro- 

ducir el parámetro X el cual está definido como: 
tt, 5 03

A
xtt = '(- 

y  L (

73) 
pL ) ( _ WV

donde el subindice lltt" se refiero al flujo turbulento -turbulen- 

to. Este parámetro representa el cosiente de las energías ciné— 

ticas del líquido y el vapor. 

Es necesario definir también el parámetro OWII, el cual es - 

el siguiente: 

4y — í AL —  xtt ( 74) 
1 WL W-9

V Q71
Para casos donde hay un cambio significante áe presi6n atra

vés del tubo del rehervidor, " Y" no es una constante, sin embar- 

go se puede asumir un valor promedio constante. 

Aceleraci6n perdida.- Conforme la vaporizaci6n se va llevan

de a cabo, hay un cambio de la energía de la presi6n_#_stática a

momentmit de la mezcla. El término de la acelera ; ww_' de

la ecuaci6n ( 70) es: 

dV ( 75) df Vdf df  ISTe ( Va., - VL
1 .

1ace e ", 
ef - l

Como es en el caso mas usual, el líquido y el vapor no flu- 

yen, por los tubos del rehervidor con la misma velocidad, debido

a esto, es necesario separar los factores de cada fase en la ecu

aci6n ( 75). 

52 2 . 2
r

APace 9c

L '_ + az i __ (
76) 

RvRL. 

L
AP (

5T + t - (

77) 
ace gC p Rv

L RI. A
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Si el término que está dentro del Darentesis rectangular de

la ecuaci6n ( 77) es designado por " y", nos queda-. 

2
Ir

ace 9C

donde 11* 111 se evalua con los valores de salida del rehervidor o - 

sean: x,. RIj9 RV, 

Pérdidas por fricci6n.- El término de pérdidas por friccidn

puede ser extenáído, para incluir la trayectoria entera BCDA de

la mencionada figura 15. 

APr = -AP
F, B- C - APF, C- D - APF, D- A (

79) 

Considerando la longitud C - D, el término de pérdicas por - 

fricci6n es: 

AP 4d; Gdf Vir A
F, C - D 29C Di, j

AP 164 SllfdpF, C—D 259C Di't

80) 

donde f es el factor de friccídn para las dos fases y es una - df

funcí6n compleja del tipo de flujo y cantidades relativas de ca- 
da fase. Si el fluido fuera todo líquido, el término de pérdidas

por fricci6n estaría dado por la ecuaci6n: 

Ap
61. VL

S'« a ( 82) F, L 2ge o., jy

Si la ecuaci6n ( 81) se divide entre la ( 82), se obtiene lo

que se conoce como el parámetro de Lockhart y Martínelli: 

APF' C- C' Sqpdp Vjf L (
83) 

APr, L J')If VL L
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el cual está referido al flujo de tipo turbulento -turbulento y - 

este se puede evaluar con la figura 17. 

TABLA " A". RESISTENCIAS PARA EL DISEÑO PRELIMIPAR. 

Por el lado del medio de calentamiento rl Limpio Servicio

p

Vapor de agua que se condensa. 0. 0005 0. 0010

Enfriamiento de agua caliente. 0. 0025 0. 0045

Enfriamiento de aceite caliente. o. 0080 0. 0100

Gases de combusti6n. 

Por el lado del medio por vaporizar rl

Hidrocarburos de C 2 a C4* 
0. 0030 0. 0040

Gasolinas y naftas. 0. 0050 0. u06O

Aromáticos. 0. 0030 0. 0040

Alcoholes de C 2 a C 7* 
0. 0030 0. 0040

Hidrocarburos clorados. 0. 0040 0. 0070

Agua ( presi6n atmosférica). 0. 0015 0. 0025

y Para este tipo de rehervidores se debe estimar el arca en

base al flux de calor. 

Zona de radiaci6n q/ A 10 000 BTU/ hr. pié 2, F. 

Zona de conveccídn q/ A 3 500 BTU/ hr. pié 2. P. 

Los términos de la ecuaci6n ( 79), referentes a lbs longitu- 

des B - C y D -A, de la figura 15, se manejan convencionalmente. La

expresi6n resultante para el término de pérdidas por fricci6n - 

para la pierna de salida es la siguiente: 

dI
2p , 0. LE ( 84) 

ALB - C ) + aLAL 5 a

L t. Los

donde: 

2

Ap VL L sit los tubos. ( 85) 

bL JL 2 9C DI,4



82- 

2
ap '¿ f Lf w f , * a la salida. ( 86) 
AL - os. £)¿5

Balaace de presi6n.- Para condicioxes del estado estaciona- 

rio, la círculacida está gobernada por la siguiente igualdad: 

AP P - P AP ( 87) 
B k

Sustituyendo los yaIores de las ecuaciones ( 69), ( 70), ( 71) 

78) y ( 84), se obtiene la ecuación primaria de diseiSo. ' 

2
fL, e V e ., L L E e

z Isw - íjf¿7. 
i, 9c C ID 1 g, S 9 ge 0!¿,e qC S -C

2 2 2j
2

2y VLIsfí. Ois LE5
4- L

V¿ V¿ 
g ' F- +

sq
C X> 9c (55 1 ( 88) 

Esta ecuacidn es compltamente rigurosa y es conveniente, - 

para la integraci6n paso a paso, através de los tubos del reher- 

vidor desde el punto B a D. 

Una solucida aproximada para la ecuaci6n ( 88), se puede ob- 

tener tomando valores jaédios efectivos de
02, 

P y V , en toda
9

df 1, 

la longitud C - D, integrando la ecuaci6n ( 88) y multiplicandola - 

por gft , se obtiene: 

p
w

L E
z

4TI + 
f_ g, a, + 
1 C - D L 2 D¿, df C - D 7El

2 V2 — 

2

41 Vi C fL « L ¡ L L, 02T'áLC_Olo J41 o. + 4fi—s Vi., s PL < LEs (
89) 

D4t 2 o¿,¡ 

donde- V 2 ' ( QV/ a ) 
2 (

OV= gasto volumétrico pié3/ seg.) ( 90) 
L, e e

y 2 = ( QYla
2 ( 91) 

L ' 1 T, t
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V 2 QV ( l - Wa 2 ( 92) 
L,? T, t

V 2 QV Ol - x )/& ( 93) 
L, s s 8

G 2 = W 2 a
2

T ;/ a

Sustituyendo las ocuacíones ( 90), ( 91), ( 92), ( 93) y ( 94) en la

ecuaci6n ( 89) y multiplicando por P-, sustituyendo también el
L

término QV 2. P2 . w2 : 

L T

2 2

P y2 Ir SW
2fL,e W; L Ee. 2fL Wr ALa- c

L L df L a2 D 2 ¿ 
e ¿, e

2 L
W2(

1 - 
2 72 2 2

x) 1 ALC -0 ' LES WTT + 21,s W-r( I- Xs) 0' + 
2 2 2

a, a D- ajt 0¿'¿ S z,5

Si la ocuaci6n ( 95) es multiplica por el arca de la tubería

al cuadrado y se saca W 2 como factor comán: 
T

2 2 2fL,e LEe ( ae f- g a (- P- J', ) '&z - f Pw w 2f
L L df 1 T L

2

1 _ )
2 Uc-p + 

2
2 LES ae ( 96) fI.,o (

1 - xo ( 115.—) D.4s < * 
1 ( 

a_s

Despejando W2 de la ocuaci6n ( 96), se obtiene: 
T

2 2 '
az - f Aw 2fi.,e LEe

efw T L L d L D¿,e + 
2f, 

e) 

02

2 _
Lc- o ( 1 - x 2( ae_ , L15 +

y
Lle 2 fL,5 5) — . - 

Di, t D41 ( 

donde: 
JP = 

densidad promedio efectiva de las dos fases. 
d f



84- 

02= 

parámetro de caida de presi6n nedia efectiva ( dos fa— 

ses/ fase líquida) a ln v¿porizaci&n m^ dib efectiva. 

ae / a,, t= 
cosíente de arcas transversales de flujo. ( tubería de - 

entrada entrada/ total de los tubos). 

a e / a a = cosiente de areas de flujo transversales. ( tUberío de - 

entrada/ tubería de salida). 

Esta ecuacidn es suficiente, en la mayoría de los casop, - 

para propositos de diseño, excepto para cuando hay cambio signi- 

ficativo en la denbidad del vapor en los tuúos. 

las ecuaciones ( 88) Y ( 97) s6n las ecuaciones de diseño pa— 

ra establecer el flujo de recirculaci6n. La ecu, cidn ( 97) es

conveniente para integraciones paso por paso, con valores- de x, 

R 1, 1, J y O variando a lo lar,_ -o del tubo. 
df

Esta ecuaci6n también puede ser utilizada parzk el método - 

corto, dependiendo de la propia selecci6n de los valores medios

efectivos. Si no se tienen a la mano datos específicos, se reco- 

mienda j! l uso de los datos de la tabla " Bll. 

TABLA Bn. VALORES. P; RA EL KETODO CORTO DE RECIRCUTACION. 

Valor Definici6n Cálculo

RL RL, basado en la tercera parte de la va- 

porizaci6n de salida. 

dos terceras partes de la vaporizaci6n
2X

de salida. 3

J1d f1 densidad de las dos fases basada en R L Ecuacído -72

02
parámetro de caida de presi6n, basado F,lora 17

en 2/ 3 de la vaporízací6n de salida.. Ivara
k= 2X

3

AL
C - D

longitud del tubo en la cual ocurre la

vaporizaci6n. 

AZ distancia vertical en la cual ocurre el

flujo a dos feses. 
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Transferencia de calor. 

Par¿ los cálcul,)i5 de tran:-fei:-ericia de calor, es convenien— 

te considierar dos zonas en el tubo del rehervidor. La primera - 

er,i de calentamiento sensible, que corresponde a la longitud - 

B - C de la fi,,ura 15, el líquido se lleva a su temperatura de e— 

bullici6n por medio de transferencia de calor por convecci6n. - 

Los cálculos para esta zona son sencillos una vez que se ha es— 

tablecido el flujo de recírculaci6ng la otra zona corresponde a

la longitud C - D y es la zona de vanorízaci6n, la transferencia - 

de calor ocurre por los mismos mecanismos de convecci6n a las - 

dos fases y por ebullicidn nueleada. 

Zona de calentamiento sensible.- El liquido que entra a los

tubos, pierde presi6n total y gana temperatura en esta. zona, lo

cual está señalado en la figura 21 y se representa por la sigui- 

ente ecu ci<Sn. 

t - t
MIAL (

P

B- AP/ U

Cionúe t y P se refieren l oixe-. entra a los tubos. 
13 B

0 ¿

Corel
Ve$ 16

D
W

CCaL ten ¡a - 
Mien

Semible

X. Zona de Y<Lporiiacion 1 Calenia- 
1 - 1 Mieptio- 

0w, 1 sensible

Aresldr'* 

I -I

I- cto de l t l resi(St-, y - te!,,ipe.rF..turi, en un reher— 
v i r . 

Lr 0_ qrvL Cie d,! w;,,,.)I. s e E proxiuior ' 1L., sigui- 



ente e-.ciAilcidn: 

t - t
1, 1 (

r - P. ( 99) 
A ir--)Jsai. 

31 t..= t., no hay pérCidk,s de crilor en el trayecto ¿ e lL, to

rre al rehervidor, entonces las ecuaciones ( 98) y ( 99) se rueden

resolver simultancamente, rearreglandolns dan: 

Pe - P W 1,6 P) saí. ( 100) 

Po~ PA tt /A L + 

AP/ AL
Que es la fraccidn de la cabeza estática que se puede obte- 

ner entre los dos puntos A y B, que representk-n lb zona de calejj

tamiento sensible, 

ii se desprecii lb fricci6n en la zona de calentaaílento sen

sible y si el nivel del líquido en la torre a la altara del es— 

pejo superior ñel rehervidorp le ecuaci6n ( 100) nos de lb. frac— 

ci-Jn de la, longitud del tubo para el calentamiento sensible. 

Los términos de la ecuaci<Sn ( 100) se evaluan de la siguíen- 

te manera: 

El valor de la presi6n de entrada en los tubos es: 

P A - Z 13), PL + , _ A A Fe ( 101) 
B iqjl 9C A / IN

la pendiente de la curva de presi6n de vapor ( ht/&P) 
sut, 

Se

puede estimar de tablas termodinámicas. El térmono ( At/ AL) Ge - 

obtiene de un balance de calor: 

at 5
t# 

DIt N hc ( t w - ti.) 102) 
AL 3 600 Wr Ci. 

donde el coeficiente de transferencie de calor hCP

se ci.lcula - 

mediante la ecuací6n de Dittus- Boelter para calertamiento: 
0. 41

h 0. 023
ki, D4i ¿13 600 C

kL

L (
193) 

IUL



32 - 

donde: C = capacidad calorífica. 

k = conductividad térmica. 

Y por áltimo el término - 4P/ AL se calcula con la ecuací— 

6n: 

AP = fL 9 + árs- c
U 11VI 9c AL

104) 

El segundo término del lado derecho, normalmente se despre- 

Cia. 

A presiones de operaci6n altas, la pendiente de la curva de

Dresi6n de vapor ( ht/ AP) 
sat' 

es pequeña y no tiene influencia en

la ecuaci6n ( 100) y la mayoría de la longitud del tubo se uti— 

liza para vaporizacidiá. En cambio, cuando se opera en vacío, una

parte significativa de la longitud del tubo se utiliza para ca— 

lentamiento sensible. 

Transferencia de calor por convecci6n en las dos fases— - 

Como en el caso de la caída de presión, la transferencia de ca— 

lor a mezclas vapor -líquido, es mayor que para cualquier fase - 

fluyendo sola. 

La siguiente ecuaci6n se puede aplicar a la vaporización de

alcoholes, hidrocarburos y sistemas aire -agua. 

AÉL = 3. 5 ( 105) 
hc ( XIta

La ecuación ( 105) está basada en estudios de ebullición en

termosifones verticales y se aplica cuando la ecuación ( 103) se

utiliza para el cálculo de h
C . 

Esta ecuación no debe emplearse - 

cuando el régimen de flujo es disperso. 

Ebullición nueleada.- Abajo del punto del máximo flujo de

calor, los coeficientes de pelicula se pueden correlacionar con

las siguientes ecuaciones: 

Q/ A = a ( tW_ tL ) 
n (

106) 
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h
vap = 

m ( t
w - t L )

n- 1 (
107) 

donde , m" y ' In" s6n constantes y carbcteri.-tierz. óel material a

ser vaporizado, el sistema de presi6n y la naturaleza de la su— 

perficie de transferencia de calor. 

En la. referencia 3 se encuentra una tabla, bastante com— 

pleta, esta tabla sirve para establecer los coeficientes de ebu- 

llici6n nucleada con las siguientes bases: 

1.- Las mezclas tienen los coeficientes intermedios a los - 

que corresponden a los materiales puros. 

2. Los coeficientes para los materiales que faltan, se es- 

timan relativos a los datos que hay en la tabla. 

3.- las variaciones de las condiciones de superficie y de - 

sistemas de presidn, se deben tomar en consideracidn, 

la diferencia crítica de temperatura. se obtiene de una mo— 

dificaci6n de la ecuacígn ( 106): 

In

t - t ) 
1 -- R—)'*' ( 108) 

w 11 max M A
a

Coeficiente de pelicula combinado— Para cualquier punto en

la zona de vaporizacidn, se puede postular que la transferencia

de calor se compone de contribuciones de las dos formas de trano

ferencia: 

h
vap

h
0 + p hdf ( 109) 

Las constantes empíricas 11CLI, y nfiY' se obtienen de datos ex- 

perimentales. Para rehervidores de termosif6n verticales, la - 

transferencia de calor por convecci6n, usualmente predomina y es

conveniente asignar fi= 1. 0

En los primeros pasos de la ebullíci6n ( flujo de burbuja) - 

tX" tiene valores como mínimo la un¡(. Iíd. En el flujo &Eula.r, so- 

lo ocarre ti-t neferencia por conveccidr y ot= 0

La La figura 20 presenta vi -lores de ' 11« II convenientes pi,rkd pro- 
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p6sitos de diseño. Para el método corto se usa la siguiente ecu- 

acidn: 

5(- = 0115 + o< 1 ( 110) 
2

donde « se evalua a las condiciones de salida y CLI se evalua al

401pl de la vaporizaci6n oe salida. 

Finalmente, el coeficiente se calcula como un promedio de - 

las longitudes: 

AL& -c hc + ALc- p hy
L

El parámetro para. las figuras se calcula con la ecua— 

ci6n ( 74) 

Ejemplo 10.- Se desea diseñar un rehervidor de termosif6n - 

para un fraccionador que separa ciclohexano como producto de los

fondos. Las condiciones en el fondo de la torre s6n: 16. 5 psia. 

y 182* F. Se deben producir un total de 13 700 lb/ hr. de vapor. 

Los datos físicos del ciclohexano s6n: 

P-= 45. 0 lb/ PiI6 
L

PV = 0. 20 lb/ pii 

OOL= 
0. 97 lb/ hr. pi6. 

Q,V= 0. 0208 10/ hr. pii. 

C I = 0. 45 BTU/ lb.* F

kL= 0.. 086 BTU/ hr. pA OF

154 BTU/ lb. 

3
T= 1. 24 x 10 lb/ pi6- 

At/ AP)
s= 

3. 6 OF/ psi. y = 0. 098

Analisis y soluci6n del problema. 

Diseño preliminar— El rehervidor constara de tubos de una

pulgada 12 F.VG de 8 piés de longitud. Como medio de calentamien-t

to se usa vapor saturado de 50 psig. Los tubos sdn de acero. 

De la tabla " A" se obtienen los valores áe r y r1 para su - 
h

poner el coeficiente global de transferencia de calor U. 
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9 = 
I I — = 

286 BTU/ hr. pii 2 OF. 
q + r,' 0,0005. + 0-.00" 

por lo que podemos suponer u* coeficiente de 300. con el que po- 

domes calcular el area de transferencia para una diferencia de - 

temperatura de 45* F. 

A = Q - = 2 10'7 Soo — 
157 pii? 

U At 300 X R5

Para los datos de la tuberia del rehervidor, tenemos: 

Di = 0. 065 pié. 

41

area de transferencia por pié de tubo = 0. 2048 pié ./ pié. 

area de flujo: a = 0. 00334- Pié! 

P14112
pi 6 20. 2048 x 8, P"' 1. 63 ./ tubo. 

pie, 

Número de tubos = 
1 pie¿ = 

97 tubos. 
1. 6 3 P _io- ` 

Iá0

círculaci6a.- La linca de entr ada consiste en 100 piés equi

valentes de tubería estandar de 6 p1g. La linea de salida consis

te en 50 piés equivalentes de tubería estandar de 10 p1g. No haY

restricciones especiales de flujo en la linea de. entrada. 

Para la primera prueba se supone un 15% de vaporizaci6n, - 

esto da una circulaci6n total de 91 300 lb/ hr. o 25. 4 lb/ seg. 

Para esta circulacidn E30 aplican los siguientes valores- 

C, - 
161 BTU/ hr. pié 2, F. 

f 0. 0045

f 0. 0065

f 0. 0045

Se supone que el nivel del líquido en la torre se mantiene

a la altura del espejo superior del rehervidor. Despreciando la
fricci6n en la linea de entrada, la longitud del tubo usaca para

el calentamiento sensible se calcula con la ecuac16n ( 100). 
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T, o; 3 tArmino: ou t-:: tb ecuacj-6n s,5n: 

Tor medi.-) de la ecu; cidn ( 102), suponiendo ( t
W— tL) = 30OP: 

at 3*' 9XC. 005X? 7"( / f/ X-30 2. 32 ' OF/ pig. 
1—L = 36COX25.1X0.45' 

For ¡uedio de lE, ecuaci3n ( 104) y despreciando el segundo - 

término de la derecha: 

Ap = qSx I = 
0. 312 Psi/ Pié- 

AL 11,y

Por lo que sustituyenúo en la ecuación ( 100) nos queda: 

PO - p 3. 0 — 
0. 326

pí, - PA 2* 32 
4,1. 1C

0. 312
De donde la longitud del tubo del rehervidor que se u--8 pa- 

ra el calentamiento sezi£,ible es: 

LB- C 0. 326 x 8 = 2. 6 pigs. 

y la porción que sirve para la vaporización es: 

AT, 
C- D 

8 - 2. 6 = 5. 4 pigs. 

De las figuras 16, 17 y para y= 0. 098 se obtienen los si- 

guientes valores: 

R - pdf
0. 05 0. 26 - 11. 84

25 - 

0. 15 0. 16 40 7. 37 10. 33

orde: Y R y, R y
isf L L y V

z i, 
RVV
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La circulaci6n se calcule sustituyendo los ví-jli)res ¿¡e la e- 

cuaci6n ( 97). 
2

w 2 . 45, ( 32. 2) ( 0. 181) 2 ( 45 - 11. 84) ( 5. 4) 0-00q
336

T

2, 
2 / 

0. 0090- 45) 
so + 10. 33 - 16

k
21

0. 8555

w 2 8500. 2,q
rz.79. 9

T 12. S008

w T 26- 0, 1b/ seg. que se puede considerar un valor relativa– 

mente cercano al valor supuesto de 25. 4 lb/ seg. 

Transferencia de calor— Se deban obtener los siguientes - 

valores: Con la ecuaci&n ( 103) - 0.9 0.q

k = 0. 023
300X0-065960.25 — &# SXa97

e 0. 97 0. 086, 

h
0 = 

160 BTU/ hr. pié 2, F. 

De la figura 181 para una vaporizaci6n del 409L de la vapori. 

zación de salida, es decir: x = 0. 4 xa= 0. 4 ( 0. 15) = 0. 060, se – 

lee el valor siguiente: 

ha . 3. 2

por lo que el coeficiente en las dos fases es: 

hdf= 3. 2 ( 160) = 512 BTU/ hr. pii 2OF. 

Con lá figura 19, para x = 0, 0609 se encuentra el valor del

parámetro 1tt7 o. 88. 
Por medio de la figura 20, para GT 80. 25 Y 1/ Xtt 1. 1 se

lee el valor de OC = 0. 1 Y como 0(,= 0

0+ 0. 1
0- 05

2 2
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b,

D' = 
200 BTU/ hr. pié ' F, a ( tw_ t L) = 30* F. 

Por medio de la ecuaci6n ( 109): 

by= OChb + fl hdf  
0* 0 5 ( 200) + 512

hV= 522 BTU/ hr. píé 2, F. 

y finalmente el coeficiente de transferencia de calor del proce— 

so se calcula como un promedio de las distancias: 

h = = 404. 35 BTU/ hr. pié 2* F. 
1, a

Para condiciones de equipo limpio, la resistencia combinada

de la pared del tubo y del lado del vapor de calentamiento es es

timada como 0. 0009, por lo que el coeficiente global de trnsfe— 

rencia de calor " U" será: 

u
t

1 — 
296. 7 BTU/ hr. pié 26F. 

109. 35 +.*
009

que es práticamente el coeficiente supuesto. 

Nomenclatura usaata en este aétoso: 

a = iarea traasversal, pié! 

A = superficie total de trazafereacia de ealer, pié! 

e - calor eepecífico, BTU/ 1b. F. 

d i = diámetro interno, pié. 

f = factor de friccida. 

F = pérdidas loor frícción, pié. lbf/ lb
2

él - constante gravitacioxal, 32. 2 pié/: eg. 

9,= factor de converci6n, 32. 2 lba pié/ 1b. seg? 

G = masa velocidad, lb/ seg. pié 

h = coeficiente de transferencia de ealor, BTU/ hr. pié F

k = conductividad térmica, BTU/ hr. rié. F - 

L = longitud equivalente, rié. 
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K = constante en la ecuacida ( 106). 

a = coxstaate en la ecuacida ( 10b). 

Nt= número de tubos. 

P = presida, psia. 

q = transferencia de calor-, BTU/ hr. 

r = resistencia a la transferencia de calor. 

r,= componente de la resistencia a la transferen'cia de calor - 

hr. piéi P/ BTU. 

R = fraccida volumen de la fase. 

t = teareratura, P

U = coeficiente global de transferencia de calor, BTU/ hr. pi¿ F

V = velocidad llacal Pié/ seg- 

x = fracci6n ea Deso del va -por o gas. 

1tt= parámetre de correlaci6n. 

S = altura, pié. 

Letras gríegas: 

0( = factor de correcci6a para ebullicida aucleada- 

f&ctor de correcida para transferencia Dor coavecció2- 

y = grupo & e pérdíéas por aceleracida. 

N = calor latente de vaporizacián, BTU/ 1b. 

19 = 

viscosidad, lb/ hr. pié. 

Ir = constante, 3. 1416

deasidad, lb/ pié 

écnoiÑad premedía, lb/ pié 

tensida superficial,. lbf/ pié. 
parásetre para Pérdidas de presida en las des faseB- 

valor promedio de 0. 
parámetro para propiedasee f'íL4ie.. s er- las dos fP.-Se-'- 
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8.- NETODO DE C. H. GILMOUR. 

Los balances de calor para cada una de las resistencias a - 

la transferencia de calor s6n: 

Resistencia de la pelicula del lado de los tubos: 

w Ti x L = h1 A At 1 ( 112) 

Resistencia de la pelicula del lado de la coraza: 

wv Av = h 2 A at 2 ( 113) 

Resistencia de la pared del tubo: 

wv xv . 
h

3
A At

3 (
114) 

Resistencia del easuciamiento: 

wv xv = hf A At 4 115) 

Cada una de las ecuacioxes anteriores, de balance de calor, 

se resuelve para At o sea la caida de temperatura através de ca- 

da una de las resistencias. 

La suma de estas caidas de temperatura es igual a la dife— 

rencia total de temperatura. 

ht
1 + 

At
2 + 

tt
3 + at 4 = atT ( 116) 

Si divilimos ambos lados entre t nos queda: 
1

At2 ' At3 + ( 117) 
At., ' At, 

Cada uno de los cosientes de la ecuacián ( 117), después de

ciertas sustituciones, nos darán las ecuacione's de diseño; las - 

cuales constan de cuatro factores que adr: factor numérico, fac- 

tor de propiedades físicas, factor de trabajo y factor de diseño

mecánico. 

La formula fundamental para el coeficiente de transferencia
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de calor para la pelicul*a del lado de los tubos, fué desarrolla- 

da por Gílmour, y es la siguiente: 

0. 001

1PM,  

d* xáe la masa velocidad está definida como el peso de vapor pro- 

ducido por el area transversal de todos los tubos y multiplicada

por el cosiente de las densidades del líquido y el vapor. 

G
w PL— 119) 

a, i - PV

Si sustituimos, en la ecuacída ( 118), las siguientes ecua— 

ciones así como también la ( 119): 

k
0. 86 C 120) 

m l/ y
62. 4 S 121) 

U - 2. 42 ZE 122) 

D = 1 112 123) 
9

obtenemos la ecuacidia para el coeficiente de transferencia de - 

calor: 

1. 075 o. es 7

h = 0. 316
C S p 1

j3
124) 

1 ZE 0. 3 m 0. 2 0. -Y 0. 7

Reeolviendo la ecuación ( 112) para At 1 y dividiendo ambos - 

lados entre AtT nos queda: 

At, WI. XL
125) 

AIT h, A At, 

El area de transferencia es: 

r_ 

A = 11 D L N 126) 

donde tajabién se hace la sustitución de la ecuación ( 123)- 
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suetituyend* las ecuacionce ( 124) y ( 126) en la ( 125) nos

queda la primera ecuación de ¿¡ sed*. 

0*3
0.3 0, 2U- C.' i25 ( , PV Wi

11t TE 127

4tTat
M35

sI.075 c
T J  

r) ( 11) 

oleitde w está dada en xíles de libra6 por hora. 

Para obtener la segunda ecuación de díseño, se despeja la - 

ecuacida ( 113) para At 2 y se divide entre AtT

M2 f0,00 WV XV 128) 

T A hz JUT

91' fL
2

113

129) 
donde h = 0. 925 kr

2

f
1000 W 130) 

N V doA2

Sustituyendo la ecuacién ( 130) en la ( 129) tenemos: 

2 113 113
C 5 N do 131) 

h 596
2 m 113 w, 

9 113

Ahora sustituyendo las ecuaciones ( 121), ( 122) y ( 126) ex - 

la ( 128), obtenemos la segunda ecuací4n de diseño: 

113 113) ( wJ" kAt2
113

132) 
8 55 ( ZE 11

JUT AtT ) J

Para obtener la tercera ecuacién de diseño, se ¡ esPeJa la

ecuacién ( 114) para tit 3 y
se divide entre AlT : 

A13 loco WV Iv 133) 

i-t—T = W—w AAt, 

12 134) 
donde: h = 2 k

w w d. - J¿ 

por lo que sustituyendo las ecuaciones ( 126) Y ( 134) en la 133) 

obtenemos la tercera ecuación de diseño: 

At3 V v

VátT
135) 

159 -
Y

AtT - 

Y, fízalmente, para tener la cuarta ecuacióx, 
despejamos la
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ecuaci6n ( 115) para át V dividiendola entre LtT : 

1000 wV Xv 136) 

l4t5r SI A J4tT
Sustituyendo la ecuaci6n ( 126) en la ( 136), obtenexos le - 

ultima ecuaci6n de díse?io. 

137) 

Ll -
do

3 820

Para diserlar un rehervidor por este método, es necesario - 

suponerlo y una vez hec.. estel se resuelven las cuatro ecuacio— 

nes de discho. Al final de todos los cálculos debe cumplirse la- 

ecuaci6n ( 117), es decir, la suma de sus cuatro cosientes debe - 

ser igual a la unidad. 

Ejemplo 11.- En este ejemplo se resolverá, nuevamente el - 

ejemplo 10. pero ahora utilizando el método de Gilmour, se usa— 

rán datos que ya s6n conocidos del problema mencionado, aclaran- 

do que la tensi6n superficial se sustituye en dinas/ ca. y los - 

gastos de flujo en miles de libras por hora. 

Analisia y soluci6n del problema. 

Sustituyendo los valores de la ecuací6n ( 127), tenemos: 

0.3 0.2 O.WS
0..20

0. 635 1 ( 0. 722) ( 0. 115) ( 1

0. 635 ( 17- 3) ( 0- 018) ( 18. 22) ( 0. 10(l) 

0- 3931

Ahora, sustituyendo los vIalores en la ecuaci6n ( 132): 

at ( 2. 3188) 910

ATT, = 
8. 550-012) ( 18)' 3

lis . [( 97 01

8. 55 ( 0. 22 x 2. 621) ( 36- 4) ( 0. 0022) 

0. 3947
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Haciendo lo propio con le. ecui,ci6n ( 135), nos queda: 

2. 316Sx 9¡ s 1- 0. 7,9v ) At3 = 159 — 
1— — - 

At., ( r6 ) lis ) ( 97XIX8

159 ( 0- 028) ( 18- 31) ( 0. 00028) 

0. 0228

Finalmente, sustituyendo los valores de la cuarta ecuaci6n

de dise?Io, la cual es la ( 137), nos queda: 

tAí = 3 820 -- — ( 
2- 3186 X 910 ) - 1

Atr ( 6003 ) lis  97 x1 x8

3 820 ( 0. 00166) ( 18. 31) ( 0. 0012) 

0. 1393

Por lo tanto, si la ecuación ( 117) es: 

at, M2 at$ Atly
it—, it, , at, 

sustituyendo tenemos: 

0. 3931 + 0. 3947 + 0. 0228 + 0. 1393 = 0. 9499

Este nos indica que el rehervidor diseñado, por el método de

Fair está ligeramente sobrediseñado, ya que la suma de los co— 

síentes. no es exactamente igual a uno. Hubiera sido pequeffs el — 

rehervídor si la suma hubiera sido mayor que uno. 
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9.— REHERVIDORES DE TERMOSIFON HORIZONTALES. 

METODO DE DONALD Q. KÈRN- 

E* la figura 22, se imuestra u» esquema de un rehervidor de

termosif6n horizoixtal, este e@zeta de dos boquillas, de entrada

y de salida,, las cuales están localizadas en el centro de una - 

placa vertical circular, come soporte. También consta de un de— 

flector longitudinal horizontal. 

Ente tipo de rehervi4l@res operan bajo el principio de flujo

di-viclído? en el cual la mitad del flujo que entra se divide a - 

cada lado del deflector langitudinal y vuelve a juntarme encima

de él. La liberacién del vapor y líquido tiene lugar en la torre

y el rehervídor se puede conectar en cualquiera de los dos arre- 
glos que muestraa las figuras 23 y 24. 

Figura 22.~ Termosif4n Horízontal. 

En la figura 23, todo el líquido del plato inferior de la - 

torre se conduce directamente al rehervidor. La alimentaci4n es, 

entonces, la cantidad de fondos por unidad @le ticaPO* la cual

pasa por el rehervidor una sola' vez- 

En la figura 24, el rehervidor se conecta a la parte ixferí

or de la torre y los fondos de esta circulan libremente a un flu
ja tal que la caida de presidn por fricci4n en el rehervidor y - 

en los conductos de entrada y salida está balanceada por la di— 
ferencia de la carga hidrostática entre el líquido y los niveles
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de liquido y vapor. No obstante la carga hidrostática, en el a— 

rreglo de la figura 24 es menor que en el arreglo de un solo pn 

so, aún cuando en el arreglo de recirculací6n se requiera mayor

carga. La hidrostática se prevee subiendo el nivel de líquido er- 

los fondos de la columna o elevando la torre en si. Pudiera ser

que el rehervidor se colocara en una zanja, pero eso no es fayo- 

rable en las nuevas plantas industriales. 

Coeficientes de pelicula en rehervidores de termosíf6n he— 

rizontales— Los coeficientes de pelicula están dados en la figu

ra 25. Cuando hay un rango de ebullicída, es imperativo que el - 

coeficiente total limpio esté balanceado para las cargas termi— 

cas sensibles y latentes individualmente, aún cuando el procedi- 

miento difiere del balanceo de zonas sucesivas ya que tanto el - 

calentamiento sensible como la ebullición tienen lugar en el mis

me rango de temperatura. Sin embargo en una coraza sin circula— 

cidn forzada, la raz6n de transferencia de calor sensible por - 

conveccida libre es usualmente aenor que un sexto de la tasa de

ebullici6n en circulación natural. 

pigura 23-- Alimentaeión deun solo paso. 

Sin embargo, en circulaci6n natural, donde tanto la trans— 

ferencia de calor sensible como la ebullici6n tienen lugar en la

misma superficie, el coeficiente de convecci6n libre se modifica
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por los movimientos de las burbujas, que por aucho excede* la - 

agítaci4n derivad& de las corrientes de convecci6n libre. 

Figura 24— Alimentacidn con Recirculaci6n. 

Para tomar en cuenta esta modificación, la porción sensible

de la carga térmica, se supone que se transfiere por convecci6n

ordinaria y que la porcién de ebullición se transfiere por una - 

vaporización de circulacién natural. Aunque el flujo no es a con

tracerriente, usualmente no se desvía mucho de él, debido a que

uno o ambos flujos s6n isotérmicOs- 

si el medio de calentamiento es vapor de agua, las diferen- 

cias de temperatura a contracorriente se aplican solamente si el

rango del material que se va a vaporizar es pequeño y la aproxi- 

mación entre el medio de calentamiento y la temperatura del lí - 

quid* que se vaporiza es apreciable. 

Puesto que las diferencias de temperatura para calentamien- 

to sensible y vaporización s6n las mismas, no hay diferencia ba- 

lanceada de temperatura. Pero el calor Q
5

se transfiere cola — - 

coeficiente de convección libre h
a y el calor latente Q y se tran

sfiere con el coeficiente h
v

considerablemente mayor. Para obte- 

ner un solo factor de ensuciaaíento que permita establecer un - 

indice de funcionamiento o de mantenimiento del rehervidor; el
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coeficiente balanceado pueée obtenerse de la siguiente forma: 

Q = h A At ( 138) 

A ( Lt ) = Gis ( 139) 
8 SI hs

A ( ját ( 140) 
v v

Por lo que el coefíente balanceado es: 

h, =— 
Q - (

141) 

QJh_. + QV/ h, 

I

LL
0

C% 

a - 

Z
CA4,41

9* 

Sz

kleYEOC;4. a6 iempemivra. Afw T

Figura 25.- Coeficientes de pelicula. 

Puesto que h
6 y hv no s6n influenciados por la velocidad - 

através del reherviaor, no es de consecuancia, en los calculos, 

que el rehervidor se conecte en un solo paso o para una recírcu- 

laci6n. 

Caida de Presi6n.- En los arreglos de circulaci6n, hay la - 

necesidad de mantener la ca,i(.ia de presi6n através del rehervidor
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tan peque5a como sea posible. A mayor calda de presí6n atravéa - 

del rehervidor, la torre y sus accesorios, deben elevarse a ra— 

yor altura sobre el nivel del pisa para producir suficiente car- 

ga hiérostática para vencer la cajéa de preci6n. Para un rehervi

dar que vaporiza una fracci6n pequefía del líquido que entra, la

elevaci6n requerida es mayor ya que la linea de salida, que va a

la torre, contiene más líquido que vapor y la diferencia de den- 

sidades entre las corrientes que entran y salen del rehervídor
es pequeña. 

Mientras que, ocacionalmente pueden usarse deflectores seg - 

mentados para aumentar la turbulencia en la coraza, los tubos se

protegen de pandearse mediante placas de soporte vertical entre

las boquillas de entrada y salida y placas de soporte auíciona-- 

les de un cuarto de circulo. El líquido que entra a un rehervi~- 

dar de termosíf6n horizontal recorre la mitad de la longitud de

los tibos por la parte inferior del defleetor longitudinal y la
otra mitad la recorre por la parte superior de este, de manera

que todo el líquido recorre la longitud total de los tubos, pero

en todo case con la masa velocidad basada en la mitad del flujo
total La longitud de la trayectoria para cada corriente parale- 

la es igual a la longitud del tubo y es suficientemente preciso

tratar la caida de rresión en la misma forma que para una coraza
sin deflectores. El diámetro del rehervidor es mayor que el que

corresponde a la misma cantidad de tubos en un cambiador de ca— 

lor convencional 1- 2,' debido al espacio libre que debe preveerse

en la parte superior para permitir a la mezcla ligera de vapor y
líquido un facil acceso a la boquilla de salida. 

El diámetro equivalente se calcula mediante la ecuación: 

D ' Ix area hZc
e perlíkíro h¿>#7Cdo ( 142) 

que es la ecuaci6n de perímetro mojado, mitad de la coraza y el
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ancho del deflector longitudinal. El area de flujo es la ciferen

cia entre al semícirculo y el námero de tubos en el pr -Eo superi- 

or o inferior de la coraza, si no se tiene la. disposición real - 

de los tubos, puede suponerse que es igual. El námero de Reynol- 

de se calcula con la. viscociada del líquido en la entrada y el - 

diámetro equivalente. La caida de presión se basa en l& gravedad

específica promedio entre la entrada y la salida usando un fac— 

tor de friceidn para el lado de los tubos. 

Cuando solo hay una boquilla de entraca en la coraza, es - 

conveniente no usar longitudes de tubo mayores de cinco veces el

diámetro de la coraza. Los rehervidores largos y angostos no' si- 

fonean bién. Cuando se requiere un rehevridor largo y angosto, - 

se equipa generalmente con dos boquillas ce entrada y dos de sa- 

lida, como se puede apreciar en la figura 2h; con una masa velo- 

cidad basada en un cuarto cel flujo total en la mitad del area - 

de flujo. Los siguientes datos sirven como guía para proporcio— 

nar bién un i:ehervidor de termosifón horizontal. 

Diámetro interno de Longitud de los

la coraza en p1g. tubos en píés. 

12 a 17 1/ 4 8

19 1/ 4 a 29 12

31 en adelante 16

Figura 26.- Rehervidor de termosif6n horizontal de

cuatro boquillas. 
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Una circulación de cuatro veces el gasto de vapor por hora

se considera favorable desde el punto de vista óc limPieza- 

Ejemplo 12.- 38 000 lb/ hr. de nafta de 60&API, en un arre— 

glo de un solo paso, deben entrar en un rehervidor de termosifón

horizontal y producir 29 000 lb/ hr. de vapor en el rango de teut- 

peratura de 315* F a 3350F y a una presi6n de operación de 5 -- 

psíg. El calor es suainistrado por gasoil de 28* API con un rango

de temperatura de 5250F a 400 aF. 

Se dispone, para este serviCi0t de un rehervídor de termos¡ 

f6n horizontal que tiene una coraza de 21. 25 p1g. de diámetro - 

interno, la cual contiene 116 tubos de 1 p1g. 14 BWG de 12 piés

de longitud en un arreglo cuadrado de 1. 25 p1g. El haz de tubos

tiene una placa de soporte sobre la boquilla de entrada y está - 

arreglada en 8 pasos. 

Calcular la caicla de Dresi6n y el factor de ensuciamiento. 

Analisiis y solución del problema. 

Dates del rehervidor: 

Coraza: Diámetro interno. 21. 25 p1g. 

placas de soporte de un cuarto de circulo. 

Flujo dividido. 

Tubos: Diámetro 1 p1g. 14 BWG

116 tubos de 12 piés de loagitud. 

8 pasos. 

Este tipo de disef5o se efectua por medio de gráficas, las - 

cuales s6n proporcionadas por el autor, ' a cuya referencia nos - 

referiremos en este aétodQ& Es decir, las figuras citadas aquí - 

pertenecen a las de la referencia 12. 

Balance de calor. 

De la figura 11 se obtienen las entalpias del líquido y del

vapor. 
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Entalpia del líquido a 315* F Y 19. 7 psia- 238 BTU/ 1b. 

Entalpia del líquido a 335' F Y 19. 7 psia. 252 BTU/ 1b. 

Entalpia del vapor a 3350F y 19. 7 psia. 378 BTU/ 1b. 

Para el flujo de proceso, que en este caso es la nafta, flu

ido frío: 

Qs= 38 000 lb/ hr. ( 252 - 238) BTU/ lb. = 540 000 BTU/ hr. 

Qv= 29 000 lb/ hr. ( 378 - 252) BTU/ lb. = 3 650 000 BTU/ hr. 

Q = 4 190 000 BTU/ hr. 

Con el flujo de calor total se puede calcular la cantidad - 

de gasoil requerída para el calentamiento. 

Q = W cp at

W
Q - 9190 000

cp at 0. 66 ( 525—VO0) 

W = 51 000 lb/ hr. 

El perfil de tejaperatura será: 

r2 = '/00 -5r
tz 335 -r

r n
At2 = 190 Or

t, = 315 "f

At, = A?5f

por lo que la diferencia mediá logarítmica ée temperatura es: 

MLTD = 13loF

Para calcular la ht se debe corregir la MLTD, por lo que es

necesario encontrar el factor de correcci6n Ft* 
R

TI - T2 525 - - Voú
6. 2 5

t2 - t1 335- 315

S - íz -le 335- 31S = 
0. 095

77 - ti 525- 31S
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Teniendo los valores de R y S y por medio de la figura 18 - 

leemos el valor de F t = 0. 97, por lo que tt será- 

ílt - 0. 97 x MUD = 0. 97 x 131 = 127* F- 

Cálculo de la temperatura calórica para el fluido caliente: 

Con 280API y el rango de temperatura 925 - 400 - 125 F se - 

ve en la figura 17 el valor de K e = 
0. 42 que es la constante ca— 

ldríca. Con Ke y el
eesiente 85/ 190 = 0. 447 se obtiene, en la - 

misma figura el factor de temperatura calórica F.= 0. 41

por lo que: 

2 T + F ( T - T 400 + 0. 41 ( 525 400) = 4510P

2 1 2

t t + F ( t - t 315 + 0. 41 ( 335 315) = 332* P

0, 1 e 2 1

Fluido calielite dentro de los tubos. ( gaSoil)- 

De la tabla 10, el are& de flujo de los tubos de 1 p1g. - 
2

14 BWG es: 
al- 0. 546 plg./ tubo, de éende el area de flujo de tO

los los tubos será: 

a ' 
N i CÚ = lid x 0. 596 = 0. 055 Pié

2

tot / y# n Id/.Y x 8

donde ion- es el n4mero de pases en 100 tubos Y n

La masa velocidad es: 

G
W = 51 000 = 928 000 lb/ hr. pi¿ 

T a, 0. PSS

cálculo del número de Reynelás: 

A la temperatura calórica T.= 421* F, en la figura 14 se lee

la viscosidad: 

U - 0. 45 ep- x 2. 42 = 1. 09 lb/ hr- Pié - 

El diámetr* interno de los tubos se ve en la tabla 10 y es

de 0. 834 p1g. que equivale a 0. 0695 pié- por lo que el número de

Reynolde es: 

R
xf 0,0615 x 9, 21000 59 200

e --- ii /, Vp
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Conociendo el número de Reyno1ds se lee en la figura 24 el

factor J 11 = 168. 

A la temperatura caldrica T.= 451* F y 28* API, en la figura

16 se ve el valor del término: 

13

k 0. 142

h 2(* FIPié) 

y el coeficiente de transferencia de calor es, tomando en cuenta

que la relación de las viscosidades es igual a la unidad, el si- 

guiente: 

113

h _ 
Jn k)  CP4  - 

168 x '
0« 1' V2 - 

343 BTU/ hr. p, 62, F. 
D

Para calcular el coefíciente h ¡o 5 e multiplica hi por la - 
relaci&n de diámetros interno y externo. 

h h x
D¿ = 343 x 0*829 = 286

o í De 1

Fluíde frío por el lado de la coraza. ( nafta). 

Se supone un ceeficiente balanceado de 200, y con hio 286

del fluido caleinte, se calcula la temperatura de la pared. 

t = t + 
h,¿o (

T - t 323 + 
2 81 ( 451 — 323)- 382* F

w e hí, + h, e e 291 + 200

por lo tanto la diferencia de temperatura entre la pared del tu- 

bo y la temperatura caldrica del fluido frío es- 

Atw= 382 — 323 = 59* F

Con este valor, en la figura 25, incluida en este trabajo, 

se lee el valor del coeficiente h
V ; 

nos damos cuenta que es ma— 

yor de 300, por lo que debemos usar este valor; de la misma figu

ra, el valor delQoeficiente hs= 60, por lo tanto: 

QV - — 3 6-50 000 = 
12 150

h, 300
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S'VO 000
9 OJO0

por lo que el coeficiente balanceado es: 

h = 
Iq 190 000 . 198 BTU/ hr. pié 2. P. 

12 IJO * 9 000

que es muy cercano al supuesto. 

Coeficiente de transferencia de calor limpio: 

INC = 
he h.¿, — 198 x 2191 - - 116 BTU/ hr. P, 62, F. 
he 1 hio 1 M + 286: 

Coeficiente total de transferencia de calor de dimeño: 

Q = UD A At
Con los datos de la tubería del rehervídor se puede encon— 

trar el area real de transferencia de calor. 

Para la. tubería de 1 p1g. el area de transferencia de calor
2

por pié lineal es: 0. 2618 pié ./ Pié. 

o,¿ 
2 2

A , 0. 2618 , x 12 '**
r

x 116 tubos = 364 pié - 
T P/ C- émbú

por lo tanto: 

u - --!.— - *
9 1?' 9 90. 7 BTU/ hr. p, é2,, F. 

D A At 34CV x 127

Y el valor del factor de ensuciamiente es: 

R
Vc – UD 116 9'0' 7 = 0 0024

Vc UD /« va. 7

Caída de presién por el lado de los tubos. 

Con el nártero de Reynalda, en la figura 26 se lee el factor
2 2

de friceída, el cual es f = 0. 000168 pié./ p1g. y de la figura 6

se ve la gravedad específica e = 0. 73 Por lo que la caida de pr e

sién es: 

4,
2 2

hp
TL" O., p 00 j4&(9p2s 000) 12 x 5. 3 lb/ p1g! 

S. 2 2 x lo '10,5 0 S. 22 x 101Ox 0. DO>Sx 0. 7,3 X 1
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La caida de presi6n por el retorno del lado de los tubos - 

es: En la figura 27 se ve que 928 000 V 2 / 2g' = 0. 11

P  4- t- 
V2 '

X8
x 0. 11 - 4. 8 lb/ pig? r 5 2.71 0. 73

por lo que la caida de presi6n total por el lado de los tubos - 

es: 

APtst' Apt+JáPr = 5. 3 + 4. 1 = 10. 1 lb/ p1g! 

Caida de presi6n del lado de la coraza: 

D = 
zlxowa& fAio 

e

p«,;iwelrp h.,0AYO

Suponiendo que la mitad de los tubos está por arriba del - 

deflector longitudinal y la otra mitad está debajo de él: 

Area de flujo = 1/ 2 ( sección transversal de la coraza) - 

1/ 2 ( secci6n transversal de los tubos) 

La coraza tiene un diámetro interno de 24. 25 p1g. la mitad

del area de flujo de la coraza 71,0
y la mitad de la sec— 

ci6n transversal de los tubos e:

8: 

116, entonces el arca - 

de flujo es - 

Arca de flujo =-
LI- f( 24. 25 ) 2 _ 1 x 116 132 plg? 
6 1 = 

que equivale a 0. 917 pié? 

Perímetro humedo + 116 + D
2 coraza

11-01-24+ IrIKI
x 116 + ' 24. 25

2

236. 7 p1g. 

por lo que el diámetro equivalente es: 

volea d'-- flvjk> 
a

de= 4"X132ipl'q*— 
2. 23 p1g. e . 4&(~¿ 0 2 3,co /y. 

D = 2- 23 = 
0. 186 pid. 

e 12
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La masa velocidad eBi

G
W12 : + ( 30 000) = 

21 000 lb/ hr- 

pié2
a a$ 0. 917

En la figura 14 se ve la viscosidad y se calcula el número

de Reynolds. 

U = 0. 18 cp. x 2. 42 = 0. 435 lb/ hr. pié. 

65
Re= 

DS - = P- 950

10« 0. 

Con la figura 26 se encuentra el factor de fricción, el cu- 

al es f = 0. 00028 y con la figura 13. 14 se estima el pese molecu

lar como 142. 

La densidad es: 

AY2 — 
ii--- 0. 337 lb/ Pié 

3J.? x 2JW- x /'!y-? 

9f2 lf.7

S
líq. 

salidaa
33'* F = 0. 61

y - 0. 61 x 62. 3 = 38. 1 lb/ Pié 
liq. salida

3
3¿9JW/ 112.3 -- 

0. 071
mezcla salida 2900V M7+ 950OOMI

S entrada a 315* P = 0. 625

S
pro DR. = 

1/ 2 ( 0. 625 + 00. 071) = 0. 35

por la que la caida de presión es: 

2 2
6; L -t,4 90002<f(21VO10) 12

S 0
S. 12 x10,0De J # 22XIO 1 Y V.  OC K 0. 3S- X 1

AP8= 9. 0004 lb/ plg? 



IV.— CONCLUSIONES. 

Los cálculos que se realizan en ingeriería química, 
presen- 

tan diversos grados de dificultad, dependie.nde del problema que

se trate. 

El presente trabajo consiste en exponer diferentes ]métodos

de cálculo para diseñar el mismo equipo. 
Cada uno de los diferen

tee métodos tiene cus ventajas. 

Para evaperadores de un solo efectog el primer método, 
tra- 

ta el aumento del punto de ebullici6n por el cambio de concentra

cí¿n así come también el aumente por el efecto de la altura hi— 
drostátíca, esth ditima cuando se trata de evaporadores de tubos

largos. Sin embargo no incluye el efecto del vapor sobrecalenta- 

419, este ocaciona un error aproximado del 3% - 

El método de MeCabe y Smith realiza los balancea de calor - 

por medio de entalpias, por lo que es necesario, cuando se uti— 

liza este método, c¿ntar con los respectivos diagrámas de ental- 

pia- concentracién. 

El iaétodo generalizado está basado en unas correlaciones, - 

desarrolladas por mostinskyl, las cuales comprueban que las pro— 

piedades fíBicae de los líquidos en ebullici6n, 
pueden expresar- 

se en funcida de las presiones crítica y reducida. 
El autor ex— 

tendi6 estas correlaciones paro aplicarlas a la evaperaci6n. Se

calcula el calor necesario para la evaporaci6n en BTU/ hr. y se - 

evalua, por este método el calor de diseño para un evaporador de
un solo tubo e# BTU/ hr. pi¿ Y dividiendo el primer calor entre

este áltimo, se or)tíene el area requerioa. 
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Además, el método se hace más simple, ya que se efectua poi* 

medio de gráficas. 

En los evaporadores de multiple efecto, el método usual, el

de MeCabe y Smitht consiste en la suposici6n de las temperaturas

en los cfectoe y la resolucidn simultanca de las ecuaciones de - 
balance de calor. Si las areas de transferencia s6n sensible:nen- 

te igualesq indica que las temperaturas están bién
supuestas, en

caso contrarío se procede a suponer nuevos valores ce estas. 

El método corte ahorra bastante del tiempo requerido en el

cálculo de un multiple efecto. Se basa en el principio de resis- 

tencias en serie y' se calcula el arca total de todo el sistema, 

la cual se divide entre el número de efectos para tener el arca

por efecto. 

Ambos procedimientos dan resultados satisfactorios. 

Para los rehervidores de termosif6n, el prímer método de - 

los exDuestos, se aplica realizando un diseño preliminar en el - 

cual se estima un coeficiente gloL)al de transferencia de calort

el cual se comprueba al final. Para encontrar la recirculación - 

se suponen porcentajes de vaporizacidn, obteniendo un flujo te~ - 

tal en lb/ seg. el cual se comprueba con la ecuaci6n de diseño. 

El método de Gilmour requiere la suposici6n del rehervidor, 

es decir, suponer una are¿ y encontrar el número de tubos. En - 

base a esto se resuelven las ecuaciones de diseño. 

Los rehervielores de termo5if6n horizontales s6n calculados

por el método de Kern y no varía mucho del cálculo de un cambia- 

dor de calor de tubo y coraza sin bafles. En este tipo de reher- 

vidores, el flujo de proceso va del lado de la coraza y el medio

de calentamiento por el lado de los tubos. 

En los cálculos de equipo, en ingeniería química, se debe - 

estar del lado de la seguridad, por lo que se da un 1N más de - 

area en los equipos para garantizar el funcionamiento. 
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En una variedací muy amplia de los problemas que se presen

tan en la ingeniería química, es necesario hacer la suposición

ée uno o varios valores, los cuales deben comprobarse poste--- 

rioraente para asegurar su correcta suposición. 

k;n tres de los métodos presentaclos en este trabajo se re- 

quiere hacer la suposicidn de valores para la realízaci6n del

diseño . 

En el case del cálculo de los evaporadores de multiple - 

efecto, por el método usual de Mc Cabe y Smith, se suponen las

caidas de temperatura en cada uno de los efectos y con esta - 

suposición se calcula el área de cada uno de los efectos, si - 

las áreas resultan sensiblemente iguales, significa que fué - 

correcta la suposición. En caso contrario se tendrá que hacer

otra suposición. El criterio para el primer intento de suponer

los valores es el ale considerar que la diferencia de tempera— 

tura en cada uno de los efectos varía en forma inversa a los - 

coeficientes globales de transferencia de calor y tomando e* - 

cuenta que el efecto que requiere una carga extra, necesita - 

una caida de temperatura mayor. Para una segunda supoeicidia - 

se toitan como referencia las areas encontradas en el prímer - 

intento. 

En los rehervidores de termosifMa verticales, por el mé— 

todo de Gilmour, se debe suponer tecle el rehervidor y en base

a esto se resuelven las ecuaciones de diseño cuyos resultados

áeben sumar la unidad. Para este case lo más conveniente es - 

suponer primero unhL área muy grande y resolver las ecuacíones; 

posteriormente se supone una área muy pequeña, volvienco a re- 

solver las ecuaciones. Se grafíca entonces el área supuesta - 

contra la suma de los resultados de las ecuaciones de diseño y

en base a esta gráfica se escoge el área que rucee dar como - 

resultado que la suma de las resoluciones de la ecuaciones de
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áiseño sea igual o muy cercanw u, uno - 

Por el méto* 0 de Fair, resulta más complicí.,no porque se - 

iebe suponer el porcentaje de vaporización y en base a esta se

supone un gaste el cual se comDrueba con la ecuación de éiseñO

para el establecimiento oel flujo, en este caso no hay una P'ul

a especifica que pueda servir de referencia para la suposición

del gaste. 

También se " urone un valor del coeficiente de transferen- 

cia de calor, pero esto si se realiza en función de datos ob— 

tenicios experimentalmente. 

Tanto en estos casos mencionados como en la mayoría de - 

los demás, donde se ceben hwcer suposiciones, lamejor guía - 

para hacerlas, es la experiencia ¡ el aiseñamor la cual se ob— 

tiene a lo largo de la realizaci6n de máltiples éiseños. 

Otro aspecto que cabría raencionwr es el hecho de quet

oriiaci-o& latente en los equipos donde ocurre una transferencia

de calor, generalmente se les uroDorciona uia 1N ¡ e área extra

para garantizar su funcionamiento aclecuado. Esto es relativa— 

mente adecuado ya que si el área calculada, para efí equipo, es

muy granás, el 101. * e dicha área también será muy grande y al

aumentar de esta forma, podría alterar el funcionamiento pri~- 

mordíal ¡ el equipo. Nuevamente el criterio dad* por la expe--- 

riencia sería el que definirla el porcentaje ¡ e área extra que

se debe proporcioxar. 
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