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I • INTRODUCCION • 

El proceso de evaporaci6n es uno de los más importantes de las -

operaciones unitarias f tan importante cano los procesos de secado, 

humidificaci6n, destilación, cristalizaci6n, etc •• 

La evaporaci6n tiene cano objetivo concentrar una soluci6n hasta 

cierto grado, en esta operaci6n la mayor parte de las veces se bus­

ca recuperar la soluci6n concentrada, aunque existen alglinas excep­

ciones tales cano la evaporaci6n del agua de mar en donde el pro-­

dueto de interés es el vapor de agua producidoº 

A diferencia de la destilaci6n, la evaporaci6n se distingue de -

ésta porque se lleva a cabo en una sola etapa y los componentes se 

separan tan marcadamente que no es necesario un mayor número de 

etapas. Cuando la evaporaci6n se lleva más allá de cierto l:únite de 

concentraci6n, en donde ya aparecen cristales en la soluci6n se co­

noce con el nanbre de cristalizaci6n. 

El objetivo general de este trabajo que presentamos, es el de -­

sentar las bases necesarias para poder resolver 6 analizar un siste­

ma de evaporaci6n a simple 6 múltiple efecto, que en un momento da-

do se presenter empezando por las generalidades, en donde se hace -

una descripci6n del equilibrio líquido vapor, considerándose el pri!!, 

cipio de la ebullici6n en un tubo horizontal sumergido, así como -

los fundamentos de la evaporaci6n a múltiple efecto, incluyendo tam-

1 
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bián métodos de alimentaci6n y mecanismos de transferencia de calor7 

a continuaci6n se fijan las bases para la selecci6n de un evapora-­

dor 6 sistema de evaporaci6n, considerándose factores corno la tem-­

peratura de ebullici6n, altura del líquido, presi6n, etc., hasta fi­

jar los criterios para su diseno. 

En el capítulo IV se hace un análisis de los diferentes factores 

que afectan a los coeficientes de transferencia de calor tales corno 

la carga hidrostática, incrustación, incondensables, etc •• En los -

capítulos V y VI se realiza una descripci6n con cierto detalle de -

los diferentes tipos de evaporadores, así como de los accesorios -­

más empleados en éston. 

En el capítulo VII se realizan los balances de materia y energía 

para los sistemas de evaporación con arreglo de flujos en paralelo 

y a contracorriente, con lo que se obtienen las ecuaciones de dise­

fto termodinámico, tanto para simple ceno múltiole efecto, conducién­

donos ésto al siguiente capítulo en donde se hace uso de una compu­

tadora para la resoluci6n de dichas ecuaciones, considerándose un -

sistema de evaporación en particular. Con el objeto de simplificar 

el análisis de los sistemas de evaporación se eligi6 el sistema so­

sa cáustica-agua, debido a que el diseno de un sistema, es especí­

fico de la soluci6n a concentrar y de las variantes irnplícitas,exis­

tiendo un número de diseftos tan grandes corno cantidad de solucio--



nea y variantes se presenten. Además de ser un sistema de alta im­

portancia para la industria química básica, se cuenta con bastante 

informaci6n. 

3 

Agradecemos de antemano el interés y tiempo prestado a éste tra­

bajo, esperando sea de utilidad para futuras generaciones así cano 

a personas interesadas en el análisis de sistemas de evaporaci6n. 
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II. GENERALIDADES. 

La transmisi6n de calor a líquidos para su ebullici6n es una eta­
pa necesaria en las operaciones básicas de evaporaci6n, destilaci6n, 

etc •• El líquido que ebulle puede estar contenido en un recipiente 

provisto de una superficie de calentamiento formada por tubos 6 por 

placas, horizontales 6 verticales que suministran el calor necesa-

rio para la ebullición del líquido. El líquido puede tarnbien fluir 

a través de los tubos calientes y recibir calor por convecci6n natu-

ral 6 forzada, a través de la pared de los tubos. 

Cuando la ebullici6n se pr~uce mediante una superficie caliente 

sumergida, la temperatura de la masa del líquido es la misma que la 

temperatura de ebullici6n del líquido a la presi6n existente en el 

sistema. Las burbujas de vapor se generan en la superficie de calen-

tamiento, ascienden a través de la masa del líquido y se rompen con-

tra la superficie del mismo. El vapor se acumula en el espacio axis-

tente sobre el líquido y a medida que se va formando, abandona el 

sistema 6 aparato por medio de un dueto dispuesto al efecto. Este ti-

po de ebullici6n se denanina "ebullici6n de líquido saturado" debi-

do a que el vapor que se forma está en equilibriq con el l!quido a 

su temperatura de ebullición. 

Cuando un líquido se somete a ebullici6n con circulación natural 

en el interior de un tubo vertical, por la parte inferior del tubo 

.penetra líquido relativamente frío, se calienta y vaporiza parcial-
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mente a medida que asciende por el tubo. cuando el l!quido fluye con 

circulaci6n forzada a través de tubos puede entrar también a cierta 

temperatura, hasta que alcanza su temperatura de ebullici6n 1 la ven­

taja aqu! es que dicha circulaci6n forzada arrastra violentamente 

las burbujas que se forman en el tubo, con lo que se consigue una 

mejoría en el funcionamiento del sistema de evaporaci6n. A veces se 

coloca una válvula de control de flujo a la salida del tubo con el 

fin de poder calentar el líquido hasta una temperatura bastante su­

perior al punto de ebullici6n del líquido a la presi6n existente a 

la salida de la válvula. En estas condiciones el líquido no ebulle 

en el tubo, sino que previamente se calienta cano un líquido a una 

temperatura elevada, y después sufre una vaporizaci6n súbita 6 

"FLASH" al pasar a través de la válvula. 

Conforme a lo anterior tenemos que en general existen dos clases 

de evaporadores, los de circulaci6n natural y los de circulaci6n for-

zada. 

Los evaporadores de circulaci6n natural son satisfactoriamente 

efectivos para la mayor parbe de los usos, además de ser más econ6-

micos y simples en cuanto a su construcci6n que los de circulaci6n 

forzadar sin embargo su empleo se ve limitado cuando la soluci6n a 

concentrar es muy viscosa, ocasionando un flujo pobre de producto, 

también no son recomendables para aquellas soluciones que forman mu­

cha espuma, ni tampoco para aquellas que re~istan poco tiempo la 

temperatura del evaporador. 



Por otro lado los evaporadores de circulaci6n forzada están pro­

vistos de una bomba la cuál ocasiona que se tengan mayores flujos 

de producto, y son muy efectivos para soluciones viscosas, solucio­

nes que precipiten sales y que formen espuma. Algunas veces la de­

cisi6n del empleo de un evaporador de este tipo, depende de un ba­

lance ec::on6mico que incluya el costo inicial del evaporador, costos 

de potencia, operaci6n y mantenimiento de la bomba y el costo com­

parativo para la limpieza de los tubos del evaporador, así como de 

una evaluaci6n de los beneficios, tales cano un mayor coeficiente 

de transferencia de calor, mayor flujo de solución concentrada, el 

intervalo de tiempo entre la limpieza de tubos es mayor que en el 

de circulaci6n natural, etc •• 

6 
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II.l. EQUILIBRIO VAPOR-LIQUIDO. 

El proceso de la evaporación es en realidad equivalente a una s~ 

paración de una sola etapa. Sin embargo, los componentes normalmen­

te se separan tan marcadamente que a menudo se olvida el equilibrio 

entre fases. En las aplicaciones donde la fase vapor es un producto 

valioso, el equilibrio resulta ser importante. Por ejemplo si el V.!! 

por se condensa y se quiere alimentar a una caldera, la corriente -

debe, por regla general, tratarse de una manera específica para aju~ 

tar el pH y quitar todos los indicios de impurezas. La figura 2.1 -

(Ref. 9 ) es un diagrama de equilibrio de fases para disoluciones -

acuosas de hidróxido de sodio a una atmósfera de presión. Las con-­

centraciones de equilibrio del vapor y de la fase líquida suceden -

en la intersección de las líneas límite de líquido saturado y del -

vapor con una línea de temperatura constante. 

Nótese que no se logra una concentración de hidróxido de sodio en 

la fase vapor hasta que en la fase líquida se alcanza una composi-­

c ión del 95% de NaOH y una temperatura arriba de 700°F. 

La mayoría de los vapores en equilibrio con las disoluciones de 

sólidos, que en general se concentran en los evaporadores industria­

les, son fundamentalmente agua pura. Como la temperatura del vapor 

está por encima del punto de ebullición del agua pura a la presión 

existente, el vapor esta sobrecalentado con respecto al agua. 

El punto de ebullición de la solución se expresa en función de -
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la elevaci6n del punto de ebullici6n del agua pura. 

Las elevaciones de los puntos de ebullición son apreciables en -

el caso de sales tales como hidr6xido de sodio, cloruro de sodio, -

etc., pero se ha observado que son despreciables para la mayoría de 

sustancias químicas orgánicas. 

II.2. EBULLICION EN UN TUBO HORIZONTAL SUMERGIDO. 

Si se considera un tubo horizontal sumergido en un recipiente 

que contiene un líquido en ebullición y se hacen mediciones de q/A 

en kilocalorías por metro cuadrado por hora 6 Btu por pie cuadrado 

por hora contra la diferencia de la temperatura entre la pared del 

tubo y la del líquido en ebullici6n (AT) se obtendrá en coordenadas 

logarítmicas una curva como la que se indica en la figura 2.2 (Ref. 

3 ) • El primer tramo de ésta curva, recta AB de pendiente.l.25, co­

rresponde a la ecuaci6n 

q/A = aJ.25 2.1 

siendo A una constante, el segundo tramo BC depende del experimento 

en concreto, y generalmente su pendiente está comprendida entre 3 y 

4, y termina en un punto de densidad de flujo de calor máxilno (pun­

to C) y se llama incremento crítico de la temperatura. 

9 



10 

El tercer tramo, línea CD, la densidad de flujo disminuye a medi-

da que aumenta la temperatura, alcanzando un mínimo en el punto D 

que se llama punto de Leidenfrost. El Último tramo, línea DE, la den-

sidad de flujo aumenta con el AT y para grandes caídas de tcmperatu-

ra sobrepasa el máximo alcanzado en el punto c. 

Si por definici6n U=(q/A)/AT, la gráfica de la figura 2.2 se con-

vierte fácilmente en una gráfica ce u vs AT. Esta gráfica se repre--

senta en la figura 2.3: se puede observar que el coeficiente U pasa 

por un valor máximo y otro mínimo que no coinciden. El coeficiente 

máximo se presenta generalmente para una caída de temperatura lige--

ramente superior a la densidad de flujo máximo y el coeficiente mí-

nimo ocurre para una temperatura mucho mayor que la del punto de 

Leidenfrost. El primer trazo de la línea de la figura 2.3, el coe--

0 .25 2 3 
ficiente es proporcional a AT y en el segundo entre AT y AT 

Los cuatro primeros tramos de la figura 2.2 corresponden a un de-

terminado mecanismo de ebullici6n. La primera parte corresponde a un 

mecanismo de transmisi6n de calor a un líquido por convecci6n natu-

ral, las burbujas se forman sobre la superficie de calentamiento,se 

desprenden de ella, ascienden a la superficie del líquido y pasan al 

espacio de vapor, sin embargo su número es pequefto. 

Para caídas de temperatura más altas comprendidas entre 5 y 25°C 

la velocidad de formación de burbujas es grande de forma que se au-

menta la velocidad de las corrientes de circulaci6n y el coeficiente 
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de transmisi6n de calor es mayor que para la convecci6n natural. 
La ebullici6n que se produce para temperaturas menores al punto 

crítico se denomina Ebullici6n Nucleada, haciendo referencia a la -

formaci6n de diminutas burbujas 6 núcleos de vaporizaci6n sobre la 

superficie de calefacci6n, las burbujas se generan en peque~os hoyos 

de la superficie de calentamiento. 

También se puede formar una capa de vapor aislante sobre la super-

ficie de calentamiento, la cual posee una superficie muy inestable 

con formaci6n de diminutas explosiones que envían chorros de vapor 

desde la superficie de calefacción hacia el interior de la masa del 

líquido. Este tipo de ebullici6n se denomina Ebullición de Transici6n, 

al awnentar el AT aumenta en esta regi6n el espesor de la película 

de vapor y disminuye el número de explosiones que se producen en un 

determinado intervalo de tiempo. Tanto el coeficiente de transmisi6n 

de calor com? la densidad de flujo disminuyen al aumentar la caída 

de temperatura. 

Cerca del punto de Leidenfrost se produce otra variante distinta 

del mecanismo, en esta zona aparece una capa estática de vapor a tra-

vés de la cuál se transmite calor por conducci6n y para AT elevados 

también por radiaci6n. Las características anteriores son sustitui--

das por una lenta y ordenada formaci6n de burbujas en la interfase 

entre el líquido y la película de vapor. Estas burbujas se despren-

den por si solas de la interfase y ascienden a través del líquido. 

La agitaci6n del líquido es poco importante y toda la resistencia a 
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la transmisi6n de calor proviene de la envoltura de vapor que recu­

bre el elemento de calefacción. Conforme aumenta el .lT crece la den-

sidad de flujo de calor y va adquiriendo importancia la transmisión 

de calor por radiaci6n, este tipo de ebullici6n se le c~noce con el 

nombre de Ebullici6n de Película. 

La ebullición de película en la mayoría de los aparatos comercia­

les es despreciable, debido a que la velocidad de transmisión de ca­

lor es pequel'ia comparada con el .lT. 

La eficacia de la ebullición nucleada depende principalmente de 

la facilidad con la que se forman y liberan las burbujas en la super­

ficie de calentamiento, la capa de líquido pr6xima a la superficie 

caliente se recalienta debido al contacto con ésta, el líquido reca­

lentado tiende a emitir espontáneamente calor ,de esta forma suprime 

el sobrecalentamiento. 

La tendencia del líquido a sufrir una vaporizaci6n súbita 6 flash 

es lo que proporciona el ímpetu caracterís~ico de la ebullici6n.Des­

de el punto de vista físico, el flash sólo se puede producir median­

te la formaci6n de pequel'ias burbujas en la interfase líquido-vapor. 

Sin embargo no es fácil formar una pequel'ia burbuja en un lÍquido re­

calentado, debido a que, a una determinada temperatura la presi6n de 

vapor en la burbuja es muy pequel'ia comparada con la de una burbuja 

grande y en una superficie de líquido. Una burbuja muy pequel'ia pue­

de existir en equilibrio con líquido sobrec~lentado, y cuanto menor 
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sea la burbuja mayor será el sobrecalentamiento de equilibrio y ma­

yor la tendencia a la producci6n del flash. 

Si se eliminan toda clase de gases y otras impurezas es posible 

calentar el agua varios cientos de grados centígrados sin formaci6n 

de burbujas. 

El factor que controla la velocidad de desprendimiento es la Ten­

si6n Interfacial entre el líquido y la superficie de calentamiento. 

sí la tensi6n interfacial es grande la burbuja tiende a extenderse 

sobre la superficie y recubrir el área de transmisi6n de calor, tal 

como se indica en la fiq. 2.4.c, en vez de abandonarla y dejar sitio 

para otras burbujas. sí la tensi6n interfacial es pequefta la burbuja 

se desprenderá fácilmente, según se deduce de la fig. 2A.a. En la 

fig. 2 .4 .b se representa el caso de tensi6n interfacial intermedia. 

La elevada velocidad de transmisi6n de calor que se obtiene en 

la ebullici6n nucleada, depende de variables tales como la naturale­

za del líquido, tipo y condici6n de la superficie de calentamiento, 

composici6n y pureza del líquido, presencia 6 ausencia de agitaci6n 

as! como temperatura y presi6n. Pequeftos cambios de estas variables 

originarán una variaci6n considerable del coeficiente. 
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Fig.2.4. Efecro de 10, f81lsi6n inrerfocial sobre lo formación de burbujas. 
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II. 3. FUNDAMENTOS DE EVAPORACION A MULTIPLE EFECTO. 

En la figura 2.5 se indica la forma de conectar tres evaporado­

res estandar de tubos verticales y caída central para formar un si.!! 

tema de evaporaci6n de múltiple efecto. El principio general es que 

el vapor desprendido en una unidad sirve como medio de calefacción 

en el evaporador siguiente. Debe observarse que el convertir estos 

evaporadores en un múltiple efecto, es simplemente cuesti6n de co-­

nexión de tuberías y no de la estructura de los cuerpos. 

Imaginémonos que el sistema completo está frío a la presión at­

mosférica y que cada cuerpo está lleno con el líquido que ha de e­

vaporarse y con un nivel determinado, por ejemplo la placa tubular 

superior. Imaginemos también que la bomba de vacío se pone en mar-­

cha y que las válvulas Vl, V2 y V3 de las líneas de gases inconden­

sables están abiertas completamente, estando todas las demás válvu­

las cerradas. Supongamos que el vacío más elevado que puede hacer -

la bomba durante la operación normal sea de 660 mm Hg referido a un 

vacío barométrico de 760 mm Hg y que la bomba trabaja para producir 

éste vacío. Se deduce que a través de las líneas de gases inconden­

sables y las de vapor de agua, el aparato completo llegará a estar a 

un vacío de 660 mm Hg. 

Supongamos que ahora se abren las válvulas de entrada de vapor de 

agua Sl y de salida de agua condensada Dl, hasta que se establece la 

presión deseada Po en la caja de vapor del efecto I. Sea to la tero-
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peratura del vapor saturado a la presi6n Po. El vapor de agua des-­

plazará primeramente al aire residual que haya podido quedar en la 

caja de vapor a través de la válvula Vl. 

Puesto que el líquido que llena los tubos está frío, el vapor de 

agua se condensará. El purgador pennite salir al condensado a medi-

· da que se va formando. 

El líquido se calentará hasta alcanzar la temperatura de ebulli­

ci6n bajo un vacío de 660 mm. Supongamos que el líquido que ha de -

evaporarse tenga una elevaci6n despreciable en su punto de ebulli-­

c i6n, en éste caso empezará a hervir a los 51. 8 ºC. 

El vapor de agua así generado desplazará gradualmente el aire de 

la parte superior (espacio de vapor) del efecto I, de la línea de -

conexi6n de vapor y de la caja de vapor del cuerpo II. Cuando este 

vapor ha llenado completamente todos los espacios, se cerrará la 

válvula de salida de gases incondensables V2. 

El vapor de agua que procede de la ebullici6n del líquido en el 

efecto I transmitirá su calor latente de condensaci6n al líquido 

del cuerpo II y se condensará. La válvula de condensado 02 se abrirá 

para que el condensado pueda ser eliminado a medida que se forma. 

Al condensarse cede su calor al líquido del cuerpo II. A medida que 

se calienta, la diferencia de temperaturas también se hace menor y, 

por tanto, la presi6n en el espacio de vapor del cuerpo I aumenta -

gradualmente, aumentando Tl (punto de ebullici6n del líquido para 
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el efecto I) y aminorando la diferencia de temperaturas to-Tl. Asi 

se continúa hasta que el l!quido del efecto II alcanza la temperatu­

ra de 51.8 ºe, en cuyo manento empieza a hervir. 

El miSlllo proceso se repite en el efecto III. A medida que el lí­

quido en el efecto III se va calentando y finalmente comienza a her­

vir, la caída de temperatura entre él y el vapor que procede del se­

gundo efecto se hace menor y la presi6n aumentará en el efecto II-­

alcanzando T2, de manera que la diferencia de temperatura Tl-T2 se 

hace menor. Esto disminuye la velocidad de condensaci6n y aumentará 

la presi6n en el espacio de vapor del efecto I aún más, hasta que -

finalmente el evaporador completo llega al régimen permanente con el 

líquido hirviendo en los tres cuerpos. 

El resultado de ésta ebullici6n es el de hacer descender los ni­

veles del líquido en los cuerpos. A medida que desciende el nivel -

del líquido en el cuerpo I, se abre la válvula de entrada de la ali­

mentaci6n Fl hasta que permanezca constante el nivel del líquido. A 

medida que el líquido hierve en el cuerpo II, desciende su nivel y 

se abre la válvula de alimentaci6n F2 ajustándola para que permanez­

ca constante el nivel en este cuerpo, y cuando el líquido del cuer­

po III canienza a hervir se abre y se ajusta la válvula F3. Un cam­

bio en cualquiera de las válvulas llevará consigo un nuevo ajuste -

en las otras, pero debe ser de tal manera que los niveles de los lí­

quidos en los tres cuerpos tienen que perma~ecer constantes. El lí-
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quido del cuerpo III se hace cada vez más concentrado y cuando al-­

canza la concentraci6n requerida se abrirá la válvula de salida del 

líquido concentrado en la cantidad necesaria y se pone en marcha la 

bomba de extracci6n del concentrado. En esta forma cuando el proceso 

de evaporaci6n se efectúa en régimen permanente, existirá alimenta­

ci6n contínua en el sistema de evaporaci6n. El evaporador se encuen­

tra ahora en operaci6n cont!nua con un flujo continuo del líquido -

a través de él, y todas las temperaturas y presiones están en equi­

librio, es decir a régimen permanente. 

II.4. SUPERFICIES DE CALENT.llMIENTO, 

La energ!a de calentamiento del primer efecto que se transmite en 

unidades de calor por hora viene dada por la ecuaci6n : 

ql = AlUlATl 2.2 

Si se desprecia por el momento la parte de este calor,necesaria 

para calentar la al:lmentaci6n hasta el punto de ebullici6n, resul­

ta que prácticamente todo él aparece como calor latente en el vapor 

que sale del primer efecto. La temperatura del condensado que sale 

por D2 es aproximádamente igual a la temperatura Tl del vapor que - · 

se origina en la ebullici6n del líquido del primer efecto. Por con­

siguiente, en la operación en estado estacionario, prácticamente to­

do el calor consumido en la creaci6n de vapor del primer efecto es 

cedido en el segundo durante la condensaci6n de ese mismo vapor.El 
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calor transmitido en el segundo efecto viene dado por la ecuación : 

q2 = A2U2J.T2 2.3 

Pero según se ha indicado anteriormente, ql y q2 son aproximada­

mente iguales, por consiguiente 

AlUl.lTl = A2U2AT2 2.4 

Utilizando el mismo razonamiento, tendremos que, aproximadamente: 

AlUlATl = A2U2AT2 = A3U3AT3 2.5 

Es preciso tener en cuenta que las expresiones anteriores son so­

lamente ecuaciones aproximadas que hay que co~regir mediante la adi­

ci6n de términos que, sin embargo, son relativamente pequef\os compa­

rados con los que intervienen en dichas expresiones. 

En la práctica, las cú:eas de calentamiento de los efectos de un 

evaporador de múltiple efecto son iguales, con el fin de conseguir 

una mayor economía constructiva. con ésta condici6n la Última ecua­

ci6n se transforma en : 

UlATl = U2.lT2 r: U3AT3 = q/A 2.6 

De donde se deduce que en un evaporador de múltiple efecto las -

caidas de temperatura son, de forma inversamente proporcionales a -

los coeficientes de transmisi6n de calor. 
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II.5. ECONOMIA DE LOS EVAPORADORES DE MULTIPLE EFECTO. 

Puesto que el calor latente necesario para evaporar un kilogramo 

de aqua a Tl es aproximádamente el mismo que queda libre cuando se 

condensa un kilogramo de vapor a to, el primer efecto de un evapor-ª 

dor a múltiple efecto evaporará aproximádamente un kilogramo de aqua 

por cada kilogramo de vapor de aqua que se condensa. Esto es aproxi­

madamente iqual si la alimentación en el primer efecto está muy próxi 

ma a su punto de ebullición y es menos exacto cuando la alimentación 

está fría. De acuerdo con el mismo razonamiento, se deduce que por -

cada kilogramo de vapor generado en el primer efecto y condensado -­

sobre la superficie. de calefacción del segundo, se evaporará aproxi­

mádamente un kilogramo de aqua en el segundo efectoi y por el mismo 

camino, por cada kilogramo de agua evaporada en el segundo efecto, -

se evaporará un kilogramo de agua en el tercer efecto, y así sucesi­

vamente. Esta relación es sólo aproximada y no debe usarse en cálcu­

los reales. Algunos tárminos han sido despreciados en el razonamiento 

anterior los cuales tienen una importancia creciente con el número -

de efectos. 

De lo anterior podemos observar que existe un ahorro ó economía -

de vapor vivo suministrado al sistema de evaporación a múltiple efe.Q. 

to y de manera más formal, ésta economía se expresa como : masa de 

líquido evaporado / masa de vapor vivo alimentado. 

Por otro lado el incremento de economía que se consigue al aumen­

. tar el número de efectos se realiza a costa de reducir la ca~aci--
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dad. Cabría pensar que, puesto que el área de la superficie de calen­

tamiento se hace varias veces mayor, la capacidad de evaporaci6n de-

biera de aumentar, pero en realidad no ocurre así. La capacidad to­

tal de un evaporador de múltiple efecto no es mayor que la de uno de 

simple efecto que tiene una superficie de calentamiento igual a la 

de uno de los de múltiple efecto y que opera con las mismas condicio-

nea extremas. La cantidad de agua vaporizada por metro cuadrado de 

superficie en un evaporador que consta de N efectos es aproximada-­

mente igual a l/N veces la capacidad del efecto simpler deduciéndo-

se por lo tanto que la razón de trabajar con evaporadores a rnúlti-­

ple efecto es la de obtener gran economía de vapor de calentarnien--

to. 

II.6. CAPACIDAD DE LOS EVAPORADORES DE MULTIPLE EFECTO. 

A pesar de que el uso del principio de evaporaci6n a múltiple e­

fecto es aumentar la economía de vapor de agua de calefacci6n,no de-

be de pensarse que no existen desventajas. Relacionada en importan­

cia con la economía de un sistema de evaporaci6n está la cuesti6n de 

su capacidad. Por capacidad se entiende la evaporaci6n total por ho-

ra. Puesto que el calor latente es aproximadamente constante en la 

zona de presiones empleada ordinariamente, la capacidad también se 

mide por la cantidad total de calor transmitido en todos los efectos. 

El calor transmitido en los tres efectos, suponiendo despreciable el 
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calor de disoluci6n y la carga de calentamiento, el calor transmiti­

do en cada efecto viene dado por las siguientes ecuaciones : 

ql = UlAUTl 

q2 = U2A2.lT2 

q3 = U3A3.lT3 

La capacidad total es proporcional a la velocidad total de trans­

misi6n de calor q , que se obtiene swnando estas ecuaciones : 

q = UlAl.l.Tl + U2A2.lT2 + U3A3.lT3 2.7 

Suponiendo que el área de la superficie de cada efecto es A y que 

el coeficiente global u es también el mismo para cada efecto, la 

ecuaci6n 2.7 se transforma en : 

q • UA(l.Tl + .lT2 + l.T3) = UAlT 2.8 

siendo AT la caída total de temperatura entre el vapor que condensa 

en el primer efecto y el vapor que sale del último. 

Supongamos ahora que un evaporador de simple efecto, de área A -

opera con la misma caída total de temperatura. Sí el coeficiente 

global es el mismo que en cada uno de los efectos del evaporador a 

triple efecto, la velocidad de transmisi6n de calor en el efecto 

simple es 

q = UAlT 2.9 

Que es exactamente la misma ecuaci6n que para el evaporador de -

múltiple efecto. Sea cual fuere el número de efectos utilizados,con 

tal de que los coeficientes globales sean los mismos, la capacidad 
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no será superior a la de un simple efecto cuya superficie sea igual 

a la de cada uno de los efectos de la unidad múltiple. 

En la práctica, debido a la elevaci6n en el punto de ebullición 

y a otros factores, la capacidad de un evaporador de múltiple efecto 

es casi siempre menor que la correspondiente a uno de simple efecto. 

II. 7. METODOS DE ALIMENTACION. 

Los sistemas de evaporaci6n reciben nanbres distintos dependien­

do del sentido de circulación del líquido a concentrar con respecto 

al sentido del vapor alimentado, denominándose 

a).- ALIMENTACION DIRECTA O EN PARALELO. 

En éste método de alimentación la dirección del vapor de calefac­

ción y del líquido a concentrar es la misma. 

b) .- ALIMENTACION EN CONTRACORRIENTE. 

Aquí la dirección del vapor de calefacción y del líquido a con-­

centrar llevan direcciones opuestas. 

c) .- ALlMENTACION MIXTA. 

En éste método de alimentación, la dirección de las corrientes en 

una parte del sistema es a contracorriente y la otra parte es en pa­

ralelo. 

II.7.1 VENTAJAS Y DESVENTAJAS DE LA ALIMENTACION EN PARALELO. 

El empleo de la alimentación directa ó en paralelo no es por mu­

cho lo más econ6mico, aquí la concentración.del líquido aumenta des-
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de el primer hasta el último efecto. En éste método únicamente se -

necesita de una banba para alimentar la soluci6n a concentrar, y de 

otra para extraer el licor concentrado del Último efecto~ el paso -

de un cuerpo a otro se realiza sin bomba alguna dado que el flujo de 

líquido se efectúa de presiones altas a presiones bajas, puesto que 

el vac!o se mantiene en el último efecto. 

S! la alimentación al evaporador está próxima a la temperatura • 

de operaci6n de este primer efecto, la alimentaci6n con arreglo de­

flujos en paralelo produce una econom!a mucho más elevada, puesto 

que no hay que condensar vapor en este efecto para calentar la ali­

mentaci6n hasta su punto de ebullici6n, el paso de la solución de -

un efecto a otro siempre producirá una evaporaci6n de tipo "flash", 

debido a que la temperatura de saturación de la solución en ebulli­

ci6n en cada efecto es menor que la del efecto precedente, este va­

por producido por flash, efectúa evaporaci6n en los siguientes efec­

tos antes de que alcance el condensador, con ésto se reduce el con­

sumo total de vapor vivo. Por otra parte si la temperatura de alimen­

tación se aproxima a la del primer efecto, pero ahora se alimenta -

al último efecto, a medida que entra, se efectúa una evaporación 

flash a la temperatura de este efecto, de tal manera que se origi­

na cierta cantidad de vapor, pero este vapor generado va directamen­

te al condensador sin efectuar ninguna evaporaci6n en algún otro 

efecto. 
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En la alimentación con flujos en paralelo, el licor concentrado 

se encuentra en el Último efecto y obviamente ese efecto tiene el -

menor coeficiente total de transferencia de calor, ya que el l!quido 

esta más concentrado, más viscoso y al mismo tiepo más frío. 

II.7.2. VENTAJAS Y DESVENTAJAS DE LA ALIMENTACION EN CONTRACORRIENTE. 

En este tipo de alimentación el líquido diluido se con~entra des­

de el Último hasta el primer efecto. cuando se emplea el arreglo de 

flujos a contracorriente, se evita el tener los licores más concen­

trados en el último efecto. Aquí el licor diluido entra en el úl-­

timo efecto y más frío, y sale concentrado en el primer evaporador 

que es el que est:~ a· mayor temperatura, con lo que la viscosidad es 

es menor y el coeficiente de transmisión de calor puede ser modera­

damente más alto a pesar de la viscosidad. En este arreglo el licor 

debe calentarse en cada efecto, como sucede con la alimentación en 

paralelo, teniendose tambieÍl evaporaciones flash. sin embargo la 

alimentación debe bombearse de efecto a efecto, puesto que el flujo 

de líquido se efectúa de presiones bajas a altas, lo que significa 

que los lugares para fugas 6 entradas de aire, tales como las bombas 

y bridas, awnentan, aumentando también el mantenimiento y el costo 

de potencia. 

s! el licor de alimentaci6n a un sistema de evaporaci6n con flu­

jos a contracorriente está cercano al punto'de ebullici6n, su intro-
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ducci6n en el último efecto no tiene sentido, ya que el vapor que 

se produce por evaporaci6n flash, se pierde en el condensador, esta 

condensaci6n representa una pérdida de energía. En general en la -­

alimentaci6n a contracorriente existe una carga calorífica en cada 

efecto, puesto que la alimentaci6n entra a una tem~eratura menor 

que el punto de ebullición que prevalece en él. 

El problema de determinar el arreglo de flujos de alimentaci6n, -

es como en muchos casos, una consideración econ6mica. Los flujos a 

contracorriente pueden 6 no conducir a menor superficie de calenta­

miento, dependiendo de la cantidad de líquido que vaya a evaporarse 

y de la viscosidad de la soluci6n final. El costo de vapor será me­

nor para flujos a contracorriente sí la alimentación esta fría, y -

menor para los flujos en paralelo, sí el licor que se alimenta. esta 

pr6ximo a la temperatura de operaci6n del primer efecto, 6 es mayor. 

El análisis para situaciones específicas establecerá realmente -

el arreglo más favorable. 

II.7.3. VENT.l\JAS Y DESVENTAJAS DEL METODO DE ALIMENTACION MIXTA. 

Se ha indicado que una de las ventajas de la alimentaci6n a con­

tracorriente se tiene cuando el líquido concentrado sale del evapo­

rador con una viscosidad muy elevada. Muchas veces puede lograrse -

este objetivo sin incurrir en los inconvenientes de la alimentaci6n 

en contracorriente. Si la diferencia en las corrientes entre el lí-
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quido diluido y el concentrado es considerable, se verá que el efecto 

de la excesiva viscosidad se reduce prácticamente a un sólo efecto. 

En tales casos es posible alimentar el líquido diluido al segundo -­

efecto, pasarlo en alimentaci6n en paralelo desde el segundo hasta -

el último efecto y bombear desde éste al primero para terminar ahí -

la evaporación. Esto no afectará seriamente a los restantes efectos1 

pero terminará el líquido viscoso a la temperatura más el~vada,don­

de su viscosidad es menor y el coeficiente de transmisión de calor -

es mayor. Se encuentran muchas variaciones de esta idea general, a­

plicandose el término de alimentaci6n mixta. 

II.8. INFLUENCIA DE LA ELEVACION DEL PUNTO DE EBULLICION EN 

LOS EVAPORADORES DE SIMPLE Y MULTIPLE EFECTO. 

La carga del líquido y la elevaci6n del punto de ebullici6n mo-­

difican la capacidad de un evaporador tanto de múltiple efecto como 

·de efecto sencillo. La elevación del punto de ebullici6n también r~ 

duce la caída de temperatura en cada efecto de un múltiple efecto -

según se verá a continuaci6n. 

Las temperaturas que serán usadas en este caso pertenecen a so-­

luciones saturadas de hidróxido de sodio, las condiciones inicial y 

final son las mismas para los tres casos, es decir, la temperatura 

de saturación del vapor perteneciente al último efecto son idénti-­

cas en todos los casos y éstas estarán expresadas en grados E. pero 

por razones de notaci6n únicamente se expresarán como 0 
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Además cada cuerpo contiene solución saturada de s61idos y la co­

lumna total en cada caso representa la temperatura total desarrolla­

da desde la temperatura del vapor alimentado en el primer efecto ,­

hasta el vapor producido en el último 6 primer efecto (cuando se tra­

ta de un sistema compuesto por un sólo efecto). 

Considerando el caso de un simple efecto, figura 2.7, en el cuál 

se está concentrando la soluci6n desde un 5% hasta un 50% de sóli-­

dos en la soluci6n, la presi6n de operación establece en éste punto 

una temperatura de 130 °. Como el vapor empezará a formarse, hasta 

que la soluci6n haya llegado a su punto de ebullici6n, éste estará 

sobrecalentado a la temperatura de ebullición, con respecto a la tem­

peratura de ebullici6n del líquido puro (agua), a esa misma presión 

de operaci6n. La temperatura de ebullici6n para el agua a esa pre-­

si6n de operaci6n es de 118 °. 

Detenninando su diferencia de temperatura efectiva para la trans­

ferencia de calor, tenemos que ésta será igual a la diferencia en-­

tre la temperatura de condensaci6n del vapor de calentamiento y la 

del seno del Uquido. 

AT efectiva = T vapor calentamiento - T ebullici6n solución 

AT efectiva = 259°- 130º= 129° 

En el caso de que no existiera esta elevaci6n del punto de ebu­

llici6n {EPE), la diferencia de temperaturas efectiva sería igual a 

la diferencia de temperaturas entre la temperatura del medio de ca-
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lentamiento y la del solvente puro que ha de evaporarse. 

ATefectiva=T vapor calentamiento-T ebullici6n solvente puro 

AT efectiva: 25'º- 118°= 141° 
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Para el caso de un doble efecto, figura 2.a, la soluci6n a con­

centrar llegará primero a una concentraci6n del 18% en el primer 

efecto y a 50% en el segundo. La presi6n de operaci6n en cada efec­

to se establecerá, de acuerdo a los coeficientes totales de transfe­

rencia de calor para cada sistema a través de una superficie igual 

de calentamiento en cada efecto. De ésta manera la soluci6n hervirá 

a 219°para el primer efecto y 130° para el segundo. Por otra parte, 

los puntos de ebullici6n correspondientes al solvente puro a estas 

mismas presiones de operaci6n serán de 203°para el primero y 118º -

para el segundo. La diferencia de temperatura efectiva en el primer 

efecto será : 

.lTefectiva = T vapor calentamiento 1- T ebullici6n soluci6n 1 

AT efectiva 1 = 259° - 219° = 40° 

Para el segundo efecto tendremos 

ATefectiva 2= T vapor calentmniento2 - T ebullici6n soluci6n 2 

AT efectiva 2 = 203° - 130° = 73° 

Se ha visto que el paso del vapor sobrecalentado (producido en -

el primer efecto) a vapor saturado como medio de calentamiento para 

el segundo efecto, se debe a la elevación en el punto de ebullici6n 

de la soluci6n, provocando con ello que se disminuya más la diferen-
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cia de temperaturas. 

Para el caso de un triple efecto, el procedimiento sería el mis­

mo para determinar sus diferencias de temperaturas efectivas, es 

decir, la presi6n de ope.raci6n correspondiente en cada efecto se es­

tablecerá de acuerdo al valor del coeficiente de transferencia de -

calor (definido por las características de la soluci6n en cada efec­

to). Así, la distribuci6n de la diferencia real de temperaturas se -

ajustará en cada efecto de tal manera que pueda igualarse la super­

ficie en cada cuerpo. Las diferencias de temperaturas efectivas se 

muestran en la figura 2.9, la cuál indica que esta diferencia total 

se redujo mucho más, y por lo que : 

~efectiva l = T vapor calentamientol - T ebullici6n soluci6n l 

J.T efectiva l = 259° - 234° ~ 25° 

J.Tefeativa 2 = T vapor calentamiento 2 - T ebullici6n soluci6n 2 

J.T efectiva 2 = 218° - 190° = 28° 

J.Tefectiva 3 = T vapor calentamiento 3 - T ebullici6n soluci6n 3 

J.T efectiva 3 = 176° - 130º= 46° 

Por todo lo anterior se observa que es lo que pasaría en el caso 

de que se tuviera un gran número de efectos 6 grandes elevaciones -

en el punto de ebullici6n, en este caso sería posible que la suma -

de todas estas elevaciones alcanzara a ser mayor, e igual que la 

diferencia de temperaturas disponible (operaci6n que bajo tales cir-

. cunstancias es prácticamente imposible), provocando así que no exis-
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tiera diferencia de temperaturas para la transf.erencia de calor. 

Por lo anteriormente expuesto se deduce que la economía de un eva­

porador de múltiple efecto no se modifica por las elevaciones del -

punto de ebullici6n si no se tienen en cuenta factores tales cano -

la temperatura de ebullici6n y las variaciones de los calores de va­

porizaci6n. Un kilogramo de vapor vivo que condensa en el primer 

efecto genera aproximadamente un kilogramo de vapor que se condensa 

en el segundo efecto generando otro kilogramo para el tercer efecto 

y así sucesivamente. 

La economía de un evaporador de múltiple efecto depende del ba­

lance de energía y no de la velocidad de transmisi6n de calor. Sin 

embargo la capacidad se reduce con la elevaci6n del punto de ebulli­

ci6n. La capacidad de un evaporador de doble efecto que concentra -

una soluci6n que tiene elevaci6n del punto de ebullici6n es inferior 

a la mitad de la capacidad de dos efectos simples, cada uno de los 

cuales opera con la misma caída global de temperatura. La capacidad 

de un triple efecto es por la misma raz6n, menor que la tercera par­

te que la de tres efectos simples que operan con las mismas tempera-

turas extremas. 
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I!. 9. NUMERO DE EFECTOS OPTIMO EN UN SISTEMA DE EVAPORACION. 

Suponiendo que se tiene un evaporador de simple efecto que tiene 

una superficie de calefacci6n A y que trabaja con vapor de calenta­

miento de 108 ºC y una temperatura de vapor pr.oducido de SlºC. Su­

pongamos también que el coeficiente global es igual al coeficiente 

medio de un sistema a triple efecto. La ecuaci6n de éste será 

q = Umed A .l.T 2.10 

Que es exactamente la misma ecuaci6n que a triple efecto. No im­

porta el número de efectos que se utilicen con tal de que el coef i­

ciente global medio sea el mismo para obtener exactamente la misma 

expresi6n para la capacidad de cualquier evaporador. Se deduce de -

ésto que si el número de efectos de un sistema de evaporación se va­

ría y la diferencia total de temperaturas se mantiene constante, la 

capacidad del sistema no cambia. 

Si el costo de un metro cuadrado de superficie de calefacci6n es 

constante sin tener en cuenta el número de efectos, el costo de la 

adquisici6n de un evaporador de N efectos, será N veces el de un sim­

ple efecto de la misma capacidad. La elecci6n del número apropiado 

de efectos será consecuencia del balance econ6mico entre el ahorro 

del vapor de agua obtenido con el múltiple efecto y el gasto suple­

mentario efectuado por la superficie de calefacci6n extra. 

La figura 2.10 indica éstas relaciones. Las cargas fijas anuales 

·pueden tanarse cano un porcentaje del costo inicial del evaporador. 
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Como el costo por metro cuadrado de superficie calefactora aumenta 

un poco en los tamaftos pequeftos, la curva del costo inicial no será 

una línea recta más que en la parte superior de la zona. 

Los costos de operación pueden considerarse constantes, puesto -

que sólo es necesario un operario, excepto cuando el número de efec­

tos es muy elevado. El costo total de operación de un evaporador se­

rá la suma de todas estas curvas y normalmente presenta un mínimo 

marcado en los tamaftos pequeftos ó moderados para el número 6ptimo 

de efectos. 

II.10. TEORIA DE LA COMPRESION DEL VAPOR. 

La energía que se desprende de una solución en ebullici6n se pu_!! 

de utilizar para vaporizar más agua con tal de que exista una caída 

de temperatura en la dirección deseada para l~ transmisi6n de calor. 

En un evaporador de múltiple efecto esta caída de temperatura se 

crea disminuyendo progresivamente la temperatura de ebullici6n de 

la solución en una serie de evaporadores, mediante la utilización de 

presiones absolutas cada vez más pequeftas. La fuerza impulsora nece­

saria se puede obtener también aumentando la presión (y, por consi­

guiente la temperatura de condensaci6n) del vapor que se forma, me­

diante una compresión mecánica ó térmica. E~ vapor comprimido se con-
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densa posteriormente en la calandria del evaporador del que procede. 

El principio de operación es el que se muestra en la figura 2.11 

en donde se aprecia el ciclo para el agua en un diagrama esquemáti­

co de la entalpía con respecto a la presi6n. El agua se evapora en 

~ dentro del evaporador para llegar a ser vapor saturado en !!· Este 

vapor se comprime según la trayectoria B-C y el trabajo realizado -

por el canpresor es HC - HB sí la compresi6n es adiabática. El va-­

por comprimido en C entra a la caja de vapor donde se condensa dando 

energía al líquido que se evapora. El condensado en la condici6n ~ 

deja la unidad a través de un cambiador en el cuál se calienta la -

carga. 

El calor desprendido al condensarse el vapor (HC - HD) debe de -

ser el suficiente como para evaporar una cantidad igual de líquido 

(HB - HA) y suministrar todas las pérdidas de calor. La AT disponi­

ble en el cambiador es aquella existente entre la soluci6n hirvien­

te a baja presión y el vapor que condensa a presi6n superior. 

En consecuencia, únicamente si la adquisici6n de la energía es -

muy barata, el uso de generadores eléctricos de vapor para mover el 

termocanpresor no resultará ser un gran ahorro comparado con un eva­

porador cont:ínuo de múltiple efecto que trabaje con vapor de escape. 

En la figura 2.12, se representa el fundamento de la recompresi6n 

mecánica del vapor. La alimentaci6n diluida se calienta hasta una -

temperatura pr6xirna a la de ebullici6n mediante el intercambio de -
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calor con la soluci6n concentrada caliente, y pasa a través de un -

calentador tal como en un evaporador convencional de circulaci6n 

forzada. Sin embargo, el vapor que se desprende no se condensa si -

no que se comprime a una presi6n algo más elevada, por medio de un 

canpresor de desplazamiento positivo o centrifugo, con el fin de 

transformarlo en el vapor vivo que se alimenta al calentador. Como 

la temperatura de saturaci6n del vapor comprimido es mayor que la • 

temperatura de ebullici6n de la alimentaci6n, el calor fluye desde 

el vapor hacia la soluci6n generando más vapor. Se necesita una pe-

quena reposici6n de vapor vivo. La caída de temperatura 6ptima para 

un sistema típico es del orden de SºC. La utilizaci6n de la energía 

en un sistema de este tipo es muy buena7 la economía basada sobre -

el vapor equivalente a la potencia necesaria para mover el compresor, 

corresponde a la de un evaporador de 10 a 15 efectos. Las aplicacio-

nea más importantes de la evaporaci6n con recompresi6n mecánica co-

rresponden a la de concentraci6n de soluciones radioactivas muy di-

luidas y a la producci6n de agua destilada. 

Existen dos métodos prácticos por medio de los cuales puede ef ec-

tuarse la recompresi6n 

II.10.l, RECOMPRESION TERMICA. 

En un sistema de recompresi6n térmica el vapor se comprime median-

te un eyector acc.ionado por vapor de agua de alta presi6n. Como se 

' 
utiliza más vapor de agua que el necesario para la ebullici6n de la 
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soluci6n el exceso de vapor se deja escapar o se condensa. La rela­

ci6n entre el vapor motriz y el vapor procedente de la soluci6n de­

pende de la presi6n de evaporaci6nr para muchas operaciones a baja 

temperatura la relaci6n es del orden de 1 kilogramo de vapor vivo a 

la presi6n de 8 Kg/cm2 , por cada 2 kilogramos de agua evaporada. 

Puesto que los eyectores pueden tratar grandes volúmenes de vapor 

de baja densidad, la recompresi6n térmica resulta más adecuada para 

la evaporación a vacío que la re.compresión mecánica. Los eyectores 

son más baratos y de mantenimiento más sencillo que los soplantes y 

compresores. Las principales desventajas de la recompresi6n térmica 

son la baja eficacia mecánica de los eyectores y la falta de flexi­

bilidad del sistema para las variaciones de las condiciones de ope­

raci6n, aunque con este tipo de recompresi6n se efectúa una reducción 

en el tamafto de los efectos. 

II.10.2. RECa-tPRESION MECANICA. 

El segundo método de canpresi6n de vapor de agua es el represen-­

tado mediante un canpresor rotativo. Estos compresores se han utili­

zado satisfactoriamente en muchos casos y llenan completamente muchos 

de los requisitos de la termocompresi6n. SÍ un compresor de este ti­

po es movido por un motor eléctrico con un precio bajo de energía -

eléctrica, puede ser satisfactorio, pero si es movido con una tur-­

bina de vapor o por energía generada en una planta que utiliza va--
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por a alta presi6n, el vapor de escape de estas unidades generado-­

ras debe utilizarse normalmente en un evaporador de m~ltiple efecto. 

En general este sisteme-. se emplea solamente en aplicaciones espe­

ciales debido a los variados inconvenientes mecánicos y econ6miaos: 

l.- El compresor es caro y sujeto a costos de mantenimiento, supe-­

rieres al resto del evaporador. 

2.- En rangos de operaci6n razonables, la AT obtenida es pequel'la 

digamos de lO"F, como consecuencia de ésto, el equipo del evapora-­

dar debe ser considerablemente grande para una producci6n industrial, 

~ superiores pueden obtenerse mediante una relaci6n superior de 

compresi6n, pero la eficiencia decrece proporcionalmente. 

3 .- Si la soluci6n tiene un incremento considerable en el punto de 

ebullici6n, el costo de recompresi6n aumenta demasiado y rápidamen­

te debido a que el vapor debe de comprimirse hasta una presi6n tal 

que su temperatura de saturaci6n estJ por encima de la temperatura 

a la cuál ebulle la soluci6n. En el caso en que los costos de com-­

bustible sean altos, pero en cambio la fuerza eléctrica sea barata, 

la recompresi6n es econ6mica y práctica en la evaporaci6n. Sin em-­

bargo, como en la mayoría de los pa!ses lo que sucede es que el com­

bustible es más barato que la energía eléctrica, la evaporaci6n por 

recompresi6n no es muy atractiva que digamos. 
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II.11. MECJ\NISMOS DE TRJ\NSFERENCIA DE CALOR. 

Existen básicamente tres formas de transmitir calor de la fuente 

al receptor, presentándose combinaciones de dos ó tres en aplicacio­

nes de ingeniería, estas son, conducción, convección y radiación. 

CONDUCCION.- La conducción es la transferencia de calor a través de 

un material fijo, tal como la pared estacionaria mostrada en la fi­

gura 2.13, y se lleva a cabo de una molécula a otra por el sólo he­

cho de que cuando están en contacto tienden al equilibrio térmico y 

para ello se presenta una difusión de energía. Su mayor importancia 

la tiene en sólidos que implican el cálculo de paredes de hornos y 

aislantes. Aún cuando la conducción de calor se asocia usualmente -

con la transferencia de calor a través de sólidos, también es apli­

cable a gases y líquidos, con sus limitaciones. 

CONVECCION .- Es la transferencia de calor entre partes relativamen­

te calientes y frías de un fluido por medio de mezcla. 

Existen dos tipos de convección : 

a).- Convección natural ó libre : Se realiza por la diferencia de -

densidades entre dos regiones, causada por una diferencia de tempe­

ratura entre ellas. 

b).- convección forzada: Se produce por medio de un agente mecáni­

co como un agitador ó la inyección de un fluido a presim1. 

Este tipo de transferencia de calor puede ser descrito por la --
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siguiente ecuación 

donde 

dq =U A dT 

dq = Flujo de calor (Btu/hr) • 

U = Coeficiente de Transferencia de Calor 

(Btu/(hr ft2 ºF)). 

A • Area de Transferencia de Calor (ft2 ) • 

dT = Diferencia de Temper<1tura ( °F). 

48 

2.11 

RADIACION.- En éste tipo de transferencia, parte de la energía la -

absorbe el receptor y parte la refleja. Sólo se considera de impor­

tancia cuando la diferencia de temperatura provocada es muy grande. 

Basándose en la segunda ley de la termodinámica se estableció 

que es conocida como la ley de la cuarta potencia, donde 

T = Temperatura absoluta. 

<J"= Constante dimensional. 

2.12 

t= Factor peculiar de la radiación y se llama emisividad. 
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III. CRITERIOS PARA LA SELECCION Y DISEÑO DE UN EVAPORADOR. 

En la selección y diseño de un sistema de evaporación se deben -

tomar en cuenta muchos factores, entre ellos las características de 

la solución tales como concentración, temperatura de ebullición, tem­

peratura de condensado y de sobrecalentamiento, y otros como la pre­

sión en el espacio de vapor, medios de calentamiento, escala de ope­

ración, etc •• De las propiedades físicas de la solución se debe con­

tar con la mayor cantidad posible ya que éstas afectan de manera 

directa en el diseño y selección del sistema de evaporación, a con­

tinuación mencionamos algunas de las más importantes, como por ejem­

plo : La solubilidad, que es importante especialmente cuando se tra­

ta de soluciones salinas, ya que en primer lugar la cantidad de só­

lidos disueltos tiene un efecto importante sobre la elevación en el 

punto de ebullición y éste aumenta a medida que se va teniendo una 

solución más concentrada, originando con ésto un requerimiento de -

mayor gasto de vapor ó área de intercambio de calor, en segundo lu­

gar se puede alcanzar una concentración tal que exista precipitación 

de sólidos, con lo cuál puede ser necesario modificar la forma estan­

dar de la parte del fondo del evaporador, con el fin de poder pur-­

gar los cristales formados. 

Otra propiedad física importante es la viscosidad de la solución, 

debido a que ésta afecta la velocidad de convección ó circulación -

de la solución por los tubos y por lo tanto afecta también la velo-­

cidad de evaporacióni cuando la viscosidad es alta ocasiona la for-
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maci6n de una película d~ vapor sobre la superficie de calentamien-­

to con lo que se reduce el coeficiente de transmisi6n de calor, por 

lo que, dependiendo de que tan viscosa sea la soluci6n se seleccio-­

nará un sistema de evaporaci6n, que pudiera ser de convecci6n natu-

ral 6 forzada con tubos largos verticales. 

En lo que respecta a la temperatura de ebullici6n de la solución 

es necesario saber como y cuanto varía con respecto a la concentra­

ci6n( a presi6n constante), es muy importante debido a que determi-. 

na el valor de otras propiedades 6 variables tales como : viscosidad, 

solubilidad, calor latente de vaporizaci6n y condensaci6n, sobreca­

lentamiento, etc •• Ahora bien, en realidad no existe ningún método 

para evaluar la temperatura de ebullici6n de soluciones concentradas. 

En el caso del sistema agua-sosa cáustica se puede hacer uso de la 

regla de Duhring, ésta tambien es útil para estimar el calor laten­

te de vaporizaci6n del solvente en la soluci6n. Esto se logra utili­

zando la ecuaci6n de Clapeyron; la ecuaci6n resultante para bajas -

presiones, donde se puede asumir que el vapor sigue la ley de los -

gases ideales es 

Donde : 

2 
HVAPL "' ( HVAPW / m ) ( TL / TW ) 3.1 

HVAPL = Calor latente de vaporizaci6n del solvente en la solu-­

ci6n a la temperatura TL y presi6n Ps. 

HVAPW = Calor latente de vaporizaci6n del solvente puro a la 



temperatura TL y presión Ps. 

TL = Temperatura de ebullición de la solución a la 

presión Ps (temperatura absoluta). 

TW = Temperatura de ebullición del solvente puro a 

Ps (temperatura absoluta). 

m = Pendiente de la línea de Duhr ing. 
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En algunos casos no se tienen datos disponibles, pero se puede -

usar el calor latente de vaporización del disolvente ~uro a la tem­

peratura TW para los cálculos involucrados en el dise~o del sistema 

de evaporación, ya que de hecho es más alto que el del disolvente 

puro a TL y por lo tanto se tiene un cierto margen de seguridad. 

El verdadero calor latente de vaporización del disolvente en la -

solución es más alto que el del disolvente puro a TL y también a TW 

excepto para soluciones endotérmicas. 

Por otro lado es importante considerar el medio de calentamien-­

to, que por lo general es vapor de agua, se puede decir que un sis­

tema de evaporación puede dise~arse para operar bajo cualquier pre­

si6n de vapor de calentamiento, pero en realidad no se recomiendan 

presiones elevadas: entre mayor es la presión de vapor, menor es el 

calor latente de vaporización, y por lo tanto, es menor la cantidad 

de calor que pudiera liberar para transmitirlo a la solución, lo que 

ocasionaría un requerimiento de un área mayor. 

un factor muy importante es la becala a la cuál se va a llevar -
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a cabo el proceso y las condiciones de operaci6n, 6 modo de opera-­

ci6n. En general es preferible la operaci6n contínua a la intermi-­

tente excepto cuando el producto final es muy viscoso 6 cuando en el 

evaporador mismo toma lugar una operaci6n de mezclado de dos 6 más 

componentes, por ejemplo en la adici6n de soluci6n de azúcar a la -

leche, en la elaboraci6n de la leche dulce condensada. También se -

usa la operaci6n intermitente cuando las cantidades de soluci6n a -

concentrar son pequel'las 6 dependen de un proceso anterior que a su 

vez trabaja en forma intermitente. 

Por otra parte la operaci6n contínua es preferible cuando se --­

procesan grandes cantidades de soluci6n y cuando se dispone de tan­

ques de almacenamiento. Por ejemplo, la concentraci6n de licor negro 

en la industria papelera que puede realizarse prácticamente en una 

operaci6n contínua a pesar de que el licor se recibe en forma in-­

termitente en tanque de almacenamiento, ésto se debe al gran volu­

men en que se opera. 

Casi todos los evaporadores de múltiple efecto trabajan bajo un 

régimen contínuo, aún cuando en algunos casos (doble efecto) se op_!! 

ran intermitentemente, especialmente cuando se trata con soluciones 

de alimentaci6n muy diluidas y la concentraci6n en el segundo efec­

to es alta. 

El disel'lo de cualquier evaporador puede hacerse en coordinaci6n 

con el personal de la compal'lía proveedora del equipo básico. Si el 
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proceso es conocido, cualquier proveedor puede satisfacer los reque­

rimientos de disel'io sin mayor problema que el de especificar la can­

tidad que se pretente evaporar en la planta. Si se trata de un pro­

ceso nuevo se puede establecer un contrato confidencial. 

En algunos casos el proveedor puede ofrecer la elecci6n entre al­

gunos disel'ios y esta elecci6n depende de la economía global del pro­

ceso. Por ejemplo, puede darse el caso de un conjunto de evaporado­

res de circulaci6n natural que requiera limpieza una vez por semana, 

pero cuando la circulaci6n es forzada podría requerirse limpieza s6-

lo una vez cada dos semanas. Tanto el costo inicial como el de ope­

raci6n son más altos para el sistema de circulaci6n forzadar pero -

si se deben limpiar los evaporadores una vez por semana en el siste­

ma de circulaci6n natural se reduce en mayor proporci6n la velocidad 

de producci6n de la planta que en el sistema de circulaci6n forzada, 

con las consecuentes pérdidas que ésto origina. En este caso se de­

be hacer una evaluaci6n de cual sería a la larga el sistema más ecQ 

nánico. 

También hay restricciones que limitan la flexibilidad en la elec­

ci6n y disel'io de un evaporador, entre éstas se tienen las limitacio­

nes de espacio que en un momento dado pueden determinar que el va-­

por de calentamiento fluya en una menor área seccional, lo que se -

traduce en una erosi6n drástica debida a la excesiva velocidad del -

vapor. 
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En lo referente a las especificaciones mecánicas, se debe esta-­

blecer no solo el material de const::ucci6n sino también el tipo de 

acabados, pues por ejemplo en el caso de productos alimenticios se 

debe cumplir con las especificaciones de índole sanitario para aca­

bados y recubrimiento de equipo. 

Siempre es conveniente especificar el tipo de condensador. Donde 

se tienen problemas para la instalaci6n elevada se pueden instalar 

condensadores barométricos de bajo nivel. 

Se puede especificar el grado de control deseado para la instru­

mentación. Por lo general el representante de ventas puede ofrecer 

los tipos de instrumentaci6n adecuada al equipo que se recomienda. 

Otra cuesti6n importante en la especificaci6n de un sistema de -

evaporaci6n son los servicios, pues estos datos afectan directamente 

en el balance global de energía, economía de vapor, número de efec­

tos y sistemas de condensado y de vacío. Los cambios en la presi6n 

del vapor pueden variar la superficie de calentamiento requerida. -

Los costos de vapor y agua son importantes también para la economía 

de vapor y el número de efectos. Un cambio en la temperatura del -­

agua de enfriamiento puede ocasionar un cambio en los sistemas de -

condensado y vacío. 

Cuando se está especificando un evaporador para un producto que 

nunca antes había sido concentrado comercialmente, se debe poner es­

pecial atenci6n y cuidado en la determinación de sus propiedades f í-



55 

sicas y químicas necesarias para el diseno básico de un evaporador, 

se deben realizar pruebas de laboratorio con condiciones similares 

a las que operaría el equipo comercial. 

A continuaci6n se describirán con un poco de más detalle algunos 

de los factores y criterios que pueden ser tomados en cuenta para el 

disefto de un sistema de evaporaci6n, no debe perderse de vista que 

una vez realizado el diseno, las variaciones 6 fluctuaciones en las 

variables consideradas producirán problemas de operaci6n y no de di­

seno, por lo que se recomienda que todas las variables se conside-­

ren con sus valores extremos posibles de operaci6n. 
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III.l. TEMPERATURA DE ALIMENTACION. 

En todos los modelos de evaporadores excepto en los de tubos lar­

gos verticales, el volumen de líquido existente en el evaporador es 

muy grande y siempre tiene la misma concentraci6n final, por lo que 

se encuentra a la temperatura de ebullici6n de esta concentraci6n -

final. La alimentaci6n que se introduce en un evaporador ha de ser 

tal que la temperatura media del líquido hirviente no sea afectada 

por la entrada de alimentaci6n fría 6 caliente. El volumen de líqui- · 

do concentrado es siempre grande y está en violenta agitaci6n, por 

lo que las mediciones de temperatura efectuadas, excepto en las 

proximidades de la entrada de alimentaci6n, han puesto de manifiesto 

que la temperatura existente es la de ebullición del líquido a la -

concentración final. En el caso de que la alimentación sea extrema­

damente fría, será muy favorable colocar un sistema de precalenta-­

miento exterior en el que se caliente la alimentación hasta una tem­

peratura próxima al punto de ebullición. 

III.1.1. TEMPERATURA DEL CONDENSADO Y SOBRECALENTAMIENTO. 

En el caso de que exista un sobrecalentamiento moderado del va-­

por empleado en el calentamiento, no se produce ningún efecto sobre 

la temperatura media del vapor que se desprende. En la mayor parte 

de los sistemas de evaporaci6n, la caja de vapor está sometida a una 

turbulenciai la energía de sobrecalentamiento es ~eque~a y se disipa 



57 

rápidamente y si la turbulencia del vapor es suficiente como para -

que toda la superficie calefactora quede mojada por el líquido con­

densado, una pequefta cantidad del calor de sobrecalentamiento se 

consume en lograr el equilibrio del vapor sobrecalentado con su con­

densado. Además, la cantidad de calor trnsmitido por el sobrecalenta­

miento es corrientemente una fracci6n tan pequefta del calor total -

que normalmente no se tiene en cuenta. 

En aquellos casos raros en los que existe un sobrecalentamiento 

elevado, de tal forma que una parte apreciable de la superficie de 

calentamiento se mantiene seca, se presenta un problema diferente. 

El coeficiente de transmisión de calor entre el vapor sobrecalenta­

do y una pared metálica, es el mismo que el de cualquier gas perma­

nente, es decir, extremadamente bajo, posiblemente una milésima par­

te del coeficiente de transmisi6n entre el vapor saturado y la pa-­

red metálica. 

En caso de existir un sobrecalentamiento elevado, hay que hacer 

una estimaci6n de la superficie de calentamiento que queda seca y -

para ello se utiliza el coeficiente de transmisi6n del gas perma-­

nente y la pared metálica, calculando la superficie que es necesaria 

para transmitir el calor latente. Este caso se presenta muy raras ve-

ces. 

Es normal suponer que el condensado sale a la temperatura del va­

por. En la práctica, éste es el caso común, y si existe un enfria--
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miento del condensado, éste es de unos pocos grados. La cantidad de 

calor as! transmitida es tan pequefia comparada con la transmitida co-

mo calor latente que no tiene influencia apreciable sobre el AT to­

tal. 

En resumen se puede observar que la mayoría de las veces la tempe­

ratura de alimentaci6n, la temperatura de salida del condensado, y 

un posible sobrecalentamiento se desprecian, y que la ca!da de tein­

peratura de trabajo es la diferencia que existe entre el punto de -

ebullici6n del líquido y la de saturaci6n del vapor de agua utili-­

zado para el calentamiento. 

III.2. PRESION DE VAPOR DE CALENTAMIENTO. 

En las plantas industriales, generalmente se considera un vapor 

de baja presi6n, por ejemplo 0.35 Kg/cm: ¿ pero porqué no se utili­

za un vapor con una presión mayor que produciría una mayor ca!da de 

temperatura con la consiguiente disminuci6n en el volumen ( y como 

consecuencia menor precio del evaporador) ?, 

como ejemplo considérese una planta que genera vapor a 30.6Kg/cm2 

indicados y T= 235.SºC que es mucho más valioso como fuente de po-­

tencia que como fuente de calor. En efecto, el vapor a 30.6 Kg/cm2 

tiene una entalpia total de 670 Kcal/Kg y un calor latente de 426.5 

Kcal/Kg. El vapor de 0.35 Kg/cm2tiene respectivamente 643 y 533.7 -

·Kcal/Kg. De ésto se deduce que en un evaporador cualquiera, el va--

por de 0.35 Kg/cm2 deja en libertad una mayor cantidad de calor co-



mo calor latente, que el de alta presión, que en éste caso es de 

533.7 - 426.S • 107.2 Kcal/Kg. 
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Tambien la construcci6n del evaporador para trabajar con vapor -

de alta presi6n es mucho más cara,que la necesaria para vapor de ba­

ja presi6n. Mucho más útil y valioso como fuente de potencia. 

Como es normal el vapor de alta presi6n se genera sobrecalentado, 

éste produce más potencia que la generada por el vapor saturado, pu­

diendo llegar a una fracción grande del costo del evaporador, el cos­

to en la potencia as! engrendrado,en un caso como éste, el vapor de 

0.35 Kg/cm , que se alimenta al evaporador, sería más barato y con­

tendría más calor latente utilizable para la operaci6n de evapora-­

ci6n. La única desventaja es que con éste evaporador no se tiene tan 

gran diferencia de temperatura. 

III.3. PRESION EN EL ESPACIO DE VAPOR. 

A menudo en los cálculos se toma arbitrariamente el valor de una 

atmósfera cano el valor de la presi6n en el espacio de vapor, que -

naturalmente fija el punto de ebullici6n de la soluci6n, por ejemplo 

lOOºC, Esto produce, sin embargo, una caída de temperatura (AT), en­

tre el vapor de calentamiento y el punto de ebullici6n de solo 8°C 

aproximadamente. Normalmente se desea que ésta caída de temperatura 

sea la mayor posible, debido a que cuanto mayor sea, menor es la su­

perficie de calentamiento necesaria y por lo tanto el costo del equi­

po de evaporación, si se agrega al equipo de evaporaci6n un conden-
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sador y una bomba de vacío puede lograrse que la presión en el espa­

cio de vapor sea menor que la atmosférica, así por ejemplo, si la -

presión en el espacio de vapor se hace descender para que exista un 

vacío de 660 mm Hg (referido a 760 mm Hg), el punto de ebullici6n -

será de 52°C, y la diferencia entre el vapor de calentamiento y el 

punto de ebullición del líquido, en lugar de ser de BºC, sería de -

56°c, con lo que consecuentemente la superficie de calentamiento 

disminuir a. 

En los evaporadores no es preciso trabajar en vacío pero resulta 

más económico hacerlo ya que con ello disminuye el área lo que hace 

más económico el evaporador. 

Existen pocos casos en los que sea necesario trabajar a vacío 

por otras razones, tales como cuando el producto que contiene la so­

lución a concentrar puede descomponerse si ebulle a altas temperatu­

ras. Por otra parte, existen evaporadores que se alimentan con va-­

por directo de hasta 17.5 Kg/cm2 y se toma vapor del espacio de va­

por de 3.5 a 5.5 i(q/cm2 , cuando es necesario para otros calenta--­

mientos, aunque éstos casos no son frecuentes. Además·ésto hace que 

la construcción de estos evaporadores sea mucho más cara que los -­

que trabajan a bajas presiones. Un objetivo primordial en la evaporl!. 

ci6n es obtener una gran ca!da de temperatura. 
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III.4. EFECTO DE LA ALTURA DEL LIQUIDO. 

Es importante considerar la altura del líquido en un evaporador, 

la temperatura de ebullici6n correspondiente a la presi6n existente 

en el espacio de vapor es solamente para las capas superficiales de 

líquido. Una gota de líquido situada a una distancia z metros por -

debajo de la superficie está a una presi6n que es la suma de la exis­

tente en el espacio de vapor más la carga hidrostática de z metros 

de líquidoy por consiguiente, la temperatura de ebullición es más -

elevada. Por otra parte, cuando la velocidad del líquido es grande 

la pérdida por fricción en los tubos incrementa también la presi6n 

media del líquido. Por esta razón en un evaporador real, la tempe-­

ratura media de ebullición del líquido en los tubos es mayor que la 

temperatura de ebullición correspondiente a la presi6n del espacio 

de vapor~ Este aumento de temperatura disminuye la caida media de -

temperatura entre el vapor condensante y el líquido en ebullición y 

en consecuencia reduce la capacidad del. evaporador. La reducción no 

se puede estimar cuantitativamente con precisión pero el efecto 

cualitativo de la carga del líquido, especialmente para alturas y -

velocidades de líquido no debe de ignorarse. 

En la figura 3.1 se relaciona las temperaturas en un evaporador, 

medidas desde el fondo, con la distancia a lo largo de los tubos 

verticales para flujo ascendente de líquido. El vapor entra en el -

evaporador por la parte superior de la camisa de vapor que rodea a 

. los tubos y fluye hacia abajo. El vapor que llega puede estar lige-
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ramente sobrecalentado hasta la temperatura Th, pero el sobrecalen­

tamiento se pierde rápidamente y el vapor pasa a la temperatura de 

saturación Ts, de forma que ia mayor parte de la superficie de ca-­

lentamiento permanece a esta temperatura. Antes de abandonar ~l es­

pacio de vapor, el condensado se puede enfriar hasta la temperatura 

Te. 

Las lineas abe y alSc representan el curso de la temperatura del 

líquido en los tubos, para altas y bajas velocidades. Se supone que 

la alimentación entra en el evaporador a una temperatura próxima a 

la de ebullición del líquido a la presión del espacio de vapor que 

se representa por T. La temperatura máxima del líquido se alcanza en 

el punto b', casi a la salida del tubo. 

Para velocidades bajas la vaporización se produce cerca del cen­

tro del tubo y la temperatura máxima se alcanza en el punto b. El -

cuál divide al tubo en dos secciones, una inferior donde no existe 

la ebullición y otra de ebullición superior a dicho punto. 

A velocidades altas y bajas se alcanza el equilibrio a la presión 

existente en el espacio de vapor, si el líquido tiene una considera­

ble elevación en el punto de ebullición su temperatura T es mayor a 

la temperatura T'de ebullición del agua pura a la presión existente 

en el espacio de vapor. La diferencia entre T y T'es la elevación 

en el punto de ebullición ( EPE ) • 

La caída de temperatura corregida para la elevación del punto de 
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ebullici6n es Ts - T • La caída de temperatura verdadera, está re-­

presentada por la diferencia media entre Ts y la temperatura varia­

ble del líquido. 

En general los criterios de dise~o que se pueden tomar son los -

siguientes : 

1).- Temperatura ·de alimentación. Debido al gran volumen de alimen­

taci6n presente en el cuerpo del evaporador y a que ésta se encuen­

tra sujeta a una violenta agitación, se mantiene una concentración 

prácticamente constante e igual a la concentración final. 

La solución se encuentra a la temperatura de ebullición corres-­

pendiente a esta concentraci6n y a la presión que reina en el domo. 

Dicha temperatura evaluada mediante la regla de Duhring, tambien se 

mantiene constante por las razones mencionadas anteriormente. En 

general esto es cierto y puede demostrarse que la temperatura es 

homogénea, salvo en las cercanías de la entrada de alimentación.-­

Sin embargo,en el caso de que la alimentación esté excesivamente -­

fría es conveniente instalar un precalentador en la línea de alimen­

tación con el objeto de elevar la temperatura hasta cerca del punto 

de ebullición. 

2) .- El vapor producido es vapor puro y saturado por lo que sus pro­

piedades, temperatura,entalpia, calor latente de vaporización,etc. 

son las correspondientes al vapor saturado a la presión existente -

en el espacio de vapor. 
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3) .- El vapor de calentamiento es de baja presi6n y saturado. Aún -

cuando se puede tener un ligero sobrecalentamiento, sus efectos se 

pueden considerar despreciables ya que la cantidad de calor transmi­

tido por el sobrecalentamiento es un porcentaje mínimo comparado -

con la cantidad de calor transmitido. 

4) .- El vapor de calentamiento cede únicamente su calor latente de 

vaporizaci6n y el condensado es un líquido saturado, ésto sucede en 

la mayoría de los casos prácticos y si existe un enfriamiento del ·­

condensado su contribuci6n como calor sensible al flujo de calor to­

tal es sumamente pequel'la, debido a que en r.ealidad se tienen pocos 

grados de subenfriamiento. 

5).- Las pérdidas de energía hacia los alrededores dependen de que 

el equipo se encuentre o no térmicamente aislado. Cuanto más grande 

es la unidad, la fracci6n de energía que se pierde por radiaci6n es 

menor, ya que la relaci6n entre la superficie de la coraza y la su­

perficie para la trnsmisi6n de calor disminuye a medida que aumenta 

el tamai'lo del evaporador. 

6).- El gradiente de temperatura en un evaporador es la diferencia 

entre la temperatura del vapor de calentamiento y la.temperatura de 

ebullici6n de la soluci6n concentrada. 

7) .- Presi6n en el domo del evaporador. Ya que el gradiente de tem­

peratura es la fuerza impulsora para la transmisi6n de calor y ade­

más es inversamente proporcional a la superFicie de calentamiento -
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necesaria y por lo tanto el costo del evaporador dependerá de dicho 

gradiente. 

· Para determinadas condiciones del vapor de calentamiento, el gra­

diente queda en función de la temperatura de ebullici6n de la solu­

ción que a su vez depende de la presión en el espacio de vapor.Esta 

temperatura será menor entre más baja sea la presi6n en el domo y -

se lograr¡{ una mayor diferencia entre la temperatura del vapor de -

calentamiento y la temperatura de la solución concentrada, con la -

consecuente disminución en el área de transferencia de calor y en el 

costo del equipo. 

De hecho, en general no es imprescindible que los evaporadores -­

trabajen a vacío para que baje el punto de ebullición de la solución, 

no es posible obtener un gradiente de temperatura desde el punto de 

vista econ6mico. Sin embargo, existen casos donde sí es necesario -

operar a vacío por otros motivos, por ejemplo cuando la solución a 

tratar se altere a altas temperaturas. 

Pero se ha encontrado que entre más elevado sea el vacío, el coe­

ficiente de transmisi6n de calor disminuye rápidamente para un gra­

diente de temperatura determinado y la capacidad del evaporador ba­

ja, posiblemente sea por un aumento en la viscosidad del líquido.En 

general los evaporadores trabajan con un vacío de 660 a 711 mm Hg. 
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III.5. SELECCION DEL EVAPORADOR. 

Puesto que de una instalaci6n a otra son muy variadas las posibi­

lidades econ6micas, así como las disoluciones que se pueden manejar 

es imposible seftalar una norma general que sirva de guía para selec­

cionar el tipo de evaporador, número de efectos,método de alirnenta­

ci6n, 6 los tipos de aparatos más indicados. Por consiguiente, el -

proyecto de selecci6n de un evaporador sigue siendo una e_speciali-­

dad en que cada instalaci6n se calcula en cada caso según sus carac-·-· 

terísticas peculiares. 

Para poder seleccionar el 6 los evaporadores necesarios, primera­

mente es necesario conocer las características de la solución a con­

centrar, en nuestro caso la solución a concentrar será la soluci6n 

de Sosa cáustica-Agua,corrosiva y con tendencias a formar incrusta­

ciones. Los evaporadores se pueden seleccionar de acuerdo a los si­

guientes criterios : 

Evaporador de tubos largos Verticales: 

1.- Flujo de licor moderadamente alto. 

2.- Coeficiente global de transferencia de calor mayor que en los -

otros evaporadores con circulación natural. 

3.- No requiere bomba. 

4.- Si se requiere se puede operar con soluciones que formen espuma. 

1 



Evaporador tipo Calandria. 

1.- Soluciones poco viscosas. 

2.- Que no depositen cristales. 

3.- Que no formen espuma, ni incrustaciones. 

4.- Soluciones diluidas. 

III.6. CRITERIOS DE SELECCION DE MATERIALES. 
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Tanando en cuenta los materiales que más comunmente son maneja-­

dos 6 empleados en los equipos y considerando los siguientes grupos 

de flu!dos se hacen las siguientes recomendaciones : 

ACIDOS : La temperatura y concentración de las soluciones ácidas 

frecuentemente determinan el uso de un material o mejor dicho de un 

metal puro 6 de una aleación que resista la corrosi6n. Los metales 

y aleaciones que se consideran adecuados en el manejo de los ácidos 

son : Cobre, latón rojo,bronce fosforado, acero al carb6n, aleacio­

nes de cobre-níquel, aluminio-bronce y cobre-manganeso-silicio.El -

acero al carb6n sólo se recomienda en ciertos casos. 

BASES : Para cuando se manejan las bases, se ha visto que la ma­

yor!a de las aleaciones de cobre resisten soluciones alcalinas ca-­

lientas, pero las que dan mejores resultados son las distintas alea­

ciones de Cobre-Níquel, as! como los distintos aceros al carb6n que 

se pueden usar para todas las concentraciones de hidr6xido de sodio, 

hasta para concentraciones del 50 %. 
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AMONIACO : El amoníaco completamente seco, no corroe el cobre o sus 

aleaciones, pero el hidr6xido de amonio y el amoníaco en presencia 

de humedad y el aire lo corroen rápidamente. Entre las aleaciones -

de cobre que dan buenos resultados tenemos dos aleaciones de Cobre-

NÍquel con las siguientes composiciones : 68 % de cobre, 30 % de Ní­

quel, 0.6 % de Manganeso y 0.5 % de Fierro. La otra aleaci6n es, --

66 % de cobre, 30 % de Níquel, 0.6 % de Manganeso y 3.24 % de Fierro. 

SULFUROS : Los materiales que contienen un gran contenido de Zinc , 

son los que han dado mejores resultados. Algunas de las aleaciones 

más usadas son : Admiralty arseniado con la siguiente composici6n: 

71 % de cobre, 27.96 % de Zinc, 1 % de EstaBo y 0.04 de Arsénico. 

Muntz que es una aleaci6n con la siguiente composición : 60 % de 

Cobre, 39.35 % de Zinc y 0.65 % de Plomo. Además se puede usar lo -

que se conoce corno latón amarillo. 

Además de los criterios anteriores se deben de tomar en cuenta -

las siguientes propiedades importantes de los líquidos que se some­

ten a la evaporación. 

CONCENTRACION : Aunque el líquido que entra como alimentación a 

un evaporador puede ser suficientemente diluido y poseer muchas de 

las propiedades físicas del agua, a medida que aumenta la concentra­

ci6n, la solución adquiere cada vez un caracter más particular. La 

densidad y la viscosidad aumentan con el contenido de sólidos hasta 

que la .solución se satura ó se hace demasia4o dificultosa para la -
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adecuada transmisi6n de calor. La ebullición continuada de una so­

luci6n saturada da lugar a la formación de cristales que es preciso 

retirar con el fin de evitar la obstrucción de los tubos. A medida 

que aumenta la proporción de sólidos aumenta tarnbien la temperatura 

de ebullición de la solución y puede ser mucho mayor que el del agua 

a la misma presi6n. 

FORMACION DE ESPUMA : Algunos materiales, especialmente sustan-­

cias orgánicas, forman espuma durante la vaporización. Con el vapor 

sale del evaporador una espuma estable que origina un gran arrastre. 

En los casos extremos toda la masa del líquido es arrastrada por el 

vapor. 

SENSIBILIDAD A LA TEMPERATURAa Muchos de los productos químicos, 

medicamentos y alimentos se estropean cuando se calientan a tempera­

turas moderadas durante espacios relativamente cortos de tiempo. En 

la concentración de esos materiales es preciso utilizar técnicas es­

peciales para reducir la temperatura de ebullición del líquid9 y el 

tiempo de calentamiento. 

FORMACION DE COSTRAS : Algunas soluciones depositan costras so--

bre la superficie de calentamiento. Por éste motivo, el coeficiente 

global disminuye paulatinamente hasta que es preciso desmontar los 

tubos. Cuando la costra es insoluble y dura la limpieza resulta di­

fícil y costosa. 
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MATERIALES DE CONSTRUCCION : Siempre que es posible, los evapo--

radores se construyen de hierro colado 6 acero. Sin embargo muchas 

soluciones atacan los metales férreos 6 son contaminadas por ellos 

siendo entonces preciso utilizar materiales especiales como Cobre, 

Niquel, acero inoxidable, aluminio, grafito y plomo. Como estos ma-

teriales son caros resulta muy conveniente obtener elevadas veloci-

dades de transmisi6n de calor con el fin de disminuir el .costo del 

aparato. 

III.7. CRITERIOS COMPLEMENTARIOS PARA LA SELECCION DE 

UN EVAPORADOR. 

Estos criterios son tambien muy importantes ya que determinan en 

gran parte que se seleccione o no un evaporador~ aunque también a -

veces se encuentran por enchna de otros criterios : 

a).- Que sea comercial. En México los evaporadores se encuentran co~ 

múnmente en el mercado ya que industrialmente los de azúcar y 

de NaOH-H o son los más utilizados y fácilmente adquiribles. 
2 

b) .- Que sea econ6mico. En el país existen varias compa~!as que se 

dedican a contruir evaporadores, de tal manera que la compe-­

tencia entre éstas y la que proporcione el mejor precio es lo 

que hará posible adquirir el equipo a costo razonable. 

c}.- Que sea eficiente. Esta eficiencia se mide en base a la canti-

dad de vapor vivo alimentado y la cantidad consumida para con-
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centrar la soluci6n hasta un punto determinado en un cierto tiem-

po , la expresi6n matemática de esta relaci6n es : 

Cantidad de vapor alimentado 
Cantidad de vapor consumido 

3.2 

En base a todos los criterios mencionados anteriormente podemos 

decir que el evaporador más recomendable tanto econ6micamente como 

por sus características para ésta soluci6n ( NaOH-H2o ) a simple 

efecto es el evaporador de tubos largos verticales con un material 

de construcci6n del cuerpo 6 coraza de una aleaci6n Níquel-Cobre. 

Para doble efecto se recomienda para el primer efecto un evaporador 

de tipo calandria y para el segundo uno de tubos largos verticales. 

III.8. CRITERIOS DE DISERO. 

El diseftador debe de estar familiarizado con los principios de -

la mecánica y de estructuras,así corno también con el arte de manejar, 

maquinar y soldar materiales. Esto es con el objeto de que en la 

construcci6n y en el disefto de materiales que sean escogidos en ca-

da caso, sean los adecuados para el trabajo que desempeftará el equi-

po. A continuación se mencionan algunos factores importantes : 

Factores de Temperatura : El especificar las temperaturas tanto de 

entrada como de salida de los fluídos que van a ser manejados, es -

especialmente importante para poder tomar cerno base éstas temperatu-
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ras en la selecci6n de materiales de contrucci6n y usar el esfuer­

zo adecuado para estas condiciones de temperatura. 

Conociendo las temperaturas de los fluídos en sus entradas y en 

sus salidas, se puede ver que tan corrosivos son los fluídos que 

van a manejarse siendo la corrosividad de las sustancias un factor 

muy importante en la selecci6n de los materiales de construcci6n. 

Factores de Presi6n : Es importante conocer la presi6n de·operaci6n 

del equipo, puesto que es necesario para determinar el espesor de -

las placas y tubos, dando a la presi6n de operaci6n un margen de se­

guridad para que el diseno esté un poco sobrado y que si por alguna 

causa ya estando en operaci6n se necesita que opere por un corto -

tiempo a una presión mayor lo puede hacer con bastante eficiencia y 

seguridad. 

Para llevar a cabo el disefto de un recipiente a presi6n a una tem­

peratura se hace uso del c6digo ASME. 

Restricciones de Tamat'lo : Frecuentemente es necesario limitar la 

longitud, altura, ancho, volumen 6 peso del equipo: estas limitacio­

nes pueden no aplicarse tan solo al equipo, sino tambien a previsio-

nes de mantenimiento. Hay que tener cuidado al manejar la altura del 

cuerpo en el caso de un evaporador, porque las dimensiones del espa­

cio de vapor son de gran importancia debido a su influencia en los 

arrastres de gotas de líquido proyectadas por la ebullición. 
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Incrustamiento : Es de gran importancia en equipos de transferencia 

de calor el tomar en cuenta los factores de incrustamiento de los -

flu!dos que se manejan, puesto que ello influye en la transferencia 

de calor; ya que reduce el diámetro de los tubos en su interior y -

lo aumenta en su exterior ocasionando con esto una transferen°cia de 

calor muy pobre. 

Es por ésto que es necesario conocer el grado de incrustaci6n de 

cada uno de los fluidos que se manejen. 

El diseffador debe de tener en cuenta muchas otras características 

de la soluci6n, tales como : Calor específico,calor de concentraci6n, 

temperatura de congelaci6n, liberaci6n de gases durante la ebulli--

ci6n, toxicidad, peligro de explosi6n, radioactividad y necesidad de 

que la operación se efectúe en condiciones estériles. Debido a la -

gran variedad de las propiedades de los líquidos, se han desarrolla­

do muchos diseffos diferentes de evaporadores. La elecci6n de un eva-

parador para un problema concreto depende esencialmente de las ca-

racter!sticas del líquido. 
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IV. COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE CALOR. 

IV.l. COEFICIENTES DE SUPERFICIE PARA VAPOR CONDENSANTE. 

La magnitud del coeficiente de superficie para el lado del vapor 

condensar1te depende en gran medida de la forma en que condense di-­

cho vapor. La condensación puede efectuarse por cualqúiera de las -

dos formas en que puede hacerlo : 

l.- Condensaci6n de tipo Película: El condensado moja la pared sobre 

la que condensa y forma una película cont:!nua de condensado que --­

desciende por dicha pared. 

2.- Condensaci6n en Gotas: El condensado forma gotas sobre la super­

ficie en la que condensa, éstas comienzan desde un tamafto microsc6-

pico y van creciendo hasta que caen, dejando libre una superficie -

en la que se forman nuevas gotas. 

Los coeficientes en el caso de condensación en gotas puede ser el 

doble 6 más, de los obtenidos cuando la condensaci6n es en películ~. 

Los factores que hacen que la condensaci6n se efectúe.de una u otra 

forma son completamente desconocidos, de hecho en la realidad se 

presentan conjuntamente los dos tipos. Como veremos más adelante en 

la evaporaci6n no suele considerarse el valor del coeficiente de su­

perficie por el lado del vapor, puesto que es mucho más grande que -

el del lado del líquido, por lo que la principal resistencia al flu­

jo de calor es por el lado del líquido. Debe hacerse notar que la -

presencia de incondensables en la caja de vapor altera el valor de 

éste coeficiente. 
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IV.2. COEFICIENTE DE SUPERFICIE PARA 

UN LIQUIDO EN EBULLICION. 
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Los tres factores más importantes que rigen la magnitud del coe·~ 

ficiente de superficie en un líquido en ebullici6n son : 

a).- Velocidad. 

b) .- Viscosidad. 

c).- Limpieza de la superficie calefactora. 

Estas consideraciones continuan siendo válidas para el caso espe­

cial de un líquido en ebullici6n. En un evaporador con la superficie 

calefactora sumergida que depende de la circulaci6n originada por la 

convecci6n natural, y la velocidad depende principalmente de la for­

ma, tamafto y distribuci6n geométrica de la superficie calefactora -

con respecto al compartimiento del líquido. En estas circunstancias 

no es posible predecir cuantitativamente la circulaci6n del líquido 

en ebullici6n. Se sabe que depende de factores tales como la visco­

sidad, densidad y la cantidad de calor que pasa a través de la su­

perficie calefactora en la unidad de tiempo, ya que el último fac-­

tor determina la velocidad de desarrollo de burbujas1 no es posible 

separar el efecto de estos factores, y por consiguiente no se han -

desarrollado leyes cuantitativas para este caso. Se ha visto que la 

limpieza de las superficies calefactoras tiene un efecto sorprenden­

te sobre el coeficiente. Los coeficientes globales de transmisi6n -
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de calor se determinaron para agua destilada utilizando un evapora­

dor de tubos horizontales. Para un punto de ebullici6n dado y un -­

.&T = 11.lºC, el coeficiente fué de aproximadamente de 2196 Kcal /( 

m2 hr ºcJ, en tubos de acero nuevos y limpios, de 4880 para tubos de 

cobre nuevos y de 6380 a 15360 con tubos de cobre limpios y pulidos 

por diversos procedimientos. 

Los Últimos valores representan condiciones tan poco durables 

que continué'Úldolas en d!as sucesivos no podrán repetirse. 

No está claro si las cifras tan bajas obtenidas para el acero -­

dependen o no de la presencia de una película de sustancia s61ida -

de baja conductividad térrnica(6xido o incrustaciones), no presente 

en el cobre. No se sabe también si los altos resultados obtenidos -

con el cobre pulimentado se deben únicamente a la eliminaci6n de la 

capa de suciedad, o a la presencia de araftazos submicrosc6picos (-­

producidos por el agente pulimentador) en los que las burbujas de -

vapor pueden empezar a formarse. Al presente es muy poco conocido -

lo que produce un efecto positivo sobre las condiciones del efecto 

de superficie, pero si que un cierto grado de limpieza que raramen­

te se encuentra en el equipo comercial, origina un incremento apre­

ciable en el coeficiente de transmisi6n de calor por el lado del -­

líquido en ebullici6n. 

La construcci6n del cuerpo del evaporador tiene una influencia -

considerable sobre el coeficiente de película por el lado del líqui-
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do. Por ejemplo en el tipo ordinario de tubos horizontales, la cir­

culaci6n es principalmente hacia abajo en uno de los extremos de la 

caja y hacia arriba en el otro. La disposición de la superficie de 

calentamiento, en este tipo de evaporador, no es particularmente -­

satisfactoria para obtener una circulaci6n vigorosa. En tales con-­

diciones, por lo tanto, el coeficiente de película del líquido es -

bajo y el tipo de evaporador de tubos horizontales normalmente da -

un coeficiente global más bajo que uno de tubos verticales que ope­

re en las mismas condiciones. En los evaporadores normales de tubos 

verticales, la ebullición en los tubos desarrolla una circulación -

considerable a causa de la aceleración originada por el desarrollo 

de las burbujas de vapor. Las grandes tomas, tanto central como anu­

lar, permiten que el circuito sea completo, por lo que la circula-­

ci6n en un evaporador de tubos verticales es relativamente grande -

comparada con la de tubos horizontales. El coeficiente de película 

por el lado del líquido en el caso de un evaporador de circulaci6n 

forzada es mucho mayor, por razones que veremos más adelantar y es 

una de las razones principales de utilizar la mayoría de las veces 

un evaporador de circulación forzada. 
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IV.3. COEFICIENTES GLOBALES. 

A pesar de que los problemas de transmisión de calor se estudia­

r!an mejor, dividiendo la resistencia global en coeficientes indivi­

duales de superficie, en general no se hace así por varias razones 

a) .- El efecto de los gases incondensables sobre el coeficiente de 

condensaci6n en la superficie, no se toma en cuenta en las ecuacio­

nes de Nusselt. 

b) .- En la mayor parte de los evaporadores, los coeficientes del va­

por condensante son tan altos, comparados con los coeficientes del 

líquido en ebullición que el coeficiente global es aproximadamente 

igual al coeficiente del líquido en ebullici6n. 

c) .- La determinación de los coeficientes de superficie implica el 

uso de un equipo muy complicado y caro. 

d) .- La determinación de los coeficientes globales en condiciones -

tales que simulan a las que existen en la práctica fué tan convenien­

te que pareció importante obtenerlos tan rápidamente como fué posi-­

ble. 

El efecto de los detalles físicos de construcci6n del evaporador 

aún ahora son poco conocidos, por lo que los coeficientes globales 

determinados sobre aparatos copiados de los de 

mal son más útiles. 

construcci6n nor--
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A causa de la complejidad del problema y el limitado número de -

datos experimentales válidos, es imposible predecir los coeficien-­

tes por el lado del líquido, excepto en uno 6 dos casos muy especia­

les. La figura 4.1, representa el efecto de la caída de temperatura 

y punto de ebullición sobre el coeficiente (ref. l ) . Las curvas se 

determinaron en un evaporador de tubos verticales del tipo canasta -

de 750 mm de diámetro interior y 24 tubos de 50 mm de diámetro y --

1200 mm de longitud. El líquido utilizado fué agua. Los coeficientes 

aumentan con la caída de temperatura debido a que cuanto mayor es -

ésta, tanto mayor es la cantidad de calor que pasa a través de la -

superficie calefactora y mucho más vigorosa es la ebullici6n. Así , 

aumentando la caída de temperatura en el evaporador se incrementa -

la capacidad, no solamente debido al incremento del AT en la ecua--

ción : 

q = U A AT 4.1 

sino también por el aumento del coeficiente. El coeficiente crece -

con el aumento del punto.de ebullición, para un valor dado de AT, -

debido a que cuanto más elevado es el punto de ebullici6n, menor es 

la viscosidad del líquido. 

Las curvas de la figura 4.1, pueden utilizarse para calcular los 

coeficientes de transmisi6n de calor a puntos de ebullición y caída 

de temperatura cualesquiera, en el evaporador empleado y operando -
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con agua destilada 6 soluciones equivalentes. Las curvas conducen -

a conclusiones cualitativas válidas, pero los valores numéricos de 

la figura 4.1, no pueden utilizarse para un evaporador de otro tipo 

y de proporciones semejantes a las del que se utiliz6 para determi­

nar los valores, tampoco pueden utilizarse los valores para soluci.Q. 

nea cuyas propiedades difieran apreciablemente de las del agua des­

tilada. 

¿ Por qué se trabaja en los evaporadores con un vacío de 660 a 

711 rron Hg en lugar de hacerlo con un vacío mucho más elevado como el 

utilizado en las plantas de energía?, la respuesta es que con un va­

cío de por ejemplo 12.7 mm Hg absolutos, se sumaría a la caída de -

temperatura obtenible, un incremento. La figura 4.1, muestra que con 

vacíos cada vez más elevados (menores puntos de ebullici6n) los coe­

ficientes disminuyen rápidamente para un A.T dado, probablemente de­

bido al aumeI}tO de la viscosidad del líquido. De hecho es posible -

aumentar el vacío hasta un punto en el que el aumento del A.T queda 

compensado por la disminuci6n del coeficiente y la capacidad del e­

vaporador. Esto depende, no obstante, de la curva viscosidad-tempe-

ratura del líquido y de la elevaci6n del punto de ebullici6n. 
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IV .4. EFECTO DE LA CARGA HIDROSTATICA EN COEFICIENTES GLOBALES, 

Si existe en el evaporador una altura de líquido apreciable, el 

punto de ebullición que corresponde a la presión que reina en el es­

pacio de vapor por encima del líquido es únicamente el que corres-­

ponde a la capa superficial. Una partícula de líquido situada a una 

distancia X metros por debajo de la superficie estará sometida a -

una presión igual a la que existe en el espacio de vapor aumentada 

en la carga hidrostática X m de líquido y por tanto, tendrá un pun­

to de ebullición más elevado. En los evaporadores reales, por esta 

raz6n, el punto medio de ebullición de toda la masa del líquido es 

más elevado que el que corresponde a la presión que existe en el -

espacio de vapor. Esta elevaci6n en el punto de ebullición es a ex-

pensas de la caída de temperatura a través de la superficie calefac­

tora, lo que origina una disminuci6n en la capacidad del evaporador. 

No es posible calcular cuantitativamente el efecto de esta ele­

vaci6n del punto de ebullici6n sobre la capacidad del evaporador.­

consideremos un evaporador normal de tubos verticales. A medida que 

el líquido brota de los tubos, se pone en equilibrio con el vapor a 

la presi6n que existe en el espacio de vapor y alcanza la temperatura 

correspondiente. La circulación natural en estos aparatos transpor-

ta al líquido por la bajada central al fondo de la caja tubular. 

cuando entra en los tubos por su parte interior, está por lo tanto 

a la temperatura. del espacio de vapor y no á la que corresponde a -
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la presi6n existente en el fondo de los tubos. A medida que se ele­

va por el interior de los tubos se va calentando, pero al mismo 

tiempo la presi6n va disminuyendo. 

En cualquier punto intermedio del recorrido en el tubo, empieza 

a ebullir, y desde este punto hasta la parte superior del tubo, su 

presi6n va reduciéndose hasta la que existe en el espacio de vapor. 

Puesto que no puede determinarse o calcularse la temperatura del 

l!quido durante el ciclo, tampoco puede determinarse el valor numé­

rico de la carga hidrostática. Sin embargo, debe admitirse el efec­

to de esta carga sobre la ca!da de temperatura en evaporadores de -

tubos largos verticales y grandes niveles de líquido. La figura 4.2, 

muestra el efecto del nivel del líquido sobre la capacidad de un e-

vaporador de tipo cesta y tubos verticales (ref. ) . 
Se obtuvo esta curva en un evaporador que tenía tubos de 760 mm 

de longitud¡ en ella se ve que un incremento en el nivel del líqui-

do disminuye aparen temen te el coeficiente de transrnisi6n de calor. 

La disminuci6n de la capacidad cuando aumenta el nivel del líqu! 

do es realmente el resultado de la intervenci6n de dos factores¡ en 

primer lugar los altos niveles de líquido originan una disminuci6n 

en la velocidad de circulaci6n, y ésta a su vez disminuye el coefi­

ciente de película por el lado del líquido: y en segundo lugar, los 

altos niveles de l!quido aumentan el efecto de la carga hidrostática 

y por consiguiente disminuye la caída verdadera de temperatura. 
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Las cantidades de calor transferido, representadas en la figura 

4.2, se determinaron, no obstante, utilizando la diferencia entre -

la temperatura del vapor de calentamiento y la temperatura del líqui 

do en equilibrio con la presi6n que existe en el espacio de vapor. -

Por este procedimiento de cálculo, un incremento en la caída media 

verdadera de temperatura, aparece corno una disminuci6n aparente so­

bre el coeficiente global de transferencia de calor. Es imposible -

separar estos dos efectos, 6 también explicar cuál de estos tiene -

mayor influencia. 

IV.5. COEFICIENTES DE TRANSMISION DE CALOR EN EVAPORADORES 

DE CIRCULACION FORZADA. 

En el evaporador de circulación forzada se han investigado los -

coeficientes de transmisi6n de calor que pueden predecirse con sufi­

ciente aproximación. 

Un evaporador experimental de este tipo (ref. 1 ),formado por un 

único tubo,fué provisto de una serie de termopares colocados sobre la 

pared de forma que se pudieran determinar separadamente los coeficien, 

tes del lado del líquido y del lado del vapor y por medio de un term.Q. 

par que se hacía descender a través del centro del tubo se determi-­

nó el curso de las temperaturas desde la parte superior a la infe---
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rior. El líquido que se evapor6, fué agua destilada, la figura 4.3 

muestra las temperaturas del líquido a dos caídas de temperatura y 

velocidades de líquido diferentes. En estos experimentos se emplea­

r6n tubos de 3.65 m de longitud, de tal manera que el lado izquier­

do de la figura corresponde al fondo del tubo y el derecho a la par­

te superior. 

Las curvas para caídas de temperatura grande y pequena indican -

que para velocidades inferiores a 1.5 m por segundo, el líquido al­

canza una temperatura máxima en alguna parte del tubo, vaporizando­

se rápidamente y disminuyendo su temperatura hasta un valor aproxi­

mado al de equilibrio con la presi6n que existe en el espacio de -­

vapor. No obstante cuando se emplean velocidades de líquido de 1.5 

m/seg, el líquido tiene una muy pequena oportunidad para evaporarse 

rápidamente en los tubos, y a velocidades mayores de 1.5 m/seg no -

hay evaporaci6n en el interior de los tubos. Una elevaci6n uniforme 

de temperatura indica que el líquido se calienta sin vaporizarse a 

·todo lo largo del tubo. 
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IV.6. FORMACION DE INCRUSTACIONES. 

Además de los problemas comunes de control de proceso y manteni­

miento, el operador de evaporadores tiene que hacer frente a las -­

pérdidas considerables de la capacidad, que se deben a los dep6si-­

tos de s6lidos a partir de soluciones que se están evaporando sobre 

las superficies de transferencia de calor. Este problema es particu­

larmente agudo cuando los materiales que se evaporan muestran la -­

"solubilidad invertida" o sea, cuando la solubilidad decrece a me-­

dida que la temperatura aumenta. Cuando una soluci6n de éste tipo -

pasa a través de los tubos de un evaporador, el material más próxi­

mo a las paredes del tubo se calienta a una temperatura superior a 

la existente en el centro del tubo. Si la solución tiene una tempe­

ratura global cercana a la temperatura de saturaci6n, entonces el -

fluido cercano a las paredes puede estar tan caliente, que la con-­

centraci6n de saturaci6n sea superior a la existente en el resto,­

con lo cuál se precipitará el s6lido que se adherirá fuertemente a 

las paredes de los tubos, y ésto s6lo se traduce en un incremento 

aún mayor de temperatura con lo cuál se provocará más precipitaci6n. 

El sulfato de sodio y el sulfato de calcio, son algunas de las -

sustancias que presentan el fen6meno de la solubilidad inversa.Aho-

ra bien, para quitar la incrustación, hay que abrir los evaporado-­

res en la mayoría de las ocasiones, pues los sólidos se adhieren --
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muy fuertemente a las superficies metálicas. 

También se acostumbra escobillar los tubos con cepillos cilíndri-

ces de alambre, e inclusive hervir una soluci6n ácida en el evapora-

der. La incrustaci6n puede reducirse en algunos casos, manteniendo 

una suspensi6n de la fase s6lida en el licor, con lo que se propor--

ciona una gran superficie de cristalizaci6n. 

IV.6.1. VELOCIDAD DE FORMACION DE INCRUSTACIONES. 

Si las condiciones de operaci6n se mantienen constantes, la can-

tidad de incrustaci6n formada, es directamente proporcional a la --

cantidad total de calor transmitido a través de la superficie desde 

el inicio de la operaci6n. Así tambien el coeficiente global de tran!!_ 

ferencia de calor debe de disminuir a medida que la incrustaci6n --

crece, en vista de que se forman resistencias adicionales para que 

la transferencia de calor tenga lugar. Sobre ésta base : 

donde 

U = 1 /(Ro+Rs) = ___ 1 __ _ 

_L+ ªº 
Uo 

4.2 

u = Coeficiente global de transferencia de calor en el -

tiempo e después del inicio de la operaci6n. 
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Uo = Coeficiente global de transferencia de calor al co--

menzar la operaci6n. 

Ro = Resistencia a la transferencia de calor que existe -

al comenzar la operaci6n. 

Rs = Resistencia a la transferencia de calor que resulta -

de la incrustaci6n. 

Q = Cantidad total de calor transferida desde el tiempo 

cero al tiempo e . 
a = Una constante para el caso particular. 

La velocidad de transmisi6n de calor en cualquier tiempo 8 , es-

tá dada por la ecuaci6n : 

q "" dQ/d9 =U A (-.lT) 

resolviendo la ecuaci6n 4.2 para O 

aQ = l/U - l/Uo 

y diferenciando : 

a 4Q. = .a_ (l/U - l/Uo) 
dU dU 

puesto que Uo es una constante 

por lo que 

a BQ = .!L (l/U) 
dU dU 

dQ = - dU /(au2) 

4.3 

4.4 
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sustituyendo 4.4 en 4.3 

- dU/au2 =u A (-.lT) de 

6 

- dU/U3= A (-.lT) a dG 

integrando entre los límites desde que e= o hasta Q =e 

l/U2 - l/uo2 =A (-.lT)a9/2 4.5 

La ecuaci6n 4.5 muestra que la gráfica de l/u2 contrae para la 

evaporaci6n de una soluci6n formadora de incrustaci6n, debe dar una 

recta, si esto es verdad, la trayectoria completa de u como una fun­

ci6n del tiempo puede ser encontrada a partir de valores del coefi­

ciente global en dos puntos en el tiempo, después de que la opera-­

ci6n se ha iniciado. Esta informaci6n junto con el conocimiento que 

se tenga del tiempo requerido para parar la unidad y limpiar los -­

tubos, es lo que permite al ingeniero juzgar cuál es el tiempo 6p­

timo entre dos paros. 

Existe un tiempo 6ptimo de operaci6n entre dos pedodos de remo­

ción de incrustaciones que dará el máximo para la capacidad total. 

s! el evaporador se vacía y se limpia con bastante frecuencia, la -

producci6n media es baja debido a que buena parte del tiempo el eva­

porador esta improductivo. Por otra parte, si las limpiezas son muy 

espaciadas, el coeficiente medio de transmisi6n es bajo y disminuye, 
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como resultado de ello la capacidad. El óptimo en la mayoría de los 

casos no esta bien definido y se determina con buena precisión por 

tanteos, pero como ya se mencionó, puede calcularse a partir de una 

gráfica como la que se muestra en la figura 4 .4 • 
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V. TIPOS DE EVAPORADORES. 

Existen dos tipos principales de equipo tubular vaporizador usa­

do en la industria y son las Calderas e Intercambiadores de calor. 

Las calderas son aparatos tubulares calentados por fuego direc­

tamente, que por principio convierten la energía del combustible en 

calor latente de vaporizaci6n. 

Los intercambiadores vaporizadores no son calentados por fuego -

directamente, éstos convierten el calor latente 6 sensible de un 

fluido en calor latente de vaporizaci6n de otro. Si se usa un inter­

cambiador vaporizador para la evaporaci6n de una soluci6n acuosa es 

casi convencional llamarlo evaporador. Si se usa para suministrar -

los requerimientos de calor en el fondo de una columna de destila-­

ci6n, ya sea que el vapor sea vapor de agua 6 no, el equipo es lla­

mado hervidor 6 reboiler. Cuando no se usa para la obtenci6n de 

agua y no forma parte de un proceso de destilación, un intercambia­

dor vaporizador se llama simplemente vaporizador. cuando se usa un 

evaporador para la producción de agua pura 6 para cualquiera de los 

procesos asociados con la generaci6n de potencia, se llaman evapo-­

radores para plantas de fuerza. 

Los distintos tipos de evaporadores pueden clasificarse como 

sigue : 

I.- Aparatos calenta~os a fuego directo. 
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II.- Aparatoa con el medio calentador en camisas, dobles paredes,­

etc. 

III.- Evaporadores calentados con vapor por tubos como superficies 

calefactoras. 

a).- Tubos horizontales(vapor por el interior de los tubos). 

b).- Tubos verticales. 

l.- Tipo estandar. 

2.- Tipo cesta. 

3.- Tipo de tubos largos. 

4.- Tipo de circulaci6n forzada. 

c) .- De tubos de formas especiales: serpentines, tubos en 

"U", etc. 

V .1. APARATOS CALENTADOS A FUEGO DIRECTO. 

El dispositivo más importante que cae dentro de este contexto es 

la caldera de vapor, que no puede ser objeto de estudio en el presen­

te trabajo, pero podemos sei'lalar que se emplea en aquellos casos en 

los que se desee hervir 6 evaporar líquidos con gases de escape. 

V. 2. APARATOS DE CAMISA CALEFACTORA. 

Cuando se desea evaporar líquidos en pequei'las cantidades, la 

operaci6n se efectúa en cualquiera de los tipos de caldera con ca-
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misa de vapor que existen, construidos en una gran variedad de ma­

teriales, modelos y tarnaftos. El material de construcción más emplea-

do es la fundición. En estos aparatos la camisa puede ser fundida -

de una pieza con la caldera de vapor 6 puede hacerse con una chapa 

de metal fundida exteriormente. En muchas industrias, tal como en -

la alimenticia se emplean calderas de acero inoxidable, aluminio,-

etc •• En ellas la camisa está construida de chapa de metal remacha-

da 6 soldada al cuerpo¡ en industrias farmacéuticas y químicas es--

peciales se emplea con gran profusión las calderas esmaltadas. 

El vaso interior 6 caldera propiamente dicha se construye de una 

sola pieza para pequeftos tamaftos y de varias chapas soldadas para -

tamaftos mayores. La uni6n entre la caldera y la camisa se hacen bien 

por soldadura 6 por medio de juntas y tornillos. El fondo de la ca-

misa lleva una tubería para salida del agua condensada, y un drena-

je para la salida del producto ( figura 5.1 ) • En la parte superior 

de la camisa va la entrada de vapor y una salida para la descarga -

de los gases incondensables. La velocidad de transferencia de calor 

2 en éstos aparatos puede variar de 250 a 1400 Kcal/Hr .m •c,dependien-

do ello de la viscosidad del líquido que se va a evaporar, de la in­

tensidad de la agitaci6n y en menor escala del material de que está 

construida la caldera. 
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V. 3. EVAPORADOR DE TUBOS HORIZONTALES. 

El primer aparato evaporador reconocido como tal fué uno cons-­

truido con tubos horizontales por Norbet Rilliex en Lousiana en 

1843. 

Este tipo de evaporador estuvo en uso muy poco tiempo y fué reem­

plazado rápidamente por los de tubos verticales. Fué posteriormente 

puesto en uso en 1879, en el tipo Welner Jelineck, que se adopt6 -

ampliamente siendo los actuales derivados de él. 

El cuerpo de este evaporador es el que contiene el líquido a eva­

porar. Va cerrado por la parte superior e inferior por dos casque-­

tes esféricos (figura 5.2), aunque esta última puede ser c6nica. El 

cuerpo cilíndrico está formado por dos anillos como mínimo, en el -

inferior de los cuales va colocada la caja de vapor, formada a su 

vez, por dos cámaras de vapor, diametralmente opuestas, cerradas -­

por el exterior por paredes planas y por el interior por placas tu­

bulares, en las cuales van sujetos los tubos. El vapor entra en la 

caja por la tubería a y fluye a través de los tubos, condensándose 

y cediendo al líquido su calor latente de vaporizaci6n. Este vapor 

condensado,así como los gases incondensables, son barridos por nue­

vas cantidades de vapor y descargados por ~ y ~ , respectivamente. 

Debe de comprenderse que en una operaci6n normal , únicamente se 

separarán en la caja, vapor condensado y gases incondensables. La 

entrada de la alimentaci6n puede colocarse en un punto adecuado 
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del anillo cilíndrico inferior, tal como 12, , y la descarga del líqui­

do concentrado se hace por el centro del fondo §. , este fondo lleva 

fundidas 6 remachadas méisulas adecuadas para mantener el evaporador 

sobre sus apoyos. r,a mayor parte de los evaporadores llevan unas mi-

rillas para vigilar la operaci6n (!'.'.). 

El vapor que se desprende del líquido que ebulle sale por la par­

te superior, tubería g, • 

En los evaporaporadores de tubos horizontales, éstos casi invaria­

blemente están fijos por una placa tubular, y que consiste en una -

gruesa placa metálica que lleva una serie de barrenos de un diáme-­

tro ligeramente superior al de los tubos de vapor, estando avella-­

nados por la parte inferior de la caja de vapor. Los tubos tienen -

una longitud tal que sobresalen de las placas tubulares de cada la­

do, unos tres centímetros y van provistos de empaquetadura de goma 

que se aloja en el avellanado de la placa tubular. Ca1a serie de 

cuatro tubos están asegurados por la placa tubular por medio de una 

placa metálica de forma apropiada, que canprime las empaquetaduras 

de goma contra la placa tubular y los tubos. Esta placa va fija a su 

posici6n por medio de un tornillo situado en el centro de los cuatro 

tubos. La principal ventaja de éste dispositivo es la facilidad con 

que pueden cambiarse los tubos. 

El diámetro de los evaporadores de tubos horizontales puede va-­

riar desde 90 cm hasta 3.5 m. Siendo el normal de los tubos de 2.2 a 
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3.2 cm de diámetro exterior, y el tamafto medio·para el cuerpo de 

1.8 a 2.45 m • Puede construirse de placa de acero aunque normalmen­

te se hace de fundici6n debido a la gran resistencia que ésta presen­

ta a la· corroai6n moderada. El ancho de paquetes de tubos es de 

aproximadamente medio diámetro del cuerpo, y su profundidad menor -

que este ancho • El nivel del líquido se mantiene ligeramente por 

encima de los tubos. 

Existe un pequeffo número de modificaciones, consistente casi ex­

clusivamente en cambios en la forma del cuerpo fundido, sin que se 

modifique la disposici6n general y las relaciones entre las diferen­

tes partes. Esta clase de evaporadores es la que mejor se adapta pa­

ra trabjar soluciones no viscosas que no depositen cristales 6 incrul!. 

taciones durante la evaporaci6n. El costo de la primera instalaci6n 

por metro cuadrado de superficie calefactora es menor que el de 

otros tipos de evaporadores. 

V.4. EVAPORADOR DE TIPO NORMAL ( EST.ANDAR O DE CAL.ANORIA). 

A pesar de que el modelo de evaporador de tubos verticales no -

fué el primero en ser construido si fué el primero en alcanzar gran 

popularidad. El modelo inicial se debe a Robert, director de la fá­

brica de azúcar de Seelowitz (Austria), hacia 1850, por lo que mu-­

chas veces se le conoce como tipo Robert. 
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Este tipo de evaporador se muestra en la figura 5.3 y está carac­

terizado por una caja tubular en el interior del cuerpo del evapora­

dor formada por dos placas "A" que atraviesan el cuerpo, provistas 

de barrenos para el alojamiento de los tubos, y otro de mayor diáme­

tro para el tubo de caída "B" 1 los tubos van colocados sobre las 

placas y el vapor se introduce en la caja por "G" de forma que el -

líquido a evaporar circula por el interior de los tubos, mientras -

que el vapor de agua (calefactor) lo hace por el exterior de los mis­

mos. cuando el.líquido ebulle, sube en forma de chorro por los tubosr 

se derrama por encima de la placa superior y cae por el tubo de re­

torno central "B". El agua condensada en la caja tubular se elimina 

por el fondo "C" de ella, los gases incondensables por la parte su­

perior "D". Las posiciones exactas de la alimentaci6n "E" y la des­

carga "F" del producto concentrado pueden variar pero la in.dicada -

en la figura es la más ampliamente aceptada. Existen muchas varia-­

ciones de esta disposici6n pudiéndose usar un fondo c6nico en lugar 

de casquete esférico. La relaci6n entre la longitud y el diámetro -

de los tubos, as! como las relaciones entre la altura del cuerpo y 

la longitud de los tubos y otros detalles, pueden modificarse sin -

que por ello se altere el principio del evaporador. El nivel del 

líquido durante la operaci6n está próximo al extremo superior de 

los tubos. 

Han existido muchas modificaciones de ésta disposición tales co-
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mo tubos de caída de diferentes secciones rectas, tubos de caída ex-

céntricos, tubos de ca!da multiples, tubos de caída exteriores al -

cuerpo, etc •• Sin embargo la caída central ha quedado como construc-

ci6n normal. El área de la sección recta de caída está comprendida 

entre un 75 % y un 150 % del área de la sección recta combinada de 

los tubos • Los tubos tienen diámetros comprendidos entre 25 mm y 

100 mm y longitudes desde 76 a 183 cm, aunque los tubos normales son 

de 50 mm de diámetro y 150 cm de largo. 

A régimen continuo, el caudal que pasa por los tubos es mucho ma-

yor que el de la alimentaci6n, es decir, al entrar en los tubos el 

líquido tiene iqual concentración que la soluci6n concentrada que -

sale del evaporador, y su temperatura es casi la de ebullici6n co--

rrespondiente a la presi6n que existe sobre el nivel del líquido.La 

velocidad de entrada del líquido a los tubos es de 0.30 a 1.0 m/seg 

y a medida que asciende por ellos, el aumento de entalpia es sufi--

ciente para alcanzar la temperatura de ebullición, produciéndose va-

por al llegar hacia el extremo superior de los tubos. Corrientemente, 

el salto real de temperatura (-AT) es algo inferior al que existe -

entre la temperatura del vapor fresco y la temperatura de ebullición 

a la presión sobre el nivel del líquido. 

Este tipo de evaporador es poco conveniente cuando el líquido que 

se va a evaporar es muy viscoso o forme mucha espuma, o pueda estar 

sometido solamente por muy cortos per!odos a las temperaturas del -

evaporador. 
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V.5. EVAPORADOR TIPO CANASTA. 

En éste tipo de evaporador el l!quido circula por el interior de 

los tubos, mientras que el vapor lo hace por el exterior, pero la -

ca!da en lugar de ser central, es anular (figura 5.4). En este tipo 

de construcci6n el elemento calefactor forma un conjunto que puede 

extraerse por completo para su reparaci6n 6 limpieza. El tipo más -

general tiene fondo c6nico pero también puede ser plano. Las propor-

ciones de los tubos de este tipo de cesta son iguales a las del ti­

po normal vertical. El vapor es alimentado como se·muestra en la fi­

gura. Tanibien puede hacerse con una tubería que baje desde la parte 

alta del cuerpo, por su centro y en algunos c~sos raros por el la-­

teral del cuerpo. 

Una característica importante en este tipo de evaporador es la -

facilidad con que puede instalarse un deflector, con el objeto de -

reducir los arrastres producidos por la violenta proyecci6n haaia -

arriba del l!quido cuando ebulle y que significa pérdidas por arras­

tre, siendo eate efecto acentuado cuando el nivel del líquido es ba­

jo, para impedir estas pérdidas, se monta una pantalla la cuál es -

más fácil acoplar en este tipo que en el normal. Otras diferencias 

entre los dos tipos son principalmente los detalles de construcci6n. 

Este evaporador puede usarse con licores con tendencia a incrus­

tar, aún cuando se recomienda para líquidos con altas viscosidades 

6 muy incrustantes. 
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V.6. EVAPORADOR DE TUBOS LARGOS VERTICALES. 

Se ha reconocido que era deseable una gran velocidad en el movi­

miento del líquido, con objeto de mejorar el coeficiente de trans-­

ferencia de calor, por el lado del vapor condensan te es mucho mayor 

que por el lado del líquido. Cualquier factor (tal cano la veloci-­

dad del líquido), que mejore el coeficiente por el lado del líquido 

aumenta el coeficiente global casi proporcionalmente. 

Las altas velocidades en los líquidos que circulan por tubos cuan­

do llegan a ebullir tienen unefecto beneficioso por dos razones 

1).- Estas altas velocidades hacen disminuir el espesor de la pelí­

cula viscosa y de la zona intermedia. 

2).- Las velocidades paralelas al eje del tubo barren las burbujas 

del vapor a medida que se forman. 

Al tratar de la transmisi6n de calor a líquidos en ebullici6n se 

vió que para tubos horizontales se encuentra un flujo máximo de ca­

lor a un cierto valor de AT y que por encima de éste, el flujo dismi­

nuiría rápidamente debido a que el vapor que se forma aisla la super­

ficie de calefacci6n. Por el contrario el líquido que ebulle en tu-­

boa verticales, no tiene tal .lT crítico cuando se utilizan tubos 

largos con un L/D = 150 6 mayores, manteniéndose un bajo nivel de -

líquido, la acci6n de arrastre de las burbujas que se forman es lo 

bastante violenta y la velocidad del líquido muy alta. 

El primer evaporador que se utiliz6 con este efecto fué el pro--
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yectado por Kesntner y se hizo de empleo muy popular en Europa. 

La carncterística principal es que los tubos tienen un diámetro 
de 32 a 63.5 nun y una longitud de 305 a 610 cmr el nivel del líqui-

do se mantiene bajo, no más de 60 a 90 cm por encima de la placa --

tubular inferior. La mezcla de vapor y líquido pulverizado por alta 

velocidad es lanzada desde la boca superior de los tubos contra el 

def lector con el cual choca y hace caer el líquido sobre la parte -

superior de la caja de vapor y de ahí se descarga (ver figura siguieh 

te) • Como se observa, esta evaporaci6n no tiene tubo de caída y el 

líquido no pasa a través de los tubos más de una sola vez. No hay -

necesidad de mantener una altura de líquido determinada y las varia-

ciones en la alimentaci6n únicamente originan las correspondientes 

variaciones en la concentración final. 

Este evaporador tiene la propiedad de que el líquido se mueve en 

los tubos por convecci6n natural, y como en los anteriores tiene 

una pantalla de choque para facilitar la separaci6n del vapor y del 

líquido. Por regla general, el evaporador de tubos largos no se em-

plea con soluciones que formen incrustaciones, 6 sean muy viscosas; 

en cambio es recomendable para líquidos espumosos, debido a que la 

espuma se rompe contra la pantalla al salir de los tubos a gran ve-

locidad. 

El líquido evaporado en este evaporador es mayor que en uno de -

circulaci6n forzada. Sin embargo, la operación puede efectuarse con 
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recirculaci6n. Los coeficientes de transferencia de calor son infe­

riores que en los de circulaci6n forzada, pero en cambio se elimina 

el costo de instalaci6n y numtenimiento de la bomba. 

V. 7. EVAPORADORES DE CIRCULACION FORZADA. 

En este tipo de evaporador los tubos son largos y de diámetro pe­

quel'lo, menor que en un evaporador normal de tubos verticales(por lo 

general de 20 nun de diámetro interior y unos 2.5 m de largo, véase 

figura 5. 7) y est<Ín contenidos en un elemento calefactor "A", for­

mado por dos placas tubulares. El haz de tubos proyecta la mezcla de 

vapor y líquido a la parte superior del evaporador llamada cabeza de 

vapor "B" • Por la tubería "C" se conduce el líquido a la entrada 

de una bomba "D", que lo lanza a través de los tubos con una cierta 

velocidad. A medida que el líquido asciende por los tubos, se calien­

ta y empieza a ebullir con lo que el vapor formado y el l!quido sa­

len por la parte superior a gran velocidad. La mezcla choca con el 

deflector curvo "E", que lanza el líquido hacia abajo, con lo que la 

separaci6n del vapor es casi total. La entrada del vapor calefactor 

.está pr6xima al fondo del haz de tubos, lleva colocada una pantalla 

cilíndrica "F", que llega casi hasta la parte superior del elemento 

calefactor. El vapor de calefacci6n se eleva entre la coraza y los 

.tubos y luego fluye hacia abajo, arrastrando los gases incondensa--
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bles que se extraen por el fondo a través de "G". El agua condensa­

da se extrae por "H". Este evaporador es adecuado para trabajar lí­

quidos que formen espuma, viscosos y todos los que tengan tendencia 

a depositar cristales ó incrustaciones sobre las superficies calefac­

toras. 

El empleo de un evaporador de circulación forzada en una deter-­

minada instalación depende, en último término de un estudio econó-­

mico del costo de la energía para impulsar el líquido, en compara-­

ción con el coeficiente de transferencia de calor óptimo que es po­

sible lograr a la máxima velocidad de paso. En la práctica es común 

emplear una turbina de vapor para accionar la bomba, aprovechándose 

mejor el vapor de escape de la turbina de la bomba para calentar el 

evaporador. 

En instalaciones pequeBas resulta mejor y menos complicado el -­

tener una bomba con un motor eléctrico, la bomba suele ser de tipo 

centrífugo, aunque con líquidos muy viscosos es de desplazamiento -

positivo, cuando se trata de coloides que podrían estropearse con -

una agitación rápida se emplean bombas lentas 6 de bajas revolucio-

nea. 
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Cuando el evaporador es de gran tama~o, la superficie calefacto­

ra en lugar de estar construida como una parte del cuerpo del evapo­

rador es un cambiador de calor normal de dos pasos, completamente -

separado del cuerpo del evaporador (ver figura 5.9). La bomba de 

circulaci6n toma el líquido del cuerpo del evaporador, y lo inyecta 

a través del cambiador de calor al cuerpo del evaporador por medio 

de una entrada tangencial. Aquí la funci6n del cuerpo del evaporador 

es la de una cámara de evaporaci6n "Flash", y la entrada tangencial 

sirve para poner la masa del líquido en rotación, lo que ayuda a la 

liberación de las burbujas de vapor del seno del líquido sin produ­

cir un arrastre excesivo. En la mayor parte de los casos, la altura 

relativa del líquido, sobre el cambiador de calor en su salida, es 

suficiente para impedir la ebullición del líquido en los tubos, y -

que ésta se verifique únicamente cuando la presi6n cae al descargar 

el líquido en el cuerpo del evaporador. Estos evaporadores se utili­

zan mucho para la concentración de soluciones que depositan crista-

les durante la evaporación tales como salmueras 6 soluciones cáusti 

cae. 

El cambiador de calor de dos pasos es conveniente porque prec;sa 

la mínima cantidad de tubería y tiene los tubos colocados en la for­

ma más apropiada para su sustitución en caso de avería. Tambien pue-
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de utilizarse un cambiador de un solo paso, colocándolo en este caso 

en posici6n vertical, en cuyo caso en menos fácil cambiar los tubos. 

Esta disposici6n precisa de una mayor altura del local en que está 

instalado, debido a que el cuerpo del evaporador tiene que estar si­

tuado a una altura conveniente sobre el cambiador para impedir la -

ebullici6n del líquido en éste último. 

Este tipo de evaporador se ha modificado para tener una extrac-­

ci6n continua de un lodo salino cuando precipita alguna sal. 

V. 9 , EVAPORADOR DE PELICULA TURBULENTA. 

El evaporador de película turbulenta mostrado en la figura 5.10 

procesará líquidos viscosos y puede aún adaptarse a la evaporaci6n 

de un lodo hasta sequedad. La unidad consiste de un tubo vertical -

calentado en las 2/3 partes del fondo mediante una camisa de vapor 

y contiene un rotor central. 

Montadas sobre el rotor, hay hojas que se extienden casi hasta ~ 

las paredes calientes. La tercera parte del cilindro hacia arriba· -

tiene un diámetro mayor y no esta calentada. En esta regi6n, las ho­

jas verticales del rotor transportan deflectores horizontales que -

colectan las gotitas arrastradas y las vuelven a las paredes del -

evaporador. La carga entra en la parte superior de la secci6n calen­

tada. 
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En el evaporador, la carga, en remolinos se lleva contra las pa~­

redes calientes, por las hojas de agitaci6n, las cuales mantienen -

también la superficie caliente libre de dep6sitos de s6lidos. La so­

luci6n concentrada encuentra paulatinamente su camino hacia el fon­

do del evaporador, siendo continuamente forzada contra las paredes 

calientes y agitada continuamente por las hojas. 

Estas unidades se han construido en tamafios hasta de 42 pulgadas 

de diámetro interno y 33 pies de largo con áreas de transferencia de 

calor hasta l9B pies cuadrados. Los coeficientes globales van de 40 

a 400 Btu/Hr ft2 "F, son los usuales cuando los materiales que se -

evaporan tienen viscosidades hasta de 20,000 centipoisea.Una venta­

ja más, radica en la cantidad baja retenida y consecuentemente en un 

tiempo corto de residencia del flu!do en el evaporador. 

V.lo. EVAPORADOR DE COMBUSTION SUMERGIDA. 

Este evaporador ha sido empleado con éxito con soluciones vis-­

cosas y fluidos corrosivos, aqu! no se requiere de una superficie -

metálica para la transferencia de calor, puesto que los productos -

de combusti6n se burbujean a través del fluído de proceso. 

La pequeffa cantidad de equipo sumergido y su disefio sencillo re­

ducen los costos de reemplazo a un mínimo. Aún más, las partes pue­

den construirse de cerámica o de cualquier otro material resistente, 

-
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no importando que sea material aislante, ya que no se van a utilizar 

como superficie calefactora 6 para transferencia de calor. La trans­

ferencia de calor de los gases de combusti6n al fluído en cuesti6n 

es lo suficientemente buena como para que se realiceri economías sus­

tanciales en el combustible, comparadas con el empleo de vapor ge-­

nerado. Se han construido unidades para gastos de energía hasta de 

22 x 106 Btu/Hr, en aplicaciones tales como el calentamiento de áci­

do sulfúrico diluido, oxidaci6n de asfaltos y evaporaci6n de ácido 

arsénico 6 clorhídrico 6 inclusive arcillas (lodos). 

V .11. EVAPORADORES DE SERPENTINES. 

Hay una gran variedad de construcciones especiales de evaporado­

res. En ellos, en lugar de tener tubos rectos están enrrollados en -

forma de hélice, en forma de "U", 6 en cualquier otra forma y han -

tenido gran aplicaci6n en la preparaci6n de agua destilada para la 

alimentaci6n a calderas de vapor. Otra forma de evaporador de este 

tipo es utilizado en la industria del azúcar, conocido con el nom­

bre de "TACHA" y que se emplea para el cocido final de líquidos 

azucarados que se hace al vacío, consta de un cuerpo vertical de un 

diámetro de 2.5 a 3.7 m, en el interior del cuál van colocados una 

serie de serpentines formados por tubos de cobre de unos 10 cm de -

diámetro y espaciados lo menos posible. Estos serpentines van conec-
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tados a una toma de vapor exterior al cuerpo del evaporador y cada 

uno de ellos va provisto de su llave de paso para poder controlar -

la operaci6n. Este evaporador no presenta ventajas especiales, pero 

se encuentra muy extendido en la industria azucarera, siendo más C.Q. 

mún en los países de Europa. 
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VI. ACCESORIOS DE EVAPORADORES. 

Existen varios dispositivos que deben considerarse y suministar­

se a los evaporadores para que lleven acabo su operaci6n con éxito 

observándose que hay una gran variedad de dichos dispositivos, so­

lamente consideraremos los de mayor importancia, y son los descri­

tos a continuaci6n en este capítulo 

VI .1. CONDENSADORES. 

En un sistema de evaporaci6n es necesario utilizar algún acceso­

rio para condensar el vapor. Este tipo de accesorios se denominan 

condensadores y pueden clasificarse de la siguiente manera 

a}.- De superficfe. 

b}.- De contacto. 

VI.1.1. Condensadores de Superficie. 

Este tipo de condensadores no se diferencia de un intercambiador 

de calor de tubos y coraza 6 de tubos concéntricos, es decir, el VA 

por que ha de condensarse y el líquido de enfriamiento quedan sepa­

rados por una pared metálica. Normalmente el vapor circula por el -

exterior de los tubos, mientras que el agua de enfriamiento lo hace 

por el exterior • 

Estos condensadores se recomiendan cuando el vapor que se produ-
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ce, es algún disolvente distinto a el agua 6 como por ejemplo en el 

caso de evaporaci6n del agua de mar, la desventaja de estos canden--

sadores de superficie es que la inatalaci6n es cara. 

v.1.2. conensadores de contacto. 

En esta clase de accesorios, el vapor que se va a condensar y el 

líquido de enfriamiento entran en contacto mezclándose íntimamente. 

En la figura 6.1 se muestra un diagrama de un condensador de contac-

to, tipo seco. Consiste de un cuerpo cilíndrico que lleva en su in-

terior una serie de bandejas 6 pantallasi en el representado en la 

figura, el agua asciende por el exterior del tubo "A" y vierte a la 

bandeja "B", cayendo en cascada sobre las bandejas "C", "D", "E" y 
• 

"F" como indican las líneas punteadas. El vapor a condensar se intro-

duce cerca del fondo del condensador (por debajo de la bandeja "F") 

y ha de pretender atravesar las cortinas de agua, hasta que queda -

condensado, y finalmente los incondensables, saturados de vapor de 

agua y a la temperatura de salida de ésta, salen por la parte supe.--

rior del condensador, pudiendo ser aspirados por algún tipo de boro-

ba de vacío. 

Este condensador representa una de las muchas disposiciones in--

teriores que existen. Si este condensador se instala a una altura -

de aproximadamente 10 metros sobre el nivel del evaporador, se deno-

mina barométrico (la altura va a depender de las condiciones de ope-
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raci6n) y en este caso la parte inferior del condensador se une a un 

tubo descendente, que se introduce en un pequeno depósito de agua -

{pozo) con rebosadero, por donde salen justamente el agua de enfria­

miento y el agua condensada, recibiendo por esto el nombre de baro­

métrico. Si no está elevado, es recanendable conectar el fondo del 

condensador con una bomba para extraer el agua caliente, llamándose 

en este caso condensador de nivel bajo. 

Un condensador se dice que es de tipo seco cuando los incondensa­

bles salen por separado del agua, sucediendo lo contrario en los de 

tipo húmedo 6 mojado, en donde los incondensables y el agua salen -

por un mismo ductor como por ejemplo, el mostrado en la figura 6.2, 

en este condensador de contacto (con c,orrientes en paralelo) el va­

por a condensar entra por la parte superior y se mezcla con chorros 

de agua fría a alta velocidad, que proyectan unas toberas. La "gar­

ganta" inferior está contraida (en forma de cono), con el fin de -

que si se utiliza suficiente cantidad de agua, la velocidad en ese 

punto será alta, lo que reducirá la presi6n estática a cierto valor 

deseado (según el flujo de agua) y como consecuencia, el agua y ga-

ses incondensables salen juntos. Este tipo de condensador tiene el 

inconveniente de un gran consumo de agua, por lo que solo se utili-

za cuando éste no representa un gasto elevado. 

En general los condensadores tambien se pueden clasificar en dos 

grupos según el arreglo de los flujos , es decir, en paralelo y a -
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contracorriente, siendo este último el más empleado por dos razones: 

La primera es que se aprovecha mejor el potencial debido a la dife-­

rencia de temperaturas y la segunda es que se reduce la capacidad de 

la bomba de vacío 6 tamano del equipo utilizado para extraer los in­

condensables, puesto que éstos salen a menor temperatura (que en pa­

ralelo) y por lo tanto su volumen es menor. 

VI.2. Ba-1.BAS DE VACIO. 

Hay una serie de bombas de vacío que pueden emplearse según el -

caso, por ejemplo para extraer el agua y los gases incondensables -

de un condensador húmedo de corrientes paralelas, puede ser una bom­

ba de émbolo con un desplazamiento que sea suficiente para el agua 

e incondensables a extraer. Las bombas de vacío utilizadas en los -

condensadores barométricos a contracorriente (secos), en donde lo -

que hay que extraer 9S solamente incondensables, se construyen en -

forma similar a los compresores de aire. 

Una forma de hacer o provocar vacío que ha tenido una gran difu­

ci6n es el eyector de chorro de vapor. La figura 6.3 es un dibujo -

esquemático de un eyector a chorro de dos etapas, el vapor a alta -

presi6n entra y pasa por la tobera "A", que provoca un chorro de 

vapor a alta velocidad y lo dirige a un tubo en forma de venturi. 

El gas que ha de extraerse entra por "E" y con un diseno y capacidad 
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apropiada del eyector, puede hacerse que el vapor de agua arrastre 

los gases incondensables por medio del vacío provocado, posterior--

mente el agua y los gases residuales son absorbidos por un segundo 

chorro de vapor, que entra por "F" y pasa por la tobera "C", siendo 

la descarga por "D". Este segundo chorro de vapor aumenta el vacío 

por lo que aumenta también la eficiencia del eyector. 

Los eyectores pueden construirse de 3 etapas e incluso de múlti­

ples etapas para producir mayor vacío, pero en la práctica ae ha -­

observado que con dos etapas el vacío obtenido es muy satisfactorio. 

Otra ventaja de estos dispositivos es que no tienen partes m6vi­

les como las bombas de émbolo y por lo tanto su mantenimiento es -­

menor. 

VI .3. PURGADORES. 

El condensado obtenido puede extraerse ya sea por medio de una -

banba 6 en algunos casos por un purgador (trampa de vapor). Si el -

evaporador está situado a suficiente altura para que el condensado 

pueda salir por gravedad, será el método más sencillo y práctico, -

pero raramente ocurre: cano el espacio de donde hay que extraer el 

condensado está casi siempre a presiones menores que la atmosférica, 

no pueden emplearse bombas centrífugas comunes, es recomendable en 

este caso emplear bombas de autocebado. Normalmente el condensado -
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proveniente del evaporador se descarga en un dep6sito, provisto de 

un flotador conectado a un control de nivel, este dep6sito se purga 

de gases incondensables, uniendo su parte superior con el espacio -

de vapor de donde procede el condensado, COO\O este espacio y el de­

p6sito están a la misma presi6n, el condensado fluye por gravedad, 

éste se extrae del dep6sito por medio de una bomba de autocebado de 

tal manera que cuando el flotador alcanza cierto nivel, la bomba -

empieza a descargar el dep6sito, hasta que el flotador baja a dete.i;:. 

minada posici6n, la bomba deja de descargar. 

Con respecto a los purgadores 6 trampas de vapor existe una gran 

variedad de tipos 6 modelos en el mercado, pero pueden dividirse en 

tres clases principales : de dilataci6n, de cubeta y de tambor ose! 

lante 6 de vertedero. 

La figura 6.4 representa un purgador de expansi6n (6 trampa ter­

m6stática) , consiste de un cartucho hueco "A", en cuyo interior va 

colocado un tubo de pared.es onduladas "B", cerrado por la izquierda, 

fácilmente deformable, que recubre y mueve el vástago de la válvula 

"C". El espacio entre los tubos "A" y "B" va lleno de aceite. Al ac.J:! 

mularse condensado, existe un enfriamiento, el aceite se contrae y 

deja expanderse al tubo de paredes onduladas que a su vez abre la -

válvulaicuando ha salido todo el condensado, entra vapor que rodea 

al cartucho y lo calienta ocasionando la expansi6n del aceite y 

por ende el cierre de la válvula , este tipo de dispositivo es re-
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comendado en los casos en donde la cantidad de condensado es rela­

tivamente pequefta. 

La figura 6.5 muestra un purgador de tipo cubeta. El condensado 

que entra cae en la cubeta "A", hasta un peso tal que mueva el vás­

tago "B" con lo que se abre la válvula "C", permitiendo as! la sa­

lida de condensado, por otro lado empieza a subir la cubeta hasta -

que se vuelve a cerrar la válvula "C" • Los gasee no cond.ensables 

pueden extraerse por medio de un grifo, colocado en la parta supe-­

rior. 

Los purgadores de tambor osqilante son más complicados y menos -

utilizados en sistemas de evaporadores. 

Como ya se mencion6, la variedad de purgadores 6 trampas es am-­

plia, sin embargo la experiencia indica que cuando pueda utilizarse 

una bomba no debe emplearse un purgador, puesto que la cantidad de 

condensado puede ser tan grande que no permita el uso de purgadores. 
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VI.4. ELIMINACION DE SOLIDOS. 

Durante el proceso de evaporaci6n en muchos casos llega a preci­

pitar 6 cristalizar parte del soluto contenido en la soluci6n,exis­

tiendo procedimientos para su el:llllinaci6n corno los siguientes : 

l.- Descarga Total. 

2.- Dep6sitos receptores de sólidos precipitados. 

3.- Sed:llllentadores acoplados al sistema de evaporaci6n. 

4.- Descarga cont:!nua por medio de una bomba. 

Cuando la evaporación se efectúa en forma diecont:!nua 6 por lo-­

tes, en el momento en que se forman cristales y quedan en suspensión, 

se recomienda la descarga de toda la solución, la cuál se puede en­

viar a un filtro 6 a una centrífuga para separar loe cristales del 

licor madre. Este caso es normal en la industria del azúcar, a la -

salida de los equipos de cocci6n, pero no lo es en otras industrias. 

Otra manera de extraer los cristales cuando la cantidad de éstos 

es pequefta, consiste en adaptar al fondo del evaporador uno o más -

dep6sitos receptores y los e6lidoe se extraen por banbeo a interva­

los, para ser llevados a filtros. Tambié'n, aunque menos frecuente -

pueden colocarse directamente filtros en lugar de receptores. 

cuando la cantidad de sólidos que ha de extraerse es tan grande 

que no pueden ser empleados los filtros o receptores, se utiliza 

·una bomba de trabajo continuo, que va unida al cono inferior del 
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evaporador del que se está extrayendo continuamente una suspensi6n 

de s6lidos, que es enviada a un sedimentador con el fondo en forma 

c6nica. De éste aparato sale el líquido, que se vuelve al evapora-­

dor y los s61idos (lodos) se envian a un filtro 6 a una centrífuga. 

VI.5. SEPARACION POR ARRASTRE. 

En el ascenso de una burbuja de vapor hasta la superficie de un 

líquido en ebullici6n, ésta estalla, la película de líquido que for­

ma la superficie exterior de la burbuja es proyectada en una serie 

de gotitas que acompal'ian a la corriente de vapor. El tamal'io de las 

gotitas es muy variable, algunas de ellas caen nuevamente sobre el 

líquido, otras tardan más en regresar 'y otras no sedimentan, ~ato -

es cuando la velocidad del vapor es suficiente para mantenerlas en 

suspensi6n ó arrastrarlas hacia afuera del evaporador. Estas goti-­

tas que acompal'ian a la corriente de vapor se denominan arrastre y 

puede causar : 

a).- Grandes pérdidas del líquido a evaporar. 

b) .- Contaminaci6n del condensado. 

En el diseno mecánico de evaporadores se debe considerar el diá­

metro de la parte superior con el fin de que la velocidad del vapor 

no rebase un valor determinado, éste var!a de acuerdo al tipo de -­

evaporador y criterio del diseftador. También mientras mayor sea la 
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altura del cuerpo del evaporador menor arrastre se presenta, es obvio 

que no hay que pasar por alto las recomendaciones de dise~o. 

Aquellas gotitas que logran salir con el vapor deben separarse -

por otro medio. Si existe un cambio brusco de dirección en la corrien, 

te de vapor, las partículas de líquido no seguiran este cambio, por 

ello desde hace tiempo se ha acostumbrado colocar pantallas, que -­

pueden ir dentro del evaporador 6 bien en unidades especiales acopla­

das a la tubería del vapor, un ejemplo de este tipo de separadores 

por arrastre puede verse en la figura 6.6, este separador es sencillo 

pero los hay más complicados y eficientes, 
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VII. BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA. 

En esta secci6n se describen los balances de materia y energía -

para un sistema de evaporaci6n, primeramente se analiza el caso del 

sistema con arreglo de flujos en paralelo, es decir, se plantean -

las ecuaciones del balance de materia para simple, doble y triple -

efecto, generalizándose a múltiple efecto, de igual manera se obti§. 

nen las ecuaciones del balance de energ:i'.a, indicándose bajo que con 

sideraciones son válidas estas expresiones, posteriormente se anal! 

za el caso con arreglo de flujos en contracorriente siguiéndose la 

misma metodología, es necesario seffalar que el tipo de alimentaci6n 

mixta no se considera por el hecho de que cano ya se ha mencionado -

con anterioridad, este tipo de alimentación solo es con respecto al 

arreglo de flujos, una derivación, y dada la gran variedad de arre­

glos de alimentaci6n mixta no es posible generalizar. Una vez anal! 

zados y planteadas las ecuaciones de los dos tipos de arreglos men­

cionados, se ordenan las expresiones para cada caso dentro de una -

matriz, con el fin de tener reunidas de forma conveniente las ecua­

ciones de diseno termodinámico, la ordenaci6n de esta forma da al -

lector una visión amplia del grado de ca:nplejidad y del posible m'­

todo a seguir en la resolución de problemas de evaporaci6n. 
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VII. l. NOMENCLATURA. 

F Alimentaci6n 6 aoluci6n inicial a concentrar. 

vo Vapor de agua vivo, proveniente de la caldera. 

N Número de efectos. 

Ll,L2, ••• ,LN Soluci6n concentrada de cada uno de los efectos. 

v1,v2, ••• ,VN Vapor proveniente del efecto correspondiente. 

c1,c2, ••• ,CN Condensado del vapor 6 líquido saturado correspon--

diente al efecto. 

:r.F Concentraci6n de s61idos en la alimentaci6n F. 

x1,x2, ••• ,XN concentraci6n de s6lidos en cada uno de los efectos. 

xz una concentraci6n final. 

HF Entalpia de F 

HVo Entalpia del vapor de agua empleado en el primer -

efecto. 

HVi 

HLi 

HCi 

HW 

Entalpia del vapor proveniente del efecto i. 

Entalpia de la soluci6n concentrada en e1 efecto i. 

Entalpia del condensado del efecto i. 

Entalpia del agua de enfriamiento. 

AVO,AVl, •• ,}t.VN Calor latente de vaporizaci6n 6 condensaci6n del va­

por correspondiente. 

Cpi 

QP(i) 

Calor específico de i. 

Calor perdido en el efecto i. 



OC(i) 

QG(i) 

qi 

TF 

Ti 

Ta 

TW 

lli 

EPEi 

Ai 

Ui 

Pi 

w 

Ys 

Calor cedido en el efecto i. 

Calor ganado en el efecto i. 

Calor transferido en el efecto i. 

Temperatura de F. 

Temperatura en el, efecto i. 

Temperatura de Vo. 

Temperatura del agua de enfriamiento. 

Caida de temperatura en el efecto i. 
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Elevaci6n en el punto de ebullici6n en el efecto i. 

Area de transferencia de calor del efecto i. 

Coeficiente de transferencia de calor del efecto i. 

Presi6n absoluta en el efecto i. 

Flujo de agua de enfriamiento. 

Calidad del vapor de agua Vo. 
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Vll.2. B~CES DE MATERIA PARA UN SISTEMA DE EVAPORACION 

CON ARREGLO DE FLUJOS EN PARALELO, 
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Balance de matad.a : Haciendo referencia a la figura 7 .l para un 

sistema a e.imple efecto tenemos que : 

F + Vo = Vl + Ll + Cl 

para un sistema a doble efecto: 

F + Vo = V2 + L2 + Cl + C2 

de igual manera para un sistema a triple efecto 

F + Vo = V3 + L3 + Cl + C2 + C3 

y para un sistema a múltiple efecto : 

7.l 

1.2 

7.3 

F + Vo .. VN + LN + el + C2 + C3 + ••• + C(N-1) + CN 7 .4 

Haciendo un análisis para un sistema a triple efecto para cada 

uno de los efectos, tenemos que para el primer efecto : 

F + Vo .. Vl + Ll + el 7.5.a 

considerando que 

Ll = F - Vl 7.5.b 

entonces : 

F + Vo .. Vl + F - Vl ) + el 

F + Vo = Vl + F - Vl + el 



por lo que 

Vo = Cl 

para el segundo efecto 

Vl + Ll "' V2 + L2 + C2 

considerando que : L2 = F - Vl - V2 

y sustituyendo las ecuaciones 7.5.b y 7.6.b en 7.6.a 

Vl + F - Vl • V2 + F - Vl - V2 + C2 

de donde 

Vl • C2 

y para el tercer efecto tenemos que 

V2 + L2 • V3 + L3 + C3 

considerando que : L3 • F - Vl - V2 - V3 

y sustituyendo 7.6.b y 7.7.b en 7.7.a : 

V2 + F - Vl - V2 "' V3 + F - Vl - V2 - V3 + C3 

entonces: 

V2 "' C3 
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7.5.c 

7.6.a 

7.6.b 

7.6.c 

7.7.a 

7. 7.b 

7.7.c 
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Generalizando para cualquier número de efectos 

V(i-1) • C(i) , i • 1,2,3, •••• ,N 7.8 

De lo anterior tenemos que a simple efecto, la ecuaci6n 7.1 vie-

ne a ser 

F • Vl + Ll 7.9 

y si realizamos un balance para s61idos en éste efecto tenemos: 

F XF = Xl Ll 7.10 

observindose que en la corriente de vapor Vl, la concentraci6n de -

s6lidos es cero. 

Si expres8ltlos la ecuaci6n 7.10 con respecto a la concentraci6n -

resultante de éste efecto : 

Xl•~·~ 7.11 
Ll F-Vl 

Haciendo referencia a la figura 7 .1, para un sistema a doble efec­

to, la expresi6n del balance de s6lidos para el primer efecto, tene-

moa que es la misma ecuación que para simple efecto, o sea : 

Xl =..L_E "'~ 7.12 
Ll F-Vl 

y para el segundo efecto : 

Xl Ll • X2 L2 7.13 
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si ahora sustituimos la ecuación 7 .• 12 en la ecuaci6n 7 .13 

F XF Ll "' X2 L2 -u 7.13.a 

por lo que 

X2 ""~ = F XF 7.14 
L2 F-Vl-V2 

Realizando un desarrollo similar al anterior pero para un siete-

ma a triple efecto, tenemos que para el tercer efecto : 

X3 =~ = F XF 7.15 
L3 F-Vl-V2-V3 

Observando las ecuaciones 7.12, 7.14 y 7.15 

Xl m~=FXF 7.12 
Ll F-Vl 

X2 • F XF ... F XF 7.14 
L2 F-Vl-V2 

X3 .. ~ .. F XF 7.15 
L3 F-Vl-V2-V3 

podemos generalizar para la determinación de la concentraci6n de só-

lidos en el efecto "N" : 

XN=~· FXF 7.16 
LN F-Vl-V2- •••• -V(N-l)-VN 

Para el cálculo de los flujos evaporados ó concentrados en tér-

minos de la concentración final XZ, tenemos que para un sistema de 



doble efecto 

F XF • L2 XZ 

rearreglando para L2 : 

L2 •.l'...l!E. 
xz 

pero sabemos que L2 "' F - Vl - V2, por lo que 

6 bien 

F - Vl - V2 • F XF -xz 

Vl + V2 "' F - F XF 
xz 
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7.17 

7.18 

7.19 

7.20 

La ecuacicSn 7.20 representa la cantidad de líquido evaporado, en 

este caso Vl + v2. 

SimilaJ:11lente para triple efecto : 

Vl + V2 + VJ • F - ~ 
xz 

7.2J. 

Generalizando este procedimiento para el total de líquido evapo-

rado, tenemos quo para "N" efectos : 

Vl + V2 + • , , • + VN m F - ~ 
xz 

7.22 
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VII.3. BAL11NCE DE ENERGIA. Para un sistema de evaporaci6n con arre­

glo de flujos en paralelo. 

Haciendo referencia a la figura 7.1. Cuando el sistema de evapora­

ci6n es a simple efecto, el balance de energía viene a ser : 

VoHVo + FHF • VlHVl + ClHCl + LlHLl + QP ( 1) 7.23 

teniendo en cuenta que Vo .. el y Ll • F - Vl 

VoHVo + FHF • VlHVl + VoHCl + (F-Vl)HLl + QP(l) 7.23.a 

Reordenando los términos de tal manera que el calor cedido sea -

únicamente el calor latente de condensaci6n, y el calor ganado sea 

el que adquiere la soluci6n y el agua evaporada, y el calor perdido 

sea el calor que se transfiere a los alrededores, tenemos que pri­

meramente : 

AVo • HVo - HCl 

entonces el balance de energía queda cano 

Vo Avo • VlHVl + (F-Vl)HLl - FHF + QP(l) 

6 considerando el balance en funci6n de que : 

Vl = F - Ll 

el balance de energía viene a ser 

Vo >..vo = (F-Ll)HVl + LlHLl + FHF + QP(l') 

7.24 

7.25 

7.25.a 

7.25.b 
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Refiriéndonos a la figura 7 .1 para un sistema de evaporación a -

doble efecto, tenemos que el balance de energía viene a ser : 

Para el primer efecto : 

VoHVo + FHF = VlHVl + VoHCl + (F-Vl)HLl + QP(l) 7.26 

para el segundo efecto : 

VlHVl + (F-Vl)HLl • V2HV2 + {F-Vl-V2)HL2 + C2HC2 + QP(2) 7.26.a 

Si ahora consideramos que : 

HVo - Bel • 'Avo 

y HVl - HC2 • iWl 7.26.b 

entonces la ecuación 7.26 queda cano 

Vo }..Vo = VlHVl + (F-Vl)HLl - FHF + QP(l) 7.26.c 

y la ecuación 7. 26. a como : 

Vl AVl • V2HV2 + (F-Vl-V2)HL2 - (F-Vl)HLl + QP(2) 7.26.d 

6 si consideramos que Vl = F - Ll y V2 • Ll - L2 , la eouaci6n ---

7 .26.c y 7.26.d quedan respectivamente de la siguiente manera: 

Vo AVO = {F-Ll) + LlHLl - FHF + QP(l) 7.26.e 

(F-Ll) A Vl = (Ll-L2)HV2 + L2HL2 - LlHLl + QP ( 2) 7.26.f 
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Análogamente el balance de energía para el tercer efecto en un -

sistema de evaporaci6n a triple efecto puede efectuarse sabiendo -

que : 

HV2 - HC3 "' ")t..V2 7.27 

tenemos que : 

V2 )\V2 = V3HV3 + (F-Vl-V2-V3)HL3 - (F-Vl-V2)HL2 + QP(3) 7.27.a 

6 

(Ll-L2) ')W2 .. (L2-L3)HV3 + L3HL3 - L2HL2 + QP(3) 7.27.b 

Realizando el balance para el efecto "N" y haciendo referencia a 

la figura 7.1 , y sabiendo que : 

HV(N-l) - HCN a }W(N-l) 7.28 

queda el balance como : 

V(N-l) AV(N-1) = VNHVN + (F-Vl-V2- ••• -VN)HLN 

-(F-Vl-V2- ••• -V(N-l))HL(N-l) + QP(N) 7.29 

6 como 

(L(N-2) - L(N-l))i'\V(N-1) = (L(N-1) - LN)HVN + LNHLN 

- L(N-l)HL(N-1) + QP(N) 7.30 
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De ~sta última expresi6n podemos distiquir los términos pertene­

cientes al calor cedido, el calor ganado y al calor perdido, de la 

siguiente manera : 

Calor cedido = QC(N) = V(N-1) }..V(N-1) 7.31 

Calor ganado : 

QG(N) • V111HVN + (F-Vl-V2- ••• -VN)HLN - (F-Vl-V2- •• -V(N-l))HL(N-l) 

7.32 

Calor perdido • QP(N) = QC(N) - QG(N) 7.33 
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VII .4. BALJl.NCES DE MATERIA PARA UN SISTEMA DE EVAPORACION 

CON ARREGLO DE FLUJOS EN CONTRACORRIENTE. 

En éste caso las corrientes de alimentaci6n y calentamiento lle-

van un sentido contrario. Por lo que haciendo referencia a la fiqu-

ra 7.2 para realizar el balance de materia, tenemos que para el 

si.stema de evaporaci6n a simple efecto : 

F "' Vl + Ll 7.34 

y realizando un balance para s61idos tenemos 

F XF • Ll Xl 7.35 

si expresamos la ecuaci6n 7.35, en funci6n de la composici6n final: 

Xl • ~ = L1!'f_ 7.36 
Ll F-Vl 

Haciendo referencia a la fiqura 7. 2 para un sistema de evaporaci6n 

a doble efecto, el balance de materia viene a ser : 

Para el primer efecto : 

F = Vl + Ll 7.37 

y para el doble efecto 

F = L2 + V2 7.38 



Haciendo un balance para s61idoe 

F XF "' L2 X2 

rearreglando 

X2=~=~ 

L2 F-V2 

sustituyendo 7.40 en 7.37 

rearreglando 

L2 ~"' Ll Xl 
L2 

XlmFXF• FXF 
-U- F-Vl-V2 
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7.39 

7.40 

7.41 

7.42 

Si se realiza un desarrollo análogo para el sistema de evapora-­

ci6n a triple efecto (fi911ra 7 .2), tenemos que 

X3•~=~ 7.43 
L3 F-V3 

para el segundo efecto : 

X2 •~a F XF 7.44 
L2 F-V2-V3 

y para el prilller efecto: 

Xl = ~ = _ _,F._XF=-- 7.45 
Ll F-Vl-V2-V3 

Generalizando esta expresi6n para la determinaci6n de la caneen-



154 

traci6n de sólidos para un efect.o "N", tenemos 

XNm FXF 7.46 
F-VN-V(N-l)- ••• -V3-V2-Vl 

si expresamos la ecuación 7.46, en función de los gastos evaporados 

y de la concentraci6n final xz : Para un triple efecto tendríamos : 

Vl + V2 + V3 == F - ~ 
xz 

7.47 

Generalizando ésta última expresi6n para "N" efectos, tenemos 

Vl + V2 + V3 + • , • + VN = F - f....E 
xz 

7.48 

Con ésta expresi6n es posible calcular los gastos 6 gasto total 

de solvente evaporado. 
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VII.5. BALANCE DE ENERGIA. Para un sistema de evaporaci6n con arre­

qlo de flujos en contracorriente. 

Refiriéndonos a la fiqura 7.2 para un sistema de evaporaci6n a 

simple efecto, tenemos que el balance de energía es : 

VoHVo + FHF = VlHVl + ClHCl + LlHLl + QP(l) 7.49 

considerando que : Vo "' el 

y Ll • F - Vl 

tendremos 

VoHVo + FHF • VlBVl + VoHCl + (F-Vl)HLl + QP(l) 7.50 

y sabiendo que : 

).Yo - HVo - BCl 7.51 

la ecuaci6n 7.49 viene a ser 

Vo ~Vo • VlHVl + (F-Vl)BLl - FHF + QP(l) 7.52 

cS bien si consideramos el balance de energ!a en funci6n de que 

Vl .. F - Ll 7.53 
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entonces el balance de energía para este caso es 

Vo J...Vo = (F-Ll)HVl + LlHLl + FHF + QP (1) 7.54 

Refiriéndonos a la figura 7.2 para un sistema de evaporaci6n a 

doble efecto, tenemos que el balance de energía es : 

Para el primer efecto : 

VoHVo + L2HL2 = VlHVl + LlHLl + ClHCl + QP(l) 7.55 

ó 

VoHVo + (F-V2)HL2 = VlHVl + (F~Vl-V2)HLl + VoHCl + QP(l) 7.56 

Para el segundo efecto, tenemos 

FHF + VlHVl = V2HV2 + L2HL2 + C2HC2 + QP(2) 7.57 

6 bien 

FHF + VlHVl = V2HV2 + (F-V2)HL2 + VlHC2 + QP(2) 7.58 

por otro lado si consideramos que 

HVo - HCl • /..Vo 

y 

HVl - HC2 = "}...Vl 
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entonces la ecuación 7.56 queda como 

Vo }l.Vo = VlHVl + (F-Vl-V2)HL1 - (F-V2)HL2 + QP(l) 7 .59 

y la ecuaci6n 7. 58 como : 

Vl ,\.Vl = V2HV2 + (F-V2)HL2 - FHF + QP(2) 7.60 

Análogamente para un sistema a triple efectol&:~l balance de ener-­

g!a es : 

Para el primer efecto : 

VoHVo + (F-Vl-V2-V3)HL2 = VlHVl + (F-Vl-V2-V3)HL1 

+ VoHCl + QP(l) 7.61 

para el segundo efecto : 

VlHVl + (F-V3)HL3 = V2HV2 + (F-V2-V3)HL2 + VlHC2 + QP(2) 7.62 

y para el tercer efecto : 

V2HV2 + FHF = V3HV3 + (F-V3)HL3 + V2HC3 + QP(3) 7.63 

por otro lado sabiendo que 

HV2 - HC3"= AV2 7.64 

y reordenando términos en función de los calores latentes tenemos 

que para el primer efecto : 

VoA,Vo = VlHVl + (F-Vl-V2-V3)HL1 - (F-V2-V3)HL2 + QP(l) 7.65 
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para el segundo efecto : 

Vl ~Vl = V2HV2 + (F-V2-V3)HL2 - (F-V3)HL3 + QP(2) 7.66 

y para el tercer efecto : 

V2 'A..V2 = V3HV3 + (F-V3)HL3 - FHF + QP(3) 7.67 

De acuerdo aloa balances de energía anteriores podemos obtener -

una expresi6n generalizada de cada uno de los efectos que forman un 

sistema de evaporaci6n. En este caso tendremos un sistema de ecua-­

cienes de tal manera que la primera expresión corresponde al último 

efecto ( "N"), la siguiente al penúltimo (N-l) y así sucesivamente -

hasta llegar al primer efecto del sistema de evaporaci6n con arre-­

glo de flujos en contracorriente, quedando las expresiones de la -­

siguiente forma 

Efecto "N" : 

V(N-1) ¡\.V(N-l) = VNHVN + (F-VN)HLN - FHF + QP(N) 7.68 

Efecto (N-l) : 

V(N-2) A.V(N~2) = V(N-l)HV(N-l) + (F-V(N-l)-VN)HL(N-1) 

- (F-VN)HLN + QP(N-1) 7.69 



Efecto (N-2) 

V(N-3) A.V(N-3) = V(N-2)HV(N-2) + (F-V(N-2)-V(N-l)-VN)HL(N-2) 

- (F~V(N-1)-VN)HL(N-l) + QP(N-2) 7.70 

Efecto (N-3} : 

V(N-4) AV(N-4) = V(N-3)HV(N-3) + (F-V(N-3)-V(N-2)-V(N-l) 

-VN)HL(N-3) - (F-V(N-2)-V(N-l)-VN)HL(N-2) 

+ QP (N-3) 7.71 

159 

y as! sucesivamente hasta llegar al primer efecto. En la siguiente 

secci6n se hace una síntesis de los balances de energía tanto para 

el caso de un sistema de evaporaci6n con arreglo de flujos en para­

lelo como para el de arreglo en contracorriente, enmarcándose su -

utilidad en el diseno de un sistema de evaporaci6n. 
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VII.6. ECUACIONES DE DISE~O TERMODINltM.ICO. 

VII.6.l. Sistema en Paralelo. 

A partir del desarrollo efectuado anteriormente, el balance de -

energía para "N" efectos del sistema, está representado por las si­

guientes expresiones : 

Efecto 

l 

2 

3 

"N" 

Balance de Energía 

Vo J..Vo = VlHVl+(F-Vl)HLl-FHF+QP(l) 

Vl 1\Vl = V2HV2+ (F-Vl-V2) HL2-(F-Vl) HLl+QP ( 2) 

V2/\V2 = V3HV3+(F-Vl-V2-V3)HL3-(F-Vl-V2)HL2+QP(3) 

V(N-l) ,.\V(N-1) = VNHVN+(F-Vl-V2- ••••• -VN)HLN 

-(F-Vl-V2- ••• -V(N-l)HL(N-l)+QP(N) 

Este sistema de ecuaciones lineales se emplea para determinar el 

Area de Transferencia de Calor (disef'lo de equipo), por lo que se re­

quiere que el calor cedido sea únicamente igual al calor ganado. 

Ordenando las expresiones de tal manera que en determinado mo-­

mento podamos aplicar algún método de soluci6n para este sistema de 

ecuaciones, tenemos que la forma indicada es la siguiente : 



SISTF.MA DE ECUACIONES PARA ARREGLO DE FLUJOS EN PARALELO. 

Efecto 

1 Vol\Vo+Vl (HLl-HVl) =F(HLl-HF) 

2 Vl((HL2-HL1)+]\Vl)+V2(HL2-HV2) =F(HL2-HL1) 

3 Vl(HL3-HL2) +V2((HL3-HL2)+1'U2)+V3(HL3-HV3) =F (HL3-HL2) 

4 Vl(HL4-HL3) +v2 (HL4-HL3) +V3((HL4-HL3)+~V3)+V4(HL4-HV4) =F (HL4-HL3) 

Estas expresiones nos conducen a una ecuaci6n general para múltiple efecto 

V(N-(N~l)) (HLN-HL(N-1)) + V(N-(N-2)) (HLN-HL(N-1)) + •••• + V(N-2) (HLN-HL(N-1)) 

+ V(N-1) ( (HLN-HL(N-1)+ )\.V(N-1)) + VN(HLN-HVN) = F (HLN-HL(N-1)) 7.72 

Esta expresi6n es válida de acuerdo a las siguientes reglas : Cuando se trata del primer --

efecto, N=l, V(N-1) = Vo y HLo = HF • 

La Última ecuaci6n que formará parte del sistema de ecuaciones lineal será la del balance -

de materia global para los sólidos : 

FXF=LNXZ 7.73 

de ésta manera nuestro sistema se compondrá de N+l ecuaciones con N+l incógnitas, las cuales 

son Vo, Vl, V2, •••• , VN. 



VII • 6. 2 • SISTEMA EN COO'l'RACORRIENTE • 

De la misma manera que ei1 el caso anterior, las siguientes ecuaciones representan un siste­

ma de evaporaci6n de 4 efectos, se han ordenado las expresiones con el fin de poder aplicar -­

ccSmodarnente un método de soluci6n 

Efecto 

de 

1 Vo A.Vo + Vl(HLl-HVl) + V2(HL1-HL2) + V3(HLl-HL2) + V4(HL1-HL2) "'F (HL1-HL2) 

2 Vl "-Vl + V2(HL2-HV2) + V3(HL2-HL3) + V4(BL2-HL3) =F (HL2-HL3) 

3 V27W2 + V3(HL3-HV3) + V4 (HL3-HL4) "'F (HL3-HL4) 

4 V3'1\V3 + V4(BL4-HV4) ""F (HL4- HF) 

Generalizando una expresi6n para cada efecto de un sistema, tenemos que si m es el número -

efectos en cuesti6n : 

V(m-1) 7'.V(m-1) + '1m(HI.an-HVm) + V{m+l) {HLrn-HL(m+l)) + V(m+2) (HLm+HL{m+l)) 

+ •••• + VN{HLrn-HL(m+l)) = F(HLm-HL(m+l)) 7.74 

Esta expresi6n se generaliza de acuerdo a lo siguiente : Si el balance se efectúa para un -

sistema a siJnple efecto, m•l, por lo que el tmino V(m-1) • Vo y el término i\V(m-1) .. AVo. El 

valor máximo de !!!. es "N". Cuando m=N, indica que es el último efecto y H(N+l)a HF • 

Con el balance de materia global para s6lidos (ec. 7. 73), nuestro sistema contiene N+l ecuA 

ciones con N+l inc6gnitas (Vl,v2, •••• ,VN y Vol. 
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VII.7. CASOS DE ESTUDIO. 

En esta parte se realiza un análisis de los sistemas de evapora-

ci6n a simple, doble y triple efecto, considerando también el arre-

glo de flujos que puede ser en paralelo 6 en contracorriente, pun--

tualizando que estos casos de estudio son espec!f icos de la gran 

variedad de problemas existentes en la industria, la finalidad es -

una visualizaci6n de como se resuelven analíticamentei y poder exten­

der la metodología para la utilizaci6n de una computadora en aque-­

llos casos que as! lo requieran, dada su complejidad. Es necesario 

reconocer que cada caso real es distinto y no puede resolverse de -

la misma manera. 
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VII. 7 .1. un evaporador es alimentado con 10, 000 I<g/hora de una so-

lución que contiene l % de sólidos en peso, a una temperatura de --

37.Bºc. Se quiere concentrar la solución hasta que contenga el 1.5% 

de sol.idos en peso, efectuando la operación de forma que la presión 

en el espacio de vapor del evaporador sea de l atm. y el vapor de -

~ --¡ 2 ) agua de calentamiento empleado esta a 0,35 Kg cm (lOBºC • 

lCuál es el peso de vapor producido y cuál es el peso total de va-

por de agua necesario para el calentamiento ? SÍ el coeficiente glo-

bal de transmisión de calor ( U ) del evaporador es de 1220 Kcal/Hr 

m2 ºc ¿ cuál es la superficie necesaria ? 

___ v 

F, XF 

Vo 
L,X 

c 

Figura 7.3. Evaporación a simple efecto. 
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SOLUCION : con el objeto de s:i.lllplificar la soluci6n del problema 

se supondrá que la soluci6n es tan diluida que su punto de ebulli--

ci6n y sus calores específicos y latentes son los mismos que los --

del agua, con lo que en estas condiciones las propiedades térmicas 

de la soluci6n (al:i.lllentaci6n y concentrado) y las del vapor, pueden 

obtenerse por medio de tablas de vapor de agua. 

BASE : l Hora de operaci6n. 

Se cuenta con los siguientes datos 

F = 10,000 Hq XF ~ 0.01 

X = 0.015 

de tablas de vapor HF= 37.8 Kcal/Kg • 

Cálculo de s6lidos contenidos en la alimentación 

FXF=LX 7.75 

F XF = 10,000 X 0.01 = 100 Kq 

Cálculo del agua contenida en la al:i.lllentaci6n : es igual al peso 

total menos el peso de s6lidos por lo que el peso de agua es de --

9,900 Kg. 

De la ecuaci6n 7.75 tenemos que 

L = [_1!f.. = 100 Kg = 6670 Kg 
X 0.015 

sabiendo que no hay elevaci6n en el punto de ebullici6n y el sistema 
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opera a 1 atrn de presi6n : TL = lOOºC = 212 ºF y de tablas de vapor 

HL = 100 Kcal/kg. De un balance global tenemos que : 

F = V + L 7.76 

de donde 

V = F - L. = 10,000 - 6670 = 3330 Kg 

s! TV = lOOºc de tablas de vapor : HV = 639 Kcal/Kg • 

por otro lado si sabemos que TVo = 108°C = 226.4ºF = TC se tiene 

de tablas de vapor que HVo = 643 Kcal/Kg y HC = 108 Kcal/kg • 

De un balance Total de energ!a en el evaporador tenemos 

FHF + VoHVo = VHV + LHL + CHC 7.77 

Para el cálculo del vapor de agua de calentamiento (Vo), se sus­

tituyen todos los datos conocidos, ya calculados anteriormente, en 

la ecuaci6n 7.77 : 

10,000 X 37.B + 643Vo 3330 X 639 + 6670 X 100 

de donde 

Vo = 4,517.5 Kg/hr. 
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Para el cálculo de la cantidad de calor transmitida a través de 

la superficie de calefacci6n, tenemos la siguiente ecuaci6n : 

q = Vo (HVo - HC ) 7.78 

por lo que : 

q = 4517 Kg (643 - 108)Kcal/Kg = 2,416,800 Kcal 

En el cálculo de la superficie de calefacci6n tenemos que susti-

tuir valores en la ecuación : 

q = A U .lT , donde .lT = (TVo - TL) 7.79 

por lo que resolviendo para A : 

A= 2,416,800 Kcal/Hr = 247.62 m2 
1,220 Kcal/m2 hrºC (108 - 100) ºe 

En éste problema se consideró lo siguiente 

a) .- El condensado sale a la temperatura de saturación del vapor • 

. b) .- Las propiedades térmicas son las mismas que las del agua y pue­

den utilizarse las tablas de vapor del agua (soluci6n muy dilu!da). 

c) .- La caída de temperatura se tom6 como la diferencia entre la 

temperatura de saturaci6n del vapor y el punto de ebullición del 

líquido. No se tom6 en cuenta un posible sobrecalentamiento del va­

por 6 un posible enfriamiento del condensado •. 
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VII.7.2. Considérese el evaporador de la figura 7.3 , se alimen­

tan 10,000 Kg/hr, de una soluci6n de hidr6xido de sodio al 20 % y 

37.BºC, para ser concentrada al 50 %. El evaporador se calienta con 

vapor de agua saturado a 0.35 Kg/cm , y en el espacio de vapor se 

trabaja con un vacío de 660 mm (referido a 761 mm en el bar6metro). 

El arrastre es despreciable. El condensado puede suponerse que sale 

de la caja de vapor a la temperatura de vapor de agua y que las pér­

didas por radiaci6n son despreciables.lcuál es el consumo de vapor 

de calentamiento? Si el coeficiente global de transmisi6n de calor 

es de 1950 Kcal/hr m ºe, ¿ cuál es la superficie de calentamiento 

necesaria ? 

El evaporador va provisto de un condensador barométrico de con-­

tacto en contracorriente, se alimenta con agua a 15.GºC y a la sa-­

lida el agua tiene una temperatura.de 49ºC.lQué cantidad de agua 

fría es necesaria ? 

SOLUCI~N : Las cantidades conocidas son las siguientes :Base 1 hr 

F = 10,000 Kg XF = 0.20 X = O.SO Ys = l. 

TF = 37.SºC = lOO°F 

De las tablas de vapor se determina que para 

TVo = TC = lOBºC = 226.4°F 

HVo = 643 Kcal/Kg HC = 108 Kcal/Kg 
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De tablas de vapor para el agua, se determina el punto de ebulli­

ci6n del agua 

Presi6n = 101 nun Hg = 0.1328 Kg/cm2. 

Punto de eb. Agua = 52°C = 125.G"F • 

Entalpia del vapor de agua saturado a 52°C = 620.5 Kcal/Kg • 

Del diagrama de Duhring, figura XI .1 (ver Apéndice), el punto de 

ebullici6n de la soluci6n concentrada = 92.4°C = l9B.32"F • 

Del diagrama Entalpia-Concentraci6n (fig. XI.2), para el sistema -

sosa-agua, se lee 

HF = 31.4 Kcal/kg • 

HL = 123.4 Kcal/Kg • 

El siguiente paso será calcular la cantidad de líquido concentra­

do y el contenido de sosa cáustica. 

De un balance Total para s6lidos tenemos 

FXF=LX+O 

(10,000) (0.20) = (0,5 L) 

de donde 
L = 4,000 Kg 

De un balance global tenemos : 

F = V + L , De donde despejando V 

V=F-L V 10,000 - 4,000 = 6,000 Kg 
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Realizando un balance de energía 

FHF + Vo(HVo - HC) = VHV + LHL 7.80 

Para el cálculo de la entalpia HV, se debe tomar en cuenta que -

el vapor está en equilibrio con la soluci6n hirviente a una presi6n 

de 101 mm Hg aba. y por lo tanto, está sobrecalentado en comparaci6n 

con el vapor que se encuentra en equilibrio con el agua pura a la -

misma presi6n. Pudiéndose calcular de la siguiente forma : 

Cp = O .46 Kcal / (Kg ºe), de tablas : 

HV = 620 + 0.46(92.4 - 52) = 639 Kcal/Kg • 

sustituyendo valores en la ecuaci6n 7.80 se tiene 

10,000 X 31.4 = Vo(643 - 108) = 6000 X 639 + 4000 X 123.4 

de donde 

Vo a 7446 Kg 

Cálculo de la superficie de calentamiento. Se calcula por medio 

de la siguiente ecuaci6n : 

q=UA.lT 

y rearreglando para A, tenemos 

A = __g__ = Vo(HVo - HC) 
U .AT U .lT 



y sustituyendo valores : 

A = 7746 Kg/hr t643 - 108) Kcal/Kg 
1950 Kcal/m2 hrºC x (108 - 92)•c 

por lo que 

A • 125 m2 

Balance en el condensador : 

El balance se hará de acuerdo a la siguiente figura 

w - ? 

TW • 15.6 "C 
HW • 15.6 Kcal/Kg 

V• 6000 Kg 
TV• 92.4 ºe 
HV: 639 Kcal/Kg 

R • W +V 

TR• 49 ºC 
HR= 49 Kcal/Xg 

Figura 7.4. Condiciones en el condensador. 
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De un balance de entalpia en el condensador tenemos 

VHV+WHW= ( v+w) HR 

sustituyendo valores y resolviendo la ecuaci6n 

6000 X 639 + 15.6 X W = ( 6000 + W ) 49 

por lo que W = 105,990 Kg 

6 W = 1766.5 Kg/min. 

s! la densidad del agua a 15.6°C es de 1000 Kg/m3 el flujo volumé-

trico será : 

Q = 1766. 5 Kg/min = l. 766 m3 /min. 
1000 Kg/m3 

A continuaci6n se procede a llenar la hoja de datos para este eva-

porador, considerándose las propiedades de la solución a concentrar, 

observándose que una vez resuelto el balance de materia y energía -

se cuenta con los datos necesarios para llenar la hoja de datos y -

proceder al disel'io mecánico del mismo. 
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VII.7.2.1. HOJA DE DATOS DE UN EVAPORADOR. 

1.- Nombre de la compaftia 

2.- Direcci6n 

3.- Informaci6n proporcionada por 

Minor José Francisco. 

Enriquez Gallegos Juan y Ortega 

4.- Descripción de la .soluci6n a concentrar : Soluciones Diluidas y 

soluciones concentradas de Sosa cáustica y Agua. 

s.- Cantidad de solución concentrada por hora : 4,000 Kg 

6.- Horas diarias de operaci6n del equipo : Aproximadamente 8 horas. 

7.- Densidad y porcentaje de sólidos en una solución diluida 

Densidad: 1 g/cm3 aprox. % de sólidos : 1 % a 3 % • 

B.- Densidad y porcentaje de sólidos en la solución concentrada 

Densidad : Variable % de sólidos : 10 % al 50 % . 

9.- Temp.ratura de alimentación : 37.Sºc ó 9B.6ºF • 

10.- Temperatura de ebullición de solución diluida : 52ºC ó 125.6°F. 

Temperatura de ebullici6n de solución concentrada:92.4ºC=l98.3°F. 

11.- Máxima temperatura permisible para el producto durante la opera­

ción : lSOºC 6 302ºF • 

12.- Tiempo de exposición permisible : De 5 a 8 minutos. 

13.- Si se trata de un líquido de naturaleza compleja, proporcionar 

análisis y detalles referentes a su viscosidad, formación de es-

puma, acidez, corrosi6n e impurezas presentes : L~ soluci6n es 
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de naturaleza corrosiva y con tendencia a formación de incrusta-

ciones. 

14.- Especificar si se trata de un líquido flamable, venenoso, explo-

sivo ó peligroso en que forma : La solución puede ser en extra-

mo tóxica ó venenosa pero no flamable. 

15.- Si se han de separar sólidos establecer su naturaleza y canti­

dad : No ya que es.ta operación se efectuará únicamente cuando 

se requiera separar la sosa pura, por ejemplo en escamas, por 

medio de la cristalización. 

16.- Humedad y pureza para los sólidos Cuando así se requiera 98% 

puros y poco húmedos • 

17.- Materiales de construcción Acero inoxidable 6 Aleación Cobre-

NÍquel. 

18.- Presi6n de vapor vivo : 0.35 Kg/cm2 , cantidad 7, 446 Kg/hora, 

Sobrecalentamiento : No • 

19.- Presi6n del vapor que va al condensador : Vacío de 660 mm refe-

ridos a 761 mm de Hg , Cantidad : 6,000 Kg • 

20.- Agua de enfriamiento disponible GPM : 466.26 , Temperatura -

mínima : 15.6°C 6 60"F , Máxima : 49ºC 6 120ºF. 

21.- características de la corriente eléctrica, CA 6 CD CA 

Fases : 3 , Ciclaje : 60 ciclos , Voltaje : 127 ó 220 Volts. 

22.- Espacio disponible para la evaporación Largo : 4 metros , -­

Ancho : 2 m , Altura : 7 m , Area : 8 m2 



23.- Observaciones 

6 Forzada. 
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Este evaporador puede ser de circulaci6n Natural 

24.- Comentarios adicionales : En eetos datos no se especifican los 

referentes al gasto de la bomlla, HP del compresor si se maneja 

recompresi6n, datos de eyector, condensador, as! como de tram-­

pas de vapor y los demás accesorios o instrumentos necesarios, 

ya que el distribuidor, nos informará de los necesarios, as! -

como del costo total del evaporador (involucrando su instrumen­

taci6n necesaria) • 
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VII. 7. 3. Una soluci6n acuosa que contiene 2% de sólidos de NaOH di-' 

sueltos se va a concentrar hasta 25% de sólidos mediante una evapo­

ración a doble efecto y con alimentación a contracorriente, si los 

evaporadores son de circulación forzada y tienen un área de calenta­

miento de 2000 ft2 cada uno. Si el coeficiente en el primer efecto 

.es de 500 Btu/h ft 2 "F y en el segundo es de 700 Btu/h ft 2 ºF. Que -

velocidad de producción se obtendrá?. Se supondrá que la solución -

no muestra incremento e.~ el punto de ebullición; la alimentación en­

tra a lOO°F: el vapor de calentamiento es saturado y de 100 t-sia, y 

el condensador opera a 2 in Hg • 

Vo 
Ll, Xl 

l 

Cl 

Vl ----
2 

L2 

C2 

Figura 7.5. Evaporación a doble efecto y 

en contracorriente. 

V2 

F, XF 



Solución Base 1000 lb/hr de producto. 

De los datos proporcionados y con las tablas de vapor de agua 

obtenemos los siguientes datos : 
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Condensador : P = 2 in Hg x 0.492 psia/in Hg = 0.9824 psia, a ésta 

presi6n le corresponde una temperatura de 101.l"F • 

Se tiene vapor saturado a 100 psia y a ésta presi6n corresponde 

una temperatura de 327.B"F. 

Un balance Total de materia para sólidos nos da la siguiente in­

formaci6n : 

F(0.02) = 1000(0.25) , de donde , F = 12,500 lb 

y por otro lado 

V2 + Vl = 12,500 - 1000 = ll,500 lb 

Se tomará el calor espec!fico como el del agua y todas las pro­

piedades pueden leerse directamente en las tablas de vapor: se pue­

de entonces hacer los siguientes balances en cada efecto : 

Balance global de materia para el primer efecto 

L2 = Ll + Vl 

Balance de sólidos en el efecto l 

L2 X2 = 1000 X 0.25 

7.81 

7.B2 
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Balance global de materia para el efecto 2 

F = L2 + V2 7.83 

Balance de energía para el efecto l 

Vo AVo + L2HL2 = LlHLl + VlHVl 7.84 

Balance de energía para el efecto 2 

Vl(HVl - HC2) + FHF = V2HV2 + L2HL2 7.85 

Eauaci6n de Balance de velocidad de transferencia de energía en el 

primer efecto : 

Vo ~Vo • ql = Ul Al(327.8 - Tl) 7.86 

Ecuaci6n de Balance de velocidad de transferencia de energía en el 

segundo efecto : 

Vl AVl = Vl ( (HVl - (Tl - 32) Cp H20)) = q2 

y 

q2 = U2 A2 (Tl - 101.1) 7.87 

Se tienen 7 ecuaciones independientes que incluyen las siguientes 

variables : F, L2, Ll, Vo, Vl, V2, X2, A Vo, HLl, HL2, HF, HVl, HV2, 

Tl, Al, A2, Ul, u2. De éstas 18 variables F, L2, "Avo, HL2, HF, HV2 , 

Ul y U2 están ya fijadas por el enunciado del problema. Se necesitan 



otras tres ecuaciones, y son las siguientes 

Al= A2 

HVl = j {Tl) 

HLl = ~' (Tl) 

7.88 

7.89 

7.90 
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En éste caso las tablas de vapor proporcionan inmediatamente el 

valor de HVl y HLl, una vez que Tl ha sido fijada, sin embargo se 

necesita un método de prueba y error para poder resolverla. 

Una buena estimaci6n se obtiene si se supone que ql = q2 , por 

lo que : 

UlAl (-.lTl) = U2A2 (-n'2) 

6 

(-n'l) / (-n'2) = U2A2/U1Al = U2 /Ul = 700 / 500 = 1.4 

por otro lado 

(-MJ!l) + (-AT2) = (-AT) = 327.8 - 101.l = 226.7 ºF 

entonces : 

l.4(-AT2) + (-AT2) = 226.7"F 

de donde : 

-AT2 = 9S"F , y -n'l = 131. 7"F 

sabiendo que 

ATl =Te - Tl, entonces, Tl = (327.8-131.7) = 196.l"F 
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con TVl = 196 .l "F, de tablas de vapor: HVl = 1144 y A Vl = 980 -

Btu / lb. 

Combinando el Balance global de materia y las ecuaciones 7 .84 y 

7 .as, tenemos : 

Vl AVl + FHF = (ll500-Vl)HV2 + LlHLl + VlHVl - VoAVo 

puesto que ql = q2 : Vo A Vo = Vl A Vl , tenemos 

FHF = (ll500-Vl)HV2 + LlHLl + VlHVl - 2Vl A Vl 7.91 

Resolviendo la ecuaci6n 7. 91 para Vl : 

Vl(2 ,\Vl + HV2 - HVl) = 11SOOHV2 + LlHLl - FHF 7.92 

Como se conocen ya todas las temperaturas1 a través de tablas de 

vapor y sustituyendo valores : 

Vl(l96o+ll05.7-ll44) = 11500(1105.7) + 1000(196) 

- 12500(68) 

De ésta ecuaci6n y las de balance de materia obtenemos los si--

guientes datos : Vl • 6250 lb1 V2 = 5250 lb, L2 = 7250 lb y X2= 

0.0345 • 

A partir de la ecuaci6n 7 .84 obtenemos 

Vol\Vo = ql = 6,834,000 Btu 

La validez de la primera suposici6n puede ser ahora verificada no-
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tando que q2 .. Vl ). Vl • A partir de ésto Vl = 7000 lb, y 

Vl / Vl = 7000 I 6250 = 1.12 

O sea 1.12 veces la Vl obtenida a partir de las ecuaciones 7.84 y 

7 .as, utilizando la distribuci6n supuesta de temperatura. 

Como una suposici6n más, se escoge ql = l.12q2 • Entonces median­

te el método mostrado anteriormente se obtiene : -.lT2 = 89.2°F y -

-ATl = 137.S"F • De donde obtenemos que Tl = 190.3°F, HVl = 1142 y 

')t.Vl = 983. 3 Btu/lb • Resolviendo la ecuaci6n 7. 92 con este nuevo -

valor de Tl, obtenemos Vl = 5920 lb • A partir de las ecuaciones 

7.81 y 7.83 obtenemos V2 = 5,580 lb y L2 = 6920 lb • Utilizando la 

ecuaci6n 7 .84 para verificar los resultados se obtiene Vo). Vo = ql• 

6,439,000 Btur entonces a partir de la ecuación 7.87,Vl = 5950. La 

cuál es satisfactoria con la Vl obtenida anteriormente, por lo tan­

to se procede a calcular las áreas correspondientes : 

De las ecuaciones 7 .86 y 7 .87 tenemos : 

Al = ql/(Ul.lTl) = 6439000/(500xl37.5) a 93.65 ft 2 

SÍ ql = l.l2q2 entonces, q2 = ql/l.12 por lo que 

A2 = q2/(U2.lT2) = 5,853,636.3/(700x89.2) = 93.72 ft 2 

considerando un área promedio de 93 .6 ft 2 , se calcula la velocidad 

de producci6n de J.a siguiente manera : 

Velocidad de producci6n =2000(1000)/93.6 2,136.8 lb/hr. 



182 

El método es fundamentalmente el que conduce a una soluci6n de -

prueba y error para la temperatura intermedia. La prueba inicial se 

guía mediante la restricci6n física de que cada unidad en peso de -

vapor condensado evapora aproximadamente la misma cantidad de vapor. 

Los ajustes de la primera prueba emanan de la informaci6n ganada en 

esa prueba. Por ejemplo en el primer ensayo en donde ql = q2 la Vl 

se calcul6 a partir de los balances de materia y energía, siendo -

1/1.12 veces la Vl encontrada mediante q2 de la ecuaci6n 7.87. Por 

lo tanto q2 fué disminuida en un factor de 1.12 para la segunda 

prueba. 

Si el sistema tiene un incremento en el punto de ebullici6n con­

siderable, entonces se tendrá que incluir un método de ecuaci6n 

gráfica como la regla de Dubring. Si los datos termodinámicos hu-­

bieran sido expresados analíticamente en términos del calor espe-­

cífico y latente, el ejemplo se habría podido resolver analítica-­

mente. 

La existencia del incremento' en el punto de ebullici6n no habría 

canplicado la soluci6n mayormente. En las composiciones intermedias, 

el incremento del punto de ebullici6n es pequel'!o. La composici6n de 

la corriente intermedia podría estimarse a partir del principio de 

evaporaci6n igual, y a partir de ésto obtener el incremento en el -

punto de ebullici6n. Durante las aproximaciones sucesivas no se re­

quieren cambios en el incremento del punto de ebullici6n, como con-
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secuencia de los cambios de temperatura intermedia. 

La adici6n de un tercer o cuarto efecto trae como consecuencia -

balances adicionales de materia y energía, así como una ecuaci6n -­

más para cada caso relativa a la transferencia de calor. Los cálcu­

los son más engorrosos pero incluyen el mismo método de prueba y -­

error. 

En resumen, el método aplicado se puede exponer en los si<]Uientes 

pasos 

l.- A partir de una concentraci6n dada de producto y de la presi6n 

del condensador, se determina el incremento en el punto do ebulli--

ci6n y las entalpias en el último efecto 6 primer efecto según el a­

rreglo. 

2 .- A partir del balance global de materia, se determina la cantidad 

total de evaporaci6n y el aporte de ésta entre los pasos suponiendo 

una evaporaci6n i<]Ual en cada efecto. Si la carga esta muy fría, 6 

si está demasiado caliente, las proporciones pueden modificarse en 

forma adecuada. Las cantidades de vapor supuestas darán un estimado 

de la conoentraci6n en cada paso y consecuentemente el incremento en 

el punto de ebullici6n. Solamente se necesitar¡{ hacer una indagaci6n 

vaga para la presi6n en cada paso, puesto que el incremento del pun­

to de ebullici6n es prácticamente independiente de la presión. 

3.- Encontrar la -AT disponible para la transferencia térmica sustra­

yendo la smna de todos los incrementos del punto de ebullici6n al --
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AT total. La -AT disponible puede ser proporcionada entre los varios 

pasos suponiendo que ql = q2 así que {-1Tl)/U1Al = {-AT2)/U2A2 • 

{-AT3)/U3A3 = ••••• 

4.- Calcular la cantidad de evaporaci6n en cada paso lntldiante el ba­

lance de materia y energía. Si las cantidades difieren en forma sig­

nificativa de los valores supuestos en el paso 2, entonces los pasos 

2 y 4 deben repetirse con las cantidades de evaporaci6n que se aca­

ban de calcular. Generalmente,éste nuevo cálculo representa una li­

gera revisi6n del incremento en el punto de ebullici6n y de los va­

lores usados previamente para la entalpía. 

5.- Mediante las ecuaciones de transferencia de calor para cada pa­

so, calcular la superficie requerida para cada paso. 

6.- Si las superficies calculadas, no cumplen la condici6n{general­

mente Al=A2=A3= •••.•• ),se revisan las distribuciones de la diferen­

cia de temperatura en el paso 3. A menos que el incremento del punto 

de ebullici6n sea muy grande, la revisi6n no afectará los valores -

supuestos en el paso 2. 

7.- Continuar ajustando la diferencia de temperatura y recalcular -

las áreas de superficie hasta que su valor sea satisfactorio. 

El procedimiento para determinar las condiciones de operación -­

del evaporador, consiste en escribir los balances de materia y de -

energía para cada efecto y resolverlos junto con la ecuaci6n para -
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la transferencia de calor en cada paso. En el procedimiento mencio­

nado los pasos 1, 2 y 3 fijan solam~nte un punto razonable para la 

soluci6n. Realmente, cualquier condición supuesta puede considerar­

se cano una condición inicial para el cálculo. La ventaja del méto­

do es que acorta las pruebas necesarias dejando que el calculador -

empiece en un punto razonablemente cercano a la respuesta correcta. 
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VII.7.4. Un sistema de evaporaci6n a triple efecto se va a emplear 

para concentrar una soluci6n acuosa al 5 % de sosa cáustica hasta -

50 %. El arreglo de flujos es en paralelo y la alirnentaci6n entra a 

60"F. Los coeficientes globales de transferencia de calor son de --

2 800, 500 y 300 Btu/hr ft "F, que se espera encontrar para los tres 

efectos en el orden descrito. Se dispone de vapor a 125 psia y se -

cuenta con un eyector capaz de mantener una presión de 1 psia en el 

último efecto. Las áreas de ~alentamiento para cada caso son iguales 

y suficientemente grandes cano para producir 22000 lb/hr de concentra-

do. a).- Cuál será el área que se requiere para cada efecto y cuál -

será el consumo de vapor ? 

b) .- Realizar el problema a contracorriente. 

Vl V2 . V3 

1 2 3 
F,XF 

Vo 

L3, X3 
Ll, Xl L2, X2 

Cl C2 C3 

Figura 7.6. Evaporación a triple efecto en paralelo. 
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a).- Soluci6n : Base, l hora de operaci6n. 

De tablas de vapor con P = 125 psia, tenemos que Ta = 344 "F y -

con P3 = 1 psia, T3 = l02"F. 

Balance de materia para s6lidos 

F XF = L3 X3 = Li Xi , i = l, 2 y 3 

de donde : 

F = L3 X3 / XF = 22oooxo.s/o.os 

F = 220,000 lb 

balance de energía para el efecto 1 

FHF + VoHVo = VlHVl + LlHLl + ClHCl 

6 

FHF + Vo )\Vo ... VlHVl + LlHLl 

considerando que : Vl = F - Ll : 

FHF + Vo -,...vo = (F-Ll)HVl + LlHLl 

FHF + Vo ")..Vo = FHVl - LlHVl + LlHLl 

rearreglando : 

Ll(HVl-HLl) + Vo "-Vo .. F(HVl-HF) 

de igual manera, para el segundo efecto 

7.93 

7.94 



LlHLl + Vl }..Vl = V2HV2 + L2HL2 

y sabiendo que Vl=F-Ll y V2=Ll-L2 : 

LlHLl + (F-Ll) )<.Vl = (Ll-L2)HV2 + L2HL2 

LlHLl + F )l.Vl - Ll /Wl "' LlHV2 - L2HV2 + L2HL2 

por lo que : 

Ll(HLl- ~Vl-HV2) + L2(HV2-HL2) • -F '/l.Vl 

para el tercer efecto : 

L2HL2 + V2 '/l.V2 • L3HL3 + V3HV3 

pero V2=Ll-L2 y V3=L2-L3 

L2HL2 + (Ll-L2) )l.V2 a L3HL3 + (L2-L3)HV3 

L2HL2 + Ll AV2 - L2 ')..V2 "' !.3HL3 + L2HV3 - L3HV3 

de donde 

Ll 1'V2 + L2(HL2- ~V2-HV3) + L3(HV3-HL3) • O 
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7.95 

7.96 

De este planteamiento vemos que tenemos un sistema de n+l=4 ecua­

ciones lineales (n, corresponde en éste caso al número de efectos), 

así como n+l=4 incógnitas: Ll, L2, F y Vo, de las cuales F ya se de­

termin6, generalmente se tiene el valor de F y no el de L3, en cuyo 

caso las incógnitas serian Ll, L2, L3 y Vo. Los coeficientes de éste 
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sistema de ecuaciones son las entalpias, las cuales estan en fun-­

ci6n de la temperatura normal de ebullici6n en cada efecto, así co­

mo de la fracci6n en pe$O (Xi) y por consiguiente de la elevaci6n -

en el punto de ebullición (EPEi) debida a la concentraci6n paulati­

na de sólidos en el líquido. 

Por ésto para poder determinar los flujos de entrada y salida de 

cada efecto es necesario estimar su temperatura y concentraci6n.Los 

valores correctos de (Ti) y (Xi) serán aquellos que satisfagan la -

ecuaci6n que gobierna la transferencia de calor en cada efecto y 

tomando como criterio la igualdad (dentro de un margen de error 

aceptable) de áreas de transferencia de calor, as! tenemos que para 

éste arreglo de flujos en paralelo : 

donde 

gi = UiAilTi 

qi = ( L(i-2) - L(i-l))~V(i-l) 

Ui = Coeficiente global de transferencia de calor. 

Ai = Area de transferencia de calor • 

.&Ti = T( i-1) - (Ti+ EPEi) 

í.98 

reconoeiendo que en el primer efecto qi = Vo 'l\Vo , y ATl=Ts-(Tl+ 

EPEl). Rearreglando la ecuación 7.98 

Ai = qi /(Ui •Ti) 7.99 
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Para comenzar los cálculos es necesario estimar la temperatura y 

composici6n para cada efecto, .para este caso : 

AT =(Ta - TN) / N 

AT = (344 - l02)°F / 3 

AT = 81 °F 

por lo que la temperatura normal de ebullici6n en el priJMr afecto 

ea : 

'fl •.Te - MI 

1'l • ( 344 - 81) "F 

Tl ,.. 263"F 

y en los demás efectos 

entonces 

Ti = T(i-l) - J.T 

T2 = (263-81) °F 

T2 = l82"F 

T3 = l02"F (dato del problema) 

Las concentraciones son inicialmente distribuidas de manera si.mi-

lar, para este caso : 
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AX = (XF - XN) / N 

AX = (O.OS - o.s) / 3 

AX::: -0.15 

entonces 

Xl = XF - .lX 

Xl = o.os - (-0.15) 

Xl = 0.2 

y para los demás efectos 

Xi = X(i-l) - AX 

por lo que : 

X2 = Xl - AX 

X2 = 0,2 - ~-0.15) 

X2 = 0.35 

y X3 = O .5 (dato) 

Con los datos estimados de temperatura y concentraci6n, pueden -

obtenerse las elevaciones en el punto de ebullici6n y las entalpias 

para cada efecto, de la manera siguiente 

Para el primer efecto sabemos que Tl= 263°F, Xl= 0.2, de la grá-
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fica de Duhring (ver apéndice), podemos saber la temperatura de ebu­

llici6n de la soluci6n, as! tP.nemos que T leb ... 279 "F, de la gráfica 

de entalpia vs. concentraci6n para este sistema(ver apéndice), tene­

mos que HLl= 214 Btu/lb, HF= 26 Btu/lb, por otro lado, de tablas de 

vapor a 279°F, tenemos que HVl• 1173.3 Btu/lb, y )\Vo= 875.92 Btu/lb. 

Entonces la ecuaci6n 7.94 queda como : 

6 

Ll(ll73.3-214)+Vo(875.92)=220000(ll73.3-26) 

8 959.3Ll + 875.92Vo • 2.54 X 10 7.100 

En el segundo efecto: T2= 182"F, X2= 0.35 por lo que T2eb. •222"F 

y HL2= 182 Btu/lb, a 222"F, HV2= 1154 Btu/lb y a 279"F, 1'Vl•925.3 

Btu/lb, de la ecuaci6n 7.95 : 

Ll(214-925.3-ll54) + L2(ll54-182) • -220000(925.3) 

6 

-l865.3Ll + 972L2 = -2.0356 X 108 7.101 

y en el tercer efecto: T3= l02"F, X3= 0.5, T3eb.• l72"F, y HLJ • 

201 Btu/lb, )\V2= 963 .8 Btu/lb, HV3= 1135 Btu/lb, y con la ecuaci6n 

7.96 : 

963.BLl - l9l6L2 = -20548000 7.102 



Resolviendo el sistema de ecuaciones 7.100, 7.101 y 7.102 

Ll "' 156,458 lb 

L2 = 89,411 lb 

Vo = 118,629 lb 
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Ahora bien, el criterio para establecer si los valoree de tempe­

ratura y concentraci6n son correctos, ea necesario primeramente que 

las áreas de transferencia de calor de cada efecto, sean iguales, -

dentro de un cierto mar9en de error, que puede ser del orden de un 

5 %, estas áreas se calculan mediante la ecuaci6n 7 .99, pero antes 

tenemos que 1 

y 

ql • Vo11..Vo • 118629(875.92) 

ql • 1,039 X 108 Btu/hr 

q2 • Vl ,\ Vl • (F-Ll) i\ Vl • ( 220000-156458) 925. 3 

q2 • 58795413 Btu/hr 

q3 111 V2 '1\v2 • (Ll-L2) >.. V2 .. (156458-89411) 963 .a 

q3 = 64619899 Btu/hr 

A'J!l = Ts-Tleb.= (344-279) "F • 65"F 

AT2 " Tleb.-T2eb,a (279-222) "F • 57"F 

AT3 = T2eb.-T3eb.= (222-172) "F ,. 50"F 



por lo que : 

Al = 1.039 X 108 /(800 X 65) a 1998 ft2 

A2 = 58795413 /(500 X 57) = 2063 ft 2 

A3 • 64619899 /(300 X 50) • 4308 ft2 
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Como se puede ver la diferencia entre las áreas es muy grande, -

las temperaturas son ajustadas de la siguiente manera : 

N 

Aprom. • ( 'í Ai) / N 7.103 
I•' 

por consiguiente : 

Aprom. • (1998 + 2063 + 4308)/3 = 2790 ft2 

y 

.lTi .. = lli Ai / Aprom. 

entonces 

.lTl ... 65 X 1998/2790 = 47"F 

.lT2"= 57 X 2063/2790 = 42"F 

l\T3"= 50 X 4308/2790 ,. 77"F 

un mejor ajuste lo podemos hacer usando 

.&Ti" = A.Ti"( (Ts - TN - ~ EPEi) / ~ A.Ti") 7.105 
\•I \.\ 



y sabiendo que : 

entonces 

EPEl = ( 279 - 263) "F = 16 "F 

EPE2 = ( 222 - 182) "F = 40 "F 

EPE3 = (172 -102)"F = 70"F 

t EPEi = 126"F , y Í. .lTi .... 166 "F 
¡ ... '"' 

por lo que 

.ATl" = 32 "F 

AT2" • 29°F 

AT3" = 53°F 

y la nueva temperatura en el primer efecto será 

Tl = Ts - .lTl" - EPEl 

Tl = ( 344-32-16) "F • 296 °F 

para los demás efectos : 

Ti= T(i-1) - .lTi" - EPEi 

entonces 

T2 = (296-29-40) "F = 227°F 

T3= l02°F (dato) 
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7.106 

7.107 



las nuevas concentraciones se obtienen mediante la ecuaci6n 7 .93 

y 

Xl = F XF I Ll = 220000(0.05)/156458 = 0.07 

X2 = 220000(0.05)/89411 = 0.12 

X3 m 0,5 (dato) 
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Con éstos últimos valores de temperatura y concentraci6n se pro­

cede a determinar las entalpias 6 coeficientes del sistema de ecua­

ciones (7.94,7.95 y 7.96), se resuelve el sistema, se calculan las 

áreas, se comparan, y si están dentro del margen de error elegido,­

el problema ·se ha resuelto, de lo contrario se volverá a iterar --­

hasta que se alcance el resultado. 

En la siguiente tabla (7.1), se presentan los resultados de las 

iteraciones realizadas, la última iteraci6n representa la solución 

al problema planteado, conteniendo un margen de error por debajo de 

un 5 % en pranedio, este error puede variar de acuerdo .al grado de 

precisión que se requiera. El área que se recanienda para éste caso 

es la promedio, es decir, 2692 ft2 , y el consumo de vapor es de --

122,004 lb, teniendo como base una hora de operación. 



Tabla 7.1. Resultados de las iteraciones para el caso de estudio VII.7.4. 

a).- Arreglo de flujos en paralelo. 

ITERACION Tl T2 T3 Xl X2 Ll L2 Vo Al A2 A3 ERROR,% 

1 279 222 172 0.20 0.35 156458 89411 118629 1998 2063 4308 >5 

2 299 234 172 0.07 0.12 158614 90145 121386 2953 1720 3519 )5 

3 297 255 172 0.07 0.12 157582 90001 122106 2844 2711 2557 ')5 

4 297 254 172 0.01 0.12 157678 90117 122004 2842 2644 2589 (.5 

Donde : T(i) está en °F 

L(i) está en lb 

A(i) está en ft2 
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b) .- Soluci6n al problema con arreglo de flujos a contracorriente 

Vl V2 V3 

Base : l hora de operaci6n. 

Balance de materia para sólidos 

F XF = L3 X3 • Li Xi 7.108 

de donde 

F = 22000 X 0.5 / 0.05 = 220000 lb 

De tablas de vapor, con P = 125 psia sabemos que Ts = 344"F y -

~Vo = 875.92 Btu/lb, con Pl = 1 psia, Tl = 102"F. 
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Balance de energía para el efecto l 

FHF + V2 ')..V2 = LlHLl + VlHVl 

considerando que Vl=F-Ll , y V2=Ll-L2 

FHF + (Ll-L2) ~V2 = LlHLl + (F-Ll)HVl 

FHF + Ll A V2 - L2 ~ V2 = LlHLl + FHVl - LlHVl 

rearreqlando : 

Ll ( A V2-HLl+HVl) - L2 .>. V2 = F (HVl-HF) 7.109 

para el segundo efecto : 

LlHLl + V3 AV3 = V2HV2 + L2HL2 

y sabiendo que V2=Ll-L2 , y V3 =L2-L3 

LlHLl + (L2-L3) )\V3 = (Ll-L2)HV2 + L2HL2 

LlHLl + L2 AV3 - L3 ')\V3 a LlHV2 - L2HV2 + L2HL2 

rearreqlando : 

Ll(HLl-HV2) + L2( ~V3+HV2-HL2) = L3 'A.V3 7.110 

para el tercer efecto : 

L2HL2 + Vo )\Vo .. V3HV3 + L3HL3 

de iqual manera : 

L2HL2 + Vo '/\Vo = (L2-L3)HV3 + L3HL3 
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L2HL2 + Vo )\Vo = L2HV3 - L3HV3 + L3HL3 

rearreglando : 

L2(HL2-HV3} + Vo >.vo = L3(HL3-HV3} 7.111 

por otro lado sabemos que : 

qi = Ui Ai ATi 7.112 

donde para este caso, en el Último efecto "N" 

~ = Vo 'l\vo 7.113 

y 

ATN = Ts - (TN+EPEN} 7.114 

y para los demás efectos : 

qi = (Li - L(i+l) ) AV(i+l) 7.115 

y 

.ATi = T(i+l) - (Ti+EPEi} 7.116 

Siguiendo el mismo método de soluci6n que con flujos en paralelo, 

tenemos que en éste caso : 

AT = (Ta - Tl)/N = (344-102) °F/3 "" 81 °F 



y la temperatura en el efecto "N" es 

TN = Ts - .lT 

T3 = ( 344-Bl) °F = 263 "F 

teniéndose para los demás efectos 

entonces 

Ti = T(i+l) - AT 

T2 = (263-81) °F = 182"F 

Tl = 102°F (dato) 

de igual manera : 

IX = (XN - XF)/N 

IX • (0.5-0.05)/3 = 0.15 

entonces 

Xi = X(i-1) + .lX 

considerándose que XO=XF : 

Xl = O.OS + 0.15 • 0.2 

X2 = 0.2 + 0.15 = 0.35 

X3 = 0.5 (dato) 

201 
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Entonces tenemos que para el tercer efecto: T3• 263ºF, X3= 0.5 , 

por lo que podemos determinar por medio de la gráfica de During -­

(ver apéndice), T3eb.= 333"F, de la gráfica de entalpia va. concen­

traci6n (ver apéndice), tenemos que HL3= 325 Btu/lb,HV3= llBB.6 

Btu/lb, y de tablas de vapor 'AVo= 875 .92 Btu/lb • 

De igual manera vemos que para el segundo efecto: T2 • lB2"F ,­

X2= 0.35, T2eb.= 22l"F, HL2= lBO Btu/lb, HV2= 1153.7 Btu/lb , 

)\V3= 884.8 Btu/lb. 

En el primer efecto : Tl= l02°F, Xl= 0.2, Tleb.= llB"F, HLl = 

172 Btu/lb, BP'= 26 Btu/lb, HVl= 1112.3 Btu/lb, )\.V2= 1026.4 Btu/lb. 

As! tenemos que la ecuaci6n 7.109 1 

Ll(l026.4-172+lll2.3) - L2(1026.4) = 220000(1112.3-26) 

l966.7Ll - 1026.4L2 m 2.3898 X 108 

de la ecuaci6n 7.110 

Ll(l72-ll53.7) + L2(884.B+ll53.7-180) = 22000(884.B) 

-98l.7Ll + 1859.SL2 = 19465600' 

y de la ecuaci6n 7.111 : 

L2(1BO-ll8B.6) + B75.92Vo = 22000(325-1188.6) 

-l008.6L2 + 875.92Vo = -18999200 

7.117 

7.118 

7.119 



Resolviendo el sistema de ecuaciones 7.117, 7.118 y 7.119 

Ll = 175,496 lb 

L2 • 103,487 lb 

Vo "' 97,472 lb 

por lo que : 

y 

q3 • Vo ')..Vo • 97472(875.92) 

q3 m 85377674 Btu/hr 

q2 a (L2-L3) )\.V3 a (103487-22000)884.8 

q2 m 72099698 Btu/hr 

ql = (Ll-L2) AV2 • (l 75496-103487) 1026.4 

ql = 73910038 Btu/lr 

ATi = T(i+l) - Tieb. , i • l,2,3, ••• ,(N-l) 

en éste caso : 

entonces 

ATN = Ta - TNeb. 

AT3 a ( 344-333) "F 

AT3=ll°F 

7.120 

203 
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Al = 73910038/(800 X 64) = 1444 ft 2 

A2 = 72099698/(500 X 42) = 3433 ft 2 

A3 = 85377674/(300 X ll) = 25,872 ft 2 

La diferencia entre las áreas es grande por lo que es necesario 

ajustar las temperaturas de la siguiente manera : 

Aprom. = 10250 ft 2 

entonces 

ATi"'= .&Ti Ai / Apran. 

por lo tanto : 

ATl "'= 64 X 1444/10250 • 9°F 

AT2 "'.,. 42 x· 3433/10250 "' 14 "F 

AT3 'a 11 X 25872/10250 = 2B"F 

y 

ATi" = ATi"'((Ts - Tl - ~ EPEi) / t. .&Ti"') (:¡ •• , 

siendo : 

-· .l 

± EPEi =·125"F 
iu 

t. ATi "'= 51 "F 

''"' 



y 

por lo que 

ATl" = 2l"F 

AT2" = 32"F 

AT3" = 64"F 

y sabiendo que : 

entonces 

Ti = T(i-1) + AT"(i-1) + EPE(i-1) 

Tl = l02"F (dato) 

T2 • (l02+21+16)"F = l39"F 

T3 = (139+32+39) °F = 210"F 

en cuanto a las concentraciones : 

Xl = 220000 X O.OS/ 175496 

Xl = 0.06 

X2 = 220000 X O.OS / 103487 

X2 = 0,1 

X3 = 0.5 (dato) 

205 

7.121 
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Nuevamente con estos valores de temperatura y concentraci6n se -

pueden determinar los coeficientes 6 entalpias del sistema de ecua­

ciones, se resuelve el sistema, calculándose las áreas y comparcfu-­

dolas entre s!, y si estcfu dentro del margen de error elegido, el -

problema se ha resuelto, de lo contrario, es necesario ajustar nue­

vamente las temperaturas. La tabla 7.2 representa los resultados de 

las iteraciones, la última iteraci6n contiene el resultado del pro­

blema. El área recomendable es la promedio, es dec.ir, 3182 ft2 , y 

el consumo de vapor vivo es de 96,170 lb, teniendo como base una -

hora de operaci6n. 



Tabla 7.2 • Resultados de las iteraciones para el caso de estudio VII.7.4. 

b) .- Arreqlo de flujos a contracorriente. 

ITERACION Tl T2 T3 Xl X2 Ll L2 Vo Al A2 A3 ERROR,% 

l 118 221 333 0.2 0.35 175496 103487 97472 1444 3433 25872 >5 

2 104 144 280 0.06 0.10 165014 99551 99708 2364 2173 4549 )5 

3 105 136 251 0.07 0.11 163522 97208 96170 3369 3157 3019 (5 

Donde 1 T(i) está en "F 

L( i) eatá en lb 

A(i) está en ft2 
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VII.8. ANALISIS DE VARIABLES. 

con este análisis de variables que a continuación se presenta, -

pretendemos dar una idea general de como se puede realizar, dado que 

el número de casos posible puede llegar a ser muy grande y complejo 

conforme el número de efectos aumenta y se varíe el tipo de arreglo 

de flujos, aquí lo hacemos para el caso específico de un sistema de 

evaporación a doble efecto con arreglo de flujos en paralelo, pudien-

do extenderse este análisis para otros casos. 

V 
____ v2 

1 2 
F, XF 

L2, X2 
Ll,Xl 

Cl C2 

Figura 7.8. Sistema de evaporación a doble 
efecto y en paralelo. 
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Lista de variables 

1).- Vo 6) .- Ll 11) .- Xl 

2) .- F 7) .- C2 

3) .- XF 8) .- Vl 

4) .- Cl 9) .- L2 

5).- Vl 10) .- X2 

Variables fijas 6 datos necesarios 

1).- F 4) .- P 6 T de Vo 7).- TF 

2) .- XF 5) • - Pl 8) .- T ebullici6n de 

3) .-. X2 6) .- P2 cada efecto. 

Las demás variables pueden ser evaluadas por medio de un balance 

de materia y energía y son : 

1).- Vo 

2).- Cl 

3) .- Vl 

4).- Ll 

Análisis : 

5).- C2 

6) .- V2 

7).- L2 

8).- Xl 

a).- sí variamos la alimentaci6n en cuanto al gasto (no en cuanto a 

composici6~)se presentan dos casos: 

l.- Que la alimentaci6n aumente : Traería como resultado que Vo no -

sería suficiente para evaporar más cantidad de disolvente y por con­

siguiente Ll aumentaría y variaría su composici6n, en el segundo -

efecto Vl, no sería suficiente para evaporar más disolvente y, por -
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lo tanto, L2 aumentaría y su composición de disolvente aumentaría -

obteniéndose una concentración final diferente • 

. 2.- Que disminuya la alimentación : Como Vo es constante se evapora­

ría una cantidad de disolvente tal que Ll aumentaría su concentra-­

ci6n de s6lidos ya que Vo sería más del requerido, en el efecto 2, 

Vl evaporará disolvente aumentando la concentración de s6lidos en -

L2 y disminuiría la concentración del disolvente y por lo tanto no -

se obtendría la composición final deseada. 

b).- Si variamos la concentración en F (gasto másico constante), se 

presentan dos casos : 

1.- Que la concentraci6n de s6lidos aumente : Para obtener la con-­

centraci6n final deseada se necesitará evaporar menos cantidad de 

disolvente y por lo tanto la cantidad de Vo alimentado deberá ser 

menor, de lo contrario se obtendrá una concentración más rica en s6-

lidos. 

2 .- Que la concentraci6n de s6lidos disminuya : Habrá que aumentar -

Vo debido a que se deberá evaporar más disolvente y poder as! obte-­

ner la concentraci6n final deseada. Cabe seflalar que L2 disminuirá -

en cuanto al gasto pero no en cuanto a composici6n. 

c) .- Cuando F y XF son fijas y Vo varía se presentan dos casos 

1.- Si Vo aumenta : Se evaporará más disolvente aumentando Vl, V2,­

Cl y C2, variará Ll y su composici6n, lo mismo que L2 disminuyendo 
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el flujo, y la composición de s61idos aumentará por lo que no se ob­

tendrá la composici6n deseada. 

2.- Si Vo disminuye 1 Se evaporará menos cantidad de disolvente y 

por lo tanto Vl, V2, Cl y C2 disminuirán, aumentando Ll y L2 y varia­

rán las composiciones, no obteniéndose la composición final deseada. 

d) .- Si variamos Pl y P2, no se puede asegurar nada a la ligera, lo 

que hay que hacer es analizar las cargas térmicas y as! poder afir­

mar 6 predecir lo que ocurrirá. 

e).- Si en determinado momento se requiere otra concáitraci6n final, 

se presentan dos casos 1 

1.- Disminuir la concentraci6n de s6lidos : Lo que se tendr!a que -

hacer es disminuir Vo para evaporar menos disolvente en cada efecto 

y así poder aumentar h cóncentraci6n de disolvente en L2. 

2.- Aumentar la concentraci6n de s6lidos : Se tendría que aumentar -

Vo para que se evapore más disolvente en cada efecto trayendo como -

consecuencia un aumento en la concentraci6n en L2. 

El mismo análisis se puede hacer para simple, triple o cualquier 

número de efectos pero se eligi6 el de doble efecto por razones de -

ejemplificación y facilidad. 
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VIII. SIMULACION DEL SISTEMA DE EVAPORACION. 

En esta parte de nuestro trabajo, el objetivo es emplear una cotn­

putadora como herramienta para la resoluci6n de problemas de evapo-­

ración a múltiple efecto. como se habrá observado conforme aumenta -

el número de efectos, se complica tanto el balance de materia y ener­

gía como la resolución de estas ecuaciones, y el tiempo empleado pa­

ra ésto aumenta considerablemente, es por lo cuál surge la necesidad 

del uso de una canputadora. A continuación se hace una descripci6n -

de como se realizó el programa de c6mputo, con el fin de ubicar al -

lector y que a su vez pueda en dado caso modificar dicho programa a 

su conveniencia. 

Para realizar el análisis de un sistema de evaporación a múltiple 

efecto es necesario primeramente escribir el balance global de mate­

ria, enfocado en este caso a los sólidos en el licor, posteriormente 

es necesario efectuar el balance de energía para cada efecto. Dado -

que anteriormente ya se han planteado estas ecuaciones, solamente -­

veremos aquí como ejemplo el sistema de evaporaci6n a múltiple efecto 

con arreglo de flujos en paralelo. Observándose que en el programa -

presentado más adelante se incluyen ambos arreglos de flujo. 

De acuerdo a la figura B.l y a la nomenclatura elegida, el balance 

global de materia para sólidos es 

B.l 
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con el fin de generalizar realizamos un balance de energía para el -

efecto "i" el cuál viene a ser : 

L(i-l)HL(i-1) + (L(i-2)-L(i-l)))\V(i-l) = (L(i-1)-Li)HVi + LiHLi 

B.2 

Reconociéndose que L(i-1)= F y L(i-2)-L(i-l)= Vo Ys , en el pri­

mer efecto, Ys es la calidad del vapor. 

Como se había visto, ésto provee un sistema de n+l ecuaciones 

así como de n+l incognitas (Ll,L2,L3, •••• ,LN,Vo), los coeficientes 

de estas ecuaciones son las entalpias. La entalpia de cada corriente 

es una funci6n de la temperatura de ebullici6n normal (T), de la -­

fracci6n en peso de sólidos (X), y el aumento en el punto de ebulli­

ci6n (EPE), debido a la concentraci6n paulatina de s6lidos en las -­

corrientes. Siendo que HVi y /.VI son en la mayoría de los casos para 

agua, es decir, el solvente evaporado, pueden ser calculados por me­

dio de : 

HVi = 1075 + O. 3466T i + O .45 (EPEi) 

~Vi = 1104 - O .640Ti 

8.3 

8.4 

La ecuaci6n 8.3 para el cálculo de la entalpia del vapor de agua 

es una recta aproximada a datos de tablas de vapor y es bastante -­

aceptable dentro de un.rango de temperatura de SOºa 350ºF, más el -

aumento en el punto de ebullici6n. Similarmente la ecuaci6n 8.4 pa-
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ra el calor latente de vaporización es una línea recta aproximada a 

datos de tablas de vapor en el mismo rango de temperatura que HVi. 

La entalpia de las corrientes líquidas pueden ser evaluadas me-­

diante : 

HLi = Cpi (Ti - 32) 8.5 

en donde la temperatura debe estar en ºF y es para aquellas solucio­

nes que tengan poco aumento en el punto de ebullición. Aquí la capa­

cidad calorífica puede ser w1a función de la concentración y tempera­

tura. Para el caso del sistema hidróxido de sodio-agua, tenemos la -

siguiente relación 

HLi = l.03443(Ti+EPEi) + 580.04l(Xf) - 0.58017Xi(Ti+EPEi) 

-65.0797 8.5.a 

Para determinar los flujos de entrada y salida de cada efecto es 

necesario estimar la temperatura y concentración en cada efecto. El 

estimado correcto de la temperatura y concentración es aqu~l en el -

cuál tambien se satisfagan las ecuaciones de transferencia de calor 

en cada efecto. Para el caso de flujos en paralelo y en el efecto -

"i", tenemos : 

qi = Ui Ai .lTi 8.6 



donde 

qi = {L{i-2)-L{i-l)) /\V{i-l) • 

Ui = Coeficiente global de transferencia de calor. 

Ai = Area de transferencia de calor. 

ATi = T(i-l) - (Ti+EPEi). 

en el primer efecto 

ql = Vo 'l\Vo Ys 

y 

ATl = TVo - (Tl + EPEl) 

puesto que el vapor vivo es usado para calentar este efecto. 
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En resumen vemos primeramente que es necesario estimar la tempe­

ratura y composici6n en cada efecto antes de calcular los flujos de 

las l!neas y fluxes de calor en cada efecto, para lo cual se requiere 

como veremos más adelante de una aproximaci6n iterativa. El estima­

do de '.!'._ y ~ es hecho y modificado hasta .que las áreas en cada efec­

to sean iguales y la concentraci6n calculada sea igual a la estima­

da 1 cuando se alcanzan éstas condiciones se ha resuelto el problema. 

A continuaci6n veremos ésto con más detalle. 
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VIII.l. SECUENCIA DE CALCULO. 

Para comenzar el cálculo es necesario estimar la temperatura y -

composición de cada efecto. Para el caso de flujos en paralelo, se 

divide el AT total entre el número de efectos : 

AT = (Ta - TN)/N 8.7 

entonces, la temperatura normal de ebullici6n en el primer efecto -

es : 

Tl = Ts - AT e.a 

y en cada subsecuente efecto 

Ti = T(i-1) - AT 8.9 

las concentraciones son inicialmente distribuidas de manera similar: 

AX = (XF - XN)/N 8.10 

para el primer efecto : 

Xl XF - )X 8.11 

y en cada subsecuente efecto 

Xi = X( i-1) - .lX 8.12 
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Para cada efecto Ti y Xi son usadas para calcular EPEi, HLi, >.vi, 

HVi y Ui, y dependen de la soluci6n a concentrar por lo que deben 

ser suplidas por el usuario del programa, para cada soluci6n a con--

centrar. Las funciones que calculan HV y A\J son aplicables para to--

dos los problemas de evaporadores, donde el solvente es agua (ecua-

ciones 8.3 y 8.4). Estos paráÍnetros son usados para determinar los 

coeficientes de las ecuaciones lineales del balance de energía. La 

soluci6n de estas ecuaciones lineales son los flujos de cada efecto. 

Una vez que los flujos son determinados, el área de intercambio de 

calor de cada efecto es calculada rearreglando la ecuaci6n 8.6 de -

la siguiente manera 

Ai a gi 
Ui ATi 

8.13 

Las áreas son entonces comparadas para ver si son iguales, dando 

como margen un 0.5 % de diferencia con respecto a el área promedio. 

En adici6n, las concentraciones en cada efecto son calculadas emplean-

do los valores de los flujos obtenidos y usando la ecuaci6n 8.l de 

la siguiente manera 

Xi=~ 
Li 

8.14 

Estas también son comparadas individualmente con las estimadas -

originalmente 6 anteriormente y se observa si ellas también están -

dentro del margen de 0.5 % de error. SÍ las áreas y las concentra--
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ciones son correctas, deben ser impresas por el programa y éste lle-

ga a su fin, pero cuando éstos valores no están dentro del margen de 

error aceptado, las temperaturas son ajustadas usando el siguiente -

algoritmo : Primeramente se calcula un área promedio : 

Ap = (t. Ai)/N 
¡ ... , 

por lo que un ajuste preliminar 6 primario sería 

ATi ".s .lTi Ai/Ap 

8.15 

8.16 

pero un mejor ajuste de temperaturas lo podemos realizar mediante 

.lTi"'= .lTi"(Ts-'l'N- ~ EPEi)/ t .lTi" f.¡ l•I 
8.17 

Estos nuevos .lTi" son usados en lugar de los originales ATi, en 

lo que respecta a las concentraciones no es necesario corregirlas , 

únicamente se consideran los nuevos valores calculados por la ecua-

ci6n 8.14, repitiéndose los cálculos hasta que las áreas y caneen--

traciones sean encontradas. En la siguiente secci6n se esquematiza 

el procedimiento aqu! descrito, mediante un diagrama de flujo. 
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VIII.2. DIAGRAMA DE FLUJO DEL PROGRJ\MA. 

Una vez expuesto todo lo anterior ya se tiene una buena idea de 

como eleborar el programa de c6mputo, sin embargo, es más fácil ela­

borarlo si se construye un diagrama de flujo. En este punto es nece­

sario indicar que cada persona puede elaborar, en cuanto a la estruc­

tura un diagrama de flujo y programa diferente, pero sin embargo 

debe obtener los mismos resultados y conclusiones con respecto a un 

problema en particular, por lo que aquí presentamos un diagrama de -

flujo que desde nuestro punto de vista es el conveniente, y está re­

presentado en la figura 8.2 • 

Como se observa consta de un programa principal EVAPO, dos sub-­

rutinas FORWAR y BACKWAR y cinco funciones. Las subrutinas ejecutan 

la orden del programa principal, es decir, el programa principal 

lee los datos del problerna'en donde lee el valor de M el cuál es la 

clave para que éste sepa si el problema de evaporaci6n en cuesti6n 

es con arreglo de flujos en paralelo 6 en contracorriente. sí el va­

lor de M es menor 6 igual a 11 el programa principal le asigna a la 

subrutina FORWAR realizar los cálculos con arreglo de flujos en pa­

ralelo, si por el contrario M es mayor a 11 le asigna la tarea a la 

subrutina BACKWAR y el arreglo de flujos se considera en contraco-­

rriente. Cada ~ubrutina se auxilia de las funciones para el cálculo 

de los datos necesarios (éstos se indican en el diagrama de flujo), 



Programa Principal EVAPO 

Fi g.8.2.Diagroma de flujo Lectura de datos clave: N,M te-·---·-· ·- -- - --
Lectura de datos: F,XF,XP,TL,YS,Ts 

11 ~ i-->11 ···------i_ o 

1 END 1 

Función HFG. Calculo el 
calor latente de vaporización. 

Subrutina FORWAR Subrutina BACl<WAR 
Funclon HG.Colculo la 

Resolucidn al problema entolpia del vapor. Resolucicin al problema 
planteado o multiple efec- planteado o multiple efec-
to,can arreglo de flujos to, con arreglo de flujos 

en paralelo, siguiendo lo Función U.Calcula d contiene los o contracorriente, siguien-
secuencio de ccilculo lndl- coeficientes globales de tronsmf- do lo misma secuencia de 
codo en la sección onlerlor. -•~- Aa MJlnr cdlculo indicada en lo sec-

e idn anterior, sólo que pa-
Función E.Calculo la elevo- ro este tipo de arreglo. 

ción del punto de ebullicicin. 

Funcion HF. Calculo la 
entalplo del liquido. 

_________ J lrmpresicln de 1 
l resultados. 1 

1 .. 
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es necesario se~alar que el método de solución del sistema de ecuacio­

nes lineales que emplean ambas subrutinas es el método iterativo de 

Jacobi. Por otro lado una vez que la subrutina obtiene la solución -

la envia a imprimir y el control regresa al programa principal, el -

cual inmediatamente lee otra serie de datos, volviéndose a repetir -

el ciclo hasta que M tenga el valor de cero, el programa terminará. 

como se podrá entender el diagrama de flujo pudiera ser más detalla­

do pero éste sería más complicado y difícil de entenderi ahora bien, 

dado que se han expuesto los antecedentes necesarios este diagrama 

de flujo solamente "enlaza" todo lo anterior a esta secci6n y pro-­

porciona al lector una visión más clara del programa e incluso pue-

de proporcionar una variedad de opciones las cuales le pueden ser -

de utilidad en ciertos casos en particular. En la siguiente secci6n 

se muestra el listado del programa. 

VIII.3. LISTADO DEL PROGRAMA. 

En esta parte se mostrará completamente el listado 6 codificación 

del programa, considerándose todo lo mencionado anteriormente. El 

programa puede resolver problemas con un máximo de 10 efectos de e­

vaporaci6n y mínimo 2 efectos, estos límites se eligieron debido a 

que en la mayoría de los sistemas de evaporación a múltiple efecto 
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se cuenta con dos, tres 6 cuatro efectos y en algunos casos de cin­

co 6 seis, ya el hablar de más efectos representa casos muy particu­

lares, no obstante,se abarcan. 

El programa determina la cantidad de vapor requerido, economía -

del vapor (definida como lb de líquido evaporado/lb de vapor vivo)­

como una funci6n del número de efectos y para cada efecto se deter­

mina : 

1.- Area de transferencia de calor. 

2. - Temperatura normal de ebullici6n. 

3.- Elevaci6n en el punto de ebullici6n. 

4.- coeficiente global de transferencia de calor. 

5.- Cantidad de calor transferido. 

6.- Flujo de licor concentrado. 

7.- concentraci6n de s6lidos. 

Es necesario aclarar que el coeficiente global de transferencia 

de calor puede estar en funci6n de la concentración 6 simplemente -

pueden usarse coeficientes de dise~o recomendados (ver Apéndice). 

A continuaci6n mostramos este listado, el cual está codificado -

en FORTRAN IV :. las funciones aquí presentadas son para el sistema 

hidróxido de sodio-agua. 
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~5=•'~J~~,~~~!~1!~~~XP,.TL1Ys,rs,N¡fTEP,ECO,BEC10l,XC1D),A(10),T(l0 
1 )EQ(fo>,EAC101,U1d1ul,11A( l1l,CC10 ,FF 

WlllTEC6,17> 
17 FOR"ATCflt.1X~1DOC1H=)(//I 

LEER N Y ~,. ~I ~=O, E PROGRAMA TERMfN~ 
REAOC5,.25)N," 

25 FOR!IAT (213) 
IFCN.LT.2.0R.N.GT.10) GO TO 15 
142•N+1 
IF (~EQ.0) GO TO 16 

C LEER AIH lCF TF KP TL YS TS 
READ<s.26ii~f~~F,fF,~P,fL,YS,TS 

20 FOR .. AT\ 7F .01 
!F 01.LE. > GO TO 2 
GO TO 3 

2 WIUTl':.C6,8)N 
WRITEC6,10)A"FiXFcTF,XP,TL,YS,TS 
~AL~o'f WAR CAt,N'> 

3 WRITEC6,9)N 
WRITE(6f10)'"'fXF~TF,XP,TL,YS,TS 

C ~~L~T~i.VtH,<~~'~11iRI"E Y EL SISTE~~ NO CJ~VERGE~SE LE5 EL SIGU!E~ 
~ l~s 6 ~u:~ ~~ED~lº~iG~Je~t~RG~~P~E~gRo~rig~§t 5~=0"t~A~~~AL~~ ~~&~kI~ ~ 

4 IFCITER.EG.100) GO TO 24 
24 CONTllilll 

WRITEU,Jt>ITER WRIJE<6, Z)BECNZ),ECO 
~:lr~ft: iJc1,ACI),TCI>,EACI>,UACl),Q(Il,BE(I),X(ll,I=1,N) 
60 n l 8 FOR"AT //ll,5x,•FLUJOS E~ PARALEL0.",13," EFECTOS DE EVAPORAClON. 

1 ") 
9 FOR"ATC//11,SX,"FLUJOS A CONTRACORRIENTE.",13," EFICTOS DE EVAPOR 

1ACION ... ) 
10 FOR"AT(l/,2KL"OATOS DE E~TRADl¿•",l//~3~1."FfL8/HR",JX,"XF"1.2X«"TFcG 

1RAO '"t4Xi"x~·i2Xt"TL,GRAO F", x,•y5·,4~," SfGRAD F .. ,,,,z~.Fe.1,(X 
2iF4.2f x1t6.t'-)Xft4.2f2X,F6.11.5X,F4.?,4K,F6. ) 

1t f0R"A I 11 511 ":;OLUC ON l>ESPuES o¡ " tJ " ITEllACIONES :,.l 
12 FOR"AT l//~lX,~FLUJO DE VAPOR •",F13.t,"'LBIHR.",5X,"ECONOMCA DE V 
13 ,,~~~~;(~,, ~K,"EFECT~",5~ "Ar. SlFT",5Xf"T(I)f6RAD F",SX,"ECl),GRAD 

' F· sx •ucf>• sx "Q(I), efu/"R·"·5X "L tl, L~/HR",SX,"X((l•) 
14 FOR~ATf lt,2X,f4,(X,F11.1,¿X,F6.1,11~,F5.1,7X,FS.0,4X,F1Z.0,7X,F9.0 

1
6 ''UtUA2l-s> 
8 fORNAfl1!!tX,100C1H=),//) 
~ ~~lllrt11,fox,"REVISAR DATOS DE ENTRADA") 

UD 
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? e 
AEC .. ,Z>•HFCTC1) X(1) 1>-HG~Tf1) ,X(1) 1) 
1f~·3>·1~6CTCtf,x~1f,1>-H ( F,XF,o>f •AHF 

lF .eat GO TO 2 
GO lº 3 32 AE( ·1>•1/(HFCTCtl,X(t),t)•HFGCTC1>>-~GCTC2l,XC2>,2>> 
AEf2 J• IHFGfTS)•YS . 
Ai i: •CHFCT 2)~X~2).2)•H?CTCZ>~Xf2>{2>l•FF 
AE~ • )•HFCTC1> e )f >-HG T(1), e ), ) 
AE l•~>=HFGfT<1J>•AH AEC 6 ~·CHG TC ,xct>,t>-HF(TF,XF,O>>•A"F 
GO T Y 31 C<t>•AI i,1>•CCAECt,2>•B!CZ>>-AEC1,3>> 
DO 26 Im ,l'ft 
ll•I+t · 
l(•t·t 
IF I.EQ.N1)C(l)=AECN1f1>•i<Af<Nirz>•FF>-CAECN1f3>•e¡<Kl~) 

26 IFC~'l'fl.N >f<l>=AECI, >•< AE l, •BECIXl>·CAEC ,3)* ECK >> 

27 
~~(Aeslclf~-BECl))/C(I).GE.D.005) GO TO 28 
CONPNUE 

29 DO ~ I•1fN1 
11~6 ;~11cN,tl•CCAECH,2l*BECt>>+AECN,3>> 
GO J' 60 u DO 1•1sN1 
8ECI •CCI 
'·1·1 IF ,.ea 100> so To so . 
GO Iº 3} 21 Cfl •A¡ f,1>*ilAlil 2J*BEf211·A~C1 3>> C )•A ( ,1)* A :z •FF - EC ,3f•BEC1>>> 
DO 22 iª N1 

22 
IFCABS C f>•BECl))/CCll.&E.O.ODS> 60 TO 23 
i8NlfNY~1 rN1 

24 Blp>=C<I 
BE N2>•aE<3,1>•<CAEC3,2>•BEC1>>+AEC3,3)) 

n &O I~ 6 
DO ~ªhN1 eepr ( ,. + 
IFCJ.EQ,100> GO TO SO 
G~ I~ z za e ( •AE( 1 *( AEC 2 •FF)•AECt,3>> BE(~ )•AE1~,l>•1CA!l~,l)•BEC1>>+AECZ,3)J 
60 o 60 ' 

~8 RETURN 
CONTJNUE 
BfC~ •FF e C L ULO DE LA CONCENTRACIOl'f EN CADA EFECTO. 
DO. 8 1•1 N 

' XA(l)•AMf•Xf/EE(l) . e CALSU~O DEL A EA DE TRANSFERENCIA DE CALOR EN CADA EFECTO. 
DO •3 N 
IFCN.\T.!> GO TO 10 p·1-
p·1-2 

9 
Q l)a(BfCIIl)•BfCll~)*HFGiJCII>> 
Dr ¡>•r 11r-T<1 -ec c1>,K >,1> 

10 Q(~ aBE N2 •HfGCTS>*YS 
Q( >=C~Mf•B'C >>*HFGCT~1r> 
DTf1l• s-rc )•ECTl1) X J> 
DT 2>=TC1 -TC2>-E TC~>,xcf ,2> 
A su""º• e 

e 
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SUBROUTINE SCKWAR CAE N2) 
DETER"lNA LOS PARAHET,OS OE OPERACION Y EL A'EA DE UN SlSTEHA DE 
DE EVAPORACION OE MULTIPLE EFECTO CON ARREGLO DE FLUJOS A CO~T~ACO 
RRIENTE. 
LltJA DE ~RGUMENTOS : 
~E J) COEFICIENTIS DEL SISTEMA DE ECUACIONES LINEALES 
9E S: ES EL FLUJO OE SALIDA bEl EFECTO 1 Y BE(NZ) ES EL VAPOR CON 
SUM DO. 
DT(1)6• DIFERENCIA DE TEMPERATURA EN EL tNTERCAMero DE CALOR EN EL 
EFECT l. 
ASU~: SUMA DE LAS AREAS DE TRANSFERENCIA Dé CALOR· 
AMEAN: AREA OE TRANSFERENCIA DE CALOR PROMEDIO. 
DTSUM: SUMA DE DIFERENCIAS DE TEHPERATUR.A. 
ESUM: SUMA DE LAS ELEVACIONES EN EL PUNTO DE EBULLICION. 
HG: ENTALPIA DEL VAPOR COHO UNA FUNCION DE fEMPERATURA,CO~POSICIOH 
Y ~UMIRO oi EFECTO. 
HFG: CALOR LATENTE DE VAPORI?ACION CO"O UNA FUNCION ~E LA TiMPERAT 
LAS SIGUIENTES FUNCIONES DEBEN SUPLIRSE POR EL USUARIO P~RA CADA 
PROBLEMA EN PARTICULAR EL USUA~IO SOLO LAS MODIFICA TENIENDO 
CUIDADO DE QUE TODOS L6S PARAM!TROS LISTADOS IST!N EN EL ARGUNINTO 
DI LAS FUNCIONES CORRESPONDIENTES. !l ELEVACIOH EN !L. PUNTO DE ESULLICION COMO UNA FUNCION oe LA TEM 
&:Rtt~~tE1~3~~E~lR~~l2~F~R~~~i~ºD~Ecil~~T~OMO UNA FUNClON DE LA 
~~~PlntI~'~lci:cf~T~aE~~~o~ ~g~R8N~EFIT~~~~~·DE LA TEMPERATURA, 
CONCENTRACIO~ Y NUMERO DE EFEtTo. 
LIMITACIONES : 
N DEBE SER ~AYOR A 1 Y MENOR O IGUAL A 10 
tA~l3~~tr1~1FNf~f~~f>;~i!.t~i)YS,TS1 N 1 ITER,ECO,BE<fO>,XC10l,AC10l,TC10 1) IH10J U<10 u11l u> 11A( Q) ChOJ Ff 

. ll"fE~~fu~A y EoNCENTfiACI ~ fHICIA( EN CADA EFECTO. 
TCl>•TL+fTS•TL>l

1
fLOAT<N>•FLOAT<I·1l 

X(l)•XF+(XP•Xf) FLOAT(N)•FLOAT<I> 
ITER•O 
.l•O 
:&•,-¡•1rN1 
llE<\>•ANf/N 
COM ENZA LA ITERACION. 
ITER•ITER+1 

F(lTER.EG.100> RETURN 
FF•lMF•XFIXP 
NZ•ll+1 
N3•N•2 
IFCN.GT.3) GO TO 1 

IF<¡·¡ª·I> 60 Tº ~2 :11 : \: ~~~~g(~~3JJ:~~~li~l:~~l~:ll!tti~fll!::l~l:~~~ 
:~ ' J: ~'~~tfJS~(i~>f)•ffF<TF KF O>>*A"F 
A! 1=z1•HGCT<2>,i<2),S)-HF<T<1S,xf1>,t> 
AE ,2 •HG<T<3>,X<3>,!>·HFCT<2>,~<2>,2> 
AE ,3 •HFG T(21) 
2~t~¡~1=~~~tltj~!~f~>,3>·HG(T(3),X(3l,~))•FF 

22. i~c¡,,~!11<HFG<J<Z>l•HF(T(flfX<1>,1>~HGCTC1),X(1>,1>> AE( , a HG(T(1 ,XC1),1)·HF( F,Xf,Q))•AMr 
AE( , •HFG(T(2)1•FF 
AE( , •1/(HFG(TS)•YS) 

UllA. 
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e e 
AEC2,Z)a:HGCH2l X(2~ 2~-HFCT(1 l H1 l 1 l 
Al(2G3~•(HF(1<Zl,xc J, >-HG(TC2f,xc2J,i1>•FF 

7 gg I r•tN1 
11•1+1 

4 AEC~, >•1/(HFG(TCil))-llF(T(l),XCil,Il+HG(T<I>,)((ll,lll 
00 f •2,N1 
I~•I• 

5 A CI,Z>•HGCT(Il,X(l),I)-HF(T(tl),X(ll),lll 
rY.t+t'"

1
·"

3 
6 A111 3l=HfGCT<¡1>> 

A Nf rl=HFr.CT Nll•FF 
AEJN•J •<HF<T<Nl,v<N/,N>-HG~i<~>E~c~>.~>>••• 
AE 1, •HG<T<l fl(( 1 J' l•l'F TF ,, , :> l ~1''F 
AE N, • CHFG T >•YS 
Ai N,é!)•M6(T(Nl,X(Nl,Nl-WFCT(N1J,XCNll,H1l 

23 
60 JO 51 
C~N 1NUE 
I f N.EQ·~~ 60 TO 52 IF N.EQ GO TO 45 

51 ce >•Aeli,1>•<AEC1,2)+(AEC1,3l•BE(2))) 
DO 46 I• ,Nl 
II•l+1 rr·1-¡ 46 C l1•A (1~1)•((AECI{2)*q'(Ilflj+C~ECf~lJ•Bt(1Jlll C N )•AE( 1{1)•CCAE N1,2 •BEN l)+~~ 1,~) 
DO 1 I•1 N 

47 
IFCABSCC 1>-BE(l))/CCil.GE.0~005> Go TO 48 
CONUNUE 
DO I•1SN1 

49 e~p~•CCI B N )•AECN,1l•CCAECN,2l•BECU1ll+AECN,3ll 
48 &O J8 21 DO t•1 SN1 
5D lljlf•CO J• + 

lf<J.EQ 100) 60 TO 60 
45 !I1I2ail1,11•<Ae¡1~2~+CAE~1J3l•BE(2lll C 21• 2,1 •CCA < , l•BI 1 l+AECi!, 3» 

D 1 i "l N1 
41 

IF(fBS e 1>-eECI))/C(t).GE.0.005> 60 TO 42 
i8" JHY!1 f N1 

43 lllA~)~11<3,1>•C<Af<3,2l•BE<2>>+AE<3,3ll 
4Z :s I2 l!1 1N1 
44 9EU~•CU 

'ªt+ lF ~oE%~100> 60 TO 60 
52 B~f~i•AE(l 1~*(AE(1 ~)+(AEC1 3l•FF>} BE )•A[ ~. l•CCAEf ,2>•BECf >>•AIC ,3)) 

t? 
Gi TO 21 
11 TURN 

. CONTJNUE 
9ECN •FF e CALSULO DE LA CONCENTRAC!ON EN CADA EFECTO. 
DO 1•1 N 

9 KA(l)•A"f•XF/BECll e C'L~~LO ~EL •REA DE TRANSFfqENCIA DE CALOq !N CADA EFECiO. 
e DO I• ,N1 
r. 
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'UNCTION HFG <TEMP> 
ESTA FUNCION ES APLlCABLE PARA TODOS LOS PROBLE"AS D~ EVAPORACION 
EN DONDE EL LIQUIDO EVAPORADO SEA AGUA. lA SlGUI5NTE ECUAtlON ES 
PARA CALCULAR EL CALOR LATENTE DE VAPORtlACION6Es UNA R!CTA AJUSTA 
DA A LOS DATOS Ot TABLAS bE VAPOR Y ES VALIDA E 50 A 350 GR~DOS f 

~FG•1104.•0o64•TEMP 
RETURN 
END 

FtiNCTION U <TEMP CONC,~Ol . . 
ESTA FUNCION oie~ CALCULAR EL COEFICIENTE DE TRANSFEREMCrA DE 
CALOR Y DEPENOEPA DEL PROBLEMA EN CUESTJONt HO OBSTANTE PA~A AL6U~OS 
FINES PU~DEN INCLUIRSE RECOMENDADOS. lN lS 1 CASO : 

IF<NO.EQ.1)U•80~. 
IF(NO.EQ.2)U•50 • 
IF(NO.EQ.3lU•30 • 
RETURN 

'"º 
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FU~CTION 1 CTE~P CONC NO) 
ESH FUNCION r:iF.B~ C/\L(ULAr. LA ELEVAC ION El> él PUNTO DE EBULLJClON 
Y DEPENDERA DEL PROPL~M~ EN CUESTJON. 
PAR4 EL SlSTE~A HAOH-AGUA TENE~OS ~UE 
EsZ18.•(CONC••1.639) 
RETURN 
Et40 

FUNCTION HF CT!MP,CONC,NO) 
ESTA FUNCION DEBE CALCULA~ LA ENTALPIA DEL LlQUIDO. 
PAU !L SUTIMA NAOH-A&UA TENEMOS QUE : · 
T•TE"P+ECTEMP,CONC,NO) 
~;~yr~D3443•T)+(580.041•CX••2l>-<O.S801T•CX•r>>-65.0797 
RITUltN 
liNI> 
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VIII.4. M.ANEJO DEL PROGRAMA. 

En el programa utilizamos el sistema de unidades americano de -

ingeniería, esto no quiere decir que no puedan usarse otras unida­

des para lo cual será necesario modificar todas las funciones del -

programa para poder emplear las unidades requeridas, también se de­

ben modificar los encabezados de los resultados en donde se indican 

las unidades, esto Último se realiza sin mayor problema en el pro­

grama principal EVAPO. 

La alimentaci6n de los datos de este programa es como sigue 

DATOS 

NyM 

F,XF,TF,XN,TL,Ys,Ts 

FORMATO 

2I3 

7Fl0.0 

Cabe sel'ialar que el valor de M es con el que indicamos el arre-­

glo de flujos, si M es menor 6 igual a 11 indicamos un arreglo de -

flujos en paralelo, si M es mayor a 11 el sistema se considera a -­

contracorriente y si M=O el programa termina, por lo que en la úl-­

tima tarjeta de datos debe colocarse el valor de cero para M. El -

valor de N representa el número de efectos, ynunca debe ser menor -

a 2 • 

cuando el líquido que se evapora no es agua deben cambiarse las 

funciones HFG y HG (calor latente y entalpia del vapor) y colocarse 

las correspondientes al líquido a evaporarse. En la funci6n U se co-
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locan los valores de los coeficientes globales de transferencia de 

calor de disefto 6 pueden calcularse por medio de alguna funci6n co­

nocida para el problema en particular. La funci6n E (EPE) depende -

de la soluci6n que se esté concentrando 6 cuestionando, se recomien­

da que cuando se trata de soluciones orgánicas, como por ejemplo, -

la obtenci6n de leche evaporada, el valor de E sea cero. De igual -

manera para cada sistema debe modificarse la funci6n HF (entalpia -

del l!quido). Todas las funciones presentadas en el programa corres­

ponden al sistema hidr6xido de sodio-agua. A continuaci6n se presen­

tan los resultados que ofrece el programa realizando un problema en 

particular. 
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VIII. 5. RESULTADOS. 

En esta sección más que presentar los result.ados obtenidos, el -

objetivo es dar un panorama de la utilidad que tiene el programa de 

c6mputo desarrollado: para ésto fué necesario considerar un proble­

ma en particular, y es el siguiente 

" Un sistema de evaporación a múltiple efecto se va a emplear pa­

ra concentrar 200,000 lb/hr de una solución acuosa al 5 % de hidróxi­

do de sodio hasta el 50 %. La alimentación tiene una temperatura de 

60°F. Se dispone de vapor saturado a una temperatura de 344.7°F y 

se cuenta con un eyector capaz de mantener una presión de 1 psia -

(que corresponde a una temperatura de ebullición normal de 101.?ºF). 

Las áreas para la transferencia de calor para cada caso se conside­

ran iguales. " 

Como puede observarse falta especificar el número de efectos,los 

coeficientes globales de transferencia de calor y el tipo de arreglo 

de flujos: tanto el número de efectos como el tipo de arreglo son -

los que se determinarán con los resultados dados por el programa,por 

lo que respecta a los coeficientes de transferencia de calor se sabe 

que para éste sistema van desde 300 hasta 800 Btu/hr ft 2 ºF, lo que 

nos proporciona un campo para trabajar de acuerdo al número de efec­

tos. La primera parte del trabajo aquí realizado consistió en hacer 

que el programa listara los resultados para diferente número de efec-
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tos los cuales van de 3 a 7, en paralelo y a contracorriente, con -

la correspondiente distribuci6n del valor de los coeficientes den-­

tro del rango mencionado anteriormente. 

A continuaci6n se muestran los datos y resultados del problema,­

indicando : Arreglo de flujos, número de efectos, datos_ del proble­

ma, número de iteraciones para resolver el problema, flujo de vapor 

vivo (Vo), econanía del vapor (lb de líquido evaporado/lb de vapor 

vivo) y paxa cada efecto se imprime el área, temperatura, elevaci6n 

en el punto de ebullici6n, coeficiente global de transferencia de ca­

lor, cantidad de calor transferido, así como el flujo de licor y 

su concentraci6n. 
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El siguiente paso es realizar un análisis de resultados, debe te­

nerse cuidado en éste, puesto que si observamos los resultados a 

simple vista, vemos que conforme aumenta el número de efectos, la ec.Q. 

nomía del vapor aumenta y en el caso de arreglo de flujos a contra-­

corriente es mayor aún, ésto dar!a la idea de considerar el mayor 

número de efectos posible, sin embargo, si observamos la figura 8.3 

en donde se graf ica la econ~ía del vapor y por otro lado el área -

(promedio) vs. el número de efectosi vemos primeramente que el aná­

lisis anterior no es del todo correcto, porque si bien es cierto 

que la economía aumenta con el número de efectos, no ocurre lo mis­

mo con el area, con lo que nos damos cuenta que no es la economía -­

del vapor la que nos delimita el número de efectos, ahora bien, en 

ésta gráfica hay dos puntos importantes que son en los efectos 3 y 

S en donde las áreas son las menores y la diferencia entre ellas es 

peque~a, sin embargo la economía del vapor en el efecto S si es mu­

cho mayor, por lo que podemos decir quE'I para este caso en particu-­

lar el número de efectos 6ptimo es de S, se descartan los sistemas 

de evaporaci6n de 4, 6 y 7 efectos, debido a lo siguiente : Con cua­

tro efectos se requiere de una mayor área por unidad que para 5 

efectos y la economía del vapor es menor, por lo que respecta a los 

casos de 6 y 7 efectos es claro que el requerimiento de área es mu­

cho mayor que para S efectos, lo que ocasionaría un gran incremento 

en el costo del sistema, instalaci6n, mantenimiento y operaci6n
1 
,~ 
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además del espacio físico requerido. En cuanto al tipo de arreglo -

dependerá de los recursos con que se cuente, es decir, con un arre­

glo de flujos en contacorriente se requiere de bombas entre cada 

efecto para extraer el licor, lo que significa gastos adicionales -

de inversi6n y mantenimiento, pero por otro lado la economía del va­

por será mayor, por el contrario para el caso de flujos en paralelo 

no se requieren bombas entre los efectos pero sin embergo, la econo­

mía del vapor es menor que en el caso anterior. 



246 

IX. CONCLUSIONES. 

El análisis de los sistemas de evaporaci6n tiene corno base el -­

planteamiento de los balances de materia y energía, los cuales están 

definidos por el número de efectos y arreglo de flujos, la soluci6n 

de estas expresiones nos darán la pauta a seguir, dado que determi­

narnos todos los parámetros que definen a un proceso de evaporaci6n, 

pudiéndose también considerar factores como altura hidrostática, in­

crustaci6n, elevaci6n en el punto de ebullici6n, etc •• Como pudo ob­

servarse en la parte de resultados, para cada número de efectos, los 

parámetros encontrados son diferentes, por lo que el objetivo prin­

cipal del análisis de sistemas de evaporaci6n consiste en encontrar 

el número de efectos 6ptimo con sus respectivas condiciones de ope­

raci6n, cuando el sistema ya existe el objetivo consiste en encontrar 

estas condiciones, para ésto es necesario muchas veces hacer uso de 

una canputadora1 puesto que como ya se demostr6, a medida que aumen­

ta el número de efectos, se complica la resolución de las ecuaciones 

resultantes de los balances de materia y energía. En dicha resoluci6n 

pueden aplicarse diferentes técnicas las cuales muchas veces depen~ 

den del problema que se está tratando, en este trabajo se incluyeron 

técnicas generales , que pueden aplicarse a la mayoría de los ca-­

sos , sin embargo , es necesario seftalar que existen los llamados 

"métodos rápidos", los cuales quedan fuera del objetivo de este tra-



247 

bajo, no obstante en la bibliografía se incluye una referencia al -

respecto. 

Cuando se analiza un sistema de evaporaci6n no se debe confundir 

el término de capacidad con el de economía de vapor, por ejemplo, -

un sistema a simple efecto puede tener la misma capacidad que uno -

de 5 efectos, pero no puede tener la misma economía de vapor 1 el 

sistema a simple efecto puede trabajar con las mismas condiciones -

extremas y además con la misma área de una unidad del sistema a 5 -

efectos, s6lo que el de simple efecto consumirá una mayor cantidad 

de vapor de calentamiento, dado que el vapor producido que sale por 

el domo va directamente al condensador, mientras que en el de 5 e­

fectos el vapor producido en el primer efecto sirva cano medio de -

calen'tamiento al siguiente, y as! sucesivamente, lo que resulta en 

una mayor economía de vapor vivo, por lo tanto, el incremento de -­

economía que se consigue al expander un sistema hacia un mayor nú­

mero de efectos, se realiza a costa de reducir la capacidad de las 

unidades. 

En base a lo expuesto en este trabajo, debe escogerse el evapo­

rador y accesorios adecuados al problema específico que se presente, 

quedando cano un acuerdo que no siempre el sistema de evaporaci6n -

más econ6mico es el que tiene el menor número de efectos ni el que 

brinda la mayor econom~a de vapor, puesto que a mayor número de efec­

tos, mayor cantidad de evaporaci6n por libra de vapor de calentamien-
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to en el primer efecto, los costos de evaporaci6n serán menores a -

mayor número de efectos; sin embargo, ésto se balancea por el aumen­

to en el costo del sistema y los costos de mantenimiento, limpieza -

y reemplazo, los costos de supervisi6n serán los mismos para cual-­

quier número de efectos, mientras que el agua de condensaci6n dis-­

minuye conforme aumenta éste. Con la aplicaci6n de la termocornpresi6n 

es posible en determinados casos aumentar aún más la economía del -­

sistema. 

El número de efectos 6ptimo es aquel que se obtiene mediante una 

gráfica de Area y Econanía de vapor va. Número de efectos, y será -

aquel que tenga la mayor economía de vapor con menor área requerida 

6 aquel que no requiera por mucho la menor área, pero sí que tenga 

una mayor economía de vapor, como se vi6 en el ejemplo presentado y 

cuya gráfica es la que aparece en los resultados. El empleo de la -

alirnentaci6n en paralelo 6 en contracorriente dependerá del caso es­

pecífico que se esté tratando y no puede concluirse a la ligera que 

un método de alimentaci6n es el más conveniente1 por otro lado, mu­

chas veces la decisi6n depende de factores econ6micos. 

En la realizaci6n del diseno termodinámico uno de los puntos que 

más debe cuidarse es la disminuci6n del AT y del coeficiente global 

de transferencia de calor , ya que de ésto depende principalmente -

el tamano y funcionamiento del sistema de evaporaci6n, como por e-­

j emplo, en el caso del sistema sosa cáustica-agua en donde se pre--
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senta gran pérdida en el ~ aprovechable y en el coeficiente glo-­

bal debido a la elevaci6n en el punto de ebullici6n y al aumento -

de viscosidad respectivamente, repercutiendo negativamente en la 

capacidad del sistema de evaporaci6n. 

Una vez cubierto el objetivo principal de este trabajo, que es -

el de sentar las bases necesarias para realizar el análisis y disefto 

termodinámico de un sistema de evaporaci6n, automáticamente quedan 

establecidas las bases del disefto mecánico e ingeniería de detalle, 

lo cuál puede llevarse a cabo sin mucha dificultad al respecto, pa­

ra cada caso en particular. 

Estas son las conclusiones más importantes y generales que con­

sideramos de este trabajo. 

Por último se hace hincapié a los lectores interesados en profu~ 

dizar en el tema que pueden consultar los proyectos I y II que so­

bre evaporaci6n se encuentran disponibles en E. N. E. P. Zaragoza, 

en los cuales se trata con mayor detalle el disefto mecánico e inge­

niería de detalle, as! como su bibliografía referente. 

Esperamos que nuestro trabajo sea de utilidad e interés para to-

das aquellas personas relacionadas con el tema. 
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Tabla 9.1. Propiedades del vapor de agua saturado. 



Fluido caliente 

A¡ua 
Metano! 
Amoniaco 
Soluciones acuosas 
Su11anclas or¡6nlcaa ligeras • 
Sustancias orgánlcaa medlaa • 
Su1tanclas or¡ánlcu pesadaa • 
Gasea 
A¡ua 
Sustancias or¡.inlcas ligeras 

Fluido caliente 

Vapor de agua 
Vapor de a¡ua 
Vapor de agua 
Vapor de agua 
Vapor de a¡ua 
Vapor de a¡ua 
Vapor de agua 
Vapor de a¡ua 
Vapor de agua 
Vapor de agua 

Enhladore1 

Fluido frlo 

A¡ua 
A¡ua 
A¡ua 
A¡ua 
AJl\la 
h&ua 
Agua 
A¡ua 
Salmuera 
Salmuera 

Calentadores 

Fluido frlo 

Agua 
Metanol 
Amoniaco 
Soluciones acuosas: 

U0 total 

250-500• 
25G-SOO• 
250-SOO• 
251h500' 
75-150 
W-125 

!).. 75 
2-- 50 

100-200 
40-100 

U0 total 

200-700. 
~700• 
200-700. 

menos de 2.0 cp 200-700 
Mb de 2.0 cp 100-SOCo' 

Sustanclu or&ánlcas llgeraa 50-100 
Sustancia& orgánlcas medias 100-200 
Sustanclu orgánlcas pesadBB 6-60 
Gasea 5-50 • 

Jntercamblador~ 
Fluido caliente 

Agua 
Soluciones acuosas 
Sustancias or¡Anlcaa liseras 
Sustancias orgAnlcas medlaa 
Su1tancla1 or¡¡a\nicu pesada• 
Suhlanclas or&4nlcas pesadas 
Sustanc.lal orgánicas ligeras 

Fluido frlo 

Agua 
Soluciones acuosas 
Sustanclaa orgánicas ligeras 
Sustancias orgánicas medias 
Sustancias orgánicas pesadas 
Su1tanclas orgAnlcas ligeras 
Sustancias orginlca& pesadas 

U0 total 

~0-500• 
~50-500• 

40-75 
20-60 
10-40 
30-60 
10-40 

1 l.Gt aurtand41 or;idnú:cu U,tTD1 ton Duldo1 con "11co1ldadu menan1 de 0.5 c~tl• 
paises e lbcluym benceno. tolumo, acetona. etanol, znetll-«tll«ton&, 1uol!a:•1 kerolfn 
f nafta. 

' La1 Nlfaftda:I OT»drdco1 mldla• tienen .fttcotldadn de 0.!5 a l.O ttntipol1 e Incluyen 
)erotla, 1tr1woll, 1uoU caliente', aceite da abtotbedor caliente 1 al,u.aot cndot. 

1 Srutanck1t ~alca1 pt'1ada1 denen •rbcoddades ma7ort1 de 1.0 HDtJ,poh e lncluyeu 
1atoSJ frlo, aceite• l111ntonta1, petr6Jeo combustible, pctrdleo c:rv4o ndud4o, breas 1 ª"" 
fallot. 

• Factor de ob1tnlccl6n 0.001. 
' Calda de ¡mal6D de to a 30 lb/pis'• 
• EttH tuaa 11tln ln.lluencladaa pandement. por la prtdón dt opcnd6n. 

Tabla 9.2. Valores recomendados de los coeficientes to­
tales para dise~o. Los valores incluyen un factor de 
obstrucción total de 0.003 y caida de presión ~ermisible 
de 5 a 10 psi en la corriente que controle. 
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