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OBJETIVOS.

Asi como em las demés cieneias, em la quimica, aiferemtes
auteres estudian les mismes preblemas bassdos em sus respecti-
vos puntes de vista.

De manera que en la Ingemieria Quimica mo podia ser de -
manera distinta y asi, varios autores estudiam el disefio de =
los equipos en base a los adelantes, & sus estudios y experiem
cias prépias.

El presemte trabajo tieme como principal objetive, preci-
samente, el apliecar diferentes métodos de edlculo termodinémi-
co & les equipes,; eentrande la ateici‘n er evapersderes de um
sole efeete, evaporadores de multiple efecte y rehervidores de
termosifédm verticales y horizemtales.

En el caso de evaporadores, se incluyen, sdemés de les -
métodes usuales, otres miés recientes.

En los rehervideres de termosifém verticales se escogie--
ron dos métodes per su semcillez y su facil aplicaciém, asi -
come por el facil accese & les dates para la realizacidén del -
disefio. '

Para los rehervidores éde termosifém horizontales solo se
explica el métode de Domald Q. Kerm.

Cada umo de los métodos se traté de desarrollar de la me-

nera més simple para su facil entendimiento.



I.~ INTRODUCGCION.

La evaperacién es una eperacién unitaria en la cual se lle-
ve @& cabe una vapsrizacién.

Adenés, la evaporacién es una operacién que se usa en dife-
rentes precesos de la industria quimica, entre los cuales se --
pueden mencionar: destilacidn, secado, humidificacién, sublima--
cién y cristalizacién.

En el caso de la destilacién, este es un proceco de separa-
cién de dos o més liquidos volétiles, la cual se lleva a cabo -
por medio de vaporizaciones y condenssaciones, de tal manera que
a cada nueva vaporizacién, el vspor se va haciendo més rico em -
el componente més voldtil y que al final del proceso sale por la
parte superior de la torre. Con el liguido que sale por los fon-
dos de ls torre sucede lo contrario, es decir que se va haciendo
cada vez més rico en el componente menos voldtil. Sin embargo la
vaporizacién y recuperacién del agua del mar usualmente se llama
destilacidn.

En el case del secade, la vaporizacién, es usada para remo-
ver una cantidad de lfquido, relativamente grande, de un sélido;
esta vaporizacién se lleva a cabo poniendo el sélido en contacto
con el medio ambiente tratando de que haya una grén area de con-
tacto entre el sélido y el medio ambiente. Si se quiere acelerar
el proceso se pone el sélido humedo en contacto con una corrien-
te de aire caliente, de cualquiera de las dos maneras, el 1liqui-
do que humedece el gélido se evapora, ocacionando que dicho sé--

lido quede seco.



-3-

En la humiéificacidn tamtién se presenta el fendmeno de ve-
porizacidén ya que le humidificacidn consiste en adicionar agua -
o cualquier otro lfquido voldtil 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 -
1iquido pasa al aire o al gas no condensable tomando en cuente -
que para que esto suceda es necesario que el 1{quido se evapore.

En todos los casos que han sido mencionados anteriormente -
la vaporizacién se manifiesta como el paso de liquido & vapor, o
sez que el 1liquido toma calor sensible pédra llegar a su tempera-
tura de ebullicidén y después toma calor latente pare evavorarse.

Existe le sublimecidn que no es la vaporizacidén de ¢n liqui
do sino que es el paso de sélido & vavor directamente.

TLa cristalizacién consiste en remover un solvente de una so
lucién donde, logicamente, el soluto debe ser un s6lido de tal -
manera que al vaporizearse tocdo el solvente se formaen los crista-
les de sélido, este operacidn debe llevarse a cabo, en muchos -
casos, con mucho cuidado ya que hay muchos solutos gque poérian -
descomponerse con la temperstura o bién también podria suceder -
gue debido a la temperatura hubiera reaccidén quimica entre solu-
to y solvente.

Definicidén de evaporacién.- En la ingenierfs quimica la eva
poracidn consiste en remover un solvente ce una solucién vapori-
zandolo, de estu munera se concentra el soluto que es relstiva--
merite no volétil, aunque usualmente es un sélido. En la mayoria
de los casos, al contrario que la cristalizacién, el solvente no
es removido comnletemente y el producto final es un liquido.

Ep el 99% de los casos se he encontrado pera la ingenieria
quimica, que el solvente es &agua, asi como generalmente el calor
pere la veporizacidn es suministrado por la .condensacidn de va--

nor de agua y el czlor de este varor de calentwuiento es transmi
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tide a la solucién (o suspensién de un sélido em un 1{quide) por
una trensferencia de celor indirecta através de superficies meté
licas. E1 conjunto de estas paredes metdlicas, generalmente tu--
bulares, formsn unae grén perte de lo que llamamos normelmente un

evaporador.



II.- GENERALIDADES.

En la industrie quimica la manufactura de agentes quimicos
como la sose céustica, la sal de mesa y azucar comienza con solu
ciones acuosas diluidas de las cueles debe eliminarse grén canti
dad de agua antes de poder lleger a la cristalizacidén en equipos
adecuados para este objeto. Los evaporadores quimicos ne operan
con el sistema de purgas y se alimente usualmente a sistemas de
multiple efecto en serie. ’

Los evaporadores se dividen en dos grupos, de circulacidén -
natural y de circulacién forzada.

Los evaporadores de circulacién natural se usan en forma -
unitaria o en multiple efecto parz los requerimentos més simples
de evaporacién. Los evaporadores de circualcidén forzseda se usan
para liquidos viscosos, para los que formen sales y para las so-

luciones que tienden a incrustarse.’
. ILos principales tipos de evaporadores tubulares que se usan

sén los siguienten:

1.- Evaporadores de tubos cortos.
a) De tubes horizontales.

b) De tubos verticales.

2.- Evaporadores de tubos largos,
a) De flujo ascendente. (pelicula ascendente)
b) De flujo descendente. (pelicula descendente)

¢) De circulacién forzada.

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



res de tuvbos cortos cuando la& g;ngitud de dichos tubos es de 4 &
8 piés y su didmetro estd entre 2 y 4 pulgadas.

a) Evavoradores de tubos cortos horizontales.- Son los ti--
pos de evaporzdores més antiguos, a&in cuando en cierto tiempo -
fueron de una aceptacidén muy amplia, estén dejando su lugar & -
otros tipos. Consisten en un cuerpo cilindrico o rectangular y -
un haz de tubos que usualmente es de seccién cuadraca. Este tipo
de evaporadores no aprovechan bién las corrientes térmicas indu-
cidas por el calentamiento y por lo mismo no son aceptables come
los tipos que los han reemplazado. Los evaporadores de tubos ho-

rizontales son los tnicos donde el vapor de calentamiento entra

¢el lado de los tubos.

Alimento y%pordh
Ventila Calentamien fo
(ondensado Condensado

EVAPORADOR DE TUBOS HORI4ONTALES.

La principal ventaja de los evaporadores de tubos horizonta
les es el reducido espacio requerido pars su instwlacidén en ls -
dimencidn vertical y el arreglo del haz de tubos de tal manera -
gque el aire puede purgarse con el vapor, no permitiendo que blo-
quee superficies de calentamiento.

El evaporador es menos satisfactorio pars liquidos que for-

man incrustaciones o que depositan sales; los depdésitos se for--
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man del lado del envolvente o sea por la parte exterior ce los -
tubos por lo que sén usados para problemas de concentracién relg
tivemente simples.

Son indicados para procesos en los que el rpodéucto final -
es un ligquido en lugar de un sélido, tal como los jarabes de a-—
gucar idustriales donde el grén volumen de l{iguido almecenado -
en el evaporador puede permitir un ajuste preciso de la densidad
finel. Debido & que la evaporacidén tuene ligar fuera de los tu--
bos se eliiiﬁa el problema de la incrustacién dentro de los mis-
mes, este tipo de evaporador usa didmetro de tubo menor que cual

quier otro, o sea de 3/4 a 1.25 pulgadas.

b) Evaporadores de tubos cortos verticales.- Estos evapora-
dores pueden ser de dos tipos: de Calendria y de Cenasta.

El evaporador de Calandria consiste en un haz de tubos cor-
to. vertical, usualmente de no més de 6 piés de large, colecado -
entre dds espe jos que se remachan en las bridas del cuerpo del -
evaporador. E1 vapor de calentamiento fluye por fuera de los tu-
bes y hay un gréﬁ paso circular de derrame en el centro del haz
de tubos, donde el lfquido mée frio recircula hecia la parte in-
ferior de los tubes. E1 area de este derrame varia desde la mi--
tad del area de los tubes hasta una area jgual a ella. Los tubos
aén hasta de tres pulgadas de didmetro para reducir la caida de
presién y permitir una répida recirculacidn.

Los tubos se &nstalan en espejos encasquillados. Uno de les
problemas es colocar deflectores en el espacio de vapor de mane-
ra que haya una distribucién relativemente completa del vepor en
los tubos. Otro problems es el de proveer de puntos de purga, &a-—
decusdos, para que no se formen bolsa§ de gases no condensables.
El espacio sobre el nivel del 1iquido en la calandria sirve pri-

merizmente pera liberar el liquido que se errastra con el vepor.

Un accesorio que es comin a toédos los evaporadcres, es una tram-
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calentamiento calentamiento

=~ Condensade
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Alimentacion 1w(r

EVAPORADOR TE CALANDRIA.

pa que estéd colocada en la linea de vapor con el proposito de -
remover el liquide arrastrado y devolverlo al cuerpo del lfqui--
de. Su principio de operacidn es la eliminacidn centrifuga de -
las gotitas de liquide. Los evaporadores de calandria sén tan -
comunes que & menudo se les llama evaporadores estandar. Puesto

que la incrustacidn ocurre dentro de los tubos es posible usar -
el evaporador de calandria para servicios més rigurosos que el -
de tubos horizontales. Ademds se les puede instalar un agitador

en el fondo cdénico y abombado parz aumentar la circulacidn.

&ﬂl Los evaporadores de canasta sén similares a un evaporador =
de calandria excepto que tienen el haz de tubos desmontable lo -
que permite une limpieza répida. E1 haz de tubos se soporta se--—
bre ménsulas interiores y el derramadero estéd situado entre el -
haz de tubos y el cuerpo del evaporador en lugar de la parte cen
tral. Debido a que los espejos estdn soportados libremente, el -
problema de expencidn diferencial entre los tubes y el cuerpe -

del evaporador no es importante.
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Producto
EVAPORALOR DE CANASTA.

Este tipo de evaporador se disefia, frecuentemente, de fondeo
ednico y se le puede instalar un agitador para aumentar la eircu
lacidén.

Como resultado de estas ventajas mecénices, el evaporador -
de canasta, puede usarse para licores con tendencia & incrustar
adn cuando se recomienda pars liquidos con altas viscocidades o
muy incrustantes.

La seleccidén de evaporadores de canasta o de calandria, si-
gue usualmente la politica establecida Ge diferentes industrias
en las que son usados después de muchos afios de experiencia con
modificaciones sugeridas por los fabricantes. Algunos fabrican--
tes tienen la preferencia por un tipo para cierta operacidén, mi-
entras que otro preferiria el segundo tipo pars el mismo servi--

cio.

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

de tubos largos verticales estéd formaco por un cambisdor de ca--



~10-

lor tubular en el cual el vapor de calentamiento fluye por el -
l1gdo de la coraza y la solucidn que se concentra fluye por el -
lado de los tubos.

Las dimenciones uszdas en los tubos de este tipo de evapo--
radores sén: el didmetro de los tubos varia entre 1 y 2 pulgddas
y la longitud puede variar entre 12 y 32 piés. El espe jo superi-
or de los tubos estéd libre y precisamente en é1 hay un deflector
con el cual se disminuye el arrastre. Este tipo de evaporadores
no es adaptable para liquidos gque tiendsn & incrustar o gue for-
men sales, pero son recomendables para las soluciones que forman
espuras o natas.

a) Evaporador de flujo ascendente.- Es una de las variacio-
nes de los evaporadores de tubos largos verticales en el cual el

flujo de alimentacidén asciende.

.____..Vapor

Vopor de
Calentamiento ™

RAlimentacion

EVAPORAUOR DE FLUJO ASCENDENTE.
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b) Evaporzdores de flujo descendente.- En este tipo de eva-
poradores, como su nombre lo indica, el flujo ae proceso o sea -
la solucidn que se concentra pasa una sola vez en forma descen—-
dente por los tubos y el vapor de calentamiento fluye por el la-
do del envolvente.
Rlimentacioh

Vapor de
" Calentamiento

Ventil
r—’ en Qa

I

Va./oor

Condensade

e Producto

EVAPORADOR DE FIUJO DESCENDENTE.

¢) Evaporadores de circulacidén forzada.- Existén varios a--
rreglos en los evaporadores de circulacidén forzada, uno de los -
cuales es mostrado aqui. Este tivo de evaporadores pueden, en un
momento dado, no ser tan econdmicos como los evaporadores de cir
culacién natural. Los evaporadores de circulacién forzada se ha-
cen necessarios cuando él flujo de proceso es muy pobre o muy in-
crustente y de ciertas caracteristicas térmicas. Cuando los mate

riales que se mane jan son muy viscosos no quedz otra alternativsa
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que usar un evaporador de circulacién forzada. También donde hay
una tendencia excesiva a la incrustacién e depdsito de sales, -
las altas velocidades se obtienen per medio de bombas de recircu
lacién, ya que es la unica manera de evitar que se formen depési
tos en forma excesiva.

El evaperader de ecireculacién forzada consiste, simplemente,
de una cabeza de vapor, una bomba de recirculacién, un cambiader
de calor de tube y coraza y la correspondiente tuberia de inter-
cemunicacién. E1 cambiader de calor puede ser vertical u horizom

tal. Vasov

7 =)
" ——
Vapor de —
Calentamiento

Condensadeo
SN
-a— Alimentacion
BOMBA

EVAPORADOR DE CIRCULACION FORZADA.
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REHERVIDORES.

En las plantas quimicas es muy comin gue se deseen separar
los componentes de una mezcla por medio de un proceso de destila
cidn, la cual se lleva a cabo en torres spropiadas. Aunque hay -
torres empacadas, las més usadas sén las de platos. Dentro del -
cuerpo de la torre se encuentran dichos platos y en cade uno de
ellos hay un intercambio simultaneo de materia y energfia. Esto -
es més claro si se analiza un plato intermedio, de este emerge -
cierta cantided de vapor hacia el plato superior y al mismo tiem
po del superior baja también una cantidad de 1{gquido. En el ulti
mo plato, el superior, el 1iquido se recibe de un condensador, -
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 plato, este ya -
no tiene uno més bajo que le suministre vapor, por lo que en la
parte inferior de la torre se instala un rehervidor, el cual es
el que recibe el 1fgquide del fondo de la torre para producir va-
por que es introducido al primer plato. Parte del liquido se ob-
tiene como producto de los fondos.

Parte del presente frabajo se ocupa precisamente del célcu-
lo de dichos rehervidores, centrando el interés en los rehervido
res de termosifdn.

Hay varios tivos de rehervidores, podemos mencionar:

Rehervidores de Termosifdén Verticales.

Rehervidores de Termosifén Horizontales.

Rehervidores de Circulacién Natural. (Once-through)

Rehervidores tipo Kettle. (Flooded-bundle)

Rehervigores de Circulacién Forzada.

Los arreglos de las tuberias de cada uno de ellos se mues—-—
tran en las figuras que se presentan a continuacidn. Figuras més
detalladas de los termosifones se incluyen en los métodos ce cdl

cula.
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III.- METODOS DE CALCULO.

l1.- Evaporadores de Simple Efecto.

Una de las industrias que recuiere el uso de evaporadores -

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

tanto en un solo efecte como en multiple efecto.

Av

Vapor de Calentamiento.

Condensado Alimentacion. M, Co
Mg Cp Producto

La ecuacidn fundamental del disefioc de los evaporadores es:

Q=0T A At

donde At 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 ebullicién de la solucidén que se con--
centra.

Tomando en cuenta la figura propuesta, la nomenclatura es:

C°= Concentracidén inicial.

Cf= Concentracidn final.

AV

Existen correlaciones empiricss para la estimacidén ael coe-

Canticdad de vapor producido.
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ficiente global de tranferencia de calor, entre las cuales pode-
mos citer para el caso de concentracién de soluciones de sosa:

Pars circulacidén natural:

20 (Y%
/4

Para circulacidn forzada:ajs

L4357
A{)O'I/

donde la diferencia de temperaturas esté en °F, la viscocidad en

U =

centipoises y la velocidad en piés/seg. E1 coeficiente de trans-
ferencia de calor nos queda en BTU/hr. pié °F.
Balance de materia:
= M, + AV (1)

Balsance del soluto LEALS

M, C,= M, Co= (2)
despe jando “e vy Mf de la ecuacidn (2) nos gqueda:
My = —2 (3)
o C,
Mp=—2 — (4)

Sustituyendo las ecuaciones (3) 7 (4) en la ecuacidn (1) -

nes queda:

S S
2 -2 4+ AV (%)
S G
de donde la cantidad de vapor producida serd:
AT = e - B (6)
%

y también puede escribirse de la siguiente forma:

av = s (& - 2 | (7)

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 ebullicidén de la solucidén debido al cambio

de concentracidén y también hay aumento debido @ la altura de 1i-
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quido cuando se trata de evavoradores de tubos larges verticales
y ambos casos serdén tratados en este método.

Un concepto que es conveniente calcularlo es la ecinomia, -
la cual se define como las libras evaporadas entre las libras de

vapor de calentamiento empleadas paura la operacidn.

Ejemplo l.- Se desea concentrar unea solucidn de sosa que -

tiene una concentracién inicial de 4% hasta una concentracidn

final de 30%. Para esta operacidn se requiere de un evaporador

de tubos cortos wetricales donde la alimentacidn entra a razdén

de 10 000 1b/hr. E1 medio de calentamiento es vapor saturado &
280°F, la presién en el interior del equipo es de 586 mm de hg.
Veanse los siguientes casos:

a) La alimentacidén entra a 25°F.

b) La alimentacidn entra & la temperatura de ebullicidn.

Tomando en cuenta que la solucién 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 alimentacién entra a 259F.

Datos: M&f 10 000 1b/hr.

C°= 0.04

Cf= 0.30

Sustituyendo valores en la ecuacidn (2)
§=M C = 10 000 1b/hr.(0.04)
S = 400 1b/hr. de soluto.

Sustituyendo valores en, la ecuacidn (7) tenemos

AY-= 400 Wh (i - 535

AV = 8 668 1b/hr de vapor producido.
Para obtener la temperatura de ebullicién de la solucidn se

considera una concentracidén media:



ST
G = 0.0‘{24-0.3 = 0.17

de la gréfica de las lineas de DUhring se ve la temperatura de -
ebullicidén que resultdé ser teb= 210°F, por lo que el calor nece-
sario seré:

Q= Co (teb- to) + bv A'586 mm de hg.

sustituyendo nos queda:

- Ib 8TU Ib BTy
Q = 10 0004 x 1.1;r5p(210=77) + 8 668 /= x 9TT5p=

Q = 9 931 636 BTU/hr.

La diferencia disponible de temperatura es:
At = 280 - 210 = T0°F
por lo que el coeficiente global de transferencia de calor se ecal

culs con le correlacidn pers circulacidn natural.

oo (At)™** _ 20xs0.76
A i L2

U = 180 BTU/hr, piéZep
por le que el area de transferencia de calor resulta ser:

Q _ 9931 636
U At =~ 180 x 70

A = 788 pié?

b) La alimentacién entra a la temperatursa de ebullicidn.

A=

Si 1a solucién entra @ la temperatura de ebullicién, enton-

ces, solamente requiere calor latente para la veporizaecidén y -

este es:
Q =4V Aoy un de ha.
Q = 8668 1b/hr. (977 BTU/1lb.)
Q = 8 468 636 BTU/hr.
y el area de transferencia serds
A o8 468 636
/80 X 70

i1 = 672 pid®
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En el caso de gque sSe usen tubos larges, suponemos gue son -
de 18 piés de longitud, ya& que son los més usados, se procede -
como sigue. El agua, @ 1la presidn de operacidén (586 mm de hg), -
nierve a 198°P. La presién en el punto "a" & un medio de la altu
re. del tubo; tomando en cuenta que ls graveaad especifica de la

solucidén es 1.1, se calcula asi:
P = 1>°+fx h

donde Po_es la presién de operacidn.

0
. = 11. 33—5’-0- 62. 3‘P—'a'x 9Pl¢ I 44
18piés | . Pg= 11.335‘.5_,», 4.283_,__2

Qpiés P = 16.613 1b/ple>

ol

A esta presién el agua hierve & 218°F, por lo que el aumen-
teo del punto de ebullicién debido a la altura hicérostética es:

i o
(APE)alturaz 218 - 198 = 20°F

Con la temperatura de ebullicién del ague de 218°F, en la -
gréfica de las lineas de Dithring se lee el punto de ebullicién -
"de la solucidn a la concentracién promedio, esta es de 225°F, -
por lo que el aumento del punto de ebullicidén debido & la concen

. = - = o
tracidn es: (APE)conc.- 225 218 qor

Y por eso el aumento total del punto de ebullicidn es:
20 + 7 = 27°F y la diferencia de temperatura disponible serd de:
At = 280 — (198 + 27)
At = 55°F

E1l coeficiente de transferencia de calor se calcula con la

misma correlacién:
__20x9.43
- 7.7

U’ = 172 BTU/hr. piéZoF

El calor requerido cuando 1a alimentacidén entra = 25°F es:
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_ Ib BTY b BTV
Q = 10 000—=x 1.1 BoF (225 = T7) + 8 668 o—x 977T
Q = 10 096 636 BTU/hr.

por lo que el area de transferencia serd:

4 =10 096 636
172 X 55
1 068 pié?

Cuando la alimentacidn entra & la temperatura de ebullicidn

=3
L]

solo necesita calor latente.
= 8 468 636 BTU/hr.
y el area seré:
4 -8 ¥686%
172 X55
896 pi&®

El cdlculo de la economiz pars zmbos casos se calcula de la

A

siguiente manera: El1 calor latente del vanor de calentamiento es
de 925 BTU/1b.

Para el caso del evaporador de tubos cortos.

Cuando la alimentacidn entra a 25°F, la cantidadé de vapor -

requerido pare el calentzmiento es:

W = /N ag0°F
W = 9 931 636/925
W = 10 737 1b/hr.

la economfa es = 8 668/10 737 = 0.80
___Cuando le alimentacidén entra a la temperatura de, ebullicidn
=@ 468\636/9?5 9 155 1b/hr.
la economia es = 8 668/9 155 = 0.94
Cuando se trats cel evarorador de tubos lergos. Si la ali--
wentacidn entra a 25°F.
W = 10 096 636/925 = 10 915 1b/har.
la economni: es = 8 698/10 915 = 0.79
Cusndo la elimertscidn entra ¢ la temveratura de ebullicidn

laz ecunomie es nuevanente 0.94
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2.~ METODO DE MeCABE Y SMITH.

Para atacar el problema de 1z evaporacidm, son necésarias -
tres relaciones gque son aprovechables, estas sén:

Balance de materia.

Balance de entalpia.

La ecuacién Q = U A (tB- t)

donde: Q = velocidsd de transferencia de calor. BTU/hr.
A = ares de calentamiento. piéaz
¢+ = temperatura de ebullicién de 1la solucién. °F

t= = temperatura de condensacidén del vapor. °F

El balance de materia esté basado en el principio dae conser
vacién de la materia, asi como también se supone que no hay acu-

mulacién en el equipo.

Vapor producido
(Wp-W)=Wy
Hy

Alimentacion

Condensado

Vapor de Ws He

Calentamiento

Ws Hs Producto

W H

El balance de materia se hard tomando en cuenta que wv= (W:t
- W) y la figura adjunta.
W= (wf. W) + W (8)

W= W+ W (9)

Considerando a "N" como 1la fraccidén en peso de sélidos, se -

hace un balance de ellos.
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N We= W N (10)
de donde el producto sera:

N
Sustituyendo la ecuacidn (11) en la (9) tenemos:
, Wg Ng
Wf=‘hv
e w wg Ng
W= W ’—fﬁ_

y finalmente obtenemos ls expresidén que nos da ls cantidad de -

agua evaporada, que es:

‘ . N
W= W (1 - —ﬁﬁ) (x2)

E1l balance de entalpia pera el vapor de calentamiento queda

de la siguiente menera:

Qs= Ws (Hc— HS) = - WB ks (13)
donce: Qs= trensferencia de caler atrsvés de ls superficie de -
calentamiente. BTU/hr.

Ws= vapor de calentzmiento aprovechado. 1b/hr.

Hé: entalpie del condensado. BTU/1b.

Hs= entalpia del vapor. BTU/1lb.

)b= calor lutente de condensacién del vapor. BTU/lb.

E1 signo negutivo de le ecuacidn indica que el calor QS es
perdido por el vapor de calentamiento.
E1l balance de entalpia pars el material que se concentra es

el sigviente:

Q = (wﬂ- W) Hy, = W, Hf + W H (14)
y como wv= (Wf- W)

=W

(S)
I

v Hy = We He + W (15)
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donde: Q = transferencia de calor al liquido através de la supel
ficie de calentamiente. BTU/hr.

HV= entalpia del vapor gue proviene de la solucidén. BTU/1lb.

H%z entalpia de 1la solucidn alimentada. BTU/1lb.
H = entalpia del producto concentrado. BTU/1b.

Como el calor cedido por el vapor de calentamiento es igual
al calor que recibe la solucidn: Qs= Q Yy podemos igualar es--
tas dos cantidades:

W )\s=w H -waf+w.H (16)

Se considera que en todo caso se estd de acuerdo que se usa
pera la entalpia HV el calor latente de vaporizncidn del agua'}
a la presidn de operacién. Por lo que introduciendo esta condici
én nos queda:

Q=W_ A= ka ~ We Cpp (g t) (17)

Si la temperatura de alimentacién tf es mayor que la tempe-
ratura de ebullicién de la solucidén, el términe wf Cpf (tf- t) -
es positive y con el signo negativo de la ecuacién, nos queda -
que este calor se lo debemos restar al calor dado por el término
W A . La entalpia introducida en el espacio de vapor es aprove—
chable para la evaporacidén y aligera la cantidad de vapor reque-
rida para el calentamiento para una vaporizacién dada. Esto se -
conoce como una vaporizacidn flash.

Si la temperstura de aliemntacién es menor que la temperatu
ra de ebullicidén, el término citado, es negativo y al aplicarle
el signo de la ecuacidén resulta que hay que sumarlo al calor da-

do por el primer término.

Ejemplo 2.~ Una solucién de un coloide orgénico es concen--

trada de 10 a 50% de sélidos 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 presién de 4 plg. de mercurio abs. en el espacioc de Va--
por, esta corresponde a una temperatura de ebullicidén para el a-
gua de 125°F. La velocidad de alimentacidén al evaporador es de ~
55 000 1b/hr. E1 coeficiente global de transferencia de calor -
puede ser tomado como 500 BTU/hr. pié?°F. La solucidén tiene un -
aumento del punto de ebullicidén despreciable, lo mismo que el -
calor de solucidn.

Calcular el consumo de vapor de calentamiente, la economia
y la superficie de transferencia requerida si la temperatura de
alimentacién es: a) 125°F. b) TO°F. c) 20Q°F. Si el calor espe
cifico de la solucidén alimentada es 0.9 BTU/1b.°F y el calor -

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

Analisis de problema:

) La alimentacidn entra a 125°F, que es ls temperatura de
ebullicidn, lo que implica que el vapor de calentamiento solo va
8@ proporcionar calor latente para la vaporizacidn.

Datos: t.= 125°F t = 125°F

W= 55 000 1lo/hr. )\s= 946 BTU/1lb.
U = 500 BTU/hr.n162°F. ‘Xs 1 023 BTU/1b.
Cpy= 0.90 BTU/1b.°F
La cantidad de agua evaporada se encuentra por medio del -

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

- B L
Wy= W ( £ ) 55 000 (/ — )

Wv= 44 000 1b/hr.
por lo que el producto serda 55 000 - 44 000 = 11 000 1lb/hr.
Si sustituimos valores en la ecuacidén (17), obtenemos el -

calor requerido.

44 000 (1023) + 55 000 x 0.90 (125 - 125)
45 012 000 BTU/hr.

Q
Q

por le que el consumo de vapor es:
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W = Ofy = 45 022 000/946 = 47 580 1lb/hr.

el ares de trsnsferencia se calcula asi:

P (5} _ 45 os2 000
U At ~ ~ 500 (299-/25)

A = 725 pié®

La ecomomia seré entonces:
economia = 44 000/47 580 = 0.925

b) La slimentacién entra = T0°F, o sea que el vapor de ca--
lentamiento propocionaré calor sensible y calor latente.
El balance de material es el mismo y lu unica cantidad que

cambia de la ecuacidén (17), es Y= TO0°F. Sustituyendo tenemos:

44 000 (1023) + 55 000 x 0.90 (125 - 70)
47 734 500 BTU/hr.

Q
Q

en este caso en consumo de vapor es:
Wa; 47 734 500/946 = 50 459 1lb/hr.

el area de transferencia es:

47 734500
500 x 129

A = 770 pié?

La economia serd:

A =

economia = 44 000/50 459 = 0.872

e) ILa alimentacién entra a 200°F, o sea que entra & una tem
peratura mayor que la temperatura de ebullicién, por lo que la -

sustitucién en la ecuacidn (17) queda de la siguienta manera:

44, 000 (1023) — 55 000 x 0.90 (200 - 125)
41 299 500 BTU/hr.

Q
Q

ahora el consumo de Vapor serd:

Ws= 41 299 500/946 = 43 657 lb/hr.
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el area de transferenciz es, ghora:

A = N _297 599
500 x /29

A = 667 plé®
La economia es:
economia = 44 000/43 657 = 1.007

Ejemple 3.— Se uss un evaporador de un solo efecto psra con
centrar 20 000 1b/hr. de una solucién de sosa de 20 a 50% de sé-
lidos. Para el calentamiento se aprovecha vapor de 20 lb/plg? -
La presién absoluta en el espaucio de vapor es de 100 mm de Hg. (
1.93 lb/plg?). El coeficiente global de trunsferencia de calor -
fué estimado como 250 BTU/hr. pié2°F y la temperatura de alimen-
tacién es de 100°F.

Calcular la cantidad de vapor de calentamiento consumido, -

la economiz y la superficie de trensferencia de calor requerida.

La cantided de agua evaporada se encuentra nuevamente por -
medio del balance de meteria, es decir por medio de la ecuzcidn

(12) ¥ sustituyendo en dicha formula tenemos:

& _“££ - i 0.2
Wv Wf(’ i ) 20 000 ( o5
st 12 000 1lb/hr. .

entoaces ¢l preducto seréd 20 000 — 12 000 = 8 000 1b/hr
Consume de vapor de cslentamiento.- Como ya se vié, en las
soluciones de sosa el calor de solucidén no es despreciable.
Temperatura de ebullicién del agua & 100 mm de Hg. 124°F
Temperatura de ebullicidén de la solucidén al 50% , 197°F
Aumento del punto de ebullicidén. v 197 - 124 = T3°F
La entalpias de 1la alimentacién asi como 1la del producto se
encuentran mediante un diagrama entalpia—concentracién para el -

sistena NaOH;Hbo.
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Enatlpia de la alimentacidn 20% a 100°F. 55 BTU/1lb.
Entalpia del producto 50% a 197°F. 221 BTU/1lb.

La entalpia Gel vapor de calentamiento se encuentra en ta-—
blas de vapor, esta es de 939 BTU/1lb.

La entalpia del vapor de agua sobrecalentado a 197°F y 1.93
1b/p1g? es 1149 BTU/lb. y esta viene siendo H de la ecuacién -

(16). La velocidad de transferencia de calor se calcula asi:

R

Q = Wv Hv - Wf Hf + WH
Q = 12 000 (1149) -~ 20 000 = 55 + 8 000 x 221
Q = 14 456 000 BTU/hr.

por lo que el consumo de vapor es:
ws= 14 456 000/939 = 15 400 lb/hr.

y la economia resulta ser:

economia = 12 000/15 400 = 0.779

El area de transferencia de calor se calcula como sigue:

o _ 1% 456 000
250%x132
A = 930 piéz

Si la entalpia del vapor que proviene de 1la solucidén fuera
la del vapor saturado a la presidén en el espacio de vapor, la -
transferencia de calor seria de 14 036 000 BTU/hr. y el area de

calentamiento seria de 906 pié? Esto ocacionaria tener un error

aproximado del 3%.
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3.~ DISENO GENERALIZADO DE EVAPORALORES :
METODO DE J. STARCZEWSKI

Correlscidén generalizada de transferencia de calor en ebu--
1liciém para um evaporador de un solo tubo.- Se han propueste -
auchas relaciones, una de las més eiertas e interesantes, fué de

sarrollada por MOSTINSKY y es la siguiente:

7

0.69 0.7 0. ’.2 w0
hp= 0.10Pe @ (1.8r + 47T + 10r") (18)

la cual en unidades del sistema métrico decimal, es vélida den=—

tro de los siguientes limitess
Pe D 30 atm. (P4 0.9qc‘ 0.001< r<0.9
4 35 ’ .9
donde q = 3.2x10 Pe (r) (1-r) (19)

esta tiene una exactitud de to5%,

Estas mismas correlaciones expresadas en el sistema inglés

sén:
-3 .67 A7 X
hy= 6.58x10 Pe T8 + &2 s 10 2%) (20)
.35 .9
¥ q,= 803 Pe (r) (1-r) (21)

MOSTIKSKY, ha demostrado que las propiedades fisicas conec-
tadas con la ebullicidén, pueden ser expresadas en funéidn .de pre
sién critica y presién reducida. De aqui ha concluido que la -
transferencia de calor en ebullicidén puede ser descrita por las
nresiones critica y reducida. E1 autor gnuliza algunos datos ex-
perimentales de los cuales ha derivado una correlacién generali-
zadg para ebullicién, dada por las ecuaciones (18) y (19).

Modificacidén de la correlacidn.-

ILa ecuacidn (20) puede ser modificada de la siguiente for--

ma:

ag= by Aty

por lo que:
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-3 0¢9 0.7 0.07 X 0
b_B= 6.58x10 Pc (h. At ) (1.8 + 471 + 10r )
BB
0.69 L
-3 0 '3 : -
=16.58x10 Pc (1.8 L 2, 00 r”)} A{a (22)

Lae ecuacidén (22) esté dada por la figura l.

La ecumcién (21) puede ser modificada de la siguiente for--

0.35 0.9
e - 803 r (1-r) (23)
Pe
1a cual salamente es funcién de la presién reducida, esta ecua--

cién (23) esté dada por la figura 5.
Célculo rédpido de la superficie del evaporador.—
Relacién entre At y A4t;.

Ta correlacién generalizada para transferencia de calor en
ebullicién es aplicable a liguidos puros, de aqui que la tempe——
ratura de ebullicidén es constante. A menos que el fluido de céa-—
lentamiento sea vapor que se condensa, esta temperatura varia. -
Por lo tanto la diferencia de temperatura entre el fluido de c&-
lentamiento y el liguido en ebullicién, cambia a lo largo del -
evaporador. Si el medio de calentamiento es vapor, entonces la -
diferencia de temperatura, el flujo de calor y el coeficiente de
transferencia de calor son constantes & lo largo del evaporador.

Variscién de la diferencia de temperatura & lo largo del -~
evaporador.- Puesto gue AtB tiene grén efecto sobre hB' es muy -
importante encontrar AtB a lo largo del evaporador, ya que nos -
daria el flujo efectivo de calor para el evaporador completo.

Denotando At, AtB y q efectivas para At, E%B y q respecti--

vamente:

q = hy &ty
y haciendo 1la siguiente consideracidn:

he 10
)

-3 Og9 0,17
6.58x10 Pc (1.8r +4r + 10T =K (24)
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Combinando las ecuaciones (22) y (24):

2.23 2
b= K bty  BTU/hr. pié“°F (25)
y q = hBAtB por lo tente:
3.33
q = KAt BTU/br. pié? (26)

Flujo de calor del lado del tube:

Q4= Byg A%y
Si el coeficiente de transferencia de calor en la parte ex-

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

entonces:

2,= iy R Bt

y como qi= q"entonces:

by, At = b R Aty (27)
o h tz.zs -
L 8 K Atg s
= R =R = At 8
ok, h 7 c bty (28)

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

AtL + AtB = At (29)

dospejando:AtL de la ecuacién (28) tenemos que:
3.33
AtL- c AtB

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

3.33 :
At = C Aty + At (30)

B
Por medio de la figura 2 se facilita la estimacidn de AtB.
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Figura @.- Distribucidén de temperatura entre el ligquido en
ebullicién y el fluido de calentamiento.

Ejemplo 4.- Aqui{ se muestra como se evalua, por medio de -
gréfica, la diferencia de temperatura entre el liquido en ebulli
cién (agua) y la superficie de los tubes.

Considerar los datos siguientes:

Tubos: diZmetro externo 3/4 plg. didémetro interno 5/8 plg.

Agua de calentamiento, temperatura de entrada. 457.5°F
Agusa de calentamiento, temperatura de salida. 430.5°F
Presién de vapor, agua hirviemdo (presidén de operacidém) 320 psi
Temperatura de ebullicién. 423.5°F
Coeficiente de transferencia de calor efectivo del agua de calen
tamiente del lado del tubo. 1250 BTU/hr. pié2°F.

Analisis del problema:

didmetro externo _ 3/4 = 1.2

R = didmetro interno = 5/8

wgE" se locsliza en la figura 1 de la siguiente manera:
i) Localizar agua en el eje horizontal donde se denota la -

presién critica a 3 200 psia.
ii) Subir verticalmente hasta tocar la linea correspondien-
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te & la presién reducida r = 320/3 200 = 0.1

iii) Desde este punto moverse en lineg horizontal hacia la
izquierda hasta cortar el eje vertical que denota los valores de
K, este es: K = 20.5

Calculando:

c =RxK _ _12%x20.5 _ 5 o

hz 1250

Perfil de temperaturas:

457.5F ——Lerperay,,
T_WL
at,=39°F 430.6°F e

A{zz 7°F
{emr’mdynldkgwa&wh 423.5 °F

423.5

La diferencia de temperatura entre el liquido en ebullicidn
y la superficie de calentamiento (AxB) se encuentra por medio de
la figura 2 en la siguiente forma:

i) Localizar Atl= 34°F sobre el eje vertical.

ii) Moverse horizontalmente hasta cortar en la gréfica el -
valor correspondiente & C = 0.01

i1i1i) Bajar verticalmente hasta el eje horizontsl donde se -
lee el valor de AtB1= 10°F.

Repetir el mismo procedimiento para sz ¥y encontrar el va--
lor de At32= 4.9°F.

Con estos valores podemos encontrar la respuesta buscada:

= - - - = o
AtB- AtBl AtBZ 10 - 4.9 5.1°F.

Flujo de calor efectivo para el evaporador completo.
Tenemos la ecuacidn (26)

3.33
q = KAtB

vy en forms general tenemos que Q = U A At =q A
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Asi que
3
e e

Sin embarge la ecuacién (31) es para evsporadores con MB -
constante, lo cusl no es ususl en este caso. EL hecho es que AtB
varia a le largo del evaporador desde AtBl hasta AtBQ. Le aqui -
que tenemos que proveernos de una forma de evaluar una AtB efec-
tiva entre AtBl y AtB2 de manera que nos dé un flujo efectivo de

caler Q.
3.33
...!—.: = At.
K

q

De la ecuacidn (22)

d (atg)
g [@) deats) _JK ATEP
9 (Afg,' A‘tgz) (A{Bl - AtBZ)

2.33 233
- / LN
~ 233K (Atg, - Atgy) <At82> (A{e, (324

podemos decir que A% = 4t X , per le tante pedemos rearre--
2 Bl

glar la eeuacién (32) de la siguiente forma:

33

2.33
| / | |
T‘ 233 K (AtBl - thBl) L(d A%m > - ( A{al

% .33
i / (..L —
¢ 233K At:"”(g —-x)

de donde:

3.33 Lok

qQ=K AtBl 2.33 (Z—)}:z,—‘
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r °(z.:‘:s d:ua 3
q=q, | 233—2——— (338)
/S=tot
Suponiende que q/q1 =g donde q, es el flujo de calor & -
A“Bl'
DPe 1la ecuacidén (33a) tenemos que.
2.33 d3.33
d ——
B = 2.33 (33n)
= 0(2-33
Por cuya razén el flujo de calor efectivo en un evaporador
es disminuido por el factor "g" del méximo flujo (ql)'

Normalmente los disefiadores estiman la AtB, ya sea por la -
diferencia media ligaeritmica o 1la media aritmética de las tempe-
raturas.

Ejemplols.- Aquf se muestra como se evaltia, por medio de -
grifice, el flujo de calor promedio en todo el evaporador.

Se consideran las condieiones del ejemplo 4.

Tenemos ques
AtBT 10°F y AtB2= 4.9°F, por lo que:

=__{___A{°2 =49 -0
o 5, 7 .49

B= flujo de calor promedio en todo el evaporador
méximo flujo de caler & AtB1= 10°F

ug" es determinada por medio de la figura 3 en la siguiente

forma:

i) Fijar of = 0.49 sobre el eje horizental.

ii) Subir verticalmente hasta cortar la curva.

4111) Moverse horizontalmente hacia la izquierda hasta cor--
tar el eje para leer el valer de fS= 0.28

Esto indica que en este caso el flujo de calor promedio Q-
através del evaporador es el 28% del flujo de calor méximo a -
AtBls 10°F.

El flujo de calor (a AtB en el evaporador) se encuenira por

medio de la figura 1 siguiendo los siguientes pasos:
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i) Localizar la presidn critica del agua en el eje corres-—-
pondiente, 3 200 psia.

41) Subir verticalmente hasta cortar la linea de presién -
reducida r = 0.1

iii) Moverse en forms horizontal hecia la derecha hasia cor
tar la linea de At = 10°F o sea At 1= 10SF:

iv) Bajar verticalmente hasta cortar el eje horizontal don-
de leemos el flujo de calor q = 49 000 BTU/hr. plé.

Ahors tenemos que f = q/q1= 0.28 de donde tenemos que:

q = 49 000 x 0.28 = 13 700 BTU/hr. pié’

y asi ya tenemos: q=13 700, K = 20.7 (del ejemplo 4) y tB-= 6.9
°F ( de la figura 1 ).

Efecto de la exactitud de )LB de * 30% sobre q.- El1 coefici-
ente de transferencia de calor puede ser bajo, como 0.7 del coe-
ficiente predicho, entonces U (a b~ 30%) se encuentra de la for
ma siguiente:

I 07Rhg x h:g ;

= [l -
U= hep * 3R, 0.7Rhg + h;p

h;
bif.:)’(n h), por lo que f s.ﬁi—_ tomando en cuenta -

esto tenemos que:

07Rhg X Rhg _ 0.7/ R hg 30)
0.7Rhg+ P Rhg 07+/S

peranthO"ﬁ:Bh;B I{f'

U=

__Uahg=70% _ 140 .
2 U a hg=/00% My ry (35)

Ejemplo 6.- 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.

EncontrarTlB y A—t-B en la figura 1 en la siguiente forma:
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(se consideran las condiciones de los ejemplos 4 y 5)

i) Se iocaliza 1ls presidén critica del agua en el eje hori--
zontal.

ii) Subir hasta tocar la linea de presidn reducida r = 0.1

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

iv) Locslizar @ = 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 ests interseccidn se localiza el valor
de K%B= 7 °F.

vi) En el punto dsdo por el inciso ii), moverse horizontal-
mente hssta cortar con At.= 7 Ry

vii) En este punto bajar verticalmente hasta cortar con el
eje de hB,donde se lee el valor de 1 950 BTU/hr. vié2°F.

Calcular, ahora el coeficiente de flujo de calor efectivo A
de la siguiente manera:

h“f _ 1 250
L Ty i 00

Usando la figura 4 proceder asi:

i) Localizar f> = 0.534 en el eje horizontal.

ii) Subir hasta cortar la curva de -30%.

iii) Moverse hacis la derecha hasta el eje de "A" donde se
lee el valor de 0.87

Por consiguiente @ = 13 700 x 0.87 = 11 900 BTU/hr. pié? -
este es el flujo de calor de disefio de un evavorsdor de un solo
tubo .

Formacidén de pelicula de vapor.- Considerando la figura 7 -
podemos ver que para un evaporador de un tubo, el flujo de calor
aumente con AtB hasta qc. ¢

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

ficie del tubo es cubierta por vapor. Le aqui que cualquier au--
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mento en AtB hace que se forme méis Vaepor, ocacionwundo que la pe-
licula de vapor se hage cada vez mas espesa, esto proevoca um au-
mento en la resistencia térmica y hard més preponderante el au--
mento de AtB asi que el flujo decreceré a partir del punto C de

la figura 7.

W8

€ un dubo
% - p
¢ B —~ muchos
/” € fubos
A S
1 P
/
- o
s
s
. Atg
atga Atpp

Figura 7.- Efecto de la formacién de pelicula de vapor en
el funcionamiento de un evaporador.

Ejemplo 7.- Disefio préctico de un evaporador.

Se consideran los siguientes datos:
Liquido en ebullicidn. Agua.
Presién de operacién 30 psia. a 250.3°F.
Agua de calentamiento, témpeéétﬁrardgréntrada 300°F
Agus de calentamiento, temperatura de salida 265°F
Cslor necesario. 10 000 000 BTU/hr.
Tuberia. diémetro externe 3/4, didmetro interno 5/8 plg.
. Suponer una h para el agua de 1 600 BTU/hr. p162°F.
;;;;;r de ensuciaemiento. 0.001

Analisis y solucién del problema:
La relacidn entre los diémetros, externo e intreno, de la -

tuberia es:

A T
R == 1.2
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=L _40.001|= 6 %0
by o= v +0.00!{ = 617 BTU/hr. pié“°F

1 g ¢ =L=._1q_— =~
a presidn reducida es: r B 3209/7 0.0094

Por medio de la figure 1, siguiendo los pasos indicados, se

obtiene el valor de K = 2.9

c = K’:‘R =2"":‘7"2 = 0.00564
Nif

At1= 300: - 250.3

49.7°F

14.7°F

At2= 265 - 250.3

De la figura 2 se obtienen los valores correspondientes de:
o
AtBl 14.5°F

]
At32= 8.5 F

Nuevamente de la figura 1.

q; @ Atm-.- 14.6°F es 19 000 BTU/hr. pié2

Atea _ 8.5 _ ;. o5
. alg, 145 =8

De la figura 3 se obtiene ﬁ: 0.4, de modo que el flujo de

calor efectivo es:

G=aq, xp =19 000 x 0.4 = T 600 BTU/hr. pié?

Usando nuevamente la figura 1, el EtB efectivo a @ = 7 600

. At = °
es: AtB 11°F

¥y la correspondiente T"B'-' 750 BTU/hr. p162°F
h;e 617
= = 0.68
s, R x Eb 1.2x 750 g

La reduccidén posible en @ debido al -30% de error en hB es
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0.85, de manera que el flujo de calor de disene pars el evapora-
dor de un tubo es:
7 600 x 0.85 = 6 460 BTU/hr. pié”

De la figura 5, paras la presidn reducida r = 0.0094 se tie-
ne:s j‘_= 148
P

per lo que == 148 x 3 200 = 473 600 BTU/hr. pié2

o %dis' = 6 450 = 0.0136
9. 473 600

Puesto que la relscidn (qdis /qc) es muy pequefia. 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:

Disefio del flujo de calor para el evaporador:

a =_‘_'iz;‘0_= 5 383.32 BTU/hr. pié°

por lo que la superficie requerida serd de:

_ 10000000 - 1 860 pié?

"'5383.3 _BTU_
hv. Piéz

Nomenclatura ussda en este metodo:

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

hi= coeficiente de trensferencia del liquido en ebullicidn BTU/
hr. mA%F.

h, = coeficiente de transferencia de calor dentro de los tubos,

if
para el fluido y ensuciamiento BTU/hr. pié?°r.

-contante definida por las ecuaciones (24)

flujo de calor BTU/hr, piéz.

flujo efectivo de calor entre AtI y At2 BTU/hr. pié?
flujo critico de calor BTU/hr. pié?

Qo el a N
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relscidén de diémetros externo e internoc de los tubos.

presién reducida.

o B W
{1

presidén de operacidn psia.

Pc= presién critica. psia.

o« = (8ty) /(8t3),

A =a/a,

Ath diferencis de temperatura entre el liguido en ebullicidén y
la superficie del metal.°F

K%B= AtB correspondiente a q.°F

Ate= ty correspondiente al flujo critico de calor. °F

AtL= diferencia de temperatura entre el fluido de calentamiento
y la superficie del metal. °F

A= factor de correccién de %30%

L= b, /R x hy
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4.- EVAPORADORES LE 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 efecte. La eleccidn de
la colocacidn se refleja en la economfa del vapor o la capacidad
del evaporador. En la evaporacidén, 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 economia pobre si estd alrededor de 0.8 pars alimen--
tacidén fria. El resultade neto de un arreglo de multiple efecto
es el reaprovechamiento del calor y un incremento en la econimia
del sistema. Una estimacién un tanto vaga de la economia se pue-
de obtener por multiplicacidén de 0.8 por el nimero de efectos.

En una operacidén de multiple efecto, diferentes evaporado—-
res son conectados por tuveriss apropiadss, por cuya razén el --
vapor pasa de un efecto ai siguiente en serie. E1 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 ebullicidn y esto reduce la caida de tem-
peratura efectiva para la transferencia de calor. En un sistems
esta caida es cumulativa, as{, la caida efectiva total de tempe-
ratura es ls temperstura de condensacidn del vapor de calentami-
ento en el primer efecto menos ls temperaturs de condensscidén -
del vapor gemersdo en el ultimo efecto mas los aumentos del pun-
to de ebullieidén en cada uno de los efectos. En un sistema de -~
multiple efecto, cualquier sumento en el nimero de efectos, in--
crementa la resistencis & la transferencia de calor y ademds dis
minuye la capacidad definids como libras de vapor/pié? este ca--
pacidad también es red&cida por el aumento de punto de ebullici-

én.
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En el disefio ce evaporadores de multiple efecto, los resul-
t«dos usualmente deseados son: la cantided de vapor de calenta--
miento consuumido, la superficie de calentamiento, la temperatura
aproximada de cada uno de los efectos, la economia y la cantidad

c¢e vapor producido en el ultimo efecto.

Figura 8.- a) alimentacidén en parslelo. b) alimentacién en
contracorriente.

Los pusos de este metocdo de célculo sén los siguientes:

l.- Se suponen los valores de las temperaturas de ebullici-
én 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 1la solucidén de efecto & e-
fecto.

3.- Calcular la superficie de calentamiento necesaria en -
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en cuaslquier efecto, segin las ecuaciones de capwaciced.

4.- Si las areas de calentamiente encontrades no sén cerca--
namente iguales, suponer nevamente las temperaturas de ebullici-
én 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 ecuacidn

de balance de entalpias que psrs un solo efecto.
Q@ =W _X= (We— WA+ W Epg (t = %) (36)

Tomando en cuaenta esto asi como los pasos mencionados, se puedae

entrar en materia.

Ejemplo 8.- Una solucidn con aumento de punto de ebulli--
cién despresiable, se concentra desde 10 a 50% de sélidos, en un
evaporador de triple efecto. E1 vapor aprovechado para el calen-
tamiento es saturado & 15 psim. (249°F). La presidén absoluta en
el tercer efecto es de 4 plg. de Hg. esta presidén correspbnde -
& una temperatura de ebullicidén de 125°F. La alimentacidn entra
a una velocidad de 55 000 1b/hr. y & TO°F. El calor especifico -
de la solucién puede ser tomado como I BTU/1b.°F, a todas las -
condiciones y concentracidnes. Los coeficientes de transferencia
de calor fueron determinados pars cada efecto como: 550 en el -
primero, 350 en el segundo y 200 en el tercero para el caso de -
alimentacién en paralele. Para alimentacidén en contracorriente -
los coeficientes sén: 450, 350 y 275 para primero, segundo y ter
cer efecto respectivamente. Estos coefiéiente estén en BTU/hr. -
pié2°F. Las areas de los tres efectos sén iguales.

Calcular la superficie de calentamiento necesaria, el consu
mo de vapor de calentamiento, la distribucidén de las temperatu--

ras, la economia en cada uno de los efectos y la economia global
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para: &) alimentacién en paralelo y b) alimentacidén en contraco-
rriente.

Anglisis y solucién del problema.

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

calculada por un balance de material global.

velocidad de flujo 1b/hr.

total sélido 2gUR
Solucién 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 alimentacién en paralelo se usard I, II
y III para primero, segundo y tercer efecto respectivamente.
Para el balence de calor se usaréd le siguiente nomenclatu--
Te.
W_= flujo de alimentacidn. 1lb/hr.
W _ = flujo de vapor de calentamiento. 1b/hr.
wl,w2;w3= flujo de las soluciones fuera de I, II y III.
A calor latente del vapor de calentamiento. BTU/1b.
Al’22’k = calores latentes en I, II y III. BTG/1b.

ti: temperatura de alimentacién. °F
t8= temperatura de condensacién del vapor de calentami-
ento. °F -
tIftz’t3= temperaturas de ebullicién en I, II y III. °F

pr= calor especifico de la solucién. BTU/1b.°F
Cp1,0p2,0p3= calores especificos de la solucién en I, T 'y IIX.
qr,qz,q3= transferencia de calor emn I, II ¥y III. BTU/hr.

Puesto que el aumento del punto de ebullicidén es desprecia-
ble, la temperatura de ebullicién en un efecto, serd igual & la
temperatura de condensacién en el siguiente.

Las ecuaciones de transferencia de calor pueden ser escri--

tas, para cualquiera de los trés efectos, tomando como referen—-



cia la ecuuacidn (36).

Q= WaAg= (Wem wi)hy + We Cpp (%9~ tp)
Q= (Wem WA = (W= w)A, + wy Cpy (- )

a3= (w,- "’2)7\2= (w,~ W3)')sj + W, Cp, (- t3)

Notar que las ecuaciones son de
el vapor producido se usa como medio

to siguiente.
Una guia pars el primer intento

ls. forma de la (36) y que -

de culentamiento en el efec

de suponer ls caida de tem-

peraturs entre los efectos es la siguiente: ILa caida de tempera-

turs es inverssmente proporcional al

coeficiente de transferen~-

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

una carga extra, requiere una proporcién grande de la caida to--—

tal de temperatura. En este problema
tura es 249 - 125 = 124°F. El1 Gltimo
de temperatura meyor porque tiene un
& la grén carga de calentamiento que

este tendrd una caida de temperatura

la caics total de tempers--
efecto debe tener una caida
coeficiente pequerio; debido
tiene el primer efecto, -

mayor que el segundo.

Con estas consideraciones la primera suposicidn es:

At = 38°F ‘At= 33°F at,= 53°F
otros datos disponibles sdén:
calor
temperatura. latente
oF BTU/1b.
Vapor de calentamiento. t = 249 ‘Xsé 946
Alimentacidén al efecto 1 tf= 70
Licor en el efecto I y vapor de
calentamiento en el efecto II.
249 - 38 t)= 211 A= 971
Licor en el efecto II y vapor de
calentamiento en el efecto III,
211 - 33 t2= 178 ‘>\2= 991
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ILicor en el efecto III. 178 = 53 ty= 125 ')\3= 1022

En este problema todos los calores especifices sén conside-
reados igusl a la unidac. Wf= 55 000 1k/hr. ¥y l3= 11 000 1b/hr. -
Las trés incignitas sén: wsv Wy ¥ Wse

Las ecuaciones de balance de calor sdén:
a,= 946 W _= (5% 000 - wl) 97t + 55 Q00 x 1 (211 - 70)
= (55 Q00 - w,) 971 = (wy~ w,) 991 + wy x 1 (178 - 211)

q3= (wl-w2) 991 = (w2- w3) 1022 + w, X I (125 - 178)

Resolviendo las dos ultimas ecuaciones obtenemos los vale--
res de W= 41 380 1lb/hr. y W= 26 660 1b/hr.

Sustituyendo estos valores en la primera encontramos el -
consume de vapor de calentamiento, el cual resultd ser:

Ws= 22 180 1b/hr.

Con esto podemos calcular la transferencia de calor en cada

uno de los efectos:
q,= 946 (22 180) = 20 980 000 BTU/hr. |
= (55 000 - 41 380) 971 = 13 225 000 BTU/hr.
ay= (41 380 - 26 660) -991 = 14 588 000 BTU/hr.

Ahora, usando los valores de los coeficientes de transferen
cia de calor, que se dén como dato, se calcula el area de trans-
ferencia para cada efecto:

20 980 o000 2
A= 550 %338 1 004 pié

__ /3288000 _ 3 145 pié®
Ao 350% 33 SaR

14 588 000 2
3 200x 58 e

Con estas se puede calcular una area promedio que es :

- 1175 pik>
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Fuesto que, un recuicito es que las areas sean iguales, es-—
tos resultados indican gue lus caidas Ge temperstura supuestas -
no se ajustan. Parz una segunda supoeicidn se puede asumir gque -
les areas calculadas cambierdn en forms inversa con la caicda de
teaperatura.

Corrigiendo las caidas de temperatura en proporcidn z la -

desviacidn dGe las areas calculazdas con respecto al area promedio

lenemos:
At = 32°F At = 31°F At3= 61°F
Los otros datos serén:
calor
temperatura latente
SF BTU/1b.
Vapor de calentamiento t = 249 15= 946
Licor en el efecto I y vapor de
calentamiento en el efecto II
249 - 32 t,= 217 A= 967
Licor en el efecto II y vapor de
calentamiento en el efecto III
237 - 31 t,= 186 A= 987
Licor en el efeeto IIT 186 - 61 t,= 125 7§= 1 002

Con lo que las ecuaciones dé belunce de calor sén
q,= 946 ws= (55 C00 - WI) 967 + 55 000 x 1 (217 - 70)
a,= (55 000 - w) 967 = (w;- w,) 987 + w, x 1 (186 - 217)

> X 1 (125 - 186)

q3= (wl- w2) 987 = (wa- 11 000) 1002 + w
Resolviendo las dos Ultimas ecuaciones obtenemos los sigui-
entes valores: w,= 41 380 1b/hr. y W= 26 720 1lb/hr.
y sustituyendo estos en lu primera nos da el gasto de vavor:

"(;'s= ke 570 ]b/hr.
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Y cslculsnde las sreas, de la misma forms que anteriormente

se hizo, resultando estss:

A= 1 208 pié®

1
A2= 1 214 p162
Ay= 1185 oié°

Con lo que el area promedio resulta ser de:
2
A =1 202 pié

Estos noevos valores tienen una desviacidén méds pequeiia con
respecto al area promedio.

Considerando estos valores como definitivos, las economias

serén:

primer efecto: 550;2-42;270= 0.606 1b. evap./lb. de vapor.

segundo efecto:%= 1.576 1b. evap./lb. de vapor.

tercer efecto:%: 1.072 1b. evap./lb. de vapor.
Y la economia global es:

Economia = 550200;1;’0000 1.96 1b. evap./lb. de vapor.

b) Para el caso de gliemtacidén en contracorriente, las ecu-

aciones de balance de calor sén las siguientes: «
ay= W A= (Wym W) Ay 4w, Opy (8- )
Q= (w2- wl) 11: (w3- w2) 12 + w3 Cp3 (t2- t3)
;= (W Wp) >\2= (Wem W) A, + Wy Cpp (8- tp)
Después de las suposiciénes hechas en la primera parte, se

suponen pare esta parte los siguientes valores de caidu de tem--

peratura:
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At = 35°F At = 42°F At3= 47°F
Los datos adicionales sdén:
calor
temperatura latente
°F BTU/1b.
Vapor de calentamiento ts= 249 )%= 946
Licor en el efecto I y vapor de
calentamiento en II. t1= 214 'Xl= 969
Licor en el efecto II y vapor de
calentamiento en III. t,= 172 7\2= 995
Licor en el efecto III. t,= 125 ‘A3= 1 022
Alimentacidn tfz 70

Las ecusciones de balsnce de calor

y W= 11 Q00 1lb/hr. sdén:
a;= 946 W= (w2- 11 000) 969 + W,
a,= (wz— 11 000) 969 = (w3- w2) 99
q3= (wy= w,) 995 = (55 000 —-w3) 1
La resolucidén de estas ecuaciones
nos dé los siguientes resultados:
W _= 19 150 1b/hr.
w,.= 28 460 1b/hr. y W= 43 410 1

Las transferencias de calor sdn:
= 18 114 000 BTU/hr.

a,= 16 919 000 BTU/Ar.
= 14 975 000 BTU/hr.

De donde las areas de transferenci

cuando Wf= 55 000 1b/hr.

x 1 (214 - 172)
5 + W X 1 (172 - 125)

022 + 55 000 (125 - 70)

por el metodo y& indicade

b/hr.

a2 sdén:



-56—

A —M: 1 150 pié2

1 450 X35

/6 919000 __ 2
2= tEFT000 - 1151 pié

.14 875000 _, 151 pie?
A =375 x 47 25Dt

El area promedio es: A =1 151 pié?

La economia para cada efecto es:

primer efecto: 28460-//000_ 912 1b. evap./lb. de vapor.

/19750
. 43410 - 28460 _
segundo efecto: 287460 < 11 000 = 0.85 1b. evap./lb. de vapor.
tercer efecto: _55000-43410__ 0,775 1b. evap./lb. de vapor.

43410 - 28460
Y la economia global es:

Economia= 55000~1//000  _ 5 .30 1b. evap./lb. de vapor.
19150 /
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5.— METODO DE COATES Y PRESSBURG.

Analisis ¥ célculo de evaporadores de multiple efecto.- Sdén
posibles muchas overaciones de evaporadores de multiple efectoe,
pero el metodo de célculo es bésicamente el mismo.

Primero se hace un bulsnce de materia en la unidad entera:

F-P=3%E=E;+ E;+ Ej+ ———= + E (37)

I =2t 3
donde: F = flujo de alimentacidén. 1b/hr.

it

evaporacidn. lb/hr.
flujo del producto. 1lb/hr.

H =
L} "

La velocidad del producto es:

F

P=N,6 —m——— 8
+ N, (38)
donde: Nf= fraccién en peso del soluto en la alimentacidn.

Np: fraccidén en peso del soluto en el producto.

La evaporzcidén total en todos los efectos es:

IE=F [” - N (39)
Np

El balance de material pura cualquier efecto se escribe pa-

re obtener la concentracidn del licor a partir del efecto:

N - ENE (40)

1 F-E,

FN
Nz_.__i_ 1
2" E=F,-Ey (41)

Una ecuacidn similsr a la ecuscidén (41) puede escribirse -
para cualquier efecto cubsecuente.

ILos bzlances de calor sén escritos en términos de entalpisas,
siempre y cuando se puedan disponer de los correspondientes dia-
gramas de entalpia-concentracién, aunque en muchos casos, estos
diagramas no son aprovechables.

Pero el balance de calor puede escribirse sin el recurso de

dichos diagramas cuando se tiene un buén método de cgélculo para



=5t~

calores latentes de agua.

Las ecuaciones de balance de calor sdén:

S 7\5= F Cp, (tm- tf) + B }Ll (42)
= [CPVI (t11= %y1) + Aypl= Bp Apsm (B = Ep) Oppy (bpy=tp,)  (43)

E, E)pvz (tLl— tV2) +Xv]- E31L3‘ (I’-EI-E2)CPL2 (tL2_tL3) (44)

pares los efectos uno, dos y tres respectivamente.

También las ecusciones pera la transferencia de calor sén:

a;= U, Ay At = U, Ay (B~ tpy) sA, (45)
Q= Uy hybt= Uy &) (tyy-t7,) = By Cpyy (br)=tyy) + A (46)
= Yy A3“3." By Ay Uty tp3) = Bp Cpyp(tp,mtyy) + A2 (47)

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

aciones sén:

1.- Se hace una estimacidén inicisl de la temperatura. Hecho
esto se supone que la velocicad de transferencia de calor es igu

al en todos los efecto.

U, Ay At 1= 5, A, At 03 A3At (48)

£4t = EAt'— I(APE) = At + At+ At3 (49)
zA£ U| Al UI AI

=1+ - 0

AL, WM+%% S

Notar que las relaciones de las areas necesarias pueden ser co--
nocidas, no asi las areas resles. La relacion de las areas se -
puede definir como: RA2= A2/A1 ¥ RA3= A3/A1.

En la mayoria de los casos, estas relaciones sén igual a la

unidad, sin embargo esto no es necesariamente estricto.

sat L. U U oy

At, Uz Rp; Us Rag
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Usando la ecuacidén (51) se puede estimar Atl. Las tempera--

turas en los otros efectos se evaluan de forma similar:

tyy= tpy= (APE)y

At = Ul At|
27U, Raz

tyo= b (APE),

= ("v1‘ th) (52)

_ Uiat, -
Ats Us -R_A,s = (%gom tp ) 2

Se debe recordar que estas sén unas estimaciones aproxims--
das, en forma semejante sirven como suposicidn inicial pera re--
solver las ecuaciones (42), (43) y (44). Habiendo hecho una es--
timacién de las temperaturas y concentraciones en los efectos, -
entonces el calor latente de vaporizacidn'}lse debe evaluar. Las
ecuaciones de balance de material y balance de calor se resuel--'
ven simultaneamente para El’ E2, E3, —— En'

5.— Se resuelven las ecuaciones (45), (46) y (47) para las
areas. Entonces se requiere que la relacién de las areas sea che
cada. Es muy comin que esta relacién sea igusl & la unidad.

3.- Si las relaciones de las areas no checan, se debe hacer
una nueva estimacidn de los valores de At. Esto se hace usando -
las sreas calculadas como guia.

4.- Usando los vwlores de El’ E2, EB-—— En, del paso 1 hs--
cer uns nuevs estimacidn de las concentraciones en los efectos.
Con estws nuevas concentraciones y con los velores de At, cel -
paso 3, se disponen nuevos valores de los aumentos del punto Ge
ebullicién y temperaturas en los diferentes efectos.

.- Se resuelven las ecuaciones de balance de calor purs -
los yalores més correctos de El, E2, E3--- En'

6.— Se resuelven las ecuaciones de transferencia de calor
purs las areas. Si es neceéario, repetir todo el proceso pero -

usando el segundo ensayo como guia y de este modo se obtendrin -



resultados satisfactorios.

En suma, el método usual, requiere de la resolucidn de va--
rias ecuaciones por aproxiwmacidn sucesiva. Esto no presents Gi--
ficultad, pero consume tiempo y puede resultar tedioso. Tal es -

.el caso del método de McCabe y Smith.

Uso de un método simplificado. )

Mucho del tiemno requerido pars hacer estos cédlculos puede
ser ahorracdo al reconocer que un evaporadéor de multiple efecto
fuﬁciona debido al efecto del calor trunsferido de la fuente por
los evaporadores en serie. Finalmente el calor es descargudo al
sgua fria de un condensador, el cual recibe el calor del vapor
del dltimo efecto, Be este modo se puede emplear el concepto de

resistencias en serie.

3q =-EAt (54)
tet

Un camino conveniente para la evaluacién de los términos de
la ecuacidn (54), fué desarrollado por COATES.

Las ecuaciones clave sdn:

£a=A IE (55)
A - FepeCirt)  Au
\ L B (56)

En ls ecuacidn (56) tLl es la temperatura del licor en el
efecto donde entra la slimentacidn y es indiferente si es en el
primer efecto o no. E1 facter "b" es igusl a (1 + O.1 n) para el
caso de alimentacidén en parslelo y se puede tomar como uno para

los demés casos.

|
R = 5
tot Ue TA (57)

donde Ue= coeficiente efectivo de transferencia de calor.



A, EE = U_EA ZA (58)

SAVSrA (NTNSIR T RIS (59)

El cceficiénte de transferencia de calor efectivo se obtiene
de la siguiente expresidn:
+R +‘-ﬁ
) 8‘ =/H'RAE A3 14 Ué + Us (60)
e \ n J\ %Rz UsRas
donde la relacién de lus sreas es igual & la unidad y el término

(1 + RA?’ R

4 - - - ) es igual a "n" por lo que la ecuacidén se

A3

convierte en :

| } | | W )1
Ue 7 + U + Ug + . (61)

Ei comrsumo de vapor de calentemiento se estima con el czlor
transferido en el primer efecto.

a,= £E D\ - )\USN-Q (62)

av n

La ecuscidén (62) dé el calor transferide en el primer efec-
to ¥y )\Ll se evalua & las condiciones existentes en el efecto -
donde entra la alimentacidn. Habiendo obtenido Qs el consumo de

~vapor se calcula facilmente:

S =—1‘—— (63)
xs

La economia se obtiene entonces de: E/S.

A continuscién se resolveré el mismo problema, el cula fué
resuleto por el método de McCabe y Smith.

Los datos del problema sén: Solucidén que se concentra de 10
a 50% de sélidos, la presién del vapor de calentamiento es de 3l
psia. (249°F). La presidén absoluta en el tercer efecto es de 4 -

plg. de Hg. correspondiente a una temperatura de ebullicidén de -
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125°F. La alimentacidén entra a razén de 55 000 1b/hr. a 70°F, el
calor especifico se puede tomar como uno en todos los casos. Los
éoeficientes de transferencia de calor sdén: 550, 350 y 200 para

primero, segundo y tercer efecto respectivamente en el caso de -
alimentacidn en paralelo. Para el caso de alomentacidén en contra
corriente estos sén: 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 vavor y la economfa global, paras los casos de; a) alimen
tacidn en paralelo, y b) alimentacidn en contracorriente.

Analisis y solucidén del problema.

a) Alimentacidn en paralelo.
Se determina la evaporacidn total sustituyendo valores en -

la ecuacidén (39).

EZE = 55 000 <0. ’> 44 000 1b/hr.

Come el aumento del punto de ebullicidm es despreciable, no
es necesarie el célculo de la concentracidén del licor.
Se requiere que las areas de calentamiente de los tres eva-

poradores sean iguales, por lo que tenemos que:

Blp =Ry ==t

Con la ecuacién (50) debemos estimar Atl y se calcula tLl'

TAt 550 50
=1 + = 5,32
at, *350(1) * 20007 = >*3

Yy como no hay aumento del punto de ebullicidn:

TAt = 249 - 125 = 124°F

e _ (124 - o

t
7\m= 961.4 BTU/1b.
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Sustituyenco, spropiscanente, estes centideces en lu ecua——

cién (56), obtenemos el calor latenie medio.

_ _55000x1(225.2-70) _ 96l.4 _ o e
kav 49 000 +5 1 127.5 BIU/1b

Después con ls ecuszcidn (60) se encuentra ls relucidn de =

coeficientes:

\

v =< 14141 \<1+550+,[,[0) it

Ve 3 } 350 200

Puesto gue el coeficiente global pearas el primer efecto es —

550, el coeficiente efective serd:

U = 103.4 BTT/hr. pié2op

=250
e 5’32

Ahora podemos encontrar l: superficie totzl de culentamien-
to requeride parua el evanorador, por medic de la sintitucidn a--

rropiada de las cantidaces de la ecuacidn (958).
lav €E = U, Ea ZAt

AayZE _ _ 1122.5% 44000
Ue £4t  /03.9X 129

3 869.25 pié>

Tha =

A

Y como los tres efectos tienen la misma aree de calentawmi--

ento, el area por efecto es:

A = 38370 =1 290 pié2/efecto.

S1 sustituimos valores en la ecuecidn (62):

a = 44 000 [1 127.5 - -%-(961.4)]

q,= 21 408 934 BTU/hr.

que es el calor transferido en el primer efecto. A 249°F, el ca-
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lor latente )h del vapor de calentamiento es 946 BTU/lb. de agui

gue el consumo de Vapor es:

21 408 934 p
S = _x 22 631 1lb/hr.
996 L

La economia global del triple efecto es:

Economia =—‘glza+33-= 1.944 1b. evap./lb. de vapor.

Se puede obtener una me jor estimacidén de Aﬁl por medio de -

las ecusciones (54) y (57).

/ /
R = cmm—t— I a———— () ¢ 000 O
tot" o ZA  /03.4x3870 -

Pars el efecto 1:

Q= 21 408 934 BTU/hr.
A= T 290 pié?
U = 550 BTU/hr, pié2°F.
y como q;= U, Ay Aml , de donde:

21408 934 0
A% UrA "0 x 1290 7T

por lo que t .= 249 - 30.17 = 218.83°F.

McCabe y Smith usando el método usual obtuvo los siguieptes
valores:

A = 1 202 pié°/efecto.

S 22 480 1b/hr.

Economia = 1.96 1lb. evap./lb. de vapor

- o
tLl- 217°F.

Este método simplificado d4 valores un poco altos para el -

area de transferencis cuwnco la alimentacidén es fria, pero todas

las respuestas sdén buenas comparsCess con las obtenicas por el -
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método usual.

b) Alimentacién a contracorriente.

En este caso, la alimentacién entra em el Wltimo efecto y -
el producto concentrado sale por el primero.
- ° -
En la ecuas;dn (56) tLl— 125°F y'XLl- 1 022 BTU/1lb, por lo
tante:

%\ -.S50c0x|(i25-70) , 19022
£¥ ¥4 000 /

)hv= 1 091 BTU/1lb. _

Ahora los coeficientes de transferenciacde calor fueron es-

timados como:

primer efecto 450
segundo efecto -~ 350
tercer efecto 275

Calculande la relacidn Ul/LTe tenemos:

VU _ 50 . 450 _
i 1+3"35-+275 3.922

de donde obtenemos que:

- #50__ 114.73 BTU/hr. pié°°F.
U =S8 4.73 BTU/hr. pié“°F

Sustituyendo valores en al ecuacidén (58):

ga oA ZE 1022 x 49000
G ZAt "4.23 x 124

3 160.85 pié?

A

Esto nos da un total de 1 053 pié?/efecto.

El caler transferido en el primer efecte es obtenido por -

medie de la ecuacidén (62), sustituyendo le y tLl para el dltime

efecto.

ql= 18 014 334 BTU/hr.



El cosumo de vepor de calentamiento es:

/18 @14 334
99¢

por lo que la economfa serd:

S = = 19 043 1v/hr.

Economia = 4000 _ 2.31 1b. evap./lb. de vapor.
19093 S

Para una me jor estimacidn de tLl’

_ /8 014 334 o
 t..= 249 - M60/933Y _ o11°F
1 450 x1053.2

Por el método de McCabe y Smith se obtuvieron los siguien--
tes resultacos:

A =1 151 piéz/efecto.

S 19 150 1b/hr.

Economia = 2.30

- D1A°R . %
tLl- 214°F

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 comparstivo de alimentacidn en parzlelo y alimentacidén en -
contracorriente, sino que sblo muestra el método de célculo.

Se han trabejado muchos problemas con este método y se han
obtenido resultedos, que al checarlos, resultan satisfactorios.

Para slimentacién moderadamente caliente (caso més comin) -
los resultados difieren de los obtenidos por el método usual en
un 2%. El méximo error encontrado en todos los casos estudiados
he sido de Tk. i

Nomenclatura usada en este método.

A = area de transferencia. pié?
(APE) = auuento del punto de ebullicidn. °F.
Cp= calor especi{fico. BTU/1b.°F.
E
F

velocidad de evaporacidn. 1lb/hr.
velocidad de alimentacién. 1lb/hr.
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nimero de efectos.

fraccidn en peso del scluto en la alimentacidn.
fraccidén en peso del soluto en el producto.
velocidad del producto. 1lb/hr.

transferencia de calor. BTU/hr.

resistencia total, definida por la ecuacidn (57)
consumo de vapor de calentamiento. 1lb/hr.
temperatura. °F.

coeficiente global de transferencia de calor. BTU/hr.

p162°F.

At = diferencis de temperatura. °F.
A= calor latente. BTU/1b.

Z = suma @e.

Subindices:

s @ M

. 2, 3 = efecto ntmero.

de la alimentacidn.
del licor.
del vapor de calentamiente.

del vapor producido.
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6.~ FORMAS DE ALIMENTACION EN LOS REHERVIDORES
DE TERMOSIFON.

Algunas de las variables que se usarén sén las siguientes:

G = es el total de los fondos o sea el liquido que baja del
primer plato de la torre de destilacidn.

B = sén los fondos netos.

F = es la alimentacidn &l rehervidor.

L = es el liquido que no se vaporiza y que sale tembién del
rehervidor, en compafiia del vapor.

V = es el vapor que proviene del rehervidor.

En general, existen tres formas principsles de alimentacidn
& los rehervidores de termosifén, estas sén:

&) Recirculacién de los fondos netos.

b) Circulacidén de los fondos totales.

¢) Recirculacidén de fondos mixtos.

a) Recirculacidén de los fondos netos.
Hay dos arreglos posibles pura este tipo de @limentacidén, -

los cuales se muestran en las figuras 9 y 10.

Figura 9.- Arreglo sin mamparas.



bottom tray

Figura 10.- Arregle econ mamparas.

Las ventajas de este tipo de alimentacién sdén; principalmen
te, la simplicidad ya que no requiere de plato celecter.

Estos arreglos sén les més simples, en los sistemas de ali-
mentacién de rehervidores de termosifém y sén particularmente -
ventajosos para torres pequefias. Este tipe de slimentacién ne -
requiere de plato eolector cuande se unen con torres empacadas e
de plates cen escurrideras.

También tiene ciertas desventajas, entre las que se pueden
mencionar: el tipo que se usa con mampara le resta simplicidad,
es male cuande hay ensuciamiente térmice, se saerifica um plate
tedrico, el tipo sin mampare puede variar la cabeza estédtica y -
es el que tiene la més baja diferencia de temperatura.

Se sacrifiea un plate tedrice puesto que el vapor que sale
del rehervidor no esté en equilibrio com el liguide de los fon--
dos, sini que estd en equilibrie con el ligquido que sale del re-
hervidor, el cual estéd més pesado que los fondos netos.

Los rehervidores de termesifén requierem de un cierte nivel
de 1fquide en la torre para mantener la recirculacién através -

del equipe. El gasto de alimentacién depende de la diferencia de
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la cabeza estética del liguido en la torre y la cabeza estédtica
efectiva del fluide liguide-vapor en el rehervidor.

La slimentacién es agquella para la cual la diferencia enire
las cabezas estdticas es igual a la suma de las caidas de presi-
én en el sistema, por lo que las fluctuaciones en el nivel del -
liquids de la terre causa serias variaciones en la alimentacién
del rehervidor. Disminuyendo el nivel del lfquide, reduciréd fu--
ertemente el gasto de alimentaciém, mientras que el aumente del
nivel de la torre provoca que se inunde el rehervidor.

Es conveniente asegurar una cabeza estédtica constante en el
liquido de la torre, lo cual se puede lograr poniende una mampa-

ra, como se ve en la figura 10.

b) Circulacidén de los fondos tetales.
Se le conoce también como alimentacidén de un sole paso. La
alimentacidén es sustraida del primer plate come lo muestra la -

figura 11, siendo la figﬁra 12 una derivacién de la primera.

bottom trag
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Pigura 11.- Arregle con escurridera positiva.

Enire las ventajas ée este tipo de alimentacidn, pueden men
cionarse: es recemendable cuande hay ensuciamiento de tipo poli-

mero, tiene grandes diferencies de temperatura y los arreglos -
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internes sdén simples.

Entre las desventajas podemos mencionar las siguientes: es-
"te tipe de alimentacidn estéd limitade & operaciones de un sele -
pase, también estd limitado & relaciones V/L = 3/7 y si es nece-
sario el plate celector si no hay escurrideras. En el caso donde
las especificaciones del producte de les fondos netes sean muy -
estrictos, es conveniente selepcionar un escurridero positive -

(figura 11) para ferzar a los fondos totales a pasar através del

rehervidoer.
bottom tray
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Figura 12.- Arreglo con sello de liquide.

En el tipe que presenta un selle de liquide, cemo se ve en
la figura 12, se disefia para permitir unma eperacién con una cen-
dicién grande de ensuciamiento y donde las variacioneside la te-
rre o las dificultades de arranque pueden causar un sobrefluje,
que en este caso déiluirian les fondos netos, con fondos menos -

pesados.

¢) Alimentacién de les fondos mixtes.
Estas formas de alimentacién se ilustram en las figuras 13
y 14, s8én sistemas recirculantes y se usan como alimentacidén una

mezcla de fondos totales y fondos netes.



e

Este tipo de alimentacidn es razonablemente satisfactorie -
en los servicios donde se presentaz un grén ensuciamiente y ne -
estéd limitado a relaciones de vaporizacidén bajas cuande se utili
za un rehervider de termosifén, de tal forma que es el tipe més

usado de los gque se han mencionade.

bottom tvay Ny _ﬂ

Figura 13.- Arreglo con mampara horizontal.

En muthos cases el porciento de vaperizacidn de la alimen—-
tacién de les fondos mixtes es menor que la de un solo paso, de
tal manera que el flujo de liquido mayor, causa una grén turbu--
lencia la cual sumenta la accién de lavade sobre les tubes y eon

secuentemente reduce la capa ée ensuciamiente.
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Figura 14.- Arreglo con mampara vertical.
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La mayor complejidsed de este sistema, es el arreglo que se
hace cor las mamparas, como se ve en las figuras.

Entre les ventajas podemos mencionar que: es muy recomenda-
ble en les servieios donde hay grén ensuciamiente y ademéds es el
sistema mds flexible.

Tas desventajas podrian ser: el sistema es comple jo, de mam
para en la celumna, necesita plato celector cuande no hay escu--
rridera y tiene una diferencia de temperatura ligeramente infe--

rior que el tipe de los fondos netes.

Flujo de recirculacién.

Termosifén significa un movimiento debido a la diferencia -
de densidades en la pierna fria y en la pierna caliente de un -
_sistema circulante. El srreglo del flujo entre el fraccionador y

el rehervidor, se muestra en la figura 15.

Vaporizacion
flvjo a dos
ases.

WNivel de liguido
calor sensible.

Figura 15.- Arreglo del sistemz de flujo.

El 1iquido fluye de la reserva de la torre através de la -~
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tuberia de glimentacidén, 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 lfguide se encuentra por
debajo de su temperatura de ebullicidn, debido a los efectos de
presién hidrostética y el calor perdido en las lineas de flujo.
Al alcanzar la temperatura de ebullicidn, comienza a vaporizarse
y se establece un régimen de flujo a dos fases, el cual hace més
complejo el balance de presiones entre las piernas fria y cali--
ente.

Sén varios los tipos de flujo a dos fases, aunque en los -
rehervidores, en la mayoria de ellos, predomina el flujo "slug"-
La transformacién de burbujas de vapor el slugs o "pistones", de
gés es rapida una vez que empieza la ebullicidén. Los slugs de -
gés se aceleran més rapido que los de liquido y crean un resba--
lamiento entre las fases. Los efectos de gravedad causan que al-
go de lfiquido caiga, dando como resultado un flujo fluctuante y
con efectos de caida de presidn.

Medios de calentamiento para los rehervidores de termosi---
fén.

El medio de calentamiente méds usado el los procesos quimi--
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 combustidn.

Todos los tipos de rehervidores tienen une serie de venta--
jas y desventajas, las cuales se deben tomar en cuenta para la -
seleccidén de un renervidor pars un caso especifico. Los aspectos

qué se deben tomar en cuenta sdén:
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l.- Minima area posible de transferencia de calor.

2.~ Limitaciones de espacio y les requerimentes de tuberia
para las intercomnexiones del equipo.

3.~ Que tenga facilidad de mantenimiente.

4.- Tiempo de residencia admisible del fluide.

5.- Estabilidad de la operaciém.

6.~ Enriquecimiente de los vapores para el caso de Vapori--
zacién de una mezcla de multicompomentes.

Sin embargo, la seleeccidn depende, en una grén parte del -
eriterio y experiencia del disefiador; ya que puede suceder que -
un servicio dado de vaporizacién, pueda ser cubierte por varios

tipes de rehervideres.

Rehervidores de Termosifén Verticales.

Este tipo de rehervidores sérn leos més barates, fdciles de -
limpier, de seportar y ademés sén les més compactes. Los termesi
fones se miran con escepticisme basado en experiencias desafor--
tunadas, debidas a malas aplicaciones y disefios no aprepiados.

Les termosifones sén generalmente colgados de la torre, por
lo que se minimizan les cimientos, estructuras y requerimentes -
de area. La mayoria de las veces se usan tubos de 8 piés de len-
gitud, aunque también los hay de 16 piés. Los termosifones verti
cales ﬁtilizan una descarga de fluide muy corta, la cual se co--
necta directamente al carrete superior de la terre, esto dismi--
nuye la caida de presién y el coste de la tuberia.

Se debe evitar el emplee de rehervidores de termosifén den-
de se trabaje con fluides viscoses, altos porcentajes de vapori-
zacdén, bajes flujos de procese y cuande fluctua el nivel de 1i-

quide dentro de la torre.



~ T

T.— METODO DE JAMES R. FAIR,

Este es un métoco pars disefiar rehervidores de termosifén -
verticales, estd basado en correlaciomes semiempiricas obtenidas

de datos experimentales.

Superficie de transferencia de calor preliminsr.

Después que se ha selecciomado el tivo de rehervidor, asi -
como también el medio de calentamiento, es necesaria una estima-
cién preliminar del coeficiente global de tramsferencia de calor,
en la siguiente formas

|
i r = rp - rfp+ T, + Tot+ Tp (e4)

donde: rp= resistencia del liquido de procfso.
rfp= resistencia del ensuciamierto del lado de los tubos.
rw= resistencia de la pared del tubo.
Ten= resistencia del ensuciamiento del lado de la coreaza.
T = resistencia del medio de calentamiento.
Esta ecuacidn puede ser rearreglada y acoertada, para el di-

seiio preliminar si hecemos lo siguiente:

r'=r +r

P P fp

| .
pp= T 4 To+ Ty

por lo que finalmente nos queda:
U =—f'ﬁ'-_r'_ (65)
P 'h
Los datos de estas resistencias, basudos en datos de opera-
cién, estédn dados en la tabla "A". Con estos valores de resisten
cia se calcula la superficie de transferencia de calor prelimi--
nar, por medio de la ecuacidén conocida de transferencia de ca--—

lor.
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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.

Caidae de presién en la pierna de entradsa.

Tomando como referencia la figura 15, podemos establecer el
balance de energia entre los puntos A ¥ B, el cual nos queda de

la siguiente maneza:
ar, +f-—-dz+f—-—dV+j)sch+dF o (67)

donde: P = presidn. lb/pié.

z = altura. piés.

V.= velucidad del liquido. piés/seg.
w

L
= trabajo hecho por el sistema. piés de liquido.

Fs= pérdides por friccidén. pié. 1b. fuerza/lb. masa.
los demés términos estén en libra-pié-segundo. Los cambios de -
velocidad del 1iquido sén consiGerados en el término de efectes
de pérdidas por friccién, entonces dVL= Q. Las perdidas por frie

cién se evaluan con la ecuacién de Fanning.

AP
aF 73, D.&,e (68)

donde: £ = factor de friccién de Fanning.

Die= didmetro interno de entrada.

Integrando la ecuacién (67) y sustituyendo la ecuacidén (68)
en 1a (67) ya integrada, nos queda:

2
9 9 4f W J?
APO P Az ~j;‘gcbw - —7—3-‘:—5; (69)

Esta ecuacidén es le bésica en el disefio de la pierna de en-

trada, en la cual AWS es diferente de cero unicemente en rehervi
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dores de circulacidnrforzada.

Caida de presifn en la pierns de salida.
Se sigue tomando como referencia la figurs 15, el bslance -
es entre los puntos B y A, donde se aplica nuevamente la ecuaci-

én (67), pero en este caso dV. es diferente de cero ¥ dws= Dy ¥

L
entonces las propiedades fisicas se refieren a la mezcla vapor--
1liquido.

La ecuacidén queda de la siguiente forma:

\ J
Cabew. estdhca ﬁceleraclon pcn/:/a Perdidas por
perdida Friccion

Puesto que las propiedades de les dos fases varian a lo lar
g0 Cel rehervidor, la ecuacidn (70) no se puede integrar tan fa-
cilmente como en el caso de la ecuacidén (67). Los términos de la
ecuacidén (70) se consideran por separado, en la forma siguiente:

Cabeza estédtica perdida.- Con referencia a la figura 15, el
efecto de la cabeza estdtica entre las elevaciones C y D gobier-
nan la circulacién. En la pierns de salida, laz densidad varia -
con la vaporizacidn, por lo que nos queda:

-AP JJ’ dz (71)

est™ 9e
¥y tampoco puede ser integrada directamente. La densidad en las -
dos fases estd dada por:

Loty wyehim,

L

donde RL= (1 - RV)’ es la fraccién volumétrica del liquido en -~
cualquier punto a lo largo del tubo del rehervicor. Este valor -
de R, se evalua en la figura 16.

L
Por los efectos de resbulamiento entre lus fases, RL no es
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una funcidn unicamente de la fraccidn en peso de vapor. Para co-
rrelacionar RL asi como otras propiedades, es conveniente intro-
éucir el parémetro X 3’ el cual esté definido como:

e WL\/JQ //“L\ (73)
t4 WV/\Ji /\/‘v

donde el subindice "ti" se refiere al flujo turbulento-turbulen-

to. Este pardmetro representa el cosiente de las energias ciné--

ticas del liquido y el vapor.

Es necesario definir también el pardmetro "¢Y", el cual es -

el siguiente:

1 0.5 o
- [V Dl i, X :
) )t T (a)

Wy

Para casos donde hay un cambio significente de presidn atra
vés del tubo del rehervidor, "Y" no es unae constante, sin embar-

g0 se puede asumir un valor promedio constante.

Aceleracidén perdida.- Conforme la vaporizacidn se va llevan

la ecuacidn (70) es:

] _ 6y
—Apace=¥j/d)f vdf dvdf T 9

Como es en el caso més usual, el liguido 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

acidén (75).

2 2
& _ | __6; G. Gr 6
AP, = 3 WA + R /o - | (76)

2 2 2
__Gr (1=-%X) L A ~1
ace™ 5 R, + 7 Ry . (77)




51 el término que estéd centro del parentesis rectangular de
la ecuacidn (77) es designado por "¥", nos queda:
2
Ap =_Gr ¥ (78)
ace QCJE g
donde "¥" se evalua con los valores de salida del rehervidor & -
sean: X, RL, Rv.
Pérdidas por friccidn.- E1 término de pérdidas por friccidn
puede ser extendido, para incluir la trayectoria entera BCDA de

la mencionada figura 15.

-4AP (79)

A F,D-A

-AP = -4P

F,B-¢ ~AFp c_p

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

friccidn es:

4fie Gap Vg dL
~4%p,c-p" %cd‘;),;,f (80)
-AP - Ge 48, Vye dL (81)
F,C-D 29: D 4 df 'df

donde !af es el factor de friccidn para las dos fases y es una -
funcidn compleja del tipo de flujo y centidades relativas de ca-
da fase. Si el fluido fuera todo ligquido, el término de pérdidas

por friccidn estaria dado por la ecuacidn:

&V dL
—APF,L——ESI;_D;,;—J 4# (82)

Si la ecuacidn (81) se divide entre 1la (82), se obtiene lo

que se conoce como el pardmetro de Lockhart y Martinelli:

AR c-o - J‘/&? Vag dL . ('53)
AF!,’L j‘l{? V.dL
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el cual estd referido al flujo de tipe turbulento-turbulento y -

este se puede evaluar con la figura 17.

TABLA "A". RESISTENCIAS PARA EL DISENO PRELIMINAR.

Por el lade del medio de calentamiento r' Limpie Servicio
Vapor de agua que se condensa. 0.0005 0.0010
Enfriamiento de agua caliente. 0.0025 0.0045
Enfriamiento de aceite caiiente. 0.0080 0.0100
Gases de combustidn. ] @

Por el lado del medio por vaporizar r'

Hidrocarbures de C2 a 04. 0.0030 0.0040
Gasolinas y naftas. 0.0050 0.0060
Arométicos. 0.0030 0.0040
Alcoholes de 02 a C7. 0.0030 0.0040
Hiérocarburos clorados. 0.0040 0.0070
Agua (presién atmosférica). 0.0015 0.0025

* Para este tipo de rehervidores se debe estimar el area en
base al flux de calor.

Zona de radiacidn q/A = 10 000 BTU/hr. pié2°F.

Zona de conveccidn q/A = 3 500 BTU/hr. pi62°F.

Tos términos de la ecuacidén (79), referentes a las longitu-
des B-C y D-A, de la figura 15, se mane jan convencionalmente. La
expresién resultante para el término de pérdidas por friccién -

para la pierna de salida es la siguiente:

< )(ALBc %ML +<AP> (84)
donde:

2
(,__)AP =_4£_VL_£':_ , em los tubos. (85)
OL J, 29 D:it
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2
AP _ 4f v J , e la salida. (86)

Cal 29c Dy

Balamce de presiém.- Para condicionmes del estado estaciona-

rio, la circulaciém estéd gobernada por la siguiente igualdad:
AP = P.— P, = — AP, ’ (87)

Sustituyendo los valores de las ecuaciomes (69), (70), (71)

(78) y (84), se obtiene la ecuacién primaria de disefio.

2
- = - - 4fie Ve i LEe _ g
Sigrtme =) - Ad v TS 0. ol

2
GT 2 L |4 Vi aLe-c)+ (458 I 1 ﬂﬁ,;_.vf.s]i e LEs

29:0:¢ :
gcf % ‘; egc .8 (88)

Esta ecuacidn es compltamente rigurosa y es conveniente, -
pare la integracidén pase a paso, através de los tubos del reher-
vidor desde el punto B a D.

Una solucién aproximada para la ecuaclén (88), se puede ob-
tener tomando valeres médios efectivos de Qb,, }° y VI, en toda
la longitud C-D, imtegrando la ecuacién (88) y multiplicandola -
por gc, se obtiene:

2

'JL, &hz; - j; &AW~ 4rmﬁd’ LE . /) &8z, 4 71—

Qlc

A Vglee £ Ve BRALeo gV RELE (g
<,5

Dit 204
dondes vi .= (Qv/a‘)2 (QV= gasto volumétrico pié/seg) (90)
’
2 2
Vi1 (¥ t) i



vf’ oy (1= x)/ai't (92)
f,s' Qv (1 - =, )/8 (93)
o2
Gy WT/a (94)

Sustituyendo las ecuaciones (90), (91), (92), (93) ¥y (94) en 1la
ecuzcidén (89) y multiplicando por );, sustituyendo también el -

término QVZJ’: . w:,
— 2 2
Leh-T s -J’f e bv qu;Wr.'-Ee e
ae D-L,e ar't D‘L’f
2
aTt D¢ aé 04, a?

Si la ecuacidn (95) se multiplica por el area de la tuberia

al cuadrade y se saca W: como factor comin:

2
jI" g lf (j;'- j‘;r) Al AW = W2 Z‘FI_.,eLEe + 2f ( rt)[ALB-c +¢

L s % Die D¢

(1 - 2)2.&5.:2]4 2f (1 - £, )Z/GQ LEs é x< G.e\ (96)

) ¢ L,s \@s/ Dis
Despe jande w,f de la ecuacidn (96), se obtiene:
(4
2 3 2fLe LE ae
'T J;'g. [(/”/d, j‘;‘A"]/ W'—e"-}z&ct’a

2

[__Ag:': +¢20-i)2.__.°;;°J +2f s(1-%9) <°">¢, "E‘ +¥<4) (97)

donde: fdfg densidad promedio efectiva de las dos fases.
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2 ; N g = . 3
¢ = pardmetro de caida de presidén medis efectiva (dos fa—-

ses/fase 1iquida) a la veporizacidn medis efectiva.

&e/aT 1= cosiente de areas transversales de flujo. (tuberfa de
v
entrada entrada/total de los tubos).

ae/as= cosiente de areas de flujo transversales. (tuberis de -

entrada/tuberiz de salida).

Esta ecuacidén es suficiente, en la mayoria de los casos, -
para propositos de diseﬁo; excepto para cuando hey cambio signi-
ficativo en la densidad del vapor en los tubos.

Les ecuaciones (88) y (97) sén las ecuaciones de disefio pa-
ra establecer el flujo de recirculacidn. La ecuscidén (97) es -
conveniente pars integraciones paso por paso, con valores de x,

R j’f y¢? variendo a lo largo del tubo.

L* ‘@

Esta ecuacidén también puede ser utilizada psrzs el nétodo -
corto, dependiendo de la propia seleccidn de los valores medios
efectivos. Si no se tienen a ls mano datos esvecificos, se reco-

mienda el uso de los fatos de la tabla "B",

TABLA "B". VALORES PARA EL METODO CORTO DE RECIRCUTACION.

Valor Definicidn Cédlculo
R R., basado en la tercera parte de la va-
L L Figora /6
porizacidn de salida.
= dos terceras partes de la vaporizacidn = %)
X= —=—
de salida. 3
4;f densidad de las dos fases bzsade en R . Ecvacion 72
52 pardmetro de caida de presidn, basado Flgura 17
T .2X
en 2/3 de la vaporizacidn de salide. para X=-3=
ALC-D longitud del tubo en la cual ocurre la
vaporizacidn.
Az distancia vertical en la cual ocurre el

flujo a dos feses.
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Transferencia de calor.

Pare los cdlculos Je transferencia de calor, es convenien--
te considerar dos zonas en el tubo del rehervidor. La primera -
seré de calentamiento sensible, que corresponde & la longitud -
B-C de la figura 15, el liquido se lleva a su temperatura de e-—
bullicidn por medio de transferencia de calor por conveccidn. -
Los célculos pura esta zona son sencillos una vez que se ha es——
tablecido el flujo de recirculacidn, La otra zona corresponde a
la longitud C-T y es la zona de vaporizacidén, la transferencia -
de calor ocurre por los mismo® mecanismos de conveccidn & las -

dos fases y por ebullicidn nucleada.

Zona de calentamiento sensible.- E1l lfquido que entra a los
tubos, pierde presidn total y gzna temperaturas en este zona, lo
cuel estd sefialado en la figura 21 y se representa por la sigui-

ente ecuccidn: -

t_tz._‘?t/i P
B AP/AL B

donde 'I:,3 v PB se rafieren sl 1fquido que entra a los tubos.
1

= P) (98)

Zona de vaporizacion | Calenta-
" miento |
sensible

Jemperatvra ————

Fresion ————e

Figura 21.- Ufecto de la vnresidn y temperaturs en un reher-
vicor.

Le curve de presidn de vapor se puede aproxiwer @ la sigui-
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ente ecuucidn:
t-t=/_AL(r-P,) (99)
A -\‘AP A !
sat.
5i t§= tB, no hsy pércides de calor en el trayecto Ce lo to
rre al rehervidor, entonces las ecusciones (98) y (99) se pueden

resolver simultaneamente, rearreglancdoles dan:

Pg -P = (ét /AP)SG.*- ( lOO)
Pa-Pa -ot/aL (Ot )s
AP/AL AP /jsat.

Que es la fraccidn de lu cabeza estética que se puede oble-
ner entre los Gos puntos A ¥ B, gue representen la zona de calen
tamiento sensible~

51 se despreci: le friccidn en la wona de culentamiento sen
sible y si el nivel del 1{puido en le torre a lu altura Cel es—-
pejo superior del rehervidor, la ecuacidn (100) nos de la frac—-
cidn de la longitué del tubo parwz el celentzmiento sensille.

Tos términos de le ecuacidn (100) se evaluan de la siguien-—
te manera: )

El valor de le presidn de entrada en los tubos es:

p (222008  , _ JLoR (101)

B 194 9c° A e

La pendiente de le curve de presidn de vapor (At/bP)sat, se
puede estimar de teblas termodindmicas. E1 térmono (At/AL) se -
obtiene de un belance de calor:

At _ WD Nhe(tw-ty)
AL 3 600 Wr Co. :

(102)

donde el coeficiente de transferencia de calor hc, se celecula -

mediante ls ecuscidn de Dittus-Boelter para calerntamiento:
0.8 0.4
kv D+ § 3600 (a1

Dit ML ke

hc= 0.023 (103)
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donde: C capacidad calorifica.

k

conductividad térmica.

Y por dltimo el término - 4P/ AL se calcula con la ecuaci--

én:
_ap__ A3 | bFec (104)
AL 1449 Sc AL
El segundo término del lado dereche, normalmente se despre-
cia.

A presiones de operacidén altas, la pendiente de la curva de
presién de vaper (At/AP)sat, es pequefia y no tiene influencia en
la ecuacidn (100) y la mayoria de la longitud del tube se uti--
liza para vaporizacidy. En cambio, cuando se opera en vacio, una
parte significativa de la longitud del tubo se utiliza para\ca——
lentamientoe sensible.

Transferencia de calor por conveccidn en las dos fases.- -
Como en el caso de la caida de presidn, la transferencia de ca--
lor a mezclas vapor-liquide, es mayor gque para cualquier fase -
fluyende sola.

La siguiente ecuacidén se puede aplicar & la vaporizacidn de

alcoholes, hidrocarburos y sistemas aire-agua.
0.5

._h!.f_= 3.5 - (105)
he Kit :

La ecuacidén (105) estd basada en estudios de ebullicién en
termosifones verticales y se aplica cuando la ecuacidn (103) se
utiliza para el cédlcule de hc. Esta ecuacidn no debe emplearse -
cuando el régimen de flujo es disperse.

Ebullicidn nucleada.- Abajo del punto del méximo flujo de
calor, los coeficientes de pelicula se pueden correlacionar con

las siguientes ecuaciones:

/A =m (b - tL)“ (106)
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By = m (%,- tL)n‘l (107)

donde "m" y "n" sdn constantes y caracteristices del material a
ser vaporizado, ei sistema de presidén 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 pares esteblecer los coeficientes de ebu-
1licién nucleada con las siguientes bases:

1l.- Las mezclas tienen los coeficientes intermedios a los -
que correshonden a los materisles puros.

2.- Tos coeficientes pars los materisles que faltan, se es-
timan relatives 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 critica de temperatura se obtiene de una mo--

dificacidn de la ecuacién (106):

| Q i/n
(tw- tL)mafT (A___> : (108)
max.

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 trang
ferencia: i

hv:atp= o he +B hdf (109)

Las constantes empirices "g" y "B" se obtienen de datos ex-
perimentales. Para rehervidores de termosifén verticales, la -
transferencia de calor por conveccidén, usualmente predomina y es
conveniente asignar f= 1.0

En los primeros pasos de la ebullicidén (flujo de burbujs) -
'o" tiene valores como minimo la unicded. En el flujo anular, so-
lo ocurre trensferencia por conveccidn y ot= O

La La figura 20 presents velores de "d" convenientes pers uro-
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pésitos de disefio. Para el método corto se usa la siguiente ecu-

acidn:

]
a=..°if?"'_°_<_ (110)

donde ds se evalua a las condiciones de salida y o' se evalua al
40% de la vaporizacidn de salida.

Finalmente, el coeficiente se calcula como un promedio de -
las longitudes:
- + AL
Alsc he -0 hy (111)
L
El pardmetro "WY", para las figuras se calcula con la ecua--

cidn (74)

e | p‘

Ejemple 10.- Se desea disefiar un rehervidor de termosifdén -
para un fraccionador que separa qiclohexano como producto de los
fondos. Las condiciones en el fondo de la torre sén: 16.5 psia.
y 182°F. Se deben producir un tetal de 13 700 lb/hr. de vaporT.

Los datos fisicos del ciclohexano sdén:

J;‘= 45.0 1b/pié3 C_= 0.45 BTU/1b.°%F
Sy 0.20 10/p163 k= 0.086 BIU/hr. pié °F
M= 0.97 1o/br. pié. A= 154 BTU/1b.
M= 0.0208 lo/hr. pié. T= 1.24 x 10° 1o/pié.
(8t/8P) = 3.6 °F/psi. Y= 0.098

Analisis y solucidén del problema.

Disefio preliminar.- El1 rehervidor constara de tubos de una
pulgada 12 BWG de 8 piés de longitud. Como medio de calentamiens
to se usa vapor saturado de 50 psig. Los tubos sén de acero.

De la tabla "A" se obtienen los valores de r; y rﬁ para su-

poner el coeficiente global de transferencia de caler U.
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PSS, S = 286 BTU/br. pié°°F.
rpt %  0.0005 +0.0030

per lo gque podemos suponer um coeficiente de 300, con el que po-

demos calcular el area de tramsferencia pare una diferencia de -

temperatura de 45°F.

2 Q __2 109 800
U At 300 X 45

= 157 p1é>

Para los datos de la tuberia del rehervidor, tenemos:
Dﬁ= 0.065 pié.
area de transferencia por pié de tubo = 0.2048 pié?/pi&.

area de flujo: a = 0.00334 pié?

.2 5
0.2048 P& _ 2 8P - 1.63 pié/tuve.

p'e tubo
_ 157 pré?
Nimero de tubos _TZ?_P_E__rg 97 tubos.
tubo

Circulaciém.- La linea de entrada consiste en 100 piés equi

valentes de tuberie estandar de 6 plg. La linea de salida consis

te en 50 piés equivalentes de tuberia estandar de 10 plg. Ne hay

restricciones especiales de flujo en la linea de entruda.

Para la primera prueba se supone un 15% de vaporizacidn, -
da una circulacién total de 91 300 lb/hr. e 25.4 1lb/seg.
Para esta circulacién se aplican los siguientes valores:

h = 161 BTU/hr. piéep.

ﬂL,o= 0.0045
ﬂL.t’ 0.0065
ﬁL,s= 0.0045

4
Se supone que el nivel del 1fquido en la torre se mantiene

a la altura del espejo superior del rehervidor. Despreciando la

friccidén en la linea de entrada, la longitud del tubo usada para

el calentamiento sensible se calcula con la ecuacién (100)..
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Tos términos de ecsta

ecuacidn sdn:

Por medio de la ecuicidn (102), suponiendo (tw— tL) = 30°F:

At 3./19%0.065x97% 16/ X30

AL 3600X25.9X%0.96

= 2.32 °F/pié.

Tor medio de le ecuacidn (104) y despreciencdo el segundo -

término de 1ls derecha:

- AP _ ASx! _ 5 .
i -_—l‘l‘l = 0.312 psi/pié.

Por lo que sustituyendo en la ecuacidn (100) nos

P;‘:: = 32“ = 0.326
B=TA -073—‘-2-‘-1‘3-(

De donde la longitud del tubo del rehervidor que

ra el calentumiento sensible es:

AL

5 o™ 0.326 x 8 = 2.6 piés.

quedas:

se use pa-

y la porcidn que sirve pars la vaporizacidén es:

AL

D" 8 — 2.6 = 5.4 piés.

De las figuras 16, 17 y pera

guientes valores:

y= 0.098 se obtienen los si-

jd,f 3

X i ¢’
0.05  0.26 -
0.10 - 25
0.15  0.16 40

= }, R, + J, R

f L 'L v Vv

=X R X _
R A Ry

cdonde: ju‘,

¢
[

11.84 -

T7.37 10.33
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Le circulacidn se calcula sustituyendo los velores de la e-

cuscidén (97).

ws = 45 (32.2) (O. 181) (45 — 11.84) (5. 4/0009 ‘:0 oo/’<-'a'>
E-i-‘—us(t W - ]+o .009(1-.15) ('8' 40 5 + 10 3;,(;8;

2 8500.24
WE e = 679
T 12.5008 s

WT= 26.0 Ib/seg. que se puede considerar un velor relativa-

mente cercano al valor supuesto de 25.4 1b/seg.

Transferencia de calor.- Se deban obtener los siguientes -

valores: Con la ecuacidén (103). 0.8 0.4

=0, 023 3‘00)(0.0‘5)(30.25\ /0.45,(0.97
0.97 \ 0.086

h = 160 BTU/hr. pi&2eF,

De la figura 18, para una vaporizacién del 40% de la vapori
zacidén de salida, es decir: x = 0.4 x = 0.4 (0.15) = 0.060, se -
lee el valor siguiente:

.-—h‘Lz 3.2
c
por lo que el coeficiente en las cos fases es:

hse= 3.2 (160) = 512 BTU/hr. p162°F

Con la figura 19, para x = 0.060, se encuentra el valor del
parédmetro I = 0.88.

Por uedio de la figura 20, para G = 80.25 y l/X 4= 1.1 se
lee el valor de &' = 0.1 y como ds=

- g4 _ 0+0.1 _
& = LS = m = 0.05
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h = 200 BIU/hr. pié%er, a (4 - t,) = 30°F.
Por medio de la ecuacidn (109):

hV
hV

¢ -
X'hy +Bhy. = 0.05 (200) + 512

522 BTU/hr. pié2°F.

y finalmente el coeficiente de transferencia de calor del proce-

so se calcula como un promedio de las distancias:

hp: 2“("");5"'(52” = 404.35 B1U/hr. piéz"F.

Pare condiciones de equipo limpio, la resistencia combinaaa

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" seré:

que

Jm I

Hox 7@

L}

| 2e
U = ———————= 296.7 BTU/hr. pié“°F.
O O
¥07.35 00

es préticamente el coeficiente supuesto.
Nomenclatura usaéa en este métoso:

area tresmsversal, pié?

superficie total de tramsferencia de ealer, pié?
ealor espeeifice, BTU/1b. F.

didmetro interne, pié.

factor de friccidm.

pérdidas por friecidm, pié. lbf/lb-

constante gravitaciomal, 32.2 pié/seg?

factor de conversidm, 32.2 lbn pié/lbi seg?
mass velocidad, lb/seg. pié?

ecoeficiente de transferencia de ealor, BTU/hr. pié? F

conductividad térmica, BTU/hr. pié. F
longitud equivalente, pié.
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constante en la ecuacidm (106).
constante en la ecuacidm (106).

numero de tubes.

presidém, psia.

transferencia de caler, BTU/hr.
resistencia a la transferencia de caler.
componente de la resistencia a la transfereﬁcia de caler -
hr. pié? F/BTU.

freccién velumen de la fase.

temperaturs, F

coeficiente glebal ée tramsferencia de ealor, BTU/hr.pié? F

velocidad limeal pié/seg.
fraccién em peso del vaper o gas.
parémetre de correlacidm.

altura, pié.

Letras griegas:

factor de corrcceiém para ebulliciém mucleads.
fsctor de correeiém para tramsferencia per conveccidn.
grupo de pérdidas por aceleraeidnm.

célor latemte de vaporizacidm, BTU/Rb.

viscosidad, lb/hr. pié.

censtante, 3.1416

densidad, 1b/p16§

densidad promedio, 1b/pié§

tensidém superficial, lbf/pié.

parémetre para pérdidas de presién en las dos fases.
valer promedio de f.

parémetre para propiecdaces fisices en las dos fases.

'
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8.- METODO DE C. H. GILMOUR.

Los balances de calor para cada una de las resistencias a -

la transferencia de caler sénm:
Resistencia de la pelicula del lado de les tubes:

L 1L= by A Bt (112)

Resistencia de la pelicula del lado de la coraza:

v, AV= h, A &t, (113)

Resistencia de la pared del tube:

¥ xv” hy A At3 (114)
Resistencia del emsuciamiento:
Wy )\v= h, A at, (115)

Cada una de las ecuaciomes anteriores, de balance de caler,
se resuelve para At e sea la caida de temperatura através de ca-

da una de las resistencias.
La suma de estas caidas de temperatura es igual & la dife——

rencia total de temperatura.

At + bt ,+ At3+ at,= At, (116)
Si dividimes ambes lades entre tT’ nes gueda:
at, | atp otz Aty _ (117)

At Aty Aty At
Cada uno de les cosientes de la ecuaciém (117), después de
ciertas austituciones, nes dardm las ecuaciones de disefio; las -
cuales constan de cuatre facteres que sén: factor numérice, fac-
tor de prepiedades fisicas, factor de trabajo y facter de disefio

mecénico.
La formula fundamental para el ceeficiente de transferencis
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de calor para la pelicula del lade de les tubes, fué desarrella-

da per Gilmeur, y es la siguiente:

0.6 0.425 0.3
he (cxu) (Lq p6 .
'Eé" (H <_F2_> H 0.001 (118)

donde la masa velocidad estd definida come el peso de vaper pre-
ducide por el area tramsversal de todos les tubes y multiplicada

por el cosiente de las densidades del liquide y el vapor.
c- W _ A (119)
ary N
Si sustituimes, en la ecuaciém (118), las siguientes eeua--

eiones asi come tambiém la (119):

1/3
k= 086CS ' (120)
M'/’
j;= 62.4 S (121)
}lz 2.42 ZE (122)
D= &/12 (123)
ebtenemes la ecuaciém para el ceeficiente de transferencia de -
caler: '
1.075 _0.85 0.7
;=1 0-526 og Soz opqz: 0.7 'oa v (124)
ZETTM L d“ ar ¢

Resolviende ls ecuacidén (112) para Atl y dividiende ambes -

lades entre AtT nes quedas

A‘tl WL al.
- (125)
AtT h' A Atl

El area de transferencia es:

A=TDLFK (126)

donde también se hace la sustitucién de la ecuacién (123).
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Sustituyende las ecuaciemes (124) ¥ (126) en 1la (125) mes -

queda la primera ecuacién de diseie.

03 ,02_0425 0.3
Ab  neas(ZEM O _J).V_R, WA —y(127)
Aty $"7% ¢ pe Atr /(N

donde W esté dada en miles de libras por hera.

Para ebtemer la segunda ecuacién de disefio, se despeja la -

ecuacién (113) para At2 y se divide entre AtT=

A'tz - 1060 Wv AV 128
Aty A h, Aty ( :
n2 /3
dende h,= 0.925 k[—f{%——] (129)
1000 W
= (¢}
: T NIT de/i2 e

Sustituyende le ecuacién (130) em la (129) tenemes:

[ }
h,= 596 C,,sa N,::d":js — (131)
M2 WP u

Ahora sustituyende las ecuaciones (121), (122) y (126) en -

la (128), ebtememes la segunda ecuacién de disefio:

413 .
Atz _ g 3 13, (wWv” A R "
Als .55 (2B N ) Aty WQJ?“L} (132)

Pars ebtemer la tercera ecuacién de disefie, se despeja la -

ecuscién (114) pars At3 y se divide emtre Atr:
Atz 1000 Wy Av

- 1
domde: h = 2 k& —t2 (134)

L/ L do 'Ji
per lo que sustituyende las ecuaciones (126) y (134) en la (133)

obtenenosAla tercera ecuacién de disefio:

atg _ o1 Wy Ay ) ((dode
e 159\kw/ ( :\tT ) <N T > o (135)

Y, fimalmente, para tener la cuarta ecuaciém, despejamos la




5 Yo

ecuacién (115) para &t,, dividiendola entre At,:

4’
Aty 1000 Wy Ay (136)

At’r hg A At-r
Sustituyendo la ecuacidn (126) en la (136), obtenemos la -

ultima ecuacidn de disefio.

aty /l Wy Ay |
= 3 820 (137)

Para disefiar un rehervidor por este métode, es mecessrie -

suponerle y una vez hec: este, se resuelven las cuatro ecuacio--
nes de disefie. Al final de todos los cédlcules debe cumplirse la-
ecuscidén (117), es decir, la suma de sus cuatro cosientes debe -

ser igual a la unidad.

Ejemple 1l.- En este ejemple se resolverd, nuevamente el -
ejemplo 10, pero ahora utilizende el métode de Gilmour, se usa--
rén datos que ya sén conecidos del problema mencionade, aclaran-
do que la tensidén superficial se sustituye en dinas/cm. y les -
gastos de flujo en miles de libras por hora.

Analisis y solucién del problema.

Sustituyende los valores de la ecuacién (127), tenemes:

A _ 0.635 04 R 020 T:s’.rxnsq] |
3> (0.722)"9% (0.45) (16.5)* L s J(97x P

0.635 (17.3) (0.018) (18.22) (0.109)
0.3931

Ahera, sustituyende los valeres em la ecuacidn (132):

ate _ g o5 0012 00)% 2388 910 | I ]
Aty .55 (0. 15 J (97)‘”3 ,q/g(g)J

8.55 (0.22 % 2.621) (36.4) (0.0022)
0.3947

L]
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Haciendo lo propio con la ecuzcidén (135), nos gueda:

Ats _ ..o [ 2.3188 % %0 I -0.769 \
Aty 36 177 97xix8 /

159 (0.028) (18.31) (0.00028)
0.0228

Finalmente, sustituyendo los valeres de la cuarta ecuacidn

de disefio, la cual es la (137), nos queda:

Aty g (! 2.3188 X 910 /
Aty 600 7 97 XI X8

3 820 (0.00166) (18.31) (0.0012)
0.1393

Por le tento, si la ecuacidn (117) es:

Atl Atz Ats Atll =1
Aty & Ab, Aty Afy

sustituyendo tenemos:

0.3931 + 0.3947 + 0.0228 + 0.1393 = 0.9499

Esto nos indica que el rehervidor aisefiado por el método de
Fair estd ligeramente sobredisefiade, ya que la suma de los co--
sientes no es exactemente igual & une. Hubiera sido pequefio el -

rehervidor si la suma hubiera sido mayor que uno.
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9.— REHERVIDORES DE TERMOSIFON HORIZONTALES.
METODO DE DONALD Q. KERN.

En le figura 22, se muesira um esquema de um rehervider de
termesifén herizemtal, este eomsta de dos bequillas, de entrada
y de salida, ‘las cuales estén lecalizadas er el cemntro de una -
placa vertical eircular, come soporte. También comsta de un de--
flecter lengitudinal horizental.

Este tipe de rehervideres eperan bajo el principie de fluje
dividide, en el eual la mitad del flujo que entra se divide a -
ecada lade del deflecter lengitudinal y vuelve a juntarse encima
de é1. La liberacién del vaper y liquide tiene lugar em la terre
y el rehervider se puede conectar en cualquiera de les dos arre-

gles que muestram las figuras 23 y 24.

Figura 22.- Termosifén Horizental.

En la figura 23, tedo el liquiio del plate inferier de la -
torre se cenduce directamente al rehervider. La alimentacién es,
entences, la cantidad de fondos por unidad de tiempe, la cual -
pasa por el rehervider unﬁ sela’vez.

En la figura 24, el reﬁervidor se conecta a2 la parte inferi
or de la terre y les fondes de esta circulan libremente a un flu
jo tal que la caida de presién por friccién em el rehervidor y -
en les conductes de entrada y salida esté balanceada por la di--

ferencis de la carga hidrostdtica entre el liquide y les niveles
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de liquide y vapor. No obstante la carga hidrostdtica, en el a--
rregle de la figura 24 es menor que en el arregle de um solo pa-
s0, ain cuando en el arregle de recirculacién se requiera mayer
carga. La hidrostética se prevee subiendo el nivel de liquide em
los fondes de la columna o elevande la terre em si. Pudiera ser
que el rehervidor se colecara en uma zanja, pere ese no es fave-
rable en las nuevas plantas industriales.

Coeficientes de pelicula en rehervidores de termosifém he--
rizontales.- Los coeficientes de pelicula estdn dades en la figu
re 25. Cuando hay um range de ebulliciém, es imperative que el -
ceeficiente total limpio esté balanceade para las cargas termi--
cas sensibles y latentes individualmente, sin cuande el precedi-
miente difiere del balancee de zenmas sucesivas ya que tante el -
calentamiento sensible cemo la ebullicién tienen lugar em eX mis
me range de temperatura. Sim embarge en una coraza sim circula--
cién forzada, le razdén de transferencia de caler sensible per -
conveccién libre es usualmente menor que un sexto de la tasa de

ebullicién en circulaciém natural.

Figura 23.- Alimentacién devm sole paso.

Sin embarge, en circulacién natural, dende tamte la trams--
ferencia de calor sensible como la ebullicidén tienen lugar en la

misma superficie, el coeficiente de conveccién libre se msdifica
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por les mevimientes de las burbujas, que per muche exceder la -

agitacién derivada de las corrientes de conveccidn libre.

%—I’T—ﬂ-
A
Ly

P
e il

=
Shapies REB

===

Figura 24.- Alimentacién com Becirculacidn.

Para tomar em cuenta ests medificacién, la poreién sensible
_de la cargs térmica, se supone que se transfiere por conveccidn
ordinaria y que la porciém de ebullicién se transfiere per una -
vaporizacién de circulacién natural. Aunque el fluje ne es & cen
tracerriente, usualmente no se desvia mucho de €1, debide a que
uno e ambes flujes s=én isetérmicos.

Si el medio de calentamiento es vapor de agus, las diferen-
cias de temperatura a centracoerriente se aplican solamente si el
range del material que se va a vaperizer es pequefie y la aprexi-
macidén entre el medio de calentamiente y la temperatura del 1i-

. quide que se vaporiza es apreciable.

Pueste que las diferemcias de temperatura para ealentamien-
to semsible y vaperizacidén sén las mismas, ne hay diferencia ba-
lanceada de temperatura. Pere el caler Q! se transfiere eem un -
coeficiente de cenveccién libre h' y el calor latente Qv se tran
sfiere cen el coeficiente hv considerablemente mayer. Para obte-
ner un selo factor de ensuciamiente que permits establecer un -

indice de funciomamiente e de mantenimiente del rehervidor; el -



—~108-

coeficiente balesnceado puede obtenerse de la siguiente forma:

Q = h A At (138)
__Gs ,
As(sts) e (139)
-_8Qv
A_(At)) = o (140)
Por lo que el coeficnte bzlanceado es:
h = Q (141)
Qs/hs + /by ,
1000 : g Unto maximo para agva.
& 800
‘YQ_, /l
& 400}
= 350 g
< 717
N % 7 Ae 27
2 250 7
Q 200
<
3 {00 : —-
§ 80 't& N —
5§ gghtJ c!i
)
S 5L
30 -
20
45678 /0 0 30 50 100 200 300

Diferencia de tempevatora Aty  F
Figura 25.- Coeficientes de pelicula.

Puesto que hs y. hv ne sén influenciados por la velocidad -
através del rehervidor, no es de consecuancia, en los calculos,
que el rehervidor se conecte en un solo pasoe o para una recircu-
lacidn.

Caida de Presidn.- En los srreglos de circulacidén, hay la -

necesidad de mantener la ceida de presidn através del rehervidor
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tan pequefia come sea posible. A mayor caida de presién através -
del rehervider, la torre y sus accesorios, deben elevarse a ma--
yor altura sobre el nivel del pise para producir suficiente car-
ga hidrostética para vencer la caida de presién. Pars un rehervi
der que vaporiza una fraccidn pequefia del liquido que entra, la
elevacién requerida es mayer ya que la linea de salida, que va @
la terre, contiene més liquide que vapor y la diferencia de den- -
sidades entre las cerrientes que entran Y salen del rehervider -
es pequefia.

Mientras que, ocacionalmente pueden usarse deflecteores seg-
mentades para aumentar la turbulencia en la coraza, les tubos se
protegen de pandearse mediante placas de soperte vertical entre
las boquillas de entrada y salida ¥y placas de seporte saiciena--
les de un cuarto de circule. El liquide que entra a ur rehervi--
der de termosifém horizontal recorre la m;tad de la longitud de
los tibes por la parte inferior del deflector longitudinal y la
otra mitad la recerre por la parte superior éde este, de menera -
que todo el lfquide recorre la longitud total de los tubes, pereo
en tode case cen la masa velocidad basada en la mited del fluje
total. La longitud de la trayecteria para cada corriente parale-
la es igual a la lengitud del tube Y es suficientemente precise
tratar la caida de presién en la misma forma que para una ceraza
sin deflectores. El didmetre del rehervidor es mayer que el que
corresponde & la misma cantidad de tubes en um cambiador éde ca--
lor convenciomal 1-2,’debido al espacio libre que debe preveerse
en la parte superior para permitir a la mezcla ligera de vapor y
1liquide un facil acceso a la bequilla de salida.

El didmetro equivalente se calcula mediante la ecuacidén:

__9Yx area libre
Vs perimetro humedo (142)

que es la ecuacidén de perimetre mo jade, mitad de la coraza y el
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anche del deflector lengitudinal. E1 area de flujo es la ciferen
cia entre al semicirculo y el nlmero de tubos en el peso superi-
or o inferior ée la coraza, si no se tiene la disposicidén real -
de los tubos, puede suponerse gue es iguel. E1 numeroc de Reynol-
" ds se calcula con la viscociwudéa del 1fquico en le entrada y el -
didmetro equivalente. La caida de presidn se basa en le gravedad
especifica promedio entre la entracda y la salidea usando un fac--
tor de friccidn para el lado de los tubos.

Cuando solo hay una boquilla de entrada en la coraza, es -
conveniente no usar longitudes de tubo mayores de cinco veces el
didmetro 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 puedé aprecier en la figure 26; con una masa velo-
cidad basacéa en un cuasrto cel flujo total en la mitad del area -
de flujo. Los siguientes datos sirven como guia psra proporcio--

nar bién un rehervidor de termosifdén horizontal,

Didmetro interno de Longitud de los
la coraza en plg. tubos en piés.
12 a 17 1/4 8
19 1/4 a 29 _ 12
31 en adelante 16

Figura 26.- Rehervidor de termosifdn horizontal de
cuatro boquillas.
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Una circulacién de cuatre veces el gasto de vapor per hera

se censidera faverable desde el punto de vista de limpieza.

Ejemple 12.- 38 000 1b/hr. de nafta de 60°API, en un arre--
gle de un solo pase, deben enirar em un rehervidor de termesifén
horizental y producir 29 000 lb/hr. de vaper en el rango de tem-
peratura de 315°F m 335°F y a una presidén de operacién de 5 -
psig. E1 caler es suministrade per gaseil de 28°API con un range
de temperaturas de 525°F a 400°F.
Se dispome, para este servicde, de un rehervidor de termesi
fén herizental que tiene una ceraza de 21.25 plg. de didmetre -
interne, la cual contiene 116 tubes de 1 plg. 14 BWG de 12 piés
de longitud en un arregle cuadrade de 1.25 plg. E1 haz de tubes
tiene uma placa de seporte sebre la bequilla de entrada y esté -
arregleda en 8 pasos.
Calcular la caida de presién y el facter de ensuciamiente .
Analisiis y solucién del problema.
Dates del rehervidor:
Coraza: Didmetre interne. 21.25 plg.
Placas de seperte de un cuarte de circulo.
Flujo dividide.

Tubes: Didmetre 1 plg. 14 BWG
116 tubes de 12 piés de lomgitud.

8 pases.

Este tipe de disefic se efectua per medio de gréficas, las -
cuales sén proporcionadas per el autor, a cuya referencia nes -
referiremos en este métode. Es decir, las figuras eitadas aqui -

pertenecen a las de la referencia 12.

Balence de caler.
De la figura 11 se obtienen las entalpias del 1fquido y del

vaper.
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Entalpia del liquido a 315°F y 19.7 psisa. 238 BTU/1b.
Entalpia del liquide a 335°F y 19.7 psia. 252 BTU/1b.
Entalpia éel vapor & 335°F y 19.7 psia. 378 BTU/1lb.

Para el fluje de proceso, que en este caso es la nafta, flu

ido frie:

Q = 38 000 1b/hr. (252 - 238) BTU/1b. = 540 000 BTU/hr.
Q= 29 000 1b/nr. (378 - 252) BTU/1b. = 3 650 000 BTU/hr.
Q= 4 190 000 BTU/hr.

Cen el flujo de calor total se puede calcular la cantidad -
de gesell requerida para el calentamiente.
Q =W Cp At
Q . 4 190 000
Cp At 0. 66 (525 - 400)

51 000 1b/hr.

W =

W

E1l perfil de temperatura seré:

QSO;I i 7; = 525°f
9
. fto £2=335F
e e At,=190°F
t,=315F
At;=785qF

por lo que la diferencia medid legaritmica de temperaturs es:
MLTD = 131°F
Para calcular la At se debe corregir la MLTD, por le que es
necesarie emcontrar el facter de correccidn Ft'
r=n-T2 _ 525~ 400
t,-¢, 3385 - 315

S = tz‘t' = 335 =315 = 0.095
7,-¢ 525 -3/5

= 6.25
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Teniende les valeres de R y S ¥ por medio de la figuras 18 -
leemos el valer de Ft= 0.97, por lo que At serd:

At = 0.97 x MLTD = 0.97 x 131 = 127°F.

Célcule de la temperaturs caldrica para el fluido caliente:

Con 28°API y el range de temperaturs 525 — 400 = 125 F se -
ve er la figura 17 el valer de Ke= 0.42 qué es la constante ca-—-
lérica. Cen Kc y el eesiente 85/190 = 0.447 se ebtiene, ern la -
misma figura el factor de temperatura caldrica Pe= 0.41

Por le que:

T =T+ Fy (2.~ 12)

tg= ty+ Fo (T, %)

]

400 + 0.41 (525 - 400) = 451°F

315 + 0.41 (335 - 315) = 332°F

Fluide caliente demtro de les tubes. (gaseil).

De la tabla 10, el area de flujo de leos tubes de 1 plg. -
14 BWG es: a'= 0.546 plg?/tubo, de dende el area de flujo de to-
dos leos tubes serd:

Nt @' 116 X0.59¢ 2
s = = = 0.055 pié.
tot™ 144 n 7%9% 8 *

donde "n" es el nimere de pases en les tubes yn = 8

Le masa velecided es:

w 51 000 2
G = = = 928 000 1b/hr. pié<
™" "a, 0055 - g

Cédlculo del nimere de Reynelds:
A la temperatura calérica Te= 421°F, en la figura 14 se lee
la viscosidad:
M = 0.45 ep. T 2.42 = 1.09 1b/hr. pié.
El didmetre interno de los tubes se Ve en la tabla 10 y es
de 0.834 plg. que equivale a 0.0695 pié. per lo que el nimere de
Reynolds es:

R._Dx&r _ 0.0695 X 928 000

= = 59 200
e M /.09 2
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Conociende el nimero de Reynolds se lee en la figura 24 el

factor JH= 168.
A la temperatura caldrica T = 451°F y 28°API, en la figura

16 se ve el valor del téramino:

/3
k[ SPH) _ 0.142 (240
k hr:ph!?*ﬁﬁpho

¥ el coeficiente de transferencis de calor es, tomando en cuents

que la relacién de las viscosidades es igual a la unidad, el si-

guiente:

Jnk\ [cpH \m 0.142 2
h = (2H = 168 x = = 343 BTU/hr. pié“°F.
1 (D / ( k /-

0.0695

Para calcular el coeficiente hio se multiplica h1 por la -

relacién de didmetros interne y externo.

D; 0.834
hi°= hix D 33431——-7—-—= 286
Fluide frie per 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.

hic 286
t =% i t— -t = 32 e et 1 - 323)=382°P
W ¢+ |"° » (Tc c) 323 +28‘. o (45 323)=3

* por le tante la diferencia de temperatura entre la pared del tu-
" be ¥ la temperatura calérica del fluido frio es:
At = 382 - 323 = 59°F
Con este valor, en la figura 25, incluida en este trabaje,
se lee el valer del coeficiente hv; nos damos cuenta que es ma--
yor de 300, por lo que debemos usar este valor; de la misma figu
ra, el valer del Coeficiente hs= 60, por lo tante:

Qv 3650000 _ 1, 150
hy 300 >
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Qs _ _ 540000 _ 4 000
hs é0
por le que el ceeficiente balanceado es:
4190 000 _ 198 pru/nr. pié2eF.
12450 + §000

que es muy cercane al supueste.

Coefieiente de transferencia de calor limpie:

ho hio 196 x 28¢ 2
L = = = 116 BTU/hr. pié °F.
% he + hio 198 + 286 : .

Ceeficiente total de transferencia de calor de disefio:

Q= UD A At

Con leos dates de la tuberia del rehervidor se puede encon--
trar el area real de transferencia de calor.

Para le tuberia de 1 plg. el area de transferencia de calor
por pié lineal es: 0.2618 piég/pié.

2 . s
Ag= 0.2618.‘1'.{,_ x 12-2®_ 1 116 tubos = 364 p1é>
pie vbho
por le tante: )
Q 4 /90 000 2,
Uow - = 90.7 BTU/hr. pié“°F.
2" A At 369 X127 %

Y el valer del factor de ensuciamiente es:

R.= UC-UD - //‘ -,0-7 = 0.0024
4 Ve Uo 116 X 90.7

Caida de presién por el lado de les tubes.

Con el nimere de Reynolds, en la figura 26 se lee el facter
de friccién, el cual es £ = 0.000168 pié?/plg? y ée la figura 6
se ve la gravedad especifiea s = 0.73 por le que la caida de pre
sién es:
2 2
P f rLn __ 0.000/68(328000) 12x8
¥ 520x10"0s$  5.22x10"%0,0695x0.73X 1

= 5.3 lb/plg?
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La caida de presidén por el retorno del lado de los tubes -

es: En la figura 27 se ve que 928 000 V2/2g' = 0,11

2
=40 V- _ Yx8 11 = 4.8 1o/pla’
APr 45 23' = x 0.11 = 4.8 1b/plg.

por le que la caida de presidn tetal por el lade de les tubes -~
es: >

APtOts APt-r APr = 5.3 + 4.1 = 10.1 1lb/plg.

Caida de presidén del lado de la coraza:

D = 7 Xorea de Fhojo.
¢ perimefso himedo

Suponiendo que la mitad de los tubos estd por arriba del -

deflector longitudinal y la otra mitad estd debajo de é1:

Area de fluje = 1/2 (seecidn transversal de la coraza) -
1/2 (seccién trensversal de los tubes)

La coraza tiene un didmetro interno de 24.25 plg. la mitad
del area de flujo de la coraza es:-ﬁ—gz- Y la mitad de la sec—-
cién transversal de los tubos es: %Zx 116, entences el area -

de flujo es:

Area de fluje =T?T [(24.25)2 -1x 116] = 132 plg?

que equivale a 0.917 pié?

Perimetre humedo ="E‘!’_‘.§+ 704 x 116 + D
2 2 coraza

=%‘zﬂ‘.}+—’2’i'_x 116 + 24.25

= 236.7 plg.

por le que el didmetro equivalente es:

. 2
wo Fareadeflyo  __ 4x132pl8. _ 5 53 L1,
e ferflﬂdfo Admedo 23¢ Ple-

2.23
D = ee—— 0.186 iéo
e /z P
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La masa velecidad es:

G = w/2 = —5-(38000) = 21 000 lb/hr. piéz
e as 0.9/7

En la figura 14 se ve la viscosidad y se calcula el nimere
de Reynolds.
M= 0.18 ep. x 2.42 = 0.435 1b/hr. pié.

R =Ds6s __0./86 X2/1000 _ _ g g50
SA 0.Y35

Cen la figura 26 se encuentra el factor de fricciémn, el cu-

al es £ = 0.00028 y con la figura 13.14 se estima el pese molecu
lar cemo 142.

La densided es:

- /92 & 0.337 1b/pié3
359 x 248 x /4.2
¥z 797

Se )
sliq. salida® 335°F = 0261

" 3
};iq. salige~ 0°61 x 62.3 = 38.1 1b/piés

38500/62.3

shezcla salida=_??ow/am+ %.000/3&1— 0.071

. -
sentrada a 315°F = 0.625

S rom.= /2 (0.625 +00.071) = 0.35

por lo que la caida de presidn es:

2
ap . £ 68 L 00028(2000)" 12
® Sw2x0®0eS g si22xiw’x0. 196 x 035X/

A = 0.0004 1b/ple>
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IV.-— CONCLUSIONES.

Les célcules que se realizan en ingenierie quimica, presen-
tan diverses grades de dificultad, dependiende del preblema que
se trate.

El presente trabaje eons;ste en exponer éifereantes métedes
de cdlcule para déisefiar el misme equipe. Cada uno de los diferen
tes métedes tiene sus ventajas.

Para evaperaderes de un selo efecte, el primer métede , tra-
ta el aumente del punto de ebullicién por el ecambio de cencentrs
cién asi come también el aumento por el efecte de la altura hi--
drestdtica, este dltima cusnde se tratea de evaporaderes de tubes
larges. Sin embarge ne incluye el efecte del vaper sebrecalenta-
de, este ecaciona un errer aproximade del .

El métedo de McCabe y Smith realiza les beslences de calor -
per medio de entalpias, per le que es necesario, cuande se uti--
liza este métode, contar con les respectives ﬂiagrénasvde ental-
pis-cencentracién.

El métedo generalizade estd besado en umas correlaciones, -
desarrolladas por Mostinsky, . las cuales comprueban que las pro--
piedades fisicas de les 1liguidos en ebullicién, pueden expresar—
se en funciém de las presiones eritica y reducica. El auter ex--
tendid estas cerrelaciones para aplicarlas & la evaperacién. Se
calcula el calor necesario para la evaporacidén en BTU/hr. y se -
evalua, por este método el calor de disefio para un evaporador de
un sole tube ey BTU/hr. piég ¥ dividiendo el primer calor entre

este Gltimo, se optiene el area requerida.
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Ademds, el método se hace mds simple, ya que se efectua por
medio de gréaficas.

En los evaporadores de multiple efecte, el método usual, el
de McCabe y Smith, consiste en la suposicién de las temperaturas
en los efectes y la resolucién simultanea de las ecuaciones de -
balance de caler. Si las areas de transferencia sén sensiblemen-
te iguales, indica que las temperaturas estén bién supuestas, en
case contrario se procede & sSuponer nuevos valeres de estas.

El método corte ahorra bastante del tiempo requerido en el
cédlculo de un multiple efecte. Se basa en el principio de resis-
tencias en serie yAse calcula el area total de todo el sistema,
la cual se divide entre el numeroe de efectes para tener el area
por efecte. .

Ambes procedimientos dan recsultados satisfactorios.

Para les rehervidores de termosifén, el primer método de -~
los expuestes, se aplica realizando un disefio preliminsr en el -
cual se estima un ceeficiente gloval de transferencia de calor,
el cual se comprueba al final. Para encontirar la recirculacidén -
se suponen percentajes de vaporizacién, ebteniendo un flujo te--
tal en lb/seg. el cual se comprueba con la ecuacién de disefio.

El método de Giimour requiere la suposicién del rehervider,
es decir, suponer una arei y encontrar el ndmero de tubes. Em -
base a este se resuelven las ecuaciones de disefio.

Los rehervidores de termosifén horizontales sén calculados
por el métode de Kerm y no varfa mucho del célculo de un cambia-
dor de calor.de tube y ceraza 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 lade de los tubes.

En los célculos de equipo, en ingenieria quimica, se debe -
estar del lado de la seguridad, por lo que se da un 10% més de -

area en los equipes para garantizar el funcionamiente.
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En una variedad muy amplia ée los problemas que se presen
tan en la ingenieria quimica, es necesarioc hacer la suposicidn
de uno e varios valores, les cuales deben comprobarse poste-——
riormente para asegurar su correcta suposicidnm.

En tres de los métodos presentados em este trabaje se re-
quiere hacer la suposicién de valores para la realizacién del
disefio.

En el case del cédlcule de les evaporsdores de multiple -
efecto, por el método usual de Mc Cabe y Smith, se supenen las
caidas de teaperatura en cada uno de los efectos y con esta -
suposicidén se calcula el dres de czda une de los efectes, si -
las dreas resulten sensiblemente iguales, signifieca que fué -
correcta la suposieidn. En caso centrario se temdréd que hacer
otra suposicidém. El criterie para el primer intente de suponer
les valores es el de considerar que la diferencia de tempera--
tura en cada uno de los efectes varia en forma inversa & les -
ceeficientes globales de tramsferemcia de caler y tomamedo em -
cuenta que el efecto que requiere una carga extra, necesita -
una caida de temperatura mayor. Para una segunda supesicidémn -

se toman como referencie las areas encontradas en el primer

intenteo .
En los rehervidores de termosiféh verticales, por el mé--

todo de Gilmour, se debe suponer tode el rehervidor y em base

& esto se resuelven las ecuaciones de disefio cuyos resultados

deben sumar la unidzd. Parse este case lo més conveniente es -
supener primere una &rea muy grande y resolver las ecuaciones;
posteriormente se supone una drea muy pequefia, volviendo &« re-
selver las ecuaciones. Se grafica entonces el drea supuesta -
contra la suma de los resultades de las ecuaciones de diserio y
en base a esta gréfica se escege el drea que pueae dar como -

resultade que la suma de las resoluciones de la ecuaciones de
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disefic sea igual e muy cercans s umo.

Por el método de Fair, results més complicseo porque se -
debe suponer el porcentaje @e vaporizacidn y en base & estia se
supone un gaste el cual se comprueba con la ecuacidn ée disefio
para el establecimiento cdel fluje, en este c&so no hay una gui
a especifica que pueds servir ée referencis para la suposicidén
del gaste.

También se supone un valor del coeficiente de transferen-
cia de caler, pero esto si se realiza en funcién de datos ob--
tenidos experimentalmente.

Tanto em estos casos menciomados como en la mayorie de -
los demés, donde se deben hacer suposiciones, lame jor guia -
para hacerlas, es la experiencia del disefiador la cual se ob--
tiene @ lo large de la realizaciém de miltiples diserios.

Otre aspecte que cabria mencionur es el heche ée que, --
principalmente en les equipos édonée ocurre una transferencis -
de cslor, generalmente se les proporciona um 10% de érea extra
para garantizar su funcionamiento gsdecuado., Esto es relativa--
mente adecuade ya que si el érea celculada, para efi equipe, es
muy grande, el 10% de dicha éres también serd muy grande y al
aumentar de esta forma, podria alterar el funcionmamiento pri--
mordial del equipe. Nuevamente el criterio dade por la expe---
riencia seria el que definiria el porcentaje de drea extra que

se debe proporciomar.
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