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I. INTRODUCCION.

El proceso de evaporacidén es uno de los mis importantes de las -
operaciones unitarias; tan importante como los procesos de secado,
humidificacién, destilacién, cristalizacidn, etc..

La evaporacién tiene como objetivo concentrar una solucién hasta
cierto grado, en esta operacidn la mayor parte de las veces se bus-
ca recuperar la solucién concentrada, aunque existen algunas excep-
ciones tales como la evaporacién del agua de mar en donde el pro--
ducto de interés es el vapor de agua producido.

A diferencia de la destilacién, 1la evapofacién se distingue de -
ésta porque se lleva a cabo en una sola etapa y los componentes se
separan tan marcadamente que nc; es necesario un mayor némero de -
etapas. Cuando la evaporacidn se lleva mds alld de cierto limite de
concentracién, en donde ya aparecen cristales en la solucidn se co-
noce con el nombre de érietalizacién. ,

El objetivo general de este trabajo que presentamos, es el de -~
sentar las bases necesarias para poder resolver & analizar un siste-
ma de evaporacién a simple 6 miltiple efecto, que en un momento da-
do se presente; empezando por las generalidades, en donde se hace -
una descripcidn del equilibrio liquido vapor, consideridndose el prin

cipio de la ebullicién en un tubo horizontal sumergido, asf como -

los fundamentos de la evaporacién a miltiple efecto, incluyendo tam-



bién métodos de alimentacidén y mecanismos de transferencia de calor;
a continuacién se fijan las bases para la seleccidén de un evapora--
dor 6 sistema de evaporacién, considerindose factores como la tem--
peratura de ebullicién, altura del liquido, presién, etc., hasta fi-
jar los criterios para su disefio.

En el capitulo IV se hace un andligis de los diferentes factores
que afectan a los coeficientes de transferencia de calor tales como
la carga hidrostdtica, incrustacién, incondensables, etc.. En los -
capitulos V y VI se realiza una descripcidn con cierto detalle de -
los diferentes tipos de evaporadores, asi como de los accesorios --
mds empleados en éstos.

En el capfitulo VII se realizan los balances de materia y energia
para los sistemas de evaporacién con arreglo de flujos en paralelo
y a contracorriente, con lo que se obtienen las ecuaciones de dise-
fio termodindmico, tanto para simple como miltiple efecto, conducién-
donos ésto al siguiente capftulo en donde se hace uso de una compu-
tadora para la resolucién de dichas ecuaciones, consideréndose un -
sistema de evaporacidén en particulaxr. Con el objeto de simplificar
el andlisis de los sistemas de evaporacién se eligis el sistema so-
sa cfustica~agua, debido a que el disefio de un sistema, es especi-
fico de la solucidn a concentrar y de las variantes implicitas,exis-

tiendo un ndmero de disefios tan grandes como cantidad de solucio--



[
nes y variantes se presenten. Ademis de ser un sistema de alta im-

portancia para la industria quimica bdsica, se cuenta con bastante
informacién.

Agradecemos de antemano el interés y tiempo prestado a éste tra-
bajo, esperando sea de utilidad para futuras generaciones asi como

a personas interesadas en el andlisis de sistemas de evaporacién.



II. GENERALIDADES.

_La tranemisidén de calor a lf{quidos para su ebullicién es una eta-
pa necesaria en las operaciones b&sicas de evaporacién, destilacién,

etc..'El 1lfquido que ebulle puede estar contenido en un recipiente
provisto de una superficie de calentamiento formada por tubos & por
‘placas, horizontales & verticales que suministran el calor necesa-
rio para la ebullicifn del liquido. El l{quido puede tambien £luir

a través de los tubos calientes y recibir calor por conveccién natu-
ral & forzada, a través de la pared de los tubos.

Cuando la ebullicién se proluce mediante una superficie caliente
sumergida, la temperatura de la masa del l1fquido es la misma que la
temperatura de ebullicién del liquido a la presién existente en el
sistema. Las hurbujas de vapor se generan en la superficie de calen-
tamiento, ascienden a través de la masa del liquido y se rompen con-
tra la superficie del mismo. El vapor se acumula en el espacio exis-
tente sobre el 1{quido y a medida que se va formando, abandona el
gistema & aparato por medio de un ducto dispuesto al efecto. Este ti-
po de ebullicién se denomina "ebullicién de 1fquido saturado” debi-
do a que el vapor que se forma estd en equilibrio con el liquido a
su temperatura de ebullicién.

Cuando un lfquido se somete a ebullicién con circulacién natural
en el interior de un tubo vertical, por la parte inferior del tubo

penetra liquido relativamente frfo, se calienta y vaporiza parcial-



mente a medida que asciende por el tubo. Cuando el liquido fluye con
circulacién forzada a través de tubos puede entrar tambieh a clerta

temperatura, hasta que alcanza su temperatura de ebullicién; la ven-
taja aquf es que dicha circulacién forzada arrastra violentamente
las burbujas que se forman en el tubo, con lo que se consigue una
mejoria en el funcionamiento del sistema de evaporacién. A veces se
coloca una vilvula de control de flujo a la salida del tubo con el
fin de poder calentar el liquido hasta una temperatura ha‘atante su-
perior al punto de ebullicién del ligquido a la presidn existente a
la salida de la vélvulé. En estas condiciones el lfquido no ebulle
en el tubo, sino que previamente se calienta como un lfquido a una
temperatura elevada, y después sufre una vaporizacién sibita &
"FLASH" al pasar a través de la vilvula.

Conforme a lo anterior tenemos gue en general existen dos clases
de evaporadores, los de circulacifn natural y los de circulacién for-
zada. |

Los evaporadores de circulacidn natural son satisfactoriamente
efectivos para la mayor parte de los usos, ademds de ger més econé-
micos y simples en cuanto a su construccién que los de circulacién
forzada; sin embargo su empleo se ve limitado cuando la solucién a
concentrar es muy viscosa, ocasionando un flujo pobre de producto,
tambidn no son recomendables para aguellas soluciones gue forman mu-

cha espuma, ni tampoco para aquellas que resistan poco tiempo la

temperatura del evaporador.



Por otro lado los evaporadores de circulacidén forzada estdn pro-

vistos de una bomba la cuil 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-
cisién del empleo de un evaporador de este tipo, depende de un ba-
-lance econémico que incluya el costo inicial del evaporador, costos
de potencia, operaciém y mantenin_aiento de la bomba y el costo com-
parativo para la limpieza de los tubos del evaporador, asi como de
una evaluacién de los beneficios, tales como un mayor coeficiente

de transferencia de calor, mayor flujo de solucidn concentrada, el
intervalo de tiempo entre la limpieza de tubos es mayor que en el

de circulacién natural, etc..



II.l. EQUILIBRIO VAPOR-LIQUIDO.

El proceso de la evaporacidén es en realidad equivalente a una se
paracién 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 va
por se condensa y se quiere alimentar a una caldera, la corriente -
debe, por regla general, tratarse de una manera especifica para ajus
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 hidréxido de sodio a una atmésfera de presién. Las con--
centraciones de equilibrio del vapor y de la fase liguida suceden -
en la interseccién de las lfneas limite de liquido saturado y del -
vapor con una linea de temperatura constante.

N6tese que no se logra una concentracidén de hidréxido de sodio en
la fase vapor hasta que en la fase liquida se alcanza una composi--
cién del 95% de NaOH y una temperatura arriba de 700°F.

La mayorfia de los vapores en equilibrio con las disoluciones de
sélidos, que en general se concentran en los evaporadores industria-
les, son fundamentalmente agua pura. Como la temperatura del vapor
vesté por encima del punto de ebullicién del agua pura a la presidn.
existente, el vapor esta sobrecalentado con respecto al agua.

El punto de ebullicién de la solucién se expresa en funcién de -
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la elevacién del punto de ebullicién del agua pura.

Las elevaciones de los puntos de ebullicién son apreciables en -
el caso de sales tales como hidrSxido de sodio, cloruro de sodio, -
etc., pero se ha observado que son despreciables para la mayoria de

sustancias qufimicas orgdnicas.

IT.2. EBULLICION EN UN TUBO HORIZONTAL SUMERGIDO.

Si se considera un tubo horizontal éumergido en un recipiente --
que contiene un liquido en ebullicién y se hacen mediciones de g/A
en kilocalorias por metro cuadrado por hora § Btu por pie cuadrado
por hora contra la diferencia de la temperatura entre la pared del
tubo y la del liquido en ebullicién (AT) se obtendri en coordenadas
logaritmicas una curva como la que se indica en la figura 2.2 (Ref.

3 ). El primer tramo de ésta curva, recta AB de pendiente 1.25, co-

[

o/A = aap?S - 2.1

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

rresponde a la ecuacidn :

en concreto, y generalmente su pendiente estd comprendida entre 3 y
4, y termina en un punto de densidad de flujo de calor méximo (pun-

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



10

El tercer tramo, linea CD, la densidad de flujo disminuye a medi-
da que aumenta la temperatura, alcanzando un minimo en el punto D
que se llama punto de Leidenfrost. El \dltimo tramo, linea DE, la den-
sidad de flujo aumenta con el AT y para grandes caidas de temperatu-
ra sobrepasa el mdximo alcanzado en el punto C.

Si por definicidn U=(g/A)/AT, la grafica de la figura 2.2 se con-
vierte f&cilmente en una gréfica de U vg AT. Esta grifica se reére-—
senta en la figura 2.3; se puede observar que el coeficiente U pasa
por un valor miximo y otro minimo que no coinciden. El coeficiente
méximo se presenta generalmente para una caida de temperatura lige--
ramente superior a la densidad de flujo mé&ximo y el coeficiente mi-
nimo ocurre para una temperatura mucho mayor que la del punto de -~
Leidenfrost. El1 primer trazo de la linea de la figura 2.3, el coe--
ficiente es proporcional a ATO'ZS Yy en el segundo entre ATZ Y AT3 .

Los cuatro primeros tramos de la figura 2.2 corresponden a un de~
terminado mecanismo de ebullicién. La primera parte correaponde a un
mecanismo de transmisién de calor a un liquido por conveccién natu-
ral, las burbujas se forman sobre la superficie de calentamiento,se
desprenden de ella, ascienden a la superficie del liquido y pasan al
espacio de vapor, sin embargo su nimero es pequefio.

Para caidas de temperatura mis altas cqmprendidas entre 5 y 25°C
la velocidad de formacidn de burbujas es grande de forma que se au-

menta la velocidad de las corrientes de circulacién y el coeficiente
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de transmisién de calor es mayor que para la conveccidn natural.

La ebullicién que se produce para temperaturas menores al punto
critico se denomina Ebullicién Nuecleada, haciendo referencia a la -
formacién de diminutas burbujas 6 ndcleos de vaporizacién sobre la
superficie de calefaccién, las burbujas se generan en pequefios 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 formacién de diminutas explosiones que envian chorros de vapor
desde la superficie de calefaccién hacia el interior de la masa del
1fquido. Este tipo de ebullicién se denomina Ebullicién de Transicién,
al aumentar el AT aumenta en esta regién el espesor de la pelicula
de vapor y disminuye el nimero de explosiones que se producen en un
determinado intervalo de tiempo. Tanto el coeficiente de transmisidn
de calor comn la densidad de flujo disminuyen al aumentar la caida
de temperatura.

Cerca del punto de Leidenfrost se produce otra variante distinta
del mecanismo, en esta zona aparece una capa estdtica de vapor a tra-
vég de la cudl se transmite calor por conduccién y para AT elevados
también por radiacién. Las caracteristicas anteriores son sustitui--
das por una lenta y ordenada formacidén de burbujas en la interfase
entre el lfquido y la pelicula de vapor. Estas burbujas se despren-

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

La agitacién del 1lfquido es poco importante y toda la resistencia a
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la transmisién de calor proviene de la envoltura de vapor que recu-

bre el elemento de calefaccién. Conforme aumenta el AT crece la den-
gidad de f£flujo de calor y va adquiriendo importancia la transmisién
de calor por radiacién, este tipo de ebullicidén se le conoce con el
nombre de Ebullicién de Pelicula.

La ebullicién de pelicula en la mayorfa de los aparatos comercia-
les es despreciable, debido a que la velocidad de transmisién de ca-
lor es pequefia comparada con el AT.

La eficacia de la ebullicidn nucleada depende principalmente de
la facilidad con la que se forman y liberan las burbujas en la super-
ficie de calentamiento, la capa de liquido préxima a la superficie
caliente se recalienta debido al contacto con ésta, el liquido reca-
lentado tiende a emitir espontineamente calor,de esta forma suprime
‘el sobrecalentamiento.

La tendencia del 1liquido a sufrir una vaporizacién sdbita & flash
es lo que proporciona el fmpetu caracteristico de la ebullicién.Des-
de el punto de vista fisico, el flash sSlo se puede producir median-
te la formacién de pequefias burbujas en la interfase liquido-vapor.
Sin embargo no es ficil formar una pequefia burbuja en un liquido re-
calentado, debido a que, a una determinada temperatura la presidn de
vapor en la burbuja es muy pequefia comparada con la de una burbuja
grande y en una superficie de liquido. Una burbuja muy pequefila pue-

de existir en equilibrio con liquido sobrecalentado, y cuanto menox
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sea la burbuja mayor serd el sobrecalentamiento de equilibrio y ma-

yor la tendencia a la produccién del flash.

" 5i se eliminan toda clase de gases y otras impurezas es posible
calentar el agua varios cientos de grados centigrados sin formacién
de burbujas.

El factor que controla la velocidad de desprendimiento es la Ten~
sién Interfacial entre el liquido y la superficie de calentamiento.
S{ la tensidn interfacial es grande la burbuja tiende a extenderse
sobre la superficie y recubrir el drea de transmisién de calor, tal
como se indica en la fig 24.c, en vez de abandonarla y dejar sitio
para otras burbujas. S{ la tensién interfacial es pequefia la burbuja
se desprenderi ficilmente, seqin se deduce de la fig. 24.a. En la
fig. 2.4.b se representa el caso de tensién interfacial intermedia.

La elevada velocidad de transmisién de calor que se obtiene en
la ebullicién nucleada, depende de variables tales como la naturale-
za del 1{iquido, tipo y condicién de la superficie de calentamiento,
composicién y pureza del liquido, presencia § ausencia de agitacién

as{ como temperatura y presién. Pequefios cambios de estas variables

originardn una variacién considerable del coeficiente.



Fig.2.4. Efecto de la tensién interfacial sobre la formacidn 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 cafda central para formar un sis
tema de evaporacién de miltiple efecto. El principio general es que
el vapor degprendido en una unidad sgirve como medio de calefaccién
en el evaporador siguiente. Debe observarse que el convertir estos
evaporadores en un miltiple efecto, es simplemente cuestién de co--
nexién de tuberfas y no de la estructura de los cuerpos.

Imaginémonos que el sistema completo esti frio a la presién at-
mosférica y que cada cuerpo esti lleno con el liquido que ha de e-
vaporarse y con un nivel determinado, por ejemplo la placa tubular
superior. Imaginemos también que la bomba de vacfo se pone en mar--
cha y que las vilvulas V1, V2 y V3 de las lifneas de gases inconden-
sables estin abiertas completamente, estando todas las demis valvu=-
las cerradas. Supongamos que el vacfio mds elevado que puede hacer -
la bomba durante la operacidn normal sea de 660 mm Hg referido a un
vacio barométrico de 760 mm Hg ¥y que la bomba trabaja para producir
éste vacio. Se deduce que a través de las lineas de gases inconden~
sables y las de vapor de agua, el aparato completo llegard a estar a
un vacfo de 660 mm Hg.

Supongamos que ahora se abren las vilvulas de entrada de vapor de
agua Sl y de salida de agua condensada D1, hasta que se establece la

presién deseada Po en la caja de vapor del efecto I. Sea to la tem-
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peratura del vapor saturado a la presién Po. El vapor de agua des-~

plazar§ primeramente al aire residual que haya podido quedar en la
caja de vapor a través de la vdlvula Vl.

Puesto que el lfquido que llena los tubos estd frio, el vapor de
agua se condensari. El purgador permite salir al condensado a medi-
‘da que se va formando.

El liquido se calentard hasta alcanzar la temperatura de ebulli-
cién bajo un vacfo de 660 mm. Supongamos que el lfquido que ha de -
evaporarse tenga una elevacién despreciable en su punto de ebul;i--
cién, en éste caso empezard a hervir a los 51.8 °C.

El vapor de agua asi generado desplazard gradualmente el aire de
la parte superior (espacio de vapor) del efecto I, de la linea de -
conexién de vapor y de la caja de vapor del cuerpo II. Cuando este
vapor ha llenado completamente todos los espacios, se cerrard la -~
valvula de salida de gases incondensables V2.

El vapor de agua que procede de la ebullicidén del liquido en el
efecto I transmitird su calor latente de condensacién al liquido -
del cuerpo II y se condensard. La valvula de condensado D2 se abriri
para que el condensado pueda ser eliminado a medida que se forma.
Al condensarse cede su calor al lfquido del cuerpo II. A medida que
ge calienta, la diferencia de temperaturas también se hace menor vy,
por tanto, la presidn en el espacio de vapor del cuerpo I aumenta -

gradualmente, aumentando Tl (punto de ebullicién del liquido para
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el efecto I} y aminorando la diferencia de temperaturas to~Tl. Asi
se continda hasta que el 1liquido del efecto II alcanza la temperatu-

ra de 51.8 °C, en cuyo momento empieza a hervir.

El mismo proceso se repite en el efecto III. A medida que el 1li-
quido en el efecto III se va calentando y finalmente comienza a her-
vir, la cafda de temperatura entre él y el vapor que procede del se-
gundo efecto se hace menor y la presién aumentard en el efecto II-~
alcanzando T2, de manera que la diferencia de temperatura. T1-T2 se
hace menor. Esto disminuye la velocidad de condensacidn y aumentara
la presién en el espacio de vapor del efecto I ain mids, hasta que -
finalmente el evaporador completo llega al régimen permanente con el
1igquido hirviendo en los tres cuerpos.

El resultado de ésta ebullicidn es el de hacer descender los ni-
veles del liquido en los cuerpos. A medida que desciende el nivel -
del 1fquido en el cuerpo I, se abre la valvula de entrada de la ali-
mentacién Fl hasta gue permanezca constante el nivel del 1iquido. A
medida que el lfquido hierve en el cuerpo II, desciende su nivel y
se abre la vilvula de alimentacién F2 ajustdndola para que permanez-
ca constante el nivel en este cuerpo, y cuando el liquido del cuer-
po III comienza a hervir se abre y se ajusta la vdlvula F3. Un cam-
bio en cualquiera de las vAlvulas llevard consigo un nuevo ajuste -
en las otras, pero debe ser de tal manera que los niveles de los 1i-

quidos en los tres cuerpos tienen que permanecer constantes. ElL 1{-
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quido del cuerpo III se hace cada vez mas concentrado y cuando al--
canza la concentracién requerida se abrira la vdlvula de salida del

1fquido concentrado en la cantidad necesaria y se pone en marcha la
bomba de extraccién del concentrado. En esta forma cuando el proceso
de evaporacién se efectia en régimen permanentae, existiri alimenta-
cién continua en el sistema de evaporacién. El evaporador se encuen-
tra ahora en operacién continua con un £lujo continuo del liquido -~
a través de él, y todas las temperaturas y presicnes estan en equi-

librio, es decir a régimen permanente.

II.4. SUPERFICIES DE CALENTAMIENTO.

La energfa de calentamiento del primer efecto que se transmite en
unidades de calor por hora viene dada por la ecnacidn :

ql = AlUlAT1 2.2

Si se desprecia por el momento la parte de este calor,necesaria
para calentar la alimentacién hasta el punto de ebullicién, resul-
ta que prdcticamente todo &l aparece como calor latente en el vapor
que sale del primer efecto. La temperatura del condensado gue sale
por D2 es aproximddamente igual a la temperatura T1 del vapor que ~'
ge origina en la ebullicién del lfguido del primer efecto. Por con-
siguiente, en la operacidén en estado estacionario, prdcticamente to-
do el calor consumido en la creacién de vapor del primer efecto es

cedido en el segundo durante la condensacidén de ese mismo vapor.El
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calor transmitido en el sequndo efecto viene dado por 1a'ecuac16n :
q2 = A2U2AT2 2.3

Pero segin se ha indicado anteriormente, ql y q2 son aproximada-
mente iguales, por consiguiente :

ALULATL = A2U2AT2 2.4

Utilizando el mismo razonamiento, tendremos que, aproximadamente:

AlULAT]1 = A2U2AT2 = A3U3AT3 ) 2.5

Es preciso tener en cuenta gue las expresiones anteriores son so-
lamente ecuaciones aproximadas que hay que corregir mediante la adi-~
cién de términos que, sin embargo, son relativamente pequefios compa-
rados con los que intervienen en dichas expresiones.

En la préctica, las dreas de calentamiento de los efectos de un
evaporador de miltiple efecto son iguales, con el fin de conseguir
una mayor economia constructiva. Con ésta condicién la dltima ecua-
cidn se transforma en :

UlAT1l = U2AT2 = U3AT3 = ¢/A 2.6

De donde se deduce que en un evaporador de miltiple efecto las -
caidas de temperatura son, de forma inversamente proporcionales a -

los coeficientes de transmisgién de calox.
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II.5. ECONOMIA DE LOS EVAPORADORES DE MULTIPLE EFECTO.

Puesto que el calor latente necesario para evaporar un kilogramo
de agua a Tl es aproximadamente el mismo que queda libre cuando se
condensa un kilogramo de vapor a to, el primer efecto de un evapora
dor a miltiple efecto evaporari aproximidamente un kilogramo de agua
por cada kilogramo de vapor de agua que se condensa. Esto es aproxi-
madamente igual si la alimentacién en el primer efecto estd muy préxi
ma a su punto de ebullicién y es menos exacto cuando la alimentacién
esti fria. De acuerdo con el mismo razonamiento, se deduce que por ~
cada kilogramo de vapor generado en el primer efecto y condensado --
gobre la superficie de calefaccién del sequndo, se evaporard aproxi-
midamente un kilogramo de agua en el segundo efecto; y por el mismo
camino, por cada kilogramo de agua evaporada en el segundo efecto, ~
se evaporard un kilogramo de agua en el tercer efecto, y as{ sucesi-
vamente. Esta relacidén es s86lo aproximada y no debe usarse en cilcu-
los reales. Algunos términos han sido despreciados en el razonamiento
anterior los cuales tienen una importancia creciente con el nimero -
de efectos.

De lo anterior podemos observar que existe un ahorro S economfa -
de vapor vivo suministrado al sistema de evaporacién a miltiple efec
to y de manera mis formal, ésta economia se expresa como : masa de
liquido evaporado / masa de vapor vivo alimentado.

Por otro lado el incremento de economfa que se consigue al aumen-

‘tar el nimero de efectos se realiza a costa de reducir la capaci--
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dad. Cabxfa pensar que, puesto que el &rea de la superficie de calen-

tamiento se hace varias veces mayor, la capacidad de evaporacién de-
biera de aumentar, pero en realidad no ocurre asi. La capacidad to-
tal de un evaporador de miltiple 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 miltiple efecto y que opera con las mismas condicio-
nes extremas. La cantidad de agua vaporizada por metro cuadrado de
superficie en un evaporador que consta de N efectos es apfoximada——
mente igual a 1/N vecea la capacidad del efecto simple; deduciéndo-
se por lo tanto que la razdn de trabajar con evaporadores a milti--
ple efecto es la de obtener gran economia de vapor de calentamien--

to.

1I.6. CAPACIDAD DE LOS EVAPORADORES DE MULTIPLE EFECTO.

A pesar de que el uso del principio de evaporacién a miltiple e-
fecto es aumentar la economfa de vapor de agua de calefaccién,no de-
be de pensarse que no existen desventajas. Relacionada en importan=-
cia con la economfia de un sistema de evaporacién estd la cuestién de
su capacidad. Por capacidad se entiende la evaporacidn 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 disolucién y la carga de calentamiento, el calor transmiti-~
do en cada efecto viene dado por las siguientes ecuaciones :

gl = UlAalarl
q2 = U2A2AT2

g3 = U3A3AT3

La capacidad total es proporcional a la velocidad total de trans-
misidén de calor q , que se obtiene sumando estas ecuaciones :

q = ULlALAT1 + U2A2AT2 + U3A3AT3 2.7

Suponiendo que el irea de la superficie de cada efecto es A y que
el coeficiente global U es tambien el mismo para cada efecto, la =~
ecuacién 2.7 se transforma en :

q = UA(ATL + AT2 + AT3) = UAAT 2.8
siendo aT la cafda total de temperatura entre el vapor que condensa
en el primer efecto y el vapor que sale del dltimo.

Supongamos ahora que un evaporador de simple efecto, de area A ~
opera con la misma caida total de temperatura. S{ el coeficiente -
global es el mismo que en cada uno de los efectos del evaporador a
triple efecto, la velocidad de transmisidn de calor en el efecto -
gimple e8B :

q = UAAT 2.9

Que es exactamente la misma ecuacidén que para el evaporador de -~
miltiple efecto. Sea cual fuere el nimero de efectos utilizados,con

tal de que los coeficientes globales sean los mismos, la capacidad
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no seri superior a la de un simple efecto cuya superficie sea igual
a la de cada uno de los efectos de la unidad miltiple.
En la prictica, debido a la elevacién en el punto de ebullicién

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

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

II.7. METODOS DE ALIMENTACION.

Los sistemas de evaporacidn reciben nombres distintos aependien—
do del sentido de circulacién del ligquido a concentrar con respecto
al sentido del vapor alimentado, denomindndose :

a) .~ ALIMENTACION DIRECTA O EN PARALELO.

En éste método de alimentacién la direccién del vapor de calefac-
cién y del liquido a concentrar es la misma.
b) .~ ALIMENTACION EN CONTRACORRIENTE.

Aqui la direccidn del vapor de calefaccién y del liquido a con--
centrar llevan direcciones opuestas.
¢) .~ ALIMENTACION MIXTA.

En éste método de alimentacién, la direccidén de las corrientes en
una parte del sistema es a contracorriente y la otra parte es en pa-
ralelo.

I1.7.1 VENTAJAS Y DESVENTAJAS DE LA ALIMENTACION EN PARALELO.
El empleo de la alimentacién directa 6 en paralelo no es por mu-

cho lo mds econdmico, aqui la concentracién del liquido aumenta des-
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mixta.
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de el primer hasta el dltimo efecto. En éste método nicamente se -
necesita de una bomba para alimentar la solucién a concentrar, y de
otra para extraer el licor concentrado del dltimo efecto:; el paso -
de un cuerpo a otro se realiza sin bomba alguna dado que el flujo de
liquido se efectda de presiones altas a presiones bajas, puesto que
el vacf{o se mantiene en el {ltimo efecto.

81 la alimentacidén al evaporador estd prdéxima a la temperatura =

de operacién de este primer efecto, la alimentacidn con arreglo de-

flujos en paralelo produce una economia mucho mis elevada, puesto
que no hay gue condensar vapor en este efecto para calentar la ali-
mentacién hasta su punto de ebullicién, el paso de la solucién de -
un efecto a otro siempre produciri una evaporacién de tipo "flash",
debido a que la temperatura de saturacién de la solucidn en ebulli-
cién en cada efecto es menor que la del efecto precedente, este va-
por producido por flash, efectda evaporacién 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-
tacidn se aproxima a la del primer efecto, pero ahora se alimenta -
al dltimo efecto, a medida que entra,hse efectia una evaporacién -
flash a la temperatura de este efecto, de tal manera que se origi-
na cierta cantidad de vapor, pero este vapor generadc va directamen-

te al condensador sin efectuar ninguna evaporacién en algin otro -~

efecto.
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En la alimentacién con flujos en paralelo, el licor concentrado
se encuentra en el dltimo efecto y obviamente ese efecto tiene el -
menor coeficiente total de transferencia de calor, ya que el liguido

esta mds concentrado, mds viscoso y al mismo tiepo mds frio.

I1.7.2. VENTAJAS Y DESVENTAJAS DE LA ALIMENTACION EN CONTRACORRIENTE.

En este tipo de alimentacién el liquido diluido se concentra des-
de el dltimo hasta el primer efecto. Cuando se emplea el arreglo de
flujos a contracorriente, se evita el tener los licores mds concen-
trados en el dltimo efecto. Aqui el licor diluido entra en el il=-
timo efecto y mis frio, y sale concentrado en el primer evaporador
que es el que estd a mayor temperatura, con lo que la viscosidad es
es menor y el coeficiente de transmisién de calor puede ser modera-
damente mids alto a pesar de la viscosidad. En este arreglo el licor
debe calentarse en cada efecto, como sucede con la alimentacién en
paralelo, teniéndose tambieéh evaporaciones flash. Sin embargo la -
alimentacién debe bombearse de efecto a efecto, puesto que el flujo
de liquido se efectia de presiones bajas a altas, lo que significa
que los lugares para fugas 6 entradas de aire, tales como las bombas
y bridas, aumentan, aumentando también el mantenimiento y el costo
de potencia.

s{ el licor de alimentacién a un aistema de evaporacién con £lu-

jos a contracorriente estd cercano al punto'de ebullicidn, su intro-
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duccidn en el dltimo efecto no tiene sentido, ya que el vapor que
se produce por evaporacién flash, se pierde en el condensador, esta
condensacién representa una pérdida de energfa. En general en la ~-
alimentacidén a contracorriente existe una carga calorifica en cada
efecto, puesto que la alimentacién entra a una temperatura menor -
que el punto de ebullicidn que prevalece en él.

El problema de determinar el arreglo de flujos de alimentacién, -
es como en muchos casos, una consideracién econdmica. Los flujos a
contracorriente pueden 6 no conducir a menor superficie de calenta-
miento, dependiendo de la cantidad de liquido que vaya a evaporarse
y de la viscosidad de la solucién final. El costo de vapor seri me-
nor para flujos a contracorriente sf la alimentacién esta fria, y -
menor para los flujos en paralelo, si el licor gque se alimenta'esta
préximo a la temperatura de operacién del primer efecto, & es mayor.

El andlisis para situaciones especificas establecerd realmente -

el arreglo mis favorable.

IX.7.3. VENTAJAS ¥ DESVENTAJAS DEL METODO DE ALIMENTACION MIXTA.

Se ha indicado que una de las ventajas de la alimentacién a con-
tracorriente se tiene cuando el l{quido concentrado sale del evapo-
rador con una viscosidad muy elevada. Muchas veces puede lograrse -
este objetivo sin incurrir en los inconvenientes de la alimentacidn

‘en contracorriente. Si la diferencia en las corrientes entre el 1l{-
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quido diluido y el concentrado es considerable,se verd que el efecto
de la excesiva viscosidad se reduce practicamente a un sdlo efecto.
En tales casos es posible alimentar el liquido diluido al segundo --
efecto, pasarlo en alimentacién en paralelo desde el segundo hasta -
el dltimo efecto y bombear desde éste al primero para terminar ah{ -
la evaporacién. Esto no afectard seriamente a los restantes efectos;
pero terminard el liquido viscoso a la temperatura mids elevada,don-
de su viscosidad es menor y el coeficiente de transmisién de calor -
es mayor. Se encuentran muchas variaciones de esta idea general, a-

plicandose el término de alimentacidn mixta.

II1.8. INFLUENCIA DE LA ELEVACION DEL PUNTO DE EBULLICION EN
LOS EVAPORADORES DE SIMPLE Y MULTIPLE EFECTO.

La carga del lfquido y la elevacién del punto de ebullicién mo--
difican la capacidad de un evaporador tanto de miltiple efecto como
‘de efecto sencillo. La elevacién del punto de ebullicién también re
duce la cafda de temperatura en cada efecto de un miltiple efecto -
gsegin se veri a continuacién.

Las temperaturas gque serin usadas en este caso pertenecen a so--
luciones saturadas de hidréxido de sodio, las condiciones inicial y
final son las mismas para los tres casos, es decir, la temperatura
de saturacién del vapor perfeneciente al dltimo efecto son idénti--
cas en todos los casos y éstas estarédn expr§sadas en grados F pero

por razones de notacién dnicamente se expresaran como °.
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Ademds cada cuerpo contiene solucién saturada de sélidos 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 dltimo 6 primer efecto (cuando ge tra-
ta de un sistema compuesto por un sdlo efecto).

Considerando el caso de un simple efecto, figura 2.7, en el cufl
se estd concentrando la solucifn desde un 5% hasta un 50% de s86li--
dos en la solucién, la presién de operacién establece en éste punto
una temperatura de 130 °. Como el vapor empezard a formarse, hasta
que la solucién haya llegado a su punto de ebullicidn, éste estard
sobrecalentado a la temperatura de ebullicién, con respecto a la tem-
peratura de ebullicién del liquido puro {agua), a esa misma presidén
dé operacién. La temperatura de ebullicién para el agua a esa pre--
sién de operacién es de 118°,

Determinando su diferencia de temperatura efectiva para la trans-
ferencia de calor, tenemos que ésta serd igual a la diferencia en--
tre la temperatura de condensacién del vapor de calentamiento y la
del seno del liquido.

AT efectiva = T vapor calentamiento - T ebullicién solucién
AT efectiva = 259°- 130°= 129°

En el caso de que no existiera esta elevacién del punto de ebu-

1licién (EPE), la diferencia de temperaturas efectiva serfa 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 ebullicién solvente puro
AT efectiva= 259°- 118°= 141°
Para el caso de un doble efecto, figura 2.8, la solucién a con-
centrar llegard primero a una concentracién del 18% en el primer -
efecto y a 50% en el sequndo. La presién de operacién en cada efec~
to se establecer§i, de acuerdo a los coeficientes totales de ftransfe-
rencia de calor para cada sistema a través de una superficie igual
de calentamiento en cada efecto. De ésta manera la solucidn hervird
a 219°para el primer efecto y 130° para el segundo. Por otra parte,
los puntos de ebullicién correspondientes al solvente puro a estas
mismas presiones de operacidén seran de 203°para el primerxo y 1l18° -
para el segundo. La diferencia de temperatura efectiva en el primer
efecto serd :
ATefectiva = T vapor calentamiento l1- T ebullicién solucidén 1
AT efectiva 1 = 259° - 219° = 40°
Para el segundo efecto tendremos :
irefectiva 2= T vapor calentamiento2 ~ T ebullicién solucidén 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 elevacidén en el punto de ebullicién

de la solucién, provocando con ello que se disminuya mis la diferen-
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cia de temperaturas.
Para el caso de un triple efecto, el procedimiento serfa el mis-

mo para determinar sus diferencias de temperaturas efectivas, es -
decir, la presidn de operacién correspondiente en cada efecto se es~
tablecerd de acuerdo al valor del coeficiente de transferencia de -
calor {(definido por las caracteristicas de la solucién en cada efec~
to). Asi,la distribucién de la diferencia real de temperaturas se -
ajustard 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 cudl indica que esta diferencia total
se redujo mucho mds, y por lo que :

MNefectiva 1 = T vapor calentamientol - T ebullicidén solucidn 1

AT efectiva 1 = 259° - 234° = 25°

ATefectiva 2 = T vapor calentamiento 2 - T ebullicién solucién 2

AT efectiva 2 = 218° ~ 190° = 28°

ATefectiva 3 = T vapor calentamiento 3 - T ebullicién solucién 3

AT efectiva 3 = 176° - 130°= 46°

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

de que se tuviera un gran nimero de efectos & grandes elevaciones -
en el punto de ebullicién, en este caso ser{a posible que la suma -
de todas estas elevaciones alcanzara a ser mayor, e igual que la -
diferencia de temperaturas disponibile (operacién que bajo tales cir-

cunstancias es pricticamente imposible), provocando as{ que no exis-
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tiera diferencia de temperaturas para la transferencia de calor.

Por lo anteriormente expuesto se deduce que la economfa de un eva-
porador de mdiltiple efecto no se modifica por las elevaciones del -
punto de ebullicién si no se tienen en cuenta factores tales como -
la temperatura de ebullicién y las variacicnes de los calores de va-
porizacién. Un kilogramo de vapor vivo que condensa en el primer -
efecto genera aproximadamenﬁe un kilogramo de vapor que se condensa
en el segundo efecto generando otro kilogramo para el tercer efecto
y asi sucesivamente.

La economfa de un evaporador de mﬁltiple.efecto depende del ba-
lance de energia y no de la velocidad de transmisién de calor. Sin
embargo la capacidad se reduce con la elevacién del punto de ebulli-
cién. La capacidad de un evaporador de doble efecto que concentra -
una solucién que tiene elevacién del punto de ebullicién es inferioxr
a la mitad de la capacidad de dos efectos simples, cada uno de los
cuales opera con la misma caida global de temperatura. La capacidad
de un triple efecto es por la misma razén, menor que la tercera par-

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

turas extremas.
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11.9. NUMEROC DE EFECTOS OPTIMO EN UN SISTEMA DE EVAPORACION.

A Suponiendo que se tiene un evaporador de simple efecto que tiene
una superficie de calefaccién A y que trabaja con vapor de calenta-
miento de 108 °C y una temperatura de vapor producido de 51°C. Su-~
pongamos también que el coeficiente global es igual al coeficiente
medio de un sistema a triple efecto. La ecuacién de éste serd :

g = Umed A AT 2.10

Que es exactamente la misma ecuacién que a triple efecto. No im-
porta el nimero de efectos que se utilicen con tal de que el coefi-
ciente global medio sea el mismo para obtener exactamente la misma
expresién para la capacidad de cualguier evaporador. Se deduce de -
ésto que si el nimero de efectos de un sistema de evaporacidn se va-
ria 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 calefaccién es
constante sin tener en cuenta el nimero de efectos, el costo de la
adquisicién de un evaporador de N efectos, seri N veces el de un sim-
ple efecto de la misma capacidad. La eleccién del numero apropiado
de efectos seri consecuencia del balance econémico entre el ahorrxo
del vapor de agua obtenido con el miltiple efecto y el gasto suple-
mentario efectuado por la superficie de calefaccién extra.

La figura 2.10 indica éstas relaciones. Las cargas fijas anuales

‘pueden tomarse como 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 tamafios pequefios, la curva del costo inicial no seri
una linea recta mds que en la parte superior de 15 zona.

Los costos de operacién pueden considerarse constantes, puesto -
que s8loc es necesario un oéerario, excepto cuando el nimero de efec-
tos es muy elevado. El costo total de operacién de un evaporador se-
r4 la suma de todas estas curvas y normalmente presenta un minimo --
marcado en los tamaflos pequeflos 6§ moderados para el nimero Sptimo --

de efectos.

11.10. TEORIA DE LA COMPRESION DEL VAPOR.

La energia que se desprende de una solucidén en ebullicién se pue
de utilizar para vaporizar més agua con tal de que exista una caida
de temperatura en la direccidn deseada para la transmisién de calor.
En un evaporador de miltiple efecto esta caida de temperatura se -~
crea disminuyendo progresivamente la temperatura de ebullicién de --
la solucidén en una serie de evaporadores, mediante la utilizacién de
presiones absolutas cada vez mas pequeflas. La fuerza impulsora nece-
saria se puede obtener también aumentando la presién (y, por consi-~
guiente la temperatura de condensacién) del vapor que se forma, me-

diante una compresién mecanica 6 térmica. E] vapor comprimido se con-
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densa posteriormente en la calandria del evaporador del que procede.

El principio de operacién es el que se muestra en la figura 2.11
en donde se aprecia el ciclo para el agua en un diagrama esquemiti-
co de la entalpia con respecto a la presién. E1l agua se evapora en
A dentro del evaporador para llegar a ser vapor saturado en B. Este
vapor se comprime segin la trayectoria B-C y el trabajo realizado -
por el compresor es HC - HB 8{ la compresidn es adiabética. El va--
por comprimido en C entra a la caja de vapor donde se condensa dando
energfa al ligquido que se evapora. El condensado en la condicién D
deja la unidad a través de un cambiador en el cudl 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 lfquido
(HB - HA) y suministrar todas las pérdidas de calor. La AT disponi-
ble en el cambiador es aquella existente entre la solucién hirvien-
te a baja presién y el vapor que condensa a presién superior.

En consecuencia, inicamente si la adquisicién de la energia es -
muy barata, el uso de generadores eléctricos de vapor para mover el
termocompresor no resultard ser un gran ahorro comparado con un eva-
porador contfnuo de miltiple efecto que trabaje con vapor de escape.

En la figura 2.12, se representa el fundamento de la recompresién
mecadnica del vapor. La alimentacién diluida se calienta hasta una -

temperatura préxima a la de ebullicidén mediante el intercambio de -
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calor con la solucién concentrada caliente, y pasa a través de un -
calentador tal como en un evaporador convencional de circulacidén -

forzada. Sin embargo, el vapor que se desprende no se condensa si ~
no que se comprime a una presién algo mas elevada, por medio de un
compresor de desplazamiento positivo o centrifugo, con el fin de -
transformarlo en el vapor vivo que se alimenta al calentador. Como
la temperatura de saturacién del vapor comprimido es mayor que la -
temperatura de ebullicién de la alimentacidn, el calor fluye desde
el vapor hacia la solucién generando mds vapor. Se necesita una ﬁe-
quefla reposicitn de vapor vivo. La caida de temperatura éptima para
un sistema tipico es del orden de 5°C. La utilizacién de la energfa
en un sistema de este tipo es muy buena; la economfa 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~
nes mas importantes de la evaporacidn con recompresién mecanica co-
rresponden a la de concentracién de soluciones radioactivas muy di-
luidas y a la produccién de aqua destilada.

Existen dos métodos pricticos por medio de los cuales puede efec-

tuarse la recompresién :

II.10.1. RECOMPRESION TERMICA.
En un sistema de recompresién térmica el vapor se comprime median-
te un eyector accionado por vapor de agua de alta presidn. Como se

utiliza mas vapor de agua que el necesario éara la ebullicién de la
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solucién el exceso de vapor se deja escapar o se condensa. La rela-
cién entre el vapor motriz y el vapor procedente de la solucién de-
pende de la presién de evaporacién; para muchas operaciones a baja
temperatura la relacién es del orden de 1 kilogramo de vapor vivo a
la presién de 8 Kg/cm2 » poxr cada 2 kilogramos de agua evaporada.
Puesto que los eyectores pueden tratar grandes volimenes de vapor
de baja densidad, la recompresidn térmica resulta mis adecuada para
la evaporacién a vacfo que la recompresién mecdnica. Los eyectores
son m&s baratos y de mantenimiento més sencillo que los soplantes y
compresores. Las principales desventajas de la recompresién térmica
son la baja eficacia mecénica de los eyectores y la falta de flexi-
bilidad del sistema para las variaciones de las condiciones de ope-
racién, aunque con este tipo de recompresién se efectda una reduccidn

en el tamafic de los efectos.

11.10.2. RECOMPRESION MECANICA.

El segundo método de compresién de vapor de agua es el represen--
tado mediante un compresor rotativo. Estos compresores se han utili-
gado satisfactoriamente en muchos casos y llenan completamente muchos
de los requisitos de la térmocompresién. S{ un compresor de este ti-
po es movido por un motor eléctrico con un precio bajo de energia -
eléctrica, puede ser satisfactorio, pero si es movido con una tur--

bina de vapor o por energia generada en una planta que utiliza va--
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por a alta presién, el vapor de escape de estas unidades generado--
ras debe utilizarse normalmente en un evaporador de miltiple efecto.
En general este sistemz se emplea solamente en aplicaciones espe-
ciales debido a los variados inconvenientes mecénicos y econémicos:
1.~ El compresor es caro y sujeto a costos de mantenimiento, supe--
riores al resto del evaporador.
2.- En rangos de operacién razonables, la AT obtenida es pequefia -
digamos de 10°F, como consecuencia de €sto, el equipo del evapora--
dor debe ser considerablemente grande para una produccidén industrial,
M superiores pueden obtenerse mediante una. relacidn superior de -
compresidn, pero la eficiencia decrece proporcionalmente.
3.~ Si la solucién tiene un incremento considerable en el punto de
ebullicién, el costo de recompresifn aumenta demasiado y répidamen-
te debido a gue el vapor debe de comprimirse hasta una presién tal
que su temperatura de saturacién estd por encima de la temperatura
a la cudl ebulle la solucidén. En el caso en que los costos de com--
bustible sean altos, pero en camblo la fuexza eléctrica sea barata,
la recompresidn es econfmica y practica en la evaporacién. Sin em--
bargo, como en la mayorfa de los paises lo que sucede es que el com-
bustible es mé&s barato que la energfa eléctrica, la evaporacién por

recompresidén no es muy atractiva que digamos.



46

I1.1l. MECANISMOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR.

Existen bésicamente tres formas de transmitir calor de la fuente
al receptor, presentindose combinaciones de dos 6 tres en aplicacio-
nes de ingenierfa, estas son, conduccién, conveccién y radiacién.
CONDUCCION.- La conduccién 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 sélo he-
cho de que cuando estén en contacto tienden al equilibrio térmico y
para ello se presenta una difusién de energfa. Su mayor importancia
la tiene en g6lidos que implican el cédlculo de paredes de hornos y
aislantes. Adn cuando la conduccién de calor se asocia usualmente -
con la transferencia de calor a través de sSlidos, también es apli-
cable a gases y liquidos, con sus limitaciones.

CONVECCION.- Eg la transferencia de calor entre partes relativamen~-
te calientes y frfas de un fluido por medio de mezcla.

Existen dos tipos de convecciédn :

a) .- Conveccién natural 6 libre : Se realiza por la diferencia de -
densidades entre dos regiones, causada por una diferencia de tempe-
ratura entre ellas.

b) .- Conveccifn forzada : Se produce por medio de un agente mecéni-
co como un agitador & la inyeccién de un fluido a presién.

Este tipo de transferencia de calor puede ger descrito por la --
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siguiente ecuacién :

dgq = U A 4T l 2.11
donde :
dg = Flujo de calor (Btu/hr).
U= Coefiéiente de Transferencia de Calor
(Btu/(nr ££2 °F)).
A = Area de Transferencia de Calor (£t2 ).
dT = Diferencia de Temperatura (°F).

RADIACION .~ En éste tipo de transferencia, parte de la energia la -
absorbe el receptor y parte la refleja. S6lo se considera de impor-
tancia cuando la diferencia de temperatura provocada es muy grande.

Baséndose en la segunda ley de la termodindmica se establecié :

4

dq=T§an T 2.12

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

T = Temperatura absoluta.
@ = Constante dimensional.

£ = Factor peculiar de la radiacién y se llama emisividad.
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ITII. CRITERIOS PARA LA SELECCION Y DISENO DE UN EVAPORADOR.

En la seleccién y disefio de un sistema de evaporacidn se deben -
tomar en cuenta muchos factores, entre ellos las caracteristicas de
la solucién tales como concentracidn, temperatura de ebullicién, tem-
peratura de condensado y de sobrecalentamiento, y otros como la pre-
sién en el espacio de vapor, medios de calentamiento, escala de ope-
racidn, etc.. De las propiedades fisicas de la solucién se debe con-
tar con la mayor cantidad posible ya que éstas afectan de manera -
directa en el disefio y seleccidén del sistema de evaporacién, a con-
tinuacidn mencionamos algunas de las mids 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 sé-
lidos disueltos tiene un efecto importante sobre la elevacidén en el
punto de ebullicién y éste aumenta a medida que se va teniendo una
solucién mds concentrada, originando con ésto un requerimiento de -
mayor gasto de vapor & drea de intercambio de calor, en segundo lu-
gar se puede alcanzar una concentracidén tal que exista precipitacidn
de sélidos, con lo cuil puede ser necesario modificar la forma estan-
dar de la parte del fondo del evaporador, con el f£in de poder pur--
gar los cristales formados.

Otra propiedad fisica importante es la viscosidad de la solucién,
debido a que ésta afecta la velocidad de conveccién & circulacién -
de la solucién por los tubos y por lo tanto afecta también la velo--

cidad de evaporacidn; cuando la viscosidad es alta ocasicna la for-
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macién de una pelicula de vapor sobre la superficie de calentamien~-
to con lo que se reduce el coeficiente de transmisién de caloxr, por

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

nari un sistema de evaporacifn, que pudiera ser de conveccién natu-
ral & forzada con tubos largos verticales.

En lo que respecta a la temperatura de ebullicién de la solucién
es necesario saber como y cuanto varia con respecto a la concentra-
cién( a presidn constante ), es muy importante debido a éue determi- .
na el valor de otras propiedades 6 variables tales como : viscosidad,
golubilidad, calor latente de vaporizacidén y condensacidn, sobreca-
lentamiento, etc.. Ahora bien, en realidad no existe ningin método
para evaluar la temperatura de ebullicién de soluciones concentradas.
En el caso del sistema agua-sosa cdustica se puede hacer uso de la
regla de Duhring, ésta tambiéh es itil para estimar el calor laten-
te de vaporizacién del solvente en la solucién. Esto se logra utili-
zando la ecuacién de Clapeyron; la ecuacién resultante para bajas -
presiones, donde se puede asumir que el vapor sigue la ley de los -

gases ideales es :
« 2
HVAPL = ( HVAPW / m ) ( TL / TW ) 3.1

Donde :
HVAPL = Calor latente de vaporizacidén del solvente en la solu-—-
cién a la temperatura TL y presién Ps.

HVAPW = Calor latente de vaporizacidén del solvente puro a la
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temperatura TL y presién Ps.

TL = Temperatura de ebullicién de la solucién a la
presién Ps (temperatura absoluta).

TW = Temperatura de ebullicién del solvente puro a
Ps (temperatura absoluta).

m = Pendiente de la linea de Duhring.

En algunos casos no se tienen datos disponibles, pero se puede -
usar el calor latente de vaporizacién del disolvente puro a la tem-
peratura TW para los cdlculos involucrados en el disefio del sistema
de evaporacién, ya que de hecho es mas alto que el del disolvente --
puro a TL y por lo tanto se tiene un cierto margen de seguridad.

El verdadero calor latente de vaporizacidén del disolvente en la -
solucién es mds 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 evaporacidén puede diseflarse para operar bajo cualquier pre-
sibén de vapor de calentamiento, pero en realidad no se recomiendan
presiones elevadas; entre mayor es la presién de vapor, menor es el
calor latente de vaporizacién, y por lo tanto, es menor la cantidad
de calor que pudiera liberar para transmitirlo a la solucidn, lo que
ocasionarfa un requerimiento de un &rea mayor.

Un factor muy importante es la tscala a la cudl se va & llevar -
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a cabo el proceso y las condiciones de operacién, 6 modo de opera--
cién. En general es preferible la.operacién continua a la intermi--
tente excepto cuando el producto final es muy viscoso & cuando en el
evaporador mismo toma lugar una operacién de mezclado de dos S méas
componentes, por ejemplo en la adicidén de solucién de azdcar a la -
leche, en la elaboracién de la leche dulce condensada. También se -
usa la operacién intermitente cuando las cantidades de sqlucién a-
concentrar son pequeflas 6 dependen de un proceso anterior que a su
vez trabaja en forma intermitente.

Por otra parte la operacién continua es preferible cuando se —=-
procesan grandes cantidades de solucién y cuando se dispone de tan-
ques de almacenamiento. Por ejemplo, la concentracién de licor negro
en la industria papelera que puede realizarse précticamente en una
operacién contfnua 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 miltiple efecto trabajan bajo un
régimen continuo, aidn cuando en algunos casos (doble efecto) sme ope
ran intermitentemente, especialmenfe cuando se trata con soluciones
de alimentacién muy diluidas y la concentracién en el segundo efec-
to es alta.

El disefio de cualquier evaporador puede hacerse en coordinacién

con el personal de la compafifa pwoveedora del eqguipo basico. Si el
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proceso es conocido, cualquier proveedor puede satisfacer los reque-
rimientos de disefio 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 eleccién entre al~
gunos disefios y esta eleccién depende de la economia global del pro-
ceso. Por ejemplo, puede darse el ‘caso de un conjunto de evaporado-
res de circulacién natural que requiera limpieza una vez por semana,
pero cuando la circulacién es forzada podria requerirge limpieza sé-
lo una vez cada dos semanas. Tanto el costo inicial como el de ope-
racién son m&s altos para el sistema de circulacién forzada; pero -
si se deben limpiar los evaporadores una vez por semana en el siste-
ma de circulacién natural se reduce en mayor proporcién la velocidad
de produccidén de la planta que en el sistema de circulacién forzada,
con las consecuentes pérdidas que ést§ origina. En este caso se de-
be hacer una evaluacién de cual serfa a la larga el sistema més eco
némico.

También hay restricciones que limitan la flexibilidad en la elec-
cifn y disefio de un evaporador, entre &stas se tienen las limitacio-
nes de espacio que en un momento dado pueden determinar que el va--
por de calentamiento fluya en una menor &Area seccional, lo que se -
traduce en una erosifn dréstica debida a la excesiva velocidad del -

vapor .
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En lo referente a las especificaciones mecanicas, se debe esta--
blecer no solo el material de construccidn sino también el tipo de
acabados, pues por ejemplo en el caso de productos alimenticios se
debe cumplir con las especificaciones de fndole sanitario para aca-
bados y recubrimiento de equipo.

Siempre es conveniente especificar el tipo de condensador. Donde
se tienen problemas para la instalacién elevada se pueden instalar
condensadores barométricos de bajo nivel.

Se puede especificar el grado de control deseado para la instru-
mentacién. Por lo general el representante de ventas puede ofrecer
los tipos de instrumentacién adecuada al equipo que se recomienda.

Otra cuestidn importante en la eapecificacién de un sistema‘de -
evaporacién son los servicios, pues estos datos afectan directamente
en el balance global de energfia, economfa de vapor, nimero de efec-
tos y sistemas de condensado y de vacfo. Los cambios en la presién
del vapor pueden variar la superficie de calentamiento requerida. ~
Los costos de vapor y agua son impo;tantes también para la economfa
de vapor y el nimero de efectos. Un cambio en la temperatura del -~
agua de enfriamiento puede ocasionar un cambio en los sistemas de -
condensado y vacio.

Cuando se est& especificando un evaporador para un producto que
nunca antes habfa sido concentrado comercialmente, se debe poner es~

pecial atencién y cuidado en la determinacién de sus propiedades f£i-
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sicas y quimicas necesarias para el disefio bdsico de un evaporador,
se deben realizar pruebas de laboratorio con condiciones similares
a las que operarfa el equipo comercial.

A continuacién se describirdn con un poco de mids detalle algunos
de los factores y criterios que pueden ser tomados en cuenta para el
disefio de un sistema de evaporacién, no debe perderse de vista que
una vez realizado el disefio, las variaciones 6 fluctuaciones en las
variables consideradas producirén problemas de operacién y no de di-
gsefio, por lo que se recomisnda que todas las variables se conside--

ren con sus valores extremos posibles de operacién.
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I1I.l. TEMPERATURA DE ALIMENTACION.

En todos los modelos de evaporadores excepto en los de tubos lar-
gos verticales, el volumen de lfquido existente en el evaporador es
muy grande y siempre tiene la misma concentracién final, por lo que
se encuentra a la temperatura de ebullicién de esta concentracién -
final. La alimentacién que se introduce en un evaporador ha de ser
tal que la temperatura media del lfquido hirviente no sea afectada
por la entrada de alimentacién frfia & caliente. El volum;n de liqui--
do concentrado es siempre grande y estd en violenta agitacién, por
lo que las mediciones de temperatura efectuadas, excepto en lag ~=-
proximidades de la entrada de alimentacién, han puesto de manifiesto
que la temperatura existente es la de ebullicién del liquido a la -
concentracién final. En el caso de que la alimentacién sea extrema-
damente frfa, serd muy favorable colocar un sistema de precalenta--
miento exterior en el que se caliente la alimentacién hasta una tem-

peratura préxima al punto de ebullicién.

IXI.l.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 ningin efecto sobre
la temperatura media del vapor que se desprende. En la mayor parte
de los sistemas de evaporacién, la caja de vapor estd sometida a una

turbulencia; la energia de sobrecalentamiento es pequefia y se disipa

*
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répidamente y si la turbulencia del vapor es suficiente como para -
que toda la superficie calefactora quede mojada por el lfguido con-
densado, una pequefia cantidad del calor de sobrecalentamiento se -~
consume en lograr el equilibrio del vapor sobrecalentado con su con-
densado. Ademas,la cantidad de calor trnsmitido por el sobrecalenta-
miento es corrientemente una fraccidén tan pequefia del calor tétal -
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 tranamisién de calor entre el vapor sobrecalenta-
do y una pared metilica, es el mismo que el de cualquier gas perma-
nente, es decir, extremadamente bajo, posiblemente una milésima par-
te del coeficiente de transmisién entre el vapor saturado y la pa--
red metalica.

En caso de existir un sobrecalentamiento elevado, hay que hacer
una estimacién de la superfiéie de calentamiento que gueda seca y -
para ello se utiliza el coeficiente de transmisién del gas perma~--
nente y la pared metflica, 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 practica, éste es el caso comin, y si existe un enfria--
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miento del condensado, éste es de unos pocos grados. La cantidad de

calor asi 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 mayéria de las veces la tempe-
ratura de alimentacién, la temperatura de salida del condensado, ¥
un posible sobrecalentamiento se desprecian, y que la caida de tem-
peratura de trabajo es la diferencia que existe entre el punto de -
ebullicién del liquido y la de saturacién del vapor de agua utili--

zado para el calentamiento.

I1III1.2. PRESION DE VAPOR DE CALENTAMIENTO.
En lag plantas industriales, generalmente se considera un vapor

de baja presién, por ejemplo 0.35 R&/cm? ¢ pero porqué no ge utili-

za un vapor con una presién mayor que produciria una mayor cafda de
temperatura con la consiguiente disminucién en el volumen ( y como
consecuencia menor precio del evaporador) ?.

Como ejemplo considérese una planta que genera vapor a 30.6R§/cm2
indicados y T= 235.5°C que es mucho mds valioso como fuente de po--
tencia que como fuente de calor. En efecto, el vapor a 30.6 K’é/cm2
tiene una entalpia total de 670 Kcal/Kg y un calor latente de 426.5
Kcal/Kg. El vapor de 0.35 ﬁ&/cmztiene respectivamente 643 y 533.7 -
'Kcal/Kg. De éato se deduce gue em un evaﬁorador cualquiera, el va--

por de 0.35 Ra/cm2 deja en libertad una mayér cantidad de calor co-
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mo calor latente, que el de alta presién, que en éste caso es Qe :
533.7 - 426.5 = 107.2 Kcal/Kg.

Tambien la construccién del evaporador para trabajar con vapor ~
de alta presién es mucho mds cara,que la necesaria para vapor de ba-
ja presifn. Mucho més dtil y valioso como fuente de potencia.

Como es normal el vapor de alta presién se genera sobrecalentado,
éste produce mis potencia que la generada por el vapor saturado, pu-
diendo llegar a una fraccién grande del costo del evaporador, el cos-
to en la potencia asi engrendrado,en un caso como éste, el vapor de
0.35 Kg/cm , que se alimenta al evaporador, serfa mis barato y con-
tendria mds calor latente utilizable para la operacién de evapora--
cién. La dnica desventaja es que con éste evaporador no se tiene tan

gran diferencia de temperatura.

IIX.3. PRESION EN EL ESPACIO DE VAPOR.

A menudo en los cilculos se toma arbitrariamente el valor de una
atmésfera como el valor de la presién en el espacio de vapor, qué -
naturalmente fija el punto de ebullicién de la solucién, por ejemplo
100°C, Esto produce, sin embargo, una cafda de ténperatura (AT), en-
tre el vapor de calentamiento y el punto de ebullicién de solo 8°%
aproximadamente. Normalmente se desea que éata cafda 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 evaporacién, si se agrega al equipo de evaporacifén un conden-
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gsador y una bomba de vacfo puede lograrse que la éresién en el espa-
cio de vapor sea menor que la atmosférica, asf por ejemplo, si la -~
presién en el espacic de vapor se hace descender para que exista un
vacfo de 660 mm Hg (referido a 760 mm Hg), el punto de ebullicién -
serd de 52°C, y la diferencia entre el vapor de calentamiento y el
punto de ebullicién del ligquido, en lugar de gser de 8°C, seria de ~
56°C, con lo que consecuentemente la superficie de calentamiento --
dieminuira.

En los evaporadores no es preciso trabajar en vacfo pero reaulfa
m&s econémico hacerlo ya que con ello disminuye el &rea lo que hace
m&s econdmico el evaporador.

Existen pocos casos en log que sea necesario trabajar a vacfo =--
por otras razones, tales como cuando el producto qgue contiene la so-
lucién 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 ﬁ§/0m2 y se toma vapor del espacic de va-
por de 3.5 a 5.5 K'g/cm2 ,» cuando es necesario para otros calenta---
mientos, aunque éstos casos no son frecuentes. Ademis ésto hace que
la construccién de estos evaporadores gsea mucho més cara gque losg -~
que trabajan a bajas presiones. Un objetivo primordial en la evapora

cién es obtener una gran cafda de temperatura.
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III.4. EFECTO DE LA ALTURA DEL LIQUIDO.

Es importante considerar la altura del lfquido en un evaporador,
la temperatura de ebullicidn correspondiente a la presién existente
eﬁ el espacio de vapor es sgolamente para las capas superficiales de
1iquido. Una gota de liquido situada a una distancia Z metros por -
debajo de la superficie estd a una presién que es la suma de la exis-
tente en el espacio de vapor mds la carga hidrostdtica de % metros
de liquidoy por consiguiente. la temperatura de ebullicién es mds -
elevada. Por otra parte, cuando la velocidad del liquido es grande
la pérdida por friccién en los tubos incrementa tambien la presién
media del lfquido. Por esta razén en un evaporador real, la tempe--
ratura media de ebullicién del liquido en los tubos es mayor que la
temperatura de ebullicién correspondiente a la presién del espacio
de vapor. Este aumento de temperatura disminuye la caida media de -
temperatura entre el vapor condensante y el liquido en ebullicién y
en consecuencia reduce la capacidad del. evaporador. La reduccién no
se puede estimar cuantitativamente con precisién pero el efecto --
cualitativo de la carga del liquido, especialmente para alturas y -
velocidades de liquido no debe de ignorarse.

En la figura 3.)l 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 lfquido. 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 répidamente y el vapor pasa a la temperatura de
saturacidn Ts, de forma que 1a mayor parte de la superficie de ca--
lentamiento permanece a esta temperatura. Antes de abandonar 21 es-
pacio de vapor, el condensado se puede enfriar hasta la temperatura
Tc. M

Las lineas abc y afc representan el curso de la temperatura del
1iquido en los tubos, para altas y bajas velocidades. Se supone que
la alimentacién entra en el evaporador a una temperatura préxima a
la de ebullicién del liquido a la presién del espacio de vapor que
se representa por T. La temperatura mixima del liquido se alcanza en
el punto b’, casi a la salida del tubo.

Para velocidades bajas la vaporizacién se produce éerca del cen-
tro del tubo y la temperatura méxima se alcanza en el punto b. El -
cudl divide al tubo en dos secciones, una inferior donde no existe‘
la ebullicién y otra de ebullicién superior a dicho punto.

A velocidades altas y bajas se alcanza el equilibrio a la presién
existente en el espacio de vapor, si el liquido tiene una considera-
ble elevacién en el punto de/ebullicién gu temperatura T es mayor a
la temperatura T “de ebullicidn del agua pura a la presién existente
en el espacio de vapor. La diferencia entre T y T”es la elevacién
en el punto de ebullicién ( EPE ).

La caida de temperatura corregida para la elevacifén del punto de



Temperatura

Th

AT Neto

Longitud del haz de tubos

Fig 3.1. Variacidn de lo temperatura de la solucldn @ o largo de los tubos y
caide de temperatura.
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ebullicién es Ts - T . La caida de temperatura verdadera, estd re--
presentada por la diferencia media entre Ts y la temperatura varia-
ble del liquido.

En general los criterios de disefic que se pueden tomar son los -
siguilentes :

1) .~ Temperatura -de alimentacién. Debido al gran volumen de alimen-
tacidn presente en el cuerpo del evaporador y a que ésta se encuen-
tra sujeta a una violenta agitacién, se mantiene una concentracién
practicamente constante e igual a la concentracidn final.

La solucién se encuentra a la temperatura de ebullicién corres--
pondiente a esta concentracién y a la presién 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 cercanias de la entrada de alimentacidn.--
Sin embargo,en el caso de que la alimentacidn esté excesivamente --
fria es conveniente instalar un precalentador en la linea de alimen-
tacidén con el objeto de elevar la temperatura hasta cerca del punto
de ebullicién.i
2) .- El vapor producido es vapor puro y saturado por lo que sus pro-
piedades, temperatura,entalpia, calor latente de vaporizacién,etc.
son las correspondientes al vapor saturado a la presién existente -

en el espacio de vapor.
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3) .~ El vapor de calentamiento es de baja presién y saturado. Adn -
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 minimo comparado -~
con la cantidad de calor transmitido.

4) .~ E1 vapor de calentamiepto cede Unicamente su calor latente de
vaporizacidén y el condensad§ es un liquido saturado, ésto sucede en
la mayoria de los casos practicos y si existe un enfriamiénto del ---
condensado su contribucién como calor sensible al flujo de calor to-
tal es sumamente pequefia, debido a que en realidad se tienen pocos
grados de subenfriamiento.

5).- Las pérdidas de energfa hacia los alrededores dependeh de que
el equipo se encuentre o no térmicamente aislado. Cuanto m&s grande
es la unidad, la fraccién de energfa gue se pierde por radiacién es
menor, ya que la relacidn entre la superficie de la coraza y la su-
perficie para la trnsmisién‘de calor disminuye a medida gque aumenta
el tamafio del evaporador.

6).~ El gradiente de temperatura en un evaporador es ;a diferencia
entre la temperatura del vapor de calentamiento y la.temperatura de
ebullicién de la solucién concentrada.

7).~ Presién en el domo del evaporador. Ya que el gradiente de tem-
peratura es la fuerza impulsora para ia transmision de calor y ade~

més es inversamente proporcional a la superficie de calentamiento -
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necesaria y por lo tanto el costo del evaporador dependeri de dicho
gradiente.

" Para determinadas condiciones del vapor de calentamiento, el gra-

diente queda en funcién de la temperatura de ebullicién de la solu-
cién que a su vez depende de la presidn en el espacio de vapor.Esta

temperatura ser3 menor entre mas baja sea la presién en el domo y -

se logrard una mayor diferencia entre la temperatura del vapor de

calentamiento y la temperatura de la solucién concentrada, con la
consecuente disminucién en el §rea de transferencia de calor y en el
costo del equipo.

De hecho, en general no es imprescindible que los evaporadores --
trabajen a vacfo para que baje el punto de ebullicién de la solucién,
no es posible obtener un gradiente de temperatura desde el punto de
vigta econdmico. Sin embargo, existen casos donde si es necesario ~
operar a vacio por otros motivos, por ejemplo cuando la solucidn a
tratar se altere a altas temperaturas.

Pero se ha encontrade que entre mis elevado sea el vacfo, el coe-
ficiente de transmisién de calor disminuye ripidamente para un gra-
diente de temperatura determinado y la capacidad del evaporador ba-
ja, posiblemente sea por un aumento en la viscosidad del liquido.En

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

Puesto que de una instalacién a otra son muy variadas las posibi-
l1idades econdémicas, asf como las disoluciones que se pueden manejar
es imposible seflalar una norma general que sirva de gufa para selec-
cionar el tipo de evaporador, nimero de efectos,método de alimenta-
cidn, 6 los tipos de aparatos mds indicados. Por consiguiente, el -
proyecto de seleccidn de un evaporador sigue siendo una especiali--
dad en que cada instalacién se calcula en cada caso segin sus carac—-
teristicas peculiares.

Para poder seleccionar el & los evaporadores necesarios, primera-
mente es necesario conocer las caracterigticas de la solucidén a con~
centrar, en nuestro caso la solucidn a concentrar serid la solucién
de Sosa Céustica-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 circulacidn natural.

3.~ No requiere bomba.

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

Tomando en cuenta los materiales que mids comunmente son maneja~-
dos & empleados en los equipos y considerando los siguientes grupos
de £luidos se hacen las siguientes recomendaciones :

ACIDOS : La temperatura y concentracién de las soluciones dcidas -
frecuentemente determinan el uso de un material o mejor dicho de un
metal puro 6 de una aleacién que resista la corrosidén. Los metales

y aleaciones que se consideran adecuados en el manejo de los icidos
son : Cobre, latén rojo,bronce fosforado, acero al carbén, aleacio-
nes de cobre-niquel, aluminio-bronce y cobre-manganeso-silicio.El -
acero al carbén sélo se recomienda en ciertos casos.

BASES : Para cuando se manejan las bases, se ha visto que la ma-
yorfa de las aleaciones de cobre resisten soluciones alcalinas ca-~-

lientes, pero las que dan mejores resultados son las distintas alea-
ciones de Cobre-Niquel, as{ como los distintos aceros al carbén que
se pueden usar para todas las concentraciones de hidréxido de sodio,

hasta para concentraciones del 50 %.
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AMONIACO : El amoniaco completamente seco, no corroe el cobre o sus
aleaciones, pero el hidrdxido de amonio y el amoniaco en presencia
de humedad y el aire lo corroen ripidamente. Entre las aleaciones -

de cobre que dan buenos resultados tenemos dos aleaciones de Cobre-~
NJ'.quel con las siguientes composiciones : 68 % de cobre, 30 % de Ni-
quel, 0.6 % de Manganeso y 0.5 % de Fierro. La otra aleacién es, --
66 % de cobre, 30 % de Niquel, 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
més usadas son : Admiralty arseniado con la siguiente composicién:

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

Muntz que es una aleacidn con la siguiente composicién : 60 % de
Cobre, 39.35 % de Zinc y 0.65 % de Plomo. Ademds se puede usar lo -
que se conoce como latén amarillo. ‘

Ademis de los criterios anteriores se deben de tomar en cuenta -~
las siguientes propiedades importantes de los liguidos que se some-
ten a la evaporacién.

CONCENTRACION : Aunque el lfgquido que entra como alimentacién a
un evaporador puede ser suficientemente diluido y poseer muchas de
las propiedades f£isicas del agua, a medida que aumenta la concentra-
cifn, la solucién adquiere cada vez un caracter mas particular. La
densidad y la viscosidad auméntan con el contenido de s6lidos hasta

que la .solucién se satura 6 se hace demasiado dificultosa para la -
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adecuada transmisién de calor. La ebullicién continuada de una so-

lucién saturada da lugar a la formacidn de cristales que es preciso
retirar con el fin de evitar la obstruccién de los tubos. A medida
que aumenta la proporcién de sdlidos aumenta tambieh la temperatura
de ebullicién de la solucidén y puede ser mucho mayor que el del agua
a la misma presidn.

FORMACION DE ESPUMA : Algunos materiales, especialmente sustan--
cias orgdnicas, forman espuma durante la vaporizacidén. Con el vapor
sale del evaporador una espuma estable que origina un gran arrastre.
En los casos extremos toda la masa del lfquido es arrastrada por el
vapor.

SENSIBILIDAD A LA TEMPERATURA: Muchos de los productos quimicos,
medicamentos y alimentos se estropean cuando se calientan a tempera-
turas moderadas durante espacios relativamente cortos de tiempo. En
la concentracidn de esos materiales es preciso utilizar técnicas es-
peciales para reducir la temperatura de ebullicién del liquido 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-

£{cil y costosa.
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MATERIALES DE CONSTRUCCICN : Siempre que es posible, los evapo--
radores se construyen de hierro colado 6 acero. Sin embargo muchas
soluciones atacan los metales férreos & 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 transmisién de calor con el fin de disminuir el costo del

aparato.

III.7. CRITERIOS COMPLEMENTARIOS PARA LA SELECCION DE
UN EVAPORADOR.

Egtos criterios son tambien muy importantes ya que determinan en
gran parte que se seleccione o no uﬁ evaporador; aunque también a -
veces se encuentran por encima de otros criterios :

a) .~ Que sea comercial. En México los evaporadores se encuentran co-
minmente en el mercado ya que industrialmente los de azdcar y
de NaOH—Hzo son los mds utilizados y facilmente adquiribles.

b) .~ Que sea econémico. En el pais existen varias companfas que se
dedican a contruir evaporadores, de tal manera gue la compe-~
tencia entre éstas y la que proporcione el mejor precio es lo
que hard posible adquirir el equipo a costo razonable.

¢).~ 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 solucién hasta un punto determinado en un cierto tiem-~

po . la expresidn matemitica de esta relacién es :

Cantidad de vapor alimentado 3.2

Cantidad de vapor consumido

En base a todos los criterios mencionados anteriormente podemos
decir que el evaporador mads recomendable tanto econémicamente como
por sus caracterf{sticas para ésta solucién ( NaOH-H,0 ) a simple -
efecto es el evaporador de tubos largos verticales con un material
de construccidn del cuerp; 6 coraza de una aleacién Niquel-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 DISERNO.

El diseflador debe de estar familiarizado con los principios de -
la mecénica y de estructuras,asi como tambidn con el arte de manejar,
maquinar y soldar materiales. Esto es con el objeto de que en la -~
construccién y en el disefio de materiales que sean escogidos en ca-
da caso, sean los adecuados para el trabajo que desempefiard el equi-
po. A continuacién se mencionan algunos factores importantes :
Factores de Temperatura : El especificar las temperaturas tanto de
entrada como de salida de los fluidos que van a ser manejados, es -

especialmente importante para poder tomar como base éstas temperatu-
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ras en la seleccidén de materiales de contruccién y usar el esfuer-
zo adecuado para estas condiciones de temperatura.

Conociendo las temperaturas de los flufdos en sus entradas y en
sus salidas, se puede ver que tan corrosivos son los fluidos que -~
van a manejarse siendo la corrosividad de las sustancias un factor

muy importante en la seleccién de los materiales de conatruccién.

Factores de Presifén : Es importante éonocer la presidén de operacién
del equipo, puesto que es necesarioc para determinar el espesor de ~
las placas y tubos, dando a la presién de operacidén un margen de se-
guridad para que el disefic esté un poco sobrade y que si por alguna
causa ya estando en operacidén se necesita que opere por un corto -

tiempo a una presién mayor lo puede hacer con bastante eficlencia y

seguridad.
Para llevar a cabo el disefioc de un recipiente a presién a una tem-

peratura se hace uso del cddigo ASME.

Restricciones de Tamafio : Frecuentemente es necesario limitar la -~
longitud, altura, ancho, volumen & peso del equipo; estas limitacio-

nes pueden no aplicarse tan solo al equipo, sino tambieéh 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 losg

arrastres de gotas de lfiquido proyectadas por la ebullicién.
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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 -
flufdos que se manejan, puesto que ello influye en la transferencia
de calor; ya que reduce el diametro de los tubos en su interior y -
lo aumenta en su exterior ocasionando con esto una transferencia de
calor muy pobre.

Es por &sto que es necesario conocer el grado de inc;usfaci6n de

~

cada uno de los f£luidos que se manejen.

El disefiador debe de tener en cuenta muchas otras caracteristicas
de la solucién, tales como : Calor especifico,calor de concentracién,
temperatura de congelacién, liberacién de gases durante la ebulli--
cién, toxicidad, peligro de explosidn, radiocactividad y necesidad de
que la operacién se efectie en condiciones estériles. Debido a la -
gran variedad de las propiedades de los liguidos, se han desarrolla-
do muchos disefios diferentes de evaporadores. La eleccién de un eva-
porador para un problema concreto depende esencialmente de las ca-

racter{sticas del liquido.
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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
condensanite depende en gran medida de la forma en que condense di--
cho vapor. La condensacidn puede efectuarse por cualqﬂie;a de las -
dos formas en que puede hacerlo :

1.- Condensacién de tipo Pelicula: El condensado moja la pared sobre
la que cdndensa y forma una pelfcula continua de condensado que ---
desciende por dicha pared.

2.~ Condensacién en Gotas: EL condensado forma gotas sobre la super-
ficie en la que condensa, éstas comienzan desde un tamafio microscS-
pico y van creciendo hasta que caen, dejando libre una superficie -
en la que se forman nuevas gotas.

‘Los coeficientes en el caso de condensacidén en gotas puede ser el
doble & mds, de los obtenidos cuando la condensacidén es en pelfcula.
Los factores que hacen que la condensacién se efectdie .de una u otra
forma son completamente desconocidos; de hecho en la realidad se --
presentan conjuntamente los dos tipos. Como veremos mas adelante en
la evaporacidén no suele considerarse el valor del coeficiente de su~
perficie por el lado del vapor, puesto que es mucho mds grande que -
el del lado del liquido, por lo que la principal resistencia al £flu-
jo de calor es por el lado del liguido. Debe hacerse notar que la -~

presencia de incondensables en la caja de vapor altera el valor de

éste coeficiente.
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A 2

IV.2. COEFICIENTE DE SUPERFICIE PARA

UN LIQUIDO EN EBULLICION.

Los tres factores mas importantes que rigen la magnitud del coe-

ficiente de superficie en un liquido en ebullicién son :
a) .~ Velocidad.

b) .- Viscosidad.

¢) .~ Limpieza de la superficie calefactora.

Estas consideraciones continuan siendo vdlidas para el caso espe~-
cial de un liquido en ebullicién. En un evaporador con la superficie
calefactora sumergida que depende de la circulacién originada por la
con;eccién natural,'}vla velocidad dependé pgincipalmente de 1la for-
ma, tamafio y distribucién geométrica de la superficie calefactora -
con respecto al compartimiento del ligquido. En estas circunstancias
no es posible predecir cuantitativamente la circulacién del liquido
en ebullicidn. 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 dltimo fac--
tor determiné la velocidad de desarrollo de burbujas; no es posible
geparar 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 transmisidén -
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de calor se determinaron para agua destilada utilizando un evapora-
dor de tgbos horizontales. Para un punto de ebullicién dado y un --
AT = 11.1°C, el coeficiente fué de aproximadamente de 2196 Keal /(

m2 hr°C), 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 \ltimos valores representan condiciones tan poco dﬁrables -
que continuadndolas en dfas sucesivos no podrén repetirse.

No estd claro si las cifras tan bajas obtenidas para el acero --
dependen o no de la presencia de una pelicula de sustancia sdlida -
de baja conductividad térmica{éxido o incrustaciones), no presente
en el cobre. No se sabe tambidn si los altos resultados obtenidos -
con el cobre pulimentado se deben uUnicamente a la eliminacién de la
capa de suciedad, o a la presencia de arafiazos submicroscépicos (--
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 asi que un cierto grado de limpieza que raramen-
te se encuentra en el equipo comercial, origina un incremento apre-
ciable en el coeficiente de transmisién de calor por el lado del --
liquido en ebullicién.

La construccidn del cuerpo del evaporador tiene una influencia -

considerable sobre el coeficiente de pelicula por el lado del lfqui-
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do. Por ejemplo en el tipo ordinario de tubos horizontales, la cir-
culacifn es principalmente hacia abajo en uno de los extremos de la
caja y hacia arriba en el otro. La disposicién de la superficie de
calentamiento, en este tipo de evaporador, no es particularmente -~
satisfactoria para obtener una circulacién vigorosa. En tales con--
diciones, por lo tanto, el coeficiente de pelicula del liquido es -
bajo y el tipo de evaporador de tubos horizontales normalmente da -
un coeficiente global mds bajo que uno de tubos verticales que cpe-
re en las mismas condiciones. En los evaporadores normales de tubos
verticales, la ebullicidén en los tubos desarrolla una circulacién -
considerable a causa de la aceleracién 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--
cidén en un evaporador de tubos verticales es relativamente grande -
comparada con la de tubos horizontales. El coeficiente de pelicula
por el lado del liquido en el caso de un evaporador de circulacién
forzada es mucho mayor, por razones dque veremos mas adelante, y es

una de las razones principales de utilizar la mayoria de las veces

un evaporador de circulacién forzada.
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IV.3. COEFICIENTES GLOBALES.

A pesar de gque los problemas de transmisién de calor se estudia~
rfan mejor, dividiendo la resistencia global en coeficientes indivi-

duales de superficie, en general no se hace asi por varias razones :

a) .~ El efecto de los gases incondensables sobre el coeficiente de
condensacidn 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
liquido en ebullicidn que el coeficiente global es aproximadamente
igual al coeficiente del 1lfguido en’ebullicién.
¢) .- La determinacidén de los coeficientes de superficie implica el
uso de un equipo muy complicado y caro.
d) .~ La determinacién de los coeficientes globales en condiciones -
tales que simulan a las quélexisten en la prictica fué tan convenien-
te que parecié importante obtenerlos tan ripidamente como fué posi--
ble.

El efecto de los detalles fisicos de construccién del evaporador
ain ahora son poco conocidos, por lo que los coeficientes globales
determinados sobre aparatos copilados de los de construccién nor--

mal son mids dtiles.
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A causa de la complejidad del problema y el limitado nimero de -
datos experimentales vilidos, es imposible predecir los coeficien--
tes por el lado del liquido, excepto en uno 6 dos casos muy especia-
les. La figura 4.1, representa el efecto de la cafda de temperatura
y punto de ebullicidén sobre el coeficiente (ref. 1 ). Las curvas se
determinaron en un evaporador de tubos verticales del tipo canasta -
de 750 mm de didmetro interior y 24 tubos de 50 mm de didmetro y --
1200 mm de longitud. El liquido utilizado fué agua. Los coeficientes

aumentan con la cafda 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 mis vigorosa es la ebullicién. Asf ,
aumentando la cafda de temperatura en el evaporador se incrementa -
la capacidad, no solamente debido al incremento del AT en la ecua--
cién :

q=UAAT 4.1

sino también por el aumento del coeficiente. El coeficiente crece -
"con el aumento del punto de ebullicidn, para un valor dado de AT, -
debido a que cuanto mds elevado es el punto de ebullicibén, menor es
la viscosidad del liquido.

Las curvas de la figura 4.1, pueden utilizarse para calcular los
coeficientes de transmisidén de calor a puntos de ebullicidén y cafda

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 vAlidas, 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 utilizd para determi-
nar los valores, tampoco puedgn utilizarse los valores para solucio
nes cuyas propiedades difieran apreciablemente de las del agua des~
tilada.

¢ Por qué se trabaja en los evaporadores con un vacio de 660 a -
711 mm Hg en lugar de hacerlo con un vacio mucho mis elevado como el
utilizado en las plantas de energfa?, la respuesta es gue con un va-
cio de por ejemplo 12.7 mm Hg absolutos, se sumaria a la cafda de -
temperatura obtenible, un incremento. La figura 4.1, muestra que con
vacios cada vez mds elevados (menores puntos de ebullicién) los coe-
ficientes disminuyen répidamente para un AT dado, probablemente de-
bido al aumento de la viscosidad del liguido. De hecho es posible -
aumentar el vacfo hasta un punto en el que el aumento del AT queda
compensado por la disminucién del coeficiente y la capacidad del e-

vaporador. Esto depende, no obstante, de la curva viscosidad-tempe-

ratura del ligquido y de la elevacién del punto de ebullicién.



IV.4., EFECTO DE LA CARGA HIDROSTATICA EN COEFICIENTES GLOBALES.,

Si existe en el evaporador una altura de lfquido apreciable, el
punto de ebullicién que corresponde a la presién que reina en el es-
pacio de vapor por encima del liquido es Unicamente el que corres--
ponde a la capa superficial. Una particula de liquido situada a una
distancia X metros por debajo de la superficie estari sometida a -
una presién igual a la que existe en el espacio de vapor aumentada
en la carga hidrostdtica X m de 1iquido y por tanto, tendrid un pun-
to de ebullicién m&s elevado. En los evaporadores reales, por esta
razdn, el punto medio de ebullicién de toda la masa del liquido es
més elevado que el que corresponde a la presién que existe en el -
espacio de vapor. Esta elevacifn en el punto de ebullicién es a ex-
pensas de la caida de temperatura a través de la superficie calefac-
tora, lo que origina una disminucidén en la capacidad del evaporador.
" No es posible calcular cuantitativamente el efecgo de esta ele-
vacién del punto de ebullicién sobre la capacidad del evaporador.-
Consideremos un evaporador normal de tubos verticales. A medida que
el liquido brota de los tubos, se pone en equilibrio con el vapor a
la presién que existe en el espacio de vapor y alcanza la temperatura
correspondiente. La circulacidn natural en estos aparatos transpor-
ta al liquido por la bajada central al fondb de la caja tubular. -
Ccuando entra en los tubos por su parte interior, estd por lo ftanto

a la temperatura del espacio de vapor y no a la que corresponde a -



84

la prea;én 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 presién va diaminuyendo;

En cualquier punto intermedio del recorrido en el tubo, empieza
a ebullir, y desde este punto hasta la parte superior del tubo, su
presién va reduciéndose hasta la que existe en el espacio de vapor.

Puesto que no puede determinarse o calcularse la temperatura del
liquido durante el ciclo, tampoco puede determinarse el valor numé-
rico de la carga hidrostitica. Sin embargo, debe admitirse el efec-
to de esta carga sobre la caida de temperatura en evaporadores de -
tubos largos verticales y grandes niveles de liquido. La figura 4.2,
muestra el efecto del nivel del lfquido sobre la capacidad de un e-
vaporador de tipo cesta y tubos verticales (ref. ).

Se obtuvo esta curva en un evaporador que tenfa tubos de 760 mm
de longitud; en ella se ve que un incremento en el nivel del 1{qui-
do disminuye aparentepente el coeficiente de transmisién de calor.

La dieminucidén de la capacidad cuando aumenta el nivel del liqui
do es realmente el resultado de la intervencién de dos factores:; en
primer lugar los altos niveles de liquido originan una disminucién
en la velocidad de circulacidn, y &€sta a su vez disminuye el coefi-
ciente de pelicula por el lado del liquido; y en segundo lugar, los
altos niveles de lfquido aumentan el efecto de la carga hidrostdtica

y por consiguiente disminuye la cafda 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 liqui
do en equilibrio con la presién que existe en el espacio de vapor. -
Por este procedimiento de cdlculo, un incremento en la cafda media
verdadera de temperatura, aparece como una disminucién aparente so-
bre el coeficiente global de transferencia de calor. Es imposible -
geparar estos dos efectos, & también explicar cudl de estos tiene -

mayor influencia.

IV.5. COEFICIENTES DE TRANSMISION DE CALOR EN EVAPORADORES

DE CIRCULACION FORZADA.

En el evaporador de circulacién forzada se han investigado los -
coeficientes de transmisidén de calor que pueden predecirse con sufi-
ciente aproximacién.

Un evaporador experimental de este tipo (ref. 1 ),formado por un
dnico 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 liquido y del lado del vapor y por medio de un termg
par que se hacfa descender a través del centro del tubo se determi-—-

né el curso de las temperaturas desde la parte superior a la infe---
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rior. E1 1fguido que se evapord, fué agua destilada, la figura 4.3

muestra las temperaturas del 1fgquido a dos caidas de temperatura y
velocidades de lfquido diferentes. En estos experimentos se emplea-
rén 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 caidas de temperatura grande y pequefia indican -
que para velocidades inferiores a 1.5 m por segundo, el liguido al-
canza una temperatura mé&xima en algquna parte del tubo, vaporizando-
gse rapidamente y disminuyendo su temperatura hasta un valor aproxi-
mado al de equilibrio con la presidn que existe en el espacio de -~
vapor. No obstante cuando se emplean velocidades de liquido de 1.5
m/seg, el liquido tiene una muy pequefia oportunidad para evaporarse
ripidamente en los tubos, y a velocidades mayores de 1.5 m/seg no -
hay evaporacién en el interior de los tubos. Una elevacién uniforme
de temperatura indica que el liquido se calienta sin vaporizarse a

‘todo lo largo del tubo.
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IV.6. FORMACION DE INCRUSTACIONES.

Ademas 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 depdsi--
tos de s6lidos a partir de soluciones que se estdn evaporando sobre
las superficies de transferencia de calor. Este problema es particu-
larmente agudo cuando los materiales que se evaporan muestran la --
"golubilidad invertida" o sea, cuando la solubilidad decrece a me-~-
dida que la temperatura aumenta. Cuando una solucién de éste tipo -
pasa a través de los tubos de un evaporador, el material mids proéxi-
mo a las paredes del tubo se calienta a una temperatura superior a
la existente en el centro del tubo. Si la solucién tiene una tempe-
ratura global cercana a la temperatura de saturacién, entonces el -
fluido cercano a las paredes puede estar tan caliente, que la con--~
centracién de saturacidn sea superior a la existente en el resto,-
con lo cuil se precipitari el sélido que se adherird fuertemente a
las paredes de los tubos, y ésto sSlo se traduce en un incremento
ain mayor de temperatura con lo cuil se provocarad mas precipitacién.
El sulfato de sodio y el sulfato de calcio, son algunas de las -
sustancias que presentan el fenémeno de la solubilidad inversa.Aho-

ra bien, para quitar la incrustacién, hay que abrir los evaporado--

res en la mayoria de las ocasiones, pues los s6lidos se adhieren --
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También se acostumbra escobillar los tubos con cepillos cilfndri-

cos de alambre, e inclusive hervir una solucién acida en el evapora-

dor. La incrustacién puede reducirse en algunos casos, manteniendo
una suspensién de la fase sélida en el licor, con lo que se propor-

ciona una gran superficie de cristalizacién.

IV.6.1. VELOCIDAD DE FORMACION DE INCRUSTACIONES.

Si las condiciones de operacién se mantienen constantes, la can-
tidad de incrustacién formada, es directamente proporcional a la --

cantidad total de calor transmitido a través de la superficie desde

el inicio de la operacién. Asi tambien el coeficiente global de trang

ferencia de calor debe de disminuir a medida que la incrustacién --
crece, en vista de que se forman resistenclas adicionales para que

la transferencia de calor tenga lugar. Sobre ésta base :

U =1 /{RotRs) = 1 4.2
1l + aQ
Uo

donde :

U = Coeficiente global de transferencia de calor en el -

tiempo & después del inicio de la operacién.
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Uo = Coeficiente global de transferencia de calor al co--
menzar la operacién.
Ro = Resistencia a la transferencia de calor que existe ~
al comenzar la operacién.
Ra = Reasistencia a la transferencia de calor que resulta -~
de la incrustacién.
Q = Cantidad total de calor transferida desde el tiempo
cero al tiempo © .
a = Una constante para el caso particular.
La velocidad de transmisidén de calor enbualquier tiempo © , es-

td dada por la ecuacién :

q = 4Q/a@ = U A (-AT) 4.3
resolviendo la ecuacién 4.2 para Q :

aQ = 1/u - 1/Uo

y diferenciando :

adg=4d (1/u - 1/vo)
du au .

puesto que Uo es una constante :

adag=4d_(1/u)
au du

por lo que :
4 = -~ au /(av?) . 4.4
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sustituyendo 4.4 en 4.3

L]

]

- aU/au? = U A (-AT) d@

- du/u3= A (-AT)a @@

integrando entre los limites desde que O = 0 hasta 6=6

1/u2 - 1/Uo? = A (~AT)aB /2 4.5

La ecuacidn 4.5 muestra que la grifica de 1/U% contra © para la
evaporacién de una solucién formadora de incrustacién, debe dar una
recta, si esto es verdad, la trayectoria completa de U como una fun-
cidn del tiempo puede ser encontrada a partir de valores del coefi-
ciente global en dos puntos en el tiempo, después de que la opera--
cién se ha iniciado. Esta informacién junto con el conocimiento que
se tenga del tiempo requerido para parar la unidad y limpiar log --
tubos, es lo que permite al ingeniero juzgar cudl es el tiempo Sp-
timo entre dos paros.

Existe un tiempo Sptimo de operacién entre dos periodos de remo-
cién de incrustaciones que dard el mdximo para la capacidad total.
51 el evaporador se vacia y se limpia con bastante frecuencia, la -
produccién media es baja debido a que buena parte del tiempo el eva-
porador esta improductivo. Por otra parte, si las limpiezas son muy

espacladas, el coeficiente medio de transmisién es bajo y disminuye,
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como resultado de ello la capacidad. El Sptimo en la mayorfa de los
casos no esta bien definido y se determina con buena precisién por
tanteos, pero como ya se mencioné, puede calcularse a partir de una

grifica 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 energfia del combustible en
calor latente de vaporizacién.

Los intercambiadores vaporizadores no son calentados por fuego -~
directamente, éstos convierten el calor latente § sensible de'un -
flufdo en calor latente de vaporizacidén de otro. Si se usa un inter-
cambiador vaporizador para la evaporacién de una solucién acuosa es
casi convencional llamarlo evaporador. Si me usa para suministrar -
los requerimientos de calor en el fondo de una columna de destila--
cién, ya sea que el vapor sea vapor de agua 6 no, el equipo es lla-
mado hervidor & reboiler. Cuando no se usa para la obtencién de =~
agua y no forma parte de un proceso de destilacién, un intercambia-
dor vaporizador se llama simplemente vaporizador. Cuando se usa un
evaporador para la produccién de agua pura 6 para cualguiera de los
procesos asoclados con la generacién de potencia, se llaman evapo--
radores para plantas de fuerza.

Los distintos tipos de evaporadores pueden clasificarse como -~
sigue :

I.~- Aparatos calentados a fuego directo.
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II.- Aparatos 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 circulacién forzada.
c) .~ De tubos de formas especiales; serpentines, tubos en

"y", etc.

V.l. APARATOS CALENTADOS A FUEGO DIRECTO.

El dispositivo mis 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 seflalar que se emplea en aquellos casos en

los que se desee hervir & evaporar liquidos con gases de escape.

V.2. APARATOS DE CAMISA CALEFACTORA.

Cuando se desea evaporar liquidos en pequefias cantidades, la -

operacién se efectda en cualquiera de los tipoa de caldera con ca-
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migsa de vapor que existen, construidos en una gran variedad de ma~

teriales, modelos y tamafios. El material de construccién mis emplea-
do es la fundicién. 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 estd construida de chapa de metal remacha-
da 6 soldada al cuerpo; en industrias farmacéuticas y quimicas es~-
peciales se emplea con gran profusidén las calderas esmaltadas.

El vaso interior 6 caldera propiamente dicha se construye de una
sola pieza para pequeflos tamafios y de varias chapas soldadas para -
tamafios mayores. La unién entre la caldera y la camisa se hacen bien
por soldadura & por medio de juntas y tornillos. El fondo de la ca-
misa lleva una tuberia 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
en éstos aparatos puede variar de 250 a 1400 Kcal/Hr.mz'C,dependien-
do ello de la viscosidad del lfquido que se va a evaporar, de la in-
tensidad de la agitacién y en menor escala del material de que estd

construida la caldera.
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V.3. EVAPORADOR DE TUBOS HORIZONTALES.

\

El primer aparato evaporador reconocido como tal fué uno consg--
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 rdpidamente por los de tubos verticales. Fué posteriormente
puesto en uso en 1879, en el tipo Welnexr Jelineck, que se adoptd -
ampliamente siendo los actuales derivados de él.

El cuerpo de este evaporador es el que contiene el liquido a eva-
porar. Va cerrado por la parte superior e inferior por dos casque--
tes esféricos (figura 5.2), aunque esta \dltima puede ser cénica. E1
cuerpo cilindrico estd formado por dos anillos como mfnimo, en el -
_ inferior de los cuales va colocada la caja de vapor, formada a su -
vez, por dos cémaras 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 tuberia A y fluye a través de los tubos, condensdndose
y cediendo al liquido su calor latente de vaporizacién. Este vapor
condensado,asi como los gases incondensables, son barridos por nue-
vas cantidades de vapor y descargados por C y B , respectivamente.
Debe de comprenderse que en una operacién normal , tnicamente se -
gseparardn en la caja, vapor condensado y gases incondensables. La

entrada de la alimentacién puede colocarse en un punto adecuado -
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del anillo cilindrico inferior, tal como D , y la descarga del liqui-
do concentrado se hace por el centro del fondo E , este fondo lleva
fundidas 6 remachadas ménsulas adecuadas para mantener el evaporador

gobre sus apoyos. La mayor parte de los evaporadores llevan unas mi-
rillas para vigilar la operacién (F).

El vapor que se desprende del liquido que ebulle sale por la par-
te superior, tuberia G .

En los evaporaporadores de tubos horizontales, éstos casl invaria-
blemente estdn fijos por una placa tubular, y que consiste en una -
gruesa placa metdlica que lleva una serie de barrenos de un diéme--
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 sobrésalen de las placas tubulares de cada la-
do, unos tres centimetros y van provistos de empaquetadura de goma
que se aloja en el avellanado de la placa tubular. Cada serie de ~
cuatro tubos estdn asegurados por la placa tubular‘por medio de una
placa metdlica de forma apropiada, que comprime las empaquetaduras
de goma contra la placa tubular y los tubos. Esta placa va fija a su
posicién 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 difmetro de loa 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 om de didmetro exterior, y el tamaflo medio para el cuerpo de -
1.8 a 2.45 m . Puede construirse de placa de acero aungue normalmen-
te se hace de fundicidn debido a la gran resistencia que ésta presen-
ta a la corroéién moderada. El ancho de paquetes de tubos es de -
aproximadamente medio didmetro del cuerpo, y su profundidad menor -
que este ancho . El nivel del liquido se mantiene ligeramente por
encima de los tubos.

Existe un pequefio nimero de modificaciones, consistente casi ex-
clusivamente en cambios en la forma del cuerpo fundido, sin que se
modifique la disposicidn 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 incrus
taciones durante la evaporacién. El costo de la primera instalaciédn
por metro cuadrado de superficie calefactora es menor Que el de ~~

otros tipos de evaporadores.

V.4. EVAPORADOR DE TIPO NORMAL ( ESTANDAR O DE CALANDRIA )f

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 fa-
brica de azdcar 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 estd 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 didme-
tro para el tubo de cafida "B"; los tubos van colocados sobre las -
placas y el vapor se introduce en la caja por "G" de forma cue el -
liquido a evaporar circula por el interior de los tubos, mientras -
que el vapor de agua (calefactor) 16 hace por el exterior de los mis-
mos. Cuando el.lfquido ebulle, sube en forma de chorro por los tubos;
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 ge elimina
por el fondo "C" de ella, los gases incondensables por la parte su-
perior "D". Las posiciones exactas de la alimentacién "E" y la des-
carga "F" del producto concentrado pueden variar pero la indicada -
en la figura es la mds ampliamente aceptada. Existen muchas varia--
ciones de esta disposicién pudiéndose usar un fondo cénico en lugar
de casquete esférico. La relacién entre la longitud y el didmetro -
de los tubos, asi 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 --
1fquido durante la operacién estd prdximo al extremo superior de --
los tubos.-

Han existido muchas modificaciones de ésta disposicidén tales co-
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mo tubos de caida de diferentes mecciones rectas, tubos de caida ex-

céntricos, tubos de cafda multiples, tubos de cafda exteriores al -
cuerpo, etc.. Sin embargo la caida central ha quedado como construc-
cién normal. El drea de la seccidn recta de cafda estd comprendida
entre un 75 % y un 150 % del drea de la seccién recta combinada de
los tubos. Los tubos tienen didmetros comprendidos entre 25 mm y --
100 mm y longitudes desde 76 a 183 cm, aunque los tubos normales son
de 50 mm de didmetro y 150 cm de largo.

A régimen continuo, el caudal que pasa por los tubos es mucho ma-
yor que el de la alimentacién, es decir, al entrar en los tubos el
liquido tiene igual concentracién que la solucién concentrada que -
sale del evaporador, y su temperatura es casi la de ebullicién co--
rrespondiente a la presidn que existe sobre el nivel del lfquido.lLa
velocidad de entrada del liquido a los tubos es de 0.30 a 1.0 m/seq
y a medida que asciende por ellos, el aumento de entalpia es sufi--
ciente para alcanzar la temperatura de ebullicién, 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 ebullicién
a la presién sobre el nivel del liquido.

Este tipo de evaporador es poco conveniente cuando el liquido que

se va a evaporar es muy viscoso o forme mucha espuma, o pueda estar
sometido solamente por muy cortos periodos a las temperaturas del -

evaporador.
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V.5. EVAPORADOR TIPO CANASTA.

En éste tipo de evaporador el liguido circula por el interior de
los tubos, mientras que el vapor lo hace por el exterior, pero la -
cafida en lugar de ser central, es anular {(figura 5.4). En este tipo
de construccién el elemento calefactor forma un conjunto que puede
extraerse por completo para su reparacién § limpieza. El tipo mds -
general tiene fondo cénico 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 £i-
gura. Tambien puede hacerse éon una tuberia‘que baje desde la parte
alta del cuerpo, por su centro y en algunos casos raros por el la--
teral del cuerpo.

Una caracteristica importante en este ﬁipo de evaporador es la -
facilidad con que puede instalarse un deflector, con el objeto de -
reducir los arrastres producidos por la violenta proyeccién hacia -
arriba del lfquido cuando ebulle y que significa pérdidas por arras-
tre, siendo este efecto acentuado cuando el nivel del liquido es bha-
jo, para impedir estas pérdidas, se monta una pantalla la cudl es -
mas ficil acoplar en este tipo que en el normal. Otras diferencias
entre los dos tipos son principalmente los detalles de construccién.

Este evaporador puede usarse con licores con tendencia a incrus-
tar, aldn cuando se recomienda para liquidos 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 liquido, con objeto de mejorar el coeficiente de trans--
ferencia de calor, por el lado del vapor condensante es mucho mayor
que por el lado del lfguido. Cualquier factor (tal como la veloci--
dad del liquido), que mejore el coeficiente por el lado del liquido
aumenta el coeficiente global casi proporcionalmente.

Las altas velocidades en los liquidos 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 peli-
cula viscosa y de la zona intermedia.

2).~- Las velocidades paralelas al eje del tubo barren las bhurbuias
del vapor a medida que se forman.

Al trata¥ de la transmisién de calor a liquidos en ebullicién se
vid que para tubos horizontales se encuentra un flujo miximo de ca-
lor a un cierto valor de AT y que por encima de éste, el flujo dismi-
nuirfa rdpidamente debido a que el vapor que se forma aisla la super-
ficie de calefaccién. Por el contrario el liquido que ebulle en tu--
bos verticales, no tieme tal AT critico cuando se utilizan tubos -~
largos con un.L/D = 150 & mayores, manteniéndose un bajo nivel de -
liquido, la accidén de arrastre de las burbujas que se forman es lo
bastante violenta y la velocidad del lf{quido muy alta.

El primer evaporador que se utilizé con este efecto fué el pro--
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yectado por Kesntner y se hizo de empleo muy popular en Europa.

La caracteristica principal es que los tubos tienen un difmetro
de 32 a 63.5 nm y una longitud de 305 a 610 cm; el nivel del liqui-

do se mantiene bajo, no mis de 60 a 90 cm por encima de la placa --
tubular inferior. La mezcla de vapor y liquido pulverizado por alta
velocidad es lanzada desde la boca superior de los tubos contra el
deflector con el cual choca y hace caer el liguido sobre }a parte -
superior de la caja de vapor y de ahi se descarga (ver figura siguien
te) . Como se observa, esta evaporacidn no tiene tubo de caida y el
liquido no pasa a través de los tubos mis de una sola vez. No hay -
necesidad de mantener una altura de liquido determinada y las varia-
ciones en la alimentacién inicamente originan las correspondientes
variaciones en la concentracién final.

Este evaporador tiene la propiedad de que el liquido se mueve en
los tubos por conveccidén natural, y como en los anteriores tiene --
una pantalla de choque para facilitar la separacién del vapor y del
liquido. 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 lfquidos espumosos, debido a que la
egpuma se rompe contra la pantalla al salir de los tubos a gran ve-
locidad.

El liquido evaporado en este evaporador es mayor que en uno de -

circulacién forzada. Sin embargo, la operacidn puede efectuarse con
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recirculacién. Los coeficientes de transferencia de calor son infe-
riores que en los de circulacién forzada, pero en cambio se elimina

el costo de instalacién y mantenimiento de la bomba.

V.7. EVAPORADORES DE CIRCULACION FORZADA.

En este tipo de evaporador los tubos son largos y de diimetro pe-
quefio, menor que en un evaporador normal de tubos verticales(por lo
general de 20 mm de didmetro interior y unos 2.5 m de largo, véase
figura 5.7) y estdn contenidos en un elemento calefactor "A", for-
mado por dos placas tubulares. El haz de tubos proyecta la mezcla de
vapor vy liquido a la parte superior del evaporador llamada cabeza de
vapor "B" . Por la tuberfa "C" se conduce el liquido a la entrada -~
de una bomba "D", que lo lanza a través de los tubos con una cierta
velocidad. A medida que el lfiquido asciende por los tubos, se calien-
ta y empieza a ebullir con lo que el vapor formado y el liquido sa-
len por la parte superior a gran velocidad. La mezcla choca con el
deflector curvo "E", que lanza el lfgquido hacia abajo, con lo que la
separacién del vapor es casi total. La entrada del vapor calefactor
_estd préxima al fondo del haz de tubos, lleva colocada una pantalla
cilfndrica “F", que llega casi hasta la parte superior del elemento
calefactor. El vapor de calefaccién 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 1li-
quidos que formen espuma, viscosos y todos los que tengan tendencia

a depositar cristales 6 incrustaciones sobre las superficies calefac-
toras.

El empleo de un evaporador de circulacidn forzada en una deter--
minada instalacién depende, en dltimo término de un estudioc econé--
mico del costo de la energfa para impulsar el lfquido, en compara--
cidén con el coeficiente de transferencia de calor &ptimo qué es po-
sible lograr a la méxima velocidad de paso. En la practica es comin
emplear una turbina de vapor para accionar la bomba, aprovechdndose
mejor el vapor de escape de la turbina de la bomba para calentar el
evaporador.

En instalaciones pequeflas resulta mejor y menos complicado el --
tener una bomba con un motor eléctrico, la bomba suele ser de tipo
centrifugo, aunque con ligquidos muy viscosos es de desplazamiento -
positivo, cuando se trata de coloides que podrian estropearse con -

una agitacién rdpida se emplean bombas lentas & de bajas revolucio-

nes.
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v.8. EVAPORADORES DE CIRCULACION FORZADA Y SUPERFICIES
CALEFACTORAS EXTERNAS AL APARATO,

Cuando el evaporador es de gran tamafio, 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 cueréo del evaporador (ver figura 5.9). La bomba de -
circulacién toma el liquido del cuerpo del evaporador, y lo inyecta
a través del cambiador de calor al cuerpo del evaporador por medio
de una entrada tangencial. Aquf la funcién del cuerpo del evaporador
es la de una cémara de evaporacidén "Flash", y la entrada tangencial
sirve para poner la masa del ligquido en rotacién, lo que ayuda a la
liberacién de las burbujas de vapor del seno del liquido sin produ~
cir un arrastre excesivo. En la mayor parte de los casos, la altura
relativa del 1liquido, sobre el cambiador de calor en su salida, es
suficiente para impedir la ebullicién del 1igquido en los tubos, j -
que ésta se verifique unicamente cuando la presidén cae al descargar
el 1ligquido en el cuerpo del evaporador. Estos evaporadores se utili-
zan mucho para la concentracién de soluciones que depositan crista-
les durante la evaporacién tales como salmueras & soluciones ciusti
cas.

El cambiador de calor de dos pasos es conveniente porque precisa
la mfnima cantidad de tuberia y tiene los tubos colocados en la for-

ma mids apropiada para su sustitucién en caso de aver{a. Tambien pue-
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de utilizarse un cambiador de un solo paso, colocdndolo en este caso
en posicién vertical, en cuyo caso en menos ficil cambiar los tubos.
Esta disposicidn precisa de una mayor altura del local en que estd

instalado, debido a que el cuerpo del evaporador tiene que estar si-

tuado a una altura conveniente sobre el cambiador para impedir la -
ebullicién del liquido en éste dltimo.
Este tipo de evaporador se ha modificado para temer una extrac--

cién continua de un lodo salino cuando precipita alguna sal.

V.9. EVAPORADOR DE PELICULA TURBULENTA.

El evaporador de pelicula turbulenta mostrado en la figura 5.10
procesard liquidos viscosos y puede adn adaptarse a la evaporacién
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 didmetro mayor y no esta calentada. En esta regién, 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 seccién calen-

tada. ,
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En el evaporador, la carga, en remolinos se lleva contra las pa--—
redes calientes, por las hojas de agitacién, las cuales mantienen -
también la superficie caliente libre de depSsitos de sSlidos. La so-
lucién 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 didmetro interno y 33 pies de largo con Adreas de transferencia de
calor hasta 198 pies cuadrados. Los coeficientes globales van de 40
a 400 Btu/Hr £t? °F, son los usuales cuando los materiales que se -
evaporan tienen viscosidades hasta de 20,000 centipoises.Una venta-
ja -més, radica en la cantidad baja retenida y consecuentemente en un

tiempo corto de residencia del fluido en el evaporador.

V.1l0. EVAPORADOR DE COMBUSTION SUMERGIDA.

Este evaporador ha sido empleado con éxito con soluciones vig--
cosas y fluidos corrosivos, aquf no se requiere de una superficie -
metdlica para la transferencia de calor, puesto que los productos -
de combustién se burbujean a través del fluido de proceso.

La pequefia cantidad de equipo sumergido y su disefio sencillo re-
ducen los costos de reemplazo a un minimo. Adn més, las partes pue-

den construirse de cerdmica 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 combustidn al flufdo en cuestidn
es lo suficientemente buena como para que se realicen economias sus~

tanciales en el combustible, comparadas con el empleo de vapor ge--
nerado. Se han construido unidades para gastos de energfa hasta de
22 x 106 Btu/Hr, en aplicaciones tales como el calentamiento de Sci-
do sulfdirico diluido, oxidacién de asfaltos y evaporacién de &cido

argsénico 6 clorhidrico 6 inclusive arcillas (lodos).

V.1ll. EVAPORADORES DE SERPENTINES.

Hay una gran variedad de construcciones especiales de evaporado-
res. En eiloa,en lugar de tener tubos rectos éstén enrrollados en -
forma de hélice, en forma de "U", & en cualquier otra forma y han -
tenido gran aplicacién en la prepafacién de agua destilada para la
alimentacién a calderas de vapor. Otra forma de evaporador de este
tipo es utilizado en la industria del azdcar, conocido con el nom-~
bre de "TACHA" y que se emplea para el cocido final de liquidos -
azucarados que se hace al vacfo, consta de un cuerpo vertical de un
didmetro de 2.5 a 3.7 m, en el interior del cull van colocados una
serie de serpentines formados por tubos de cobre de unos 10 cm de -

didmetro y espaciados lo menos posible. Estos serpentines van conec-



122

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 operacién. Este evaporador no presenta ventajas especiales, pero
se encuentra muy extendido en la industria azucarera, siendo mas co

min en los paises 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 operacidn con éxito
observindose que hay una gran variedad de dichos dispositivos, so-
lamente consideraremos los de mayor importancia, y son los descri-

tos a continuacidn en este capitulo :

VI.l. CONDENSADORES.

En un sistema de evaporacién es necesario utilizar algin acceso-
rip para condensar el vapor. Este tipo de accesorios se denominan -
condensadores y pueden clasificarse de la siguiente manera :

a) .- De superficie.

b) .~ De contacto.

Vi.l.l. Condensadores de Superficie.

Este tipo de condensadores no se diferencia de un intercambiador
de calor de tubos y coraz$ 6 de tubos concéntricos, es decir, el va
por que ha de condensarse y el liquido de enfriamiento quedan sepa-
rados por una pared metélica. 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 algin disolvente distinto a el agua 6 como por ejemplo en el

caso de evaporacidén del agua de mar, la desventaja de estos conden--

sadores de superficie es que la inatalacién es cara.

V.1.2. Conensadores de Contacto.

En esta clase de accesorios, el vapor que se va a condensar y el
1fquido de enfriamiento entran en contacto mezcldndose fntimamente.
En la figura 6.1 se muestra un diagrama de un condensador de contac~
to, tipo seco. Consiste de un cuerpo cilindrico que lleva en su in-
terior una serie de bandejas 6 pantallas; en el representado en la
figura, el agua asciende por el exterior del tubo "A" y vierte a la
bandeja "B", cayqndo en cascada sobre las bandejas "c", "D", "E" ¥y
"F* como indican las lineas punteadas. El vapor a condensar se intro-
duce cerca del fondo del céndenqador {por debajo de la bandeja "F")
y ha de pretender atravesar las cortinas de agua, hasta que gueda -
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, puaiendo ser aspirados por algin tipo de bom-
ba de vacfo.

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 déno-

mina barométrico (la altura va a depender de las condiciones de ope-
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racién) y en este caso la parte inferior del condensador se une a un
tubo descendente, que se introduce en un pequefio depdsito de agua -
{pozo) con rehosadero, por donde salen justamente el agua de enfria-~
miento y el agua condensada, recibiendo por esto el nombre de baro-
métrico. Si no estd elevado, es recomendable conectar el fondo del
condensador con una bomba para extraer el agua caliente, llamdndose
en este caso condensador de nivel bajo.

Un condensador ge dice que es de tipo seco cuando los incondensa—'
bles salen por separado del agua, sucediendo lo contrario en los de
tipo himedo 6 mojado, en donde los incondensables y el agua salen -
por un mismo ducto; como por ejemplo, el mostrado en la figura 6.2,
en este condensador de contacto (con corrientes en paralelo) el va-
por a condensar entra por la parte superior y se mezcla con chorros
de agua fria a alta velocidad, que proyectan unas toberas. La "gar-
ganta" inferior esti contraida (en forma de cono), con el fin de -
que si se utiliza suficiente cantidad de agua, la velocidad en ese
punto serd alta, lo que reducird la presién estitica a cierto valor
deseado (seqin el flujo de agua) y como consecuencia, el agua y ga-
ses incondensables salen juntos. Esté 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 segin el arreglo de los flujos , es decir, en paraleloy a =~
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contracorriente, siendo eate dltimo el mis 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 vacfo & tamafio 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. BOMBAS DE VACIO.

Hay una serie de bombas de vacfo que pueden emplearse segqin el -
caso, por ejemplo para extrae;: el agua y los gases incondensables -
de un condensador himedo de corrientes paralelas, puede ser una b&m-
ba de émbolo con un desplazamiento que sea suficiente para el agua
e incondensablea a extraer. Las bombas de vacfo utilizadas en los -
condensadores barométricos a contracorriente (secos), en donde lo -
que hay que extraer es solamente incondensables, se construyen en -
forma similar a los compresores de aire.

Una forma de hacer o provocar vacfo gue ha tenido una gran difu-
cién es el eyector de chorro de vapor. La figura 6.3 es un dibujo -
esquemdtico de un eyector a chorro de dos etapas, el vapor a alta -
presién 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 disefio y capacidad
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aproplada del eyector, puede hacerse que el vapor de agua arrastre

los gases incondensables por medio del vacio provocado, posterior—--
mente el agua y los gases residuales son absgsorbidos por un segundo
chorro de vapor, que entra por "F" y pasa por la tobera "C", siendo
la descarga por "D". Este segundo chorrq de vapor aumenta el vacfo
por lo que aumenta tambidn la eficiencia del eyector.

Los eyectores pueden construirse de 3 etapas e incluso de milti-
ples etapas para producir mayor vacfo, pero en la practica se ha -- '
observado que con dos etapas el vacio obtenido es muy satisfactorio.

Otra ventaja de estos dispositivos es que no tienen partes mévi-
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 -~
bomba 6 en algunos casos por un purgador (trampa de vapor). Si el -
evaporador estd situado a suficiente altura para que el condensado
puéda salir por gravedad, ser§ el método mis sencillo y préctico, -
pero raramente ocurre: como el espacio de donde hay que extraer el
condensado estd casi siempre a presiones menores que la atmosférica,
no pueden emplearse bombas centr{fugas comunes, es recomendable en

este caso emplear bombas de autocebado. Normalmente el condensado -~
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proveniente del evaporador se descarga en un depdsito, provisto de
un flotador conectado a un control de nivel, este depSsito se purga
de gases incondensables, uniendo su parte superior con el espacio -
de vapor de donde procgde el condensado, como este espacio y el de-
pésito estdn a la misma presidn, el condensado fluye por gravedad,
éste se extrae del depdsito por medio de una bomba de autocebado de

tal manera que cuando el flotador alcanza cierto nivel, la bomba -

empleza a descargar el depSsito, hasta que el flotador baja a detex
minada posicién, la bomba deja de descargar.

Con respecto a los purgadores & trampas de vapor existe una gran
variedad de tipos 6 modelos en el mercado, pero pueden dividirse en
tres clases principales : deé dilatacidn, de cubeta y de tambor osci
lante 6 de vertedero.

" La figura 6.4 representa un purgador de expansién (& trampa ter-
méstatica), consiste de un cartucho hueco "A", en cuyo interior va
colocado un tubo de paredes onduladas "B", cerrado por la izquierda,
facilmente deformable, que recubre y mueve el vistago de la vdlvula
“C". El espacio entre los tubos "A" y "B" va lleno de aceilte. Al acu
mularse condensado, existe un enfriamiento, el aceite se contrae y
deja expanderse al tubo de paredes onduladas que a su vez abre la -
vélvula;cuéndo ha salido todo el céndensado, entra vapor que rodea
al cartucho y lo calienta ocasionando 1la expansién del aceite y

por ende el cierre de la vdlvula , este tipo de dispositivo es re-



Fig.6.5.

‘ Purgador de tpo cubeta.
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camendado en los casos en donde la cantidad de condensado es rela-
tivamente pequefia.

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 vis-
tago "B" con lo que se abre la valvula "C", permitiendo asf la sa-
lida de condensado, por otro lado empieza a subir la cubeta hasta -
que se vuelve a cerrar la vilvula "C". Los gases no condensables -
pueden extraerse por medio de un grifo, colocado en la parte supe--
rior.

Los purgadores de tambor oscllante son mids complicados y menos ~
utilizados en sistemas de evaporadores.

Como ya se menciond, 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 puéde ser tan grande que no permita el uso de purgadores.
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VI.4. ELIMINACION DE SOLIDOS.

_ Durante el proceso de evaporacién en muchos casos llega a preci-
pitar 6 cristalizar parte del soluto contenido en la solucién,exis-

tiendo procedimientos para su eliminacién como los siguientes :

1.~ Descarga Total.
2.~ Depésitos receptores de sélidos precipitados.
3.~ Sedimentadores acoplados al sistema de evaporacidn.

4.~ Descarga continua por medio de una bomba.

Cuando la evaporacién se efectia en forma discont{nua § por lo--
tes, en el momento en que se forman cristales y cquedan en suspensién,

se recomienda la descarga de toda la soluecién, la cudl se puede en-

viar a un filtro 6 a una centrifuga para separar los cristales del
licor madre. Este caso es normal en la industria del azdcar, a la -
salida de los equipos de coccién, pero no lo es en otras industrias.

Otra manera de extraer los cristales cuando la cantidad de éstos
es pequefia, consiste en adaptar al fondo del evaporador uno o mis -
depbsitos receptores y los adlidos se extraen por bombeo a interva-
los, para ser llevados a filtros. También, aunque menos frecuente -
pueden colocarse directamente filtros en lugar de receptores.

Cuando la cantidad de s6lidos que ha de extraerse es tan grande
que no pueden ger 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 estd extrayendo continuamente una suspensién
de s6lidos, que es enviada a un sedimentador con el fondo en forma
cénica. De &ste aparato sale el liquido, que se vuelve al evapora--

dor y los sbélidos {(lodos) se envian a un £iltro 6 a una centrifuga.

V1.5. SEPARACION POR ARRASTRE.

En el ascenso de unaAhurbuja de vapor hasta la superficia de un
liquido en ebullicidn, ésta estalla, la pelicula de liquido que for-
ma la superficie exterior de la burbuja es proyectada en una serie
de gotitas que acompafian a la corriente de vapor. El tamafio de las
gotitas es muy variable, alqunas de ellas caen nuevamente sobre el
lfquido, otras tardan més en regresar y otras no sedimentan, ésto -
es cuando la velocldad del vapor es suficlente para mantenerlas en
suspensién 6 arrastrarlas hacia afuera del evaporador. Estas goti--
tas que acompafian a la corriente de vapor se denominan arrastre y
puede causar :

a) .~ Grandes pérdidas del liquido a evaporar.
b) .- Contaminacién del condensado.

En el disefio mecanico de evaporadores se debe considerar el did-
metro de la parte superior con el fin de que la veldcidad del vapor
no rebase un valor determinado, éste varia de acuerdo al tipo de —-

evaporador y criterio del_diéeﬁador. Tambiédn 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 disefio.
’Aquellas gotitas que logran salir con el vapor deben separarse =
por otro medio. Si existe un cambio brusco de direccién en la corrien
te de vapor, las partfculas de lfquido 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 tuberfa 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 més complicados y eficientes.



Solido de liquido

Fig.6.8.

Separador de arrostre
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VII. BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA.

En esta secciSn se describen los balances de materia y energfa -

para un .gistema de evaporacifn, 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, generalizéndose a miltiple efecto, de igual manera se obtie
nen las ecuaciones del balance de energfa, indicindose bajo que con
sideraciones son vidlidas estas expresiones, posteriormente se anali .
za el caso con arreglo de flujos en contracorriente siguiéndose la
misma metodologfa, es necesario sefialar que el tipo de alimentacién
mixta no se considera por el hecho de que como ya se ha mencionado -
con anterioridad, este tipo de alimengacién solo es con respecto al
arreglo de flujos, una derivacién, y dada la gran variedad de arre-
glos de alimeﬁtacién mixta no es posible generalizar. Una vez anali
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 digefio termodinimico, la ordenacién de esta forma da al -
lector una visién amplia del grado de complejidad y del posible mé-

todo a seguir en la resolucién de problemas de evaporacién.
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ViI.l. NOMENCLATURA.

F

Vo

N
Ll,nL2,...,LN
vi,v2,...,VN

cl,c2,...,CN

Yr

Xl,xz, .o .,XN

HLi
HCi
HW

AVo, AV1, .., VN

Ccpi

Qp(i)

Alimentacién 6 solucidén inicial a concentrar.

Vapor de agua vivo, proveniente de la caldera.
Nimero de efectos.

Solucién concentrada de cada uno de los efectos.
Vapor proveniente del afecto correspondiente.
Condensado del vapor 6 liquido saturado correspon--
diente al efecto.

Concentracién de sSlidos en la alimentacién F.
Concentracién de sSlidos en cada uno de los efectos.
Una concentracién £final.

Entalpia de F

Entalpia del vapor de agua empleado en el primer -
efecto.

Entalpia del vapor proveniente del efecto i.
Entalpia de la solucién concentrada en el efecto i.
Entalpia del condensado del efecto i.

Entalpia del agua de enfriamiento.

Calor latente de vaporizacién 6 condensacién del va-
por correspondiente.

Calox especifico de i.

Calor perdido en el efecto i.



Qc(i)
- QG(i)
ql
TF

Ti
Ts
W
ATi

| EPEi
Al
ui

Pi

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.

Elevacién en el punto de ebullicién en el efecto
Area de transferencia de calor del efecto i.
Coeficiente de transferencia de calor del efecto
Presién absoluta en el efecto i.

Flujo dé agua de enfriamiénto.

Calidad del vapor de agua Vo.
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VII.2. BALANCES DE MATERIA PARA UN SISTEMA DE EVAPORACION

CON ARREGLO DE FLUJOS EN PARALELO.

Balance de materia : Haciendo referencia a la figura 7.1 para un
slstema a simple efecto tenemos que : '

F+Vo=V1+Ll+Cl . . 7.1

para un sistema a doble efecto:
F+Vo=V2+ L2+ Cl+ C2 7.2

de igual manera para un sistema a triple efecto :

F+Vo=V3 +L3+Cl+C24+C3 7.3
y para un sistema a miltiple efecto :

F+Vo= W+ IN+CL+C2+C3+ ...+ C(N=1) + N 7.4

Haciendo un anilisis para un sistema a triple efecto para cada

uno de los efectos, tenemos que para el primer efecto :

F+VomvVl+Ll+cCl 7.5.a

considerando que
Ll=F -Vl . ; ‘ 7.5.b

entonces :

F+VomVli4 (F =V1l) +Cl

F+Vo=Vl+F -V1l+Cl



por lo que :

Vo = Cl

para el segundo efecto

Vi 4+ Ll = V2 + L2 + C2

considerando que : L2 = F - V1 -~ V2

y sustituyendo las ecuaciones 7.5.b y 7.6.b en 7.6.a

ViI4F ~-VleV24F -Vl ~V2
de donde :
V1l = C2
y para el'tercer efecto tenemos qﬁe
v2 + L? = V3 + L3+ C3

congiderando que : L3 = F ~ V1 - V2

y sustituyendo 7.6.b y 7.7.b en 7.7.

V24 F -Vl -V2=2V3+F -Vl ~-V2-V3+C3

entonces:

V2 = C3

+ C2

- V3

a
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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 ndmero de efectos :
v(i~l) = ¢{(i) , i =1,2,3,....,N 7.8

De lo anterior tenemos que a simple efecto, la ecuacién 7.1 vie-

ne a ser :
F = V] + Ll 7.9
y 8i realizamos un balance para s6lidos en éste efecto tenemos:
F X =XlLl 7.10

observdndose que en la corriente de vapor V1, la concentracitn de ~

86lidos es cero.
Si expresamos la ecuacién 7.10 con respecto a la concentracién -

resultante de éste efecto :
XL = F XF = F XF ' 7.11

Haciendo referencia a la figura 7.1, para un sistema a doble efec-
to, la expresién del balance de s6lidos para el primer efecto, tene-

mos que es la misma ecuacidén que para simple efecto, o sea :

Xl = F XF =F X¢ ‘ ' 7.12
Ll F-V1

y para el segundo efecto :

Xl Ll = X2 L2 7.13
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si ahora sustituimos la ecuacidén 7.12 en la ecuacién 7.13 :

F XF Ll = X2 L2 7.13.a

Ll
por lo que :
X2 =F XF = F XF 7.14
L2 F=V1-V2

Realizando un desarrollo similar al anterior pero para un siste-

ma ‘a triple efecto, tenemos que para el tercer efecto :

X3 =F X = _F XF 7.15
L3 F=-V1-V2-V3

Observando las ecuaciones 7.12, 7.14 y 7.15 :

X1 =F XF = F XF 7.12
- Ll F-vi
X2 = F XF = _F XF 7.14

L2 - F=V1-V2

X3 =F XF = _F XF 7.15
L3 F-V1-v2-V3

podemos generalizar para la determinacién de la concentracién de s~

lidos en el efecto "N" :

XN =F XF = F_XE 7.16

N F=V1-v2-,...-V(N-1)-VN

Para el cdlculo de los flujos evaporados & concentrados en tér-

minos de la concentracién final X2, tenemos que para un sistema de
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doble efecto :
F XF =» L2 X2 . 7.17
rearreglando para L2 :

L2 =_E_XE 7.18
X%

pero sabemos que : L2 = F - V1 - V2, por lo que :

F-Vl-V2=F XF 7.19
X2z
&§ bien :
Vi+ V2=F ~F XF 7.20
Xz

La ecuacién 7.20 representa la cantidad de liquido evaporado, en

este caso V1 + V2.

Similarmente para triple efecto :

ViI+V2+V3imPF - F X ' 7.20
X7

Generalizando este procedimiento para el total de lfquido evapo-

rado, tenemos quo para "N" efectos :

Vi+V2+ .... + WW=F ~F XF 7.22
Xz
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VII.3. BALANCE DE ENERGIA. Para un sistema de evaporacién con arre-

glo de flujos en paralelo.

Haciendo referencia a la figura 7.l. Cuando el sistema de evapora-

cién es a simple efecto, el balance de energfa viene a ser :

VcHVo + FHF = V1HV1 + ClHCl 4+ L1HL1 + QP(1) 7.23
teniendo en cuentaque : Vo= Cl y L1 = F f vVl :

VoHVo + FHF = V1HV1 + VoHCL + (F-V1)HL1 + QP(1) 7.23.a

Reordenando los términos de tal manera que el calor cedido sea -
dnicamente el calor latente de condensacién, y el calor ganado sea
el que adquiere la solucién y el agua evaporada,.y el calor perdido
sea el calor que se transfiere a los alrededores, tenemos que pri-

meramente :
AVo = HVo - HCL , ‘ 7.8
entonces el balance de energia queda como :
Vo AVo = VIHV1 + (F-V1)HL1 ~ FHF + QP(1l) 7.25

6 considerando el balance en funcién de que :

Vi=F - L1 7.25.a
el balance de energfa viene a ser :

Vo AVo = (F-L1)HV1 + L1HL1 + FHF + QP(L) 7.25.b
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Refiriéndonos a la figura 7.1 para un sistema de evaporacién a -

doble efecto, tenemos que el balance de energfa viene a ser :

Para el primer efecto :

VoHVo + FHF = V1HV1 + VOHCl + (F-V1)HLl 4 QP(1) 7.26
para el segundo efecto :
V1HVY + (F-V1)HLl = V2HV2 + (F-V1-V2)HL2 + C2HC2 + QP(2) 7.26v.a
Si ahora consideramos que :
HVo - HC1l = AVo
Y HV1 - HC2 = AVl ' 7.26.b
entonces la ecuacién 7.26 queda como :

Vo AVo = VIHV1 + (F-V1)HL1l - FHF + QP(1) 7.26.c

y la ecuacién 7.26.a como :

V1 AV1 = V2HV2 + (F~V1-V2)HL2 - (F-V1)HL1l + QP(2) - 7.26.d

6 i consideramos que V1 = F - L1y V2 = L1 -~ L2 , la ecuacién ---

7.26.c vy 7.26.4 quedan respectivamente de la siguiente manera :

Vo AVo = (F-~Ll) + LIHLl - FHF + QP(1l) 7.26.e

{F=L1) AV1 = (L1-L2)HV2 4+ L2HL2 =- L1HLl + QP(2) 7.26.£
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Andlogamente el balance de energfa para el tercer efecto en un -

sistema de evaporacifn a triple efecto puede efectuarse sabiendo -

que :
HV2 - HC3 = AV2 7.27

tenemos que :

V2 A\V2 = V3HV3 + (F-V1-V2-V3)HL3 - (F-V1-V2)HL2 + QP(3) 7.27.a

(L1-L2) A\V2 = (L2-L3)HV3 + L3HL3 - L2HL2 + QP(3) 7.21.b

Realizando el balance para el efecto "N" y haciendo referencia a
la figura 7.1 , y sabiendo que :
HV(N~1) - HCN = AV(N-1) . 7.28
queda el balance como : |

V(N-1) AV(N-1) = VNHVN + (F-V1-V2-...~VN)HLN

-(F=V1-V2~,..~V(N~1) JHL(N~1) + QP(N) 7.29
é como :

(L(N=2) = L(N-1)) AV(N=1) = (L(N-1) - ILN)HVN + LNHLN

- L(N-1)HL(N-1) + QP(N)  7.30
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De ésta "ltima expresién podemos distiguir 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) AV(N-1) ' ‘ 7.31

Calor ganado :
QG(N) = VNHVN + (F-V1-V2-...-VN)HILN - (F~V1-V2-,.-V(N-1))HL(N-1)

7.32

Calor perdido = QP(N) = QC(N) - QG(N) 7.33
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multiple efecfo.Con arreglo de flujos a confracorriente.
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VII.4. BALANCES DE MATERIA PARA UN SISTEMA DE EVAPORACION

CON ARREGLO DE FLUJOS EN CONTRACORRIENTE.

En éste caso las corrientes de alimentacién 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 -

' sistema de evaporacién a simple efecto :

F=Vl+Ll . 7.34

y realizando un balance para s6lidos tenemos :
F Xf = L1 X1 - 7.35

si expresamos la ecuacién 7.35, en funcién de la composicién final:

X1 =F XF =F XF 7.36
Ll F-V1

Haciendo referencia a la figura 7.2 para un sistema de evaporacién

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 sélidos :

F XF = L2 X2

rearreglando

sustituyendo 7.40 en 7.37 :

L2 _F XF = L1 X1
L2

rearreglando :

X1 =F XF = _F XP
F-V1-V2
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7.39

7.40

7.41

7.42

Si se realiza un desarrollo andlogo para el sistema de evapora~-

cién a triple efecto (figura 7.2), tenemos que

X3 =aF XF = F XF
L3 F-V3

para el segundo efecto :

X2mF XF = _F XF
L2 F-v2-V3

y para el primer efecto:

Xl = F XF = F_XF

Ll F=V1-vV2-V3

7.43

7.44

7.45

Generalizando esta expresién para la determinacién de la concen-
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tracién de s6lidos para un efecto "N", tenemos :

XN = F XF 7.46
FuVUN=V(N=1)=,..«V3-V2~V1

sl expresamos la ecuacién 7.46, en funcién de los gastos evaporados

y de la concentracién final XZ : Para un triple efecto tendrfamos :

ViI+V24+V3=F ~FXF o 7.47
Xz

-

Generalizando ésta ltima expresién para "N" efectos, tenemos :

VI+V24+V3+ ...+ VN=F-FXF 7.48

Xz

Con ésta expresidn es posible calcular los gastos 6 gasto total

de sgolvente evaporado.
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VII.5. BALANCE DE ENERGIA. Para un sistema de evaporacifn con arre-

glo de flujos en contracorrientae.

Refiridndonos a la figura 7.2 para un sistema de evaporacién a

simple efecto, tenemos que el balance de energia eg :

VoHVo + FHF = VIHV1 + CIHCL + LIHL1 + QP(l) . 7.49
considerand@o que : Vo = Cl
Y Ll =F -Vl
tendremos :
VollVo + FHF . VIRV1 + VoHCl + (F-V1)HL1 + Qr(1) 7.50

sr sabiendo que :
MNo = HVo - HCL 7.51
1a gcuaci&m 7.49 viene a mer :
Vo AVo = VIHV1 + (F~V1)HL1 - FHF + Qp(i) 7.52

6 bien si consideramos el balance de energia en funcién de que :

Vi=F ~ Ll 7.53



156

entonces el balance de energfa para este caso es :

Vo AVo = (F-L1)HV1 + LIHLl + FHF + QP (1) 7.54

Refiriéndonos a la figura 7.2 para un sistema de evaporacidén a
doble efecto, tenemos que el balance de energia es :

Para el primer efecto :

VolVo + L2ML2 = VI1HV1 + LI1HL1 + CIHCL + QP{1) 7.55

VoHVo + (F=V2)HL2 = VIHV1 + (F<V1-V2)HL1l + VoHC1l + QP(1l) 7.56

Para el segundo efecto, tenemos :

FHF + VI1HV1 = V2HVZ2 4 L2HL2 + C2HC2 + QP(2) 7.57
6 bien :
FHF + VI1HV1 = V2HV2 + (F-V2)HL2 + VIHC2 + QP(2) 7.58

por otro lado si consideramos que :

HVo - HCl = AVo

HV1 -~ HC2 = AVl
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entonces la ecuacién 7.56 queda como :
Vo AVo = VIHV1 + (F-V1-V2}HLl - (F-V2)}HLZ + QP(1l) 7.59
y la ecuacién 7.58 como :
V1AVl = V2HV2 + (F~V2)HL2 - FHF + QP(2) 7.60

Andlogamente para un sistema a triple efecto,iel balance de ener--

gia es :

Para el primer efecto :

VoHVo + (F-V1-V2-V3)BL2 = VIHV]1 + (F-V1-V2-V3)HLl
‘ + VoHCL + QP(l) 7.61

para el segundo efecto :
ViHVY + (F-V3)HL3 = V2HV2 + (F~V2~V3)HL2 4 VIHC2 4+ QP(2) 7.62
y para el tercer efecto :
V2HV2 + FHF = V3HV3 + (F-V3)HL3 + V2HC3 + QP(3) . 7.63
pox otro lado sabiendo que :

HV2 - HC3 = AV2 ' 7.64
y reordenando términos en funcidn de los calores latentes tenemos

que para el primer efecto :

Vo AVo = VIHV1 + ({(F-V1-V2-V3)HLl - (F-V2-V3JHL2 + QP(1) 7.65
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para el segundo efecto :

V1 AVl = V2HV2 + (F-V2-V3)HL2 - (F-V3)HL3 + QP(2) 7.66

y para el tercer efecto :
V2 AV2 = V3HV3 + (F-V3)HL3 - FHF + QP(3) . 1.87

De acuerdo alos balances de energia anteriores podemos obtener -
una expresidn generalizada de cada uno de los efectos que forman un
sistema de evaporacién. En este caso tendremos un sistema de ecua--
ciones de tal manera que la primera expresidn corresponde al dltimo
efecto ("N"), la siguiente al pendiltimo (N-1) y as{ sucesivamente -
hasta llegar al primer efecto del sistema de evaporacién con arre--

glo de flujos en contracorriente, quedando las expresiones de la -~

siguiente forma :

Efecto "N" :

V{N-1) AV(N~1) = UNHVN + (F~-VN)HLN - FHF + QP(N) 7.68

Efecto (N-1) :

V(N-2) AV(N-2) = V(N-1)BV(N-1) + (F-V(N-1)-VN)HL(N-1)

= (F=VN)HIN + QP(N-1) 7.69
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Efecto (N-~2) :

V(N-3) AV(N-3) = V(N-2)HV(N-2) + (F-V{N-2)-V(N~1)-VN)HL(N=-2)

- (F-V(N-1)-VN)HL(N-1) + 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=~1)

~VN)HL(N-3) = (F-V(N-2)~-V(N-1)~VN)HL(N-2)

+ QP (N-3) 7.71

y>as£ sucesivamente hasta llegar al primer efecto. En la siguiente
geccidn se hace una sintesis de- los balances de energfia tanto para
el caso de un sistema de evaporacién con arreglo de flujos en para-
lelo como para el de ax;r:eglo en contracorriente, enmarcdndose su -

utilidad en el disefio de un sistema de evaporacién.
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VII.6. ECUACIONES DE DISENO TERMODINAMICO.

Vii.6.l. Sistema en Paralelo.

A partir del desarrollo efectuado anteriormente, el balance de -

energfa para "N" efectos del sistema, estd representado por las si-

guientes expresiones :

Efecto ~ Balance de Energfa

1 Vo AVo = VIHV1+(F-V1)HL1-FHF+QP (1)

2 V1 AV1 = VZHV24 (F=V1~V2)HL2~(F=-V1)HL1+QP ( 2)

3 V2 A\V2 = V3HV3+(F~V1-V2-V3)HL3~(F~-V1-V2)HL2+QP(3)
Al V(N~1) AV(N-1) = VNHUN+(F-V1-V2~.....-UN)HLN

~(F~V1-V2-,..~V(N-1)HL(N~1)+QP (N)

Este sistema de ecuaciones lineales se emplea para determinar el
Area de Transferencia de Calor (disefio de equipo), por lo que se re-
quiere gue el calor cedido sea Unicamente igual al calor ganado.

ordenando las expresiones de tal manera que en determinado mo--

mento podamos aplicar algin método de solucidn para este sistema de

ecuaciones, tenemos que la forma indicada es la siguiente :



SISTEMA DE ECUACIONES PARA ARREGLO DE FLUJOS EN PARALELO.

Efecto
1 VoAVo+V1 (HL1-HV1) =F (HL1-HF)
2 V1((HL2-HL1)+N\1)+V2(HL2-HV2) =F (HL2~HL1)
3 V1(HL3-HL2) +V2({HL3-HL2)+AV2) +V3(HL3-HV3) =F (HL3-HL2)
4 V1(HL4-HL3) +V2(HL4~HL3) +V3({(HL4~HL3) +AV3) +V4 (HL4-HV4) =F (HL4~HL3)

Estas expresiones nos conducen a una ecuacién general para miltiple efecto :

V(N-(N-l)) (HLN-HL(N-1)) + V(N=(N-2)) (HIN-HL(N-1)) + .... + V(N-2) (HIN-HL(N-1))

+ V(N-1) ( (HIN-HL{N-1)+ AV(N-1)) + VN(HLN-HVN) = F (HLN-HL(N-1)) 7.72

Esta expresién es vdlida de acuerdo a las siguientes reglas : Cuando se trata del primer --

efecto, N=1, V(N-1) = Vo y HLo = HF .

La dltima ecuacién que formard parte del sistema de ecuaciones lineal serd la del balance -

de materia global para los sdlidos :

F XF = LN XZ 7.73

de ésta manera nuestro sistema se compondrad de N+l ecuaciones con N+1 incdgnitas, las cuales

son Vo, V1, V2, .... , VN.

191



VII.6.2. SISTEMA EN CONTRACORRIENTE .

De la misma manera que en el caso anterior, las siguientes ecuaciones reprasentan un siste-
ma de evaporacién de 4 efectos, se han ordenado las expresiones con el fin de poder aplicar --

cSmodamente un método de solucién :

Efecto
1 Vo AVo + V1(HL1-HV1) + V2{(HL1-HL2) + V3{HL1l-HL2) + V4(HL1-HL2) = F (HL1-HL2)
2 V1AVl + V2(HL2-HV2) + V3(HL2-HL3) + V4(HL2-HL3) = F (HL2-HL3)
3 V2 AvV2 + V3(HL3-HV3) + V4(HL3-HL4) = P (HL3-HI4)
4 A v37\{ra + V4 (HL4-HV4) = F (HL4~ HF)

Generalizando una expresién para cada efacto de un sistema, tenemos que si m es el nimero -

de efectos en cuestién :

V{m-1) AVim-1) + Vm{HLm-HVmn) + V{m+l) (HLm-HL(m+l)) + V(m+2) (HLm+HL (m+l) )
+ eeeo + VN(HIm-HL(m+l)) = F(HLm~-HL(m+l)) 7.7

Esta expresién se generaliza de acuerdo a lo siguiente : Si el balance se efectda para un =
gistema a stl/mple efecto, m=l, por lo que el término V(m-1) = Vo y el término AV(m-l)=AVo. El

valor miximo de m es "N". Cuando m=N, indica que es el {ltimo efecto y H(N+l)= HF .
Con el balance de materia global para sélidos {ec. 7.73), nuestro sistema contiene N+1 ecua

ciones con N+l incdgnitas (v1,v2,....,VN y Vo),

29T
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VII.7. CASOS DE ESTUDIO.

En esta parte se realiza un anilisis de los sistemas de evapora-
cidén a simple, dbble y triple efecto, considerando también el arre-
glo de flujos que puede ser en paralelo & en contracorriente, pun--
tualizando que estos casos de estudio son especificos de la gran -
variedad de problemas existentes en la industria, la finalidad es -
una visualizacién de como se resuelven analfticamente; y poder exten-
der la metodologia para la utilizacién de una computadora en aque-~
llos casos que asi 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 Kg/hora de una so-
lucién que contiene 1 % de sS6lidos en peso, a una temperatura de --
37.8°C. Se quiere concentrar la solucién hasta que contenga el 1.5%
de s8lidos en peso, efectuando la operacidén de forma que la presidn
en el espacio de vapor del evaporador sea de 1 atm. y el vapor de =~
agua de calentamiento empleado estd a 0.35 ﬁE/cmz (108°c).
éCuil es el peso de vapor producido y cuil es el peso total de va-
por de agua necesario para el calentamiento ? S{ el coeficiente glo-
bal de transmisién de calor { U ) del evaporador es de 1220 Kcal/Hr

m? °C ¢ Cuil es la superficie necesaria ?

Figura 7.3. Evaporacidn a simple efecto.
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SCLUCION : Con el objeto de simplificar la solucién del problema
se supondrd que la solucién es tan diluida que su punto de ebulli-=-
cidén y sus calores especificos y latentes son los mismos que los --
-del agua, con lo que en estas condiciones las propiedades térmices
de la solucidén (alimentacidn y concentrado) y las del vapor, pueden

obtenerse por medio de tablas de vapor de agua.

BASE : 1 Hora de operacién.

Se cuenta con los siguientesg datos :

F = 10,000 Hg X = 0.01

X = 0.C15 TF = 37.8°C = 100°P
de tablas de vapor HF= 37.8 Kecal/Kg .

¢dlculo de s6lidos contenidos en la alimentacién :
FXFr =L X 7.75
F XF = 10,000 x 0.01 = 100 Kg .

cdlculo del agua contenida en la alimentacidén : es igual al peso -~

total menos el péao de sélidos por lo que el peso de agua es de ~-

9,900 Kg.

De la ecuacién 7.75 tenemos que :

L = F XF = 100 Kg = 6670 Kg
X 0.015

sabiendo que no hay elevacién en el punto de ebullicién y el sistema
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opera a 1 atm de presién : TL = 100°C = 212 °F y de tablas de vapor

HL = 100 Kcal/kg. De un balance global tenemos que :

F=V+1L 7.76

de donde :

V=F ~-L = 10,000 - 6670 = 3330 Kg
sf{ TV = 100°C de tablas de vapor : HV = 639 Kcal/Kg .
por otro lado si sabemos que : TVo = 108°C = 226.4°F = TC se tiene

de tablas de vapor que : HVo = 643 Kcal/Kg y HC = 108 Kecal/kg .

De un balance Total de energfa en el evaporador tenemos :

FHF + VoHVo = VHV + LHL + CHC 7.77

Para el cdlculo del vapor de agua de calentamiento (Vo), se sus-

tituyen todos los datos conocidos, ya calculados anteriormente, en

la ecuacidn 7.77 :

10,000 x 37.8 + 643Vo = 3330 x 639 + 6670 x 100

de donde :

Vo = 4,517.5 Kg/hr.
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Para el cdlculo de la cantidad de calor transmitida a través de

la superficie de calefaccidén, tenemos la siguiente ecuacién :
g = Vo (HVo - HC ) 7.78
por lo que :
g = 4517 Kg (643 - 108)Kcal/Kg = 2,416,800 Kcal

En €l cdlculo de la superficie de calefaccién tenemos que susti-

tuir valores en la ecuacidn :
q¢=AUAM , donde AT = (TVo ~ TL) 7.79
por lo que resolviendo para A :

A= 2,416,800 Kcal/Hr = 247.62 m?
1,220 Keal/m?2 hr°c (108 - 100) °C

En éste problema se considerS lo siguiente :

a) .- E1l condensado sale a la temperatura de‘saturacién del vapor.
'b) .- Las propiedades térmicas son las mismas que las del agua y pue~
den utilizarse las tablas de vapor del agua (solucién muy diluifda).
@) .- La cafda de temperatura se tomé como la diferencia entre la --
temperatura de saturacidn del vapor y el punto de ebullicién del -~
1iquido. No se tomd 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/hx, de una solucidn de hidrédxido de sodio al 20 % vy
37.8°C, para ser concentrada al 50 %. El evaporador se calienta con
vapor de agua saturado a 0.35 Kg/em , y en el espacio de vapor se
.trabaja con un vacfio de 660 mm {referido a 761 mm en el bardmetro).
El arrastre es despreciable. El condensado puede suponerse gue sale
de la caja de vapor a la temperatura de vapor de agua y que las pér-
didas por radiacién son despreciables.iCuil es el consumo de vapor
de calentamiento? Si el coeficiente global de transmisidn de calor
es de 1950 Kcal/hr m °C, ¢ Cudl es la superficie de calentamiento
necesaria ?

El evaporador va provisto de un condensador barométrico de con--
tacto en contracorriente, se alimenta con agua a 15.6°C y a la sa--

lida el agua tiene una temperatura de 49°C.lQué cantidad de agua -~

fria es necesaria ?
SOLUCION : Las cantidades conocidas son las siguientes :Base 1l hr
F = 10,000 Kg X = 0.20 X = 0.50 ¥Ys = 1,
TF = 37.8°C = 100°F
De las tablas de vapor se determina gue para :
TVo = TC = 108°C = 226.4°F

HVo = 643 Kcal/Kg , HC = 108 Kecal/Kg .



169

De tablas de vapor para el agua, se determina el punto de ebulli-
cién del agua :
Pregién = 101 mm Hg = 0.1328 Kg/cmz.

Punto de eb. Agua = 52°C = 125.6°F .
Entalpia del vapor de agua saturado a 52°C = 620.5 Kcal/Kg .

Del diagrama de Duhring, figura XI.l (ver Apéndice), el punto de -

ebullicién de la solucién concentrada = 92.4°C = 198.32°F .

Del diagrama Entalpia-Concentracién (fig. X1.2), para el sistema ~
sosa-agua, se lee :

HF = 31.4 Kcal/kg .

HL = 123.4 Keal/Kg .

El siguiente paso serd calcular la cantidad de licjuido concentra~
do y el contenido de sosa ciustica.

De un balance Total para sSlidos tenemos :

FXF=LX+20
(10,000) (0.20) = (0.5 L)

de donde :
L = 4,000 Kg .

De un balance global tenemos :

F=V+L, Dedonde despejando V :

V=F-L , V=10000 - 4,000 = 6,000 K
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Realizando un balance de energfa :
FHF + Vo(HVo - HC) = VHV + LHL 7.80

Para el cidlculo de la entalpia HV, se debe tomar en cuenta que -
el vapor estd en equilibrio con la solucién hirviente a una presidn
de 101 mm Hg abs. y por lo tanto, estd sobrecalentado en comparacién
con el vapor que se encuentra en equilibrio con el agua pura a la -

misma presién. Pudiéndose calcular de la siguiente forma :

cp = 0.46 Kcal / (Kg °C), de tablas :

HV = 620 + 0.46(92.4 - 52) = 639 Kcal/Kg .

Sustituyendo valores en la ecuacién 7.80 se tiene :
10,000 x 31.4 = Vo(643 - 108) = 6000 x 639 + 4000 x 123.4

de donde :

Vo = 7446 Kg

Cdlculo de la superficie de calentamiento. Se calcula por medio

de la siguiente ecuacién :

qa=UAar

y rearreglando para A, tenemos :

A= q = Vo(HVo - HC)
U AT U AT




y sustituyendo valores :

A = 7746 K 643 - 108) Keal/K
1950 Kcal/m? hr°Cc x (108 - 92)°C

por lo que :
A= 125 m?

Balance en el condensador :

- El balance se hard de acuerdo a la siguiente figura :

We?

V=

— TVUm
HVs

R =

TRw»
HR=

. TW = 15.6 °C
HW = 15.6 Kcal/Kg

6000 Kg

92.4 °C
639 Kcal/Kg

W+ V
49 °C
49 Kcal/Xg

Figura 7.4. Condiciones en el condensador.

i
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De un balance de entalpia en el condensador tenemos :

VHV + WHW = ( V + W ) HR

sustituyendo valores y resolviendo la ecuacién :
6000 x 639 + 15.6 x W= ( 6000 + W ) 49

por lo que : W = 105,990 Kg

é W = 1766.5 Kg/min.

sf la densidad del agua a 15.6°C es de 1000 Kg/m3 el £lujo volumé-

trico serd :

Q = 1766.5 Ka/min = 1.766 m>/min.
1000 Kg/m3
A continuacidén se procede a llenar la hoja de datos para este eva-
porador, considerdndose las propiedades de la solucién a concentrar,
observidndose que una vez resuelto el balance de materia y energfa -

se cuenta con los datos necesarios para llenar la hoja de datos y ~

proceder al digefio mecdnico del mismo.
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VII.7.2.1. HOJA DE DATOS DE UN EVAPORADOR.

1.~ Nombre de la compafiia : = ~=we—w--

2.~ Direccién : -=—-

3.~ Informacién proporcionada por : Enriquez Gallegos Juan y Ortega
Minor José Francisco.

4 .- Descripcién de la solucién a concentrar : Soluciones Diluidas y
soluciones concentradas de Sosa ciustica y Agua.

5.~ Cantidad de solucién concentrada por hora : 4,000 Kg

6.~ Horas diarias de operacién del equipo : Aproximadamente 8 horas.

7.- Densidad y porcentaje de sflidos en una solucién diluida :
Densidad: 1 g/cm3 aprox. % de sblidos : 1 % a 3 % .

8.~ Densidad y porcentaje de s8lidos en la solucién concentrada :
Densidad : Variable , % de sSlidos : 10 % al 50 % .

9.~ Temperatura de alimentacién : 37.8°C 6 98.6°F .

10.- Temperatura de ebullicién de solucién diluida : 52°C 6 125.6°F.
Temperatura de ebullicién de solucién concentrada:92.4°C=198.3°F,

11l.~ Mixima temperatura permisible para el producto durante la opera-
cién : 150°C & 302°F .

12.- Tiempo de exposicién permigible : De 5 a 8 minutos.

13.- Si ge trata de un liguido de naturaleza compleja, proporcionar
analisis y detalles referentes a su viscosidaa, formacién de es-

puma, acidez, corrosidén e impurezas presentes : La solucién es



174

de naturaleza corrosiva y con tendencia a formacién de incrusta-

ciones.

14.- Especificar si se trata de un lfiquido flamable, venenoso, explo-
givo 6 peligroso en que forma : La solucién puede ser en extre-
mo téxica 6 venenosa pero no flamable.

15.- si se han de geparar s6lidos establecer su naturaleza y canti~
dad : No ya que esta operacidn se efectuard unicamente cuando
se requiera separar la sosa pura, por ejemplo en escamas, por
medio de la cristalizacién.

16.- Humedad y pureza para los sélidos : Cuando asi se requiera 98%
puros y poco himedos .

17.- Materiales de construccién : Acero inoxidable 6 Aleacién Cobre-
N{quel.

18.~ Presién de vapor vivo : 0.35 Kg/cm2 , Cantidad : 7,446 Kg/hora,
Sobrecalentamiento : No .

19.- Presifin del vapor que va al condensador : Vacio de 660 mm refe-
ridos a 761 mm de Hg , Cantidad : 6,000 Kg .

20.~ Agua de enfriamiento disponible GPM : 466.26 , Temperatura -

minima : 15.6°C 6 60°F , Mixima : 49°C 6 120°F.

21.- Caracter{sticas de la corriente eléctrica, CA 6 CD cA

-

Fases : 3 , Ciclaje : 60 ciclos , Voltaje : 127 6 220 Volts.

22.- Espacio disponible para la evaporacién : Largo : 4 metros , --

Ancho : 2 m s Altura : 7m , Area : 8 m2 .
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23.- Observaciones : Este evaporador puede ser de circulacién Natural
6 Forzada.

24 .- Comentarios adicionales : En estos datos no se especifican los
referentes al gasto de la bomba, HP del compresor si se maneja
recompresién, datos de eyector, condensador, asf{ como de tram--
pas de vapor y los demis accesorios o instrumentos necesarios,
ya que el distribuidor, nos informard de los necesarios, asi -
como ael costo total del evaporador (involucrando su instrumen-

tacién necesaria).
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VII.?7.3. Una solucién acuosa que contiene 2% de sélidos de NaOH di-
sueltos se va a concentrar hasta 25% de s86lidos mediante una evapo-
racién a doble efecto y con alimentacidén a contracorriente, gi los
evaporadores son de circulacidén forzada y tienen un area de calenta-
miento de 2000 £t2 cada uno. Si el coeficiente en el primer efecto
es de 500 Btu/h £e? op y en el segqundo es de 700 Btu/h ££2 op. Que -
velocidad de produccién se obtendrd ?. Se supondrd que la solucidn -
no muestra incremento en el punto de ebullicidén; la alimentacidn en-~
tra a 100°F; el vapor de calentamiento es saturado y de 100 psia, vy

el condenaador opera a 2 in Hg .

V1 V2
- prm—
1 2
. F, X
vo
Ll, X1 L2
Y L ]
Cl c2

Figura 7.5. Bvaporacion a doble efecto y

en contracorriente.
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Solucidn : Base 1000 1lb/hr de producto.

De los datos proporcionados y con las tablas de vapor de agua -~
obtenemos los siquientes datos :
Condensador : P = 2 in Hg x 0.492 psia/in Hg = 0.9824 psia, a ésta
presién le corresponde una temperatura de 101.1°F .

Se tiene vapor saturado a 100 psia y a ésta presidn corresponde

una temperatura de 327.8°F,

Un balance Total de materia para sélidos nos da la siguiente in-

formacidn :

F(0.02) = 1000(0.25) , de donde , F = 12,500 1b
Yy por otro lado :
v2 + V1 = 12,500 -~ 1000 = 11,500 1b

Se tomard el calor especifico 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 = L1 + V1 - 7.81

Balance de sdlidos en el efecto 1 :

L2 X2 = 1000 x 0.25 ) ) 7.82
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Balance global de materia para el efecto 2 :
F= L2+ V2 7.83
Balance de energfa para el efecto 1l :
Vo AVo + L2HL2 = L1HL1l + V1HV] 7.84
Balance de energia para el efecto 2 :
V1{(HV1 - HC2) + FHF = V2HV2 + L2HL2 7.85

Ecuacifn de Balance de velocidad de transferencia de energfa en el

primei: efecto :
Vo AVo = ql = Ul AL(327.8 =~ Tl) 7.86

Ecuacién de Balance de velocidad de transferencia de energfa en el

sequndo efecto :

V1IAVL = V1 ((HV1 ~ (T1 =~ 32) Cp H,0)) = q2
g2 = U2 A2 (T1 - 101.1) 7.87

Se tienen 7 ecuaciones independientes que incluyen las siguientes
variables : F, L2, L1, Vo, V1, V2, X2, AVo, HLl, HL2, HF, HVLl, HV2,
T1, Al, A2, Ul, U2. De éstas 18 variables F, L2, AVo, HL2, HF, HV2 ,

Ul y U2 estén ya fijadas por el enunciado del problema. Se necesitan
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otras tres ecuaciones, y son las siguientes :

AL = A2 7.88

HV1 = & (T1) 7.89
HLl = @' (T1) 7.90

En éste caso las tablas de vapor proporcionan inmediatamente el
valor de HV1l y HL1l, una vez que Tl ha sido fijada, sin embargo se
necesita un método de prueba y error para poder resolverla.

Una buena estimacién se obtiene si se supone gque gl = g2 , por

lo que :

UlAl (-AT1) = U2A2 (-aT2)

(-aTl) / (-AT2) = U2A2/UlAl = U2 /Ul = 700 / 500 = l.4
por otro lado :

(-arl) + (-aT2) = (-AT) = 327.8 - 10L.1 = 226.7 °F
entonges @

1.4(-AT2) + (-AT2) = 226.7°F

de donde :

-AT2 = 95°F , y -aTl = 131.7°F

sabiendo que :

APl = Ts - T1l, entonces, Tl = (327.8-131.7) = 196.1°F
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con TVl = 196.1°F, de tablas de vapor: HV1 = 1144 y AVL = 980 -~
Btu / 1b.
Combinando el Balance global de materia y las ecuaciones 7.84 y

7.85, tenemos :
V1AVl + FHF = (11500-V1)HV2 + LI1HLl + VIHV1 - VoAVo
puesto que ql = g2 : VoAVo = VLAV1 , tenemos :
FHF = (11500-V1)HV2 + LI1HLl + VIHVL - 2V1 AVl 7.91
Resolviendo la egquacién 7.91 para vl :

Vli(2 AVl + HV2 -~ HVL) = 11500HV2 + LIHLl - FHF 7.92

Como se conocen ya todas las temperaturas; a través de tablas de

vapor y sustituyendo valores :

V1(1960+1105.7-1144) = 11500(1105.7) + 1000(196)
-~ 12500(68)

De ésta ecuacién y las de balance de materia obtenemos los si--

guientes datos : V1 = 6250 1lb; V2 = 5250 1b, L2 = 7250 1b y X2=
0.0345 .

A partir de la ecuacién 7.84 obtenemos :
Vo AVo = gl = 6,834,000 Btu

La validez de la primera suposicién puede ser ahora verificada no-
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tando que g2 = VLAVl . A partir de ésto V1 = 7000 1b, y :

vl / VLl = 7000 / 6250 = 1.12

0 sea 1.12 veces la V1 obtenida a partir de las ecuaciones 7.84 y
7.85, utilizando la distribucién supuesta de temperatura.

Como una suposicién m&s, se escoge gl = 1.12q2 . Entonces median-
te el método mostrado anteriormente se obtiene : ~AT2 = 89.2°F% y -

=AT1l = 137.5°F . De donde obtenemos que Tl = 190.3°F, HVl = 1142 y

[}

Avl

i

983.3 Btu/lb . Resolviendo la ecuacién 7.92 con este nuevo -
valor de Tl, obtenemos V1 = 5920 1b . A partir de las ecuaciones -~
7.81 ¥ 7.83 obtenemos V2 = 5,580 1b y L2 = 6920 1b . Utilizando la
ecuacidén 7.84 para verificar los resultados se obtiene VoAVo = gl=
6,439,000 Btu: entonces a partir de la ecuacién 7.87,V1 = 5950. La
cull es satisfactoria con la V1 obtemnida anteriormente, por lo tan-

to se procede a calcular las ireas correspondientes :

De las ecuaciones 7.86 y 7.87 tenemos :

Al = ql/(UlAT1) = 6439000/ (500x137.5) = 93.65 £t2

8i ql = 1.12q2 entonces, g2 = ql/1.12 , por lo que :

A2 = q2/(U2aT2) = 5,853,636.3/(700x89.2) = 93.72 ft2

Considerando un area promedio de 93.6 ££2 ,8e calcula la velocidad
de produccién de la siguiente manera :

Velocidad de produccién =2000(1000)/93.6 = 2,136.8 1lb/hr.
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El método es fundamentalmente el que conduce a una solucién de -
prueba y error para la temperatura intermedia. La prueba inicial se
gufa mediante la restriccién ffsica de que cada unidad en peso de -
vapor condensado evapora aproximadamente la misma cantidad de vapor.
Los ajustes de la primeia prueba émanan de la informacién ganada en
esa prueba. Por ejemplo en el primer ensayo en donde gl = g2 la V1
se calculS a partir de los balances de materia y energfa, siendo -
1/1.12 veces la V1 encontrada mediante q2 de la ecuacién 7.87. Por
lo tanto g2 fué disminuida en un factor de 1.12 para la segunda -
prueba.

Si el sistema tiene un incremento en el punto de ebullicién con-
siderable, entonces se tendrd que incluir un método de ecuacién -
gréfica como la regla de Duhring. Si los datos teimodinémicos hu-~-
bieran sido expresados analiticamente en términos del calor espe--
cifico y latente, el ejemplo se habrifa podido resolver analftica--
mente.

La existencia del incremento’ en el punto de ebﬁlliciGn no habria
complicado la solucién mayormente. En las composiciones intermedias,
el incremento del punto de ebullicién es peqnéﬁo. La compoaici&n de
la corriente intermedia podria estimarse a partir del principio de
evaporacién igqual, y a partir de éetp obtener el incremento en el -
punto de ebullicién. Durante las aproximaciones sucesivas no se re-

quieren cambios en el incremento del punto de ebullicién, como con-
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secuencia de los cambios de temperatura intermedia.

La adicién de un tercer o cuarto efecto trae como consecuencia -
balances adicionales de materia y energia, asi como una ecuacién --
més para cada caso relativa a la transferencia de calor. Los cdlcu-
los son mds engorrosos pero incluyen el mismo método de prueba y --
errox.

En resumen, el método aplicado se puede exponer en los siguientes
pasos : |

1.~ A partir de una concentracién dada de producto y de la presién

del condensador, se determina el incremento en el punto de ebulli--
cién y las entalpias en el §ltimo efecto 6 primer efecto segin el a-
rreglo.

2.~ A partir del balance global de materia, se determina la cantidad
total de evaporacidén y el aporte de ésta entre los pasos suponiendo
una evaporacidn igual en cada efecto. Si la carga esta muy fria, §
si estd demasiado caliente, las proporciones pueden modificarse en
forma adecuada. Las cantidades de vapor supuestas daran un estimado

de la congentracién en cada paso y consecuentemente el incremento en

el punto de ebullicién. Solamente‘ae necesitard hacer una indagacién
vaga para la presién en cada paso, puesto que el incremento del pun-
to de ebullicién es préicticamente independiente de la presién.

3.- Encontrar la -AT disponible para la transferencia térmica sustra-

yendo la suma de todos los incrementos del punto de ebullicién al --
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AT total. La -AT disponible puede ser proporcionada entre los varios
pasos suponiendo que ql = q2 asi que (-AT1)/ULAL = (-AT2)/U2A2 =
(-AT3)/U3A3 = ..... .

4.- Calcular la cantidad de evaporacién en cada paso mediante el ba-
lance de materia y energfa. 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 evaporacidén que se aca-
ban de calcular. Generalmente,éste nuevo cdlculo representa una li~-
gera revisién del incremento en el punto de ebullicidén y de los va-
lores usados previamente para la entalpia.

5.- Mediante las ecuaciones de transferencia de calor para cada pa-
so, calcular la superficie requerida para cada paso.

6.~ Si las superficies calguladas, no cumplen la condicién(general-
mente Al=A2=A3=......),se revisan las distribuciones de la diﬁeren—
cia de temperatura en el paso 3. A menos que el incremento del punto
de ebullicién sea muy grande, la revisién no afectard los valores -
supuestos en el paso 2.

7.- Continuar ajustando la diferencia de temperatura y recalcular -

las dreas de superficie hasta que su valor sea satisfactorio.

El procedimiento para determinar las condiciones de operacién --
del evaporador, consiste en escribir los balances de materia y de -

energfa para cada efecto y resolverlos junto con la ecuacién parxa -
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la transferencia de calor en cada paso. En el procedimiento mencio-
nado los pasos 1, 2 y 3 £ijan solamente un punto razonable para la
solucidn. Realmente, cualquier condicidén supuesta puede considerar-
se como una condicién inicial para el cidlculo. La ventaja del méto-~
do es que acorta las pruebas neceaariag dejando que el calculador -

empiece en un punto razonablemente cercano a la respuesta correcta.
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ViI.7.4. Un sistema de evaporacién a triple efecto se va a emplear

para concentrar una solucién acuosa al 5 % de sosa ciustica hasta -

50 %. E1 arreglo de flujos es en paralelo y la alimentacién entra a

. 60°F. Los coeficientes globales de transferencia de calor son de =--

800, 500 y 300 Btu/hr £t2 ®*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 presién de 1 psia en el

dltimo efecto. Las dreas de calentamiento para cada caso son iquales

y suficientemente grandes como para producir 22000 lb/hr de concentra-

do. a).~ Cudl seri el area que se requiere para cada efecto y cull -

serd el consumo de vapor ?

b) .- Realizar el problema a contracorriente.

vl

P, ¥

B . |

Vo

‘v3

L1, x1

Cl

c2

L2, X2

L3, X3

c3

Figura 7.6. Evaporacidén a triple efecto en paralelo.
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a) .~ Solucién : Base, 1 hora de operacién.
De tablas de vapor con P = 125 psia, tenemos que Ts = 344°F y -

con P3 = 1 psia, T3 = 102°9%.

Balance de materia para sélidos :

FXF=1L3X3=0LiXi ,4i=1,2y3 7.93
de donde :
F = L3 X3 / ¥ = 22000%0.5/0.05

F = 220,000 1b

balance de energfa para el efecto 1 :

FHF + VoHVo = VIHV] + L1HL1 + ClHCL

FHF + Vo AVo = VIHV1 + L1HLl

considerando que : V1 = F - L1 :

FHF + Vo AVo = (P-L1)HV1 + LI1HL1
FHEF + Vo AVo = FHV1 ~ LI1HV1 + LIHL)l

rearreglando :

LIL(HV1-HLl) + Vo AVo = F(HV1-HF) 7.94

de igual manera, para el sequndo efecto :
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LIHLY + V1AVl = V2HV2 + L2HL2

y sabiendo que V1=F~Ll y V2=Ll-L2 :
LIHL1 + (F-Ll) AVl = {L1-L2)HV2 + L2HL?2

LIHLL + F AVL = LLAV] = LIHV2 -~ L2HV2 + LZ2HL2

por lo que :

L1(HLl~ AV1-HV2) + L2(HV2-HL2) = ~F AVl 7.95
para el tercer efecto :

L2HL2 + V2 AV2 = L3HL3 + V3HV3

pero V2=Ll-L2 y V3=L2-L3

L2HL2 + (L1-L2) AV2 = L3HL3 + (L2~L3)HV3

L2HL2 + L1 AV2 - L2 AV2 = L3HL3 + LZHV3 - L3HV3
de donde :
L1 AV2 + L2(HL2- AV2-HV3) + L3(HV3-HL3) = 0 7.96

De este planteamiento vemos que tenemos un sistema de n+l=4 ecua-
ciones lineales (n, corresponde en éste caso al nimero de efectos),
as{ como n+l=4 incdgnitas: L1, L2, F y Vo, de las cuales F ya se de-
terminé, generalmente se tiene el valor de F y no el de L3, en cuyo

caso las incdgnitas serian L1, L2, L3 y Vo. Los coeficientes de éste
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sigtema de ecuaciocnes son lag entalpias, las cuales estan en fun--
cién de la temperatura normal de ebullicién en cada efecto, asi co-
mo de la fraccidn en peso {Xi) y por consiguiente de la elevacién -
en el punto de ebullicién (EPEi) debida a la concentracién paulati-
na de sélidos en el liquido.

Por ésto para poder determinar los flujos de entrada y salida de
 cada efecto es necesario estimar su temperatura y concentracién.Los
valores corxrectos de (Ti) y (Xi) seran aquellos que satisfagan la -
ecuacifn que gobierna la transferencia de calor en cada efecto y --
tomando como criterio la igualdad (dentro de un margen de error =~-
aceptable) de dreas de transferencia de calor, asi tememos que para

dste arreglo de flujos en paralelo :

gi = UiniaTi 7.98
donde :
gi = ( L(i-2) - L(i-1))AV(i-1)
Ui = Coeficiente global de transferencia de calor.

Al = Area de transferencia de calor.

ATi

T(i~1) -~ (Ti -+ EPEL)

reconogiendo que en el primer efecto gqi = Vo AVo , y AT1l=Ts-(T1l+

EPEl}. Rearreglando la ecuacién 7.98 :

Al = qi /(Ui ari) ©7.99



190

Para comenzar los cdlculos es necesario eastimar la temperatura y

composicién para cada efecto, para este caso :
AT =(Ts - TN) / N
AT = (344 ~ 102)°F / 3
AT = B1°F

por lo que la temperatura normal de ebullicidén en el primer sfecto

es
Tl = %Te - M}
Tl = (344 - 81)*F

Tl = 263°F

Yy en los demds efectos :

Ti = T(i-1) - aT

entonces :

T2

1]

(263-81) °F

it

T2 = 182°F

T3 = 102°F {dato del problema)

Las concentraciones son inicialmente distribuidas de manera simi-

lar, para este caso :
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AX = (XF -~ XN) / N
AX = {0.05 -~ 0.5} / 3
AX = =0.15

entonces
X1 = Xf -~ X
X1 = 0.05 ~ (~0.15)
Xl = 0.2

y para los demis efectos :

Xi = X(i-1) - AX

por lo que :

X2 = X1 -~ AX

X2 = 0,2 ~ !(—0.15)
X2 = 0.35
y X3 = 0.5 {dato)

Con los datos estimados de temperatura y concentracidn, pueden -
obtenerse las elevaciones en el punto de ebullicién y las entalpias

para cada efecto, de la manera siguiente :

Para el primer efecto sabemos que Tl= 263°F, Xl= 0.2, de la gré-




192

fica de Duhring (ver apéndice), podemos saber la temperatura de ebu-
1llicién de la solucién, asi tenemos que Tleb.= 279°F, de la gréfica
de entalpia vs. concentracién 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 AVo= 875.92 Btu/lb.

* Entonces la ecuacidn 7.94 queda como :
L1(1173.3-214)+Vo(875.92)=220000(1173.3~26)

6

8

959.3L1 + 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°, AVI=925.3

Btu/lb, de la ecuacién 7.95 :

L1(214-925.3~1154) + L2(1154-182) = -220000(925.3)

-1865.3L1 + 972L2 = -2.0356 x 10° ‘ 7.101

Yy en el tercer efecto: T3= 102°F, X3= 0.5, Téeb.- 172;F, YHL3 =
201 Btu/lb, AV2= 963.8 Btu/lb, HV3= 1135 Btu/lb, y con la ecuacién

7.96 :

963.8L1 ~ 1916L2 = -20548000 7.102
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Resolviendo el sistema de ecunaciones 7.100, 7.101 y 7.102 :

Ll = 156,458 1lb
L2 = 89,411 1b

Vo = 118,629 1b

Ahora bien, el criterio para establecer si los valores de tempe-
ratura y concentracifn son correctos, es necesario primeramente que
las 4reas de transferencia de calor de cada efecto, sean iguales, ~
dentro de un cierto margen de error, que puede ser del oxrden de un
5 %, estas ireas se calculan mediante la ecuacién 7.99, pero antes

tenemoa que 3

gl = Vo AVo = 118629(875.92)

ql = 1.039 x 10 Btu/nr
g2 = V1AVL = (F-L1) AVl = (220000-156458)925.3
g2 = 58795413 Btu/hr

g3 = V2AV2 = (L1-L2) AV2 = (156458-89411)963.8
q3 = 64619899 Btu/hr

ATl = Te-Tleb.= (344~279) °F = 65°F

AT2 = Tleb,-T2eb.= (279-222) °F = 57°F

AT3 = T2eb,~T3eb.= (222-172)°F = 50°F
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por lo que :
Al = 1.039 x 108 /(800 x 65) = 1998 £t2
A2 = 58795413 /(500 x 57) = 2063 £t2
A3 = 64619899 /(300 x 50) = 4308 £t°
.Como se puede ver la diferencia entre las ireas es muy grande, -
las temperaturas son ajustadas de la siguiente manera :
L] -
Aprom. = (Y Ai) / N 7.103
isy

por consiguiente :

Aprom. = (1998 + 2063 + 4308)/3 = 2790 ft2

ATi = ATi Ai / Aprom.

entonces :
ATl = 65 x 1998/2790 = 47°F
AT2 = 57 x 2063/2790 = 42°F

AT3%= 50 x 4308/2790 = 77°F

un mejor ajuste lo podemos hacer usando :

N
ATi" = aATi’( (Ts - TN - % EPEi) / 2 aTi”) 7.105
il 1Y



y sabiendo que :

EPEl
EPE2
EPE3

entonces :

%: EPEL

izt

por lo que :

ATl"
AT2"

AT3"

(279 - 263) °F

(222 - 182) °F

(172 ~ 102) °F

126°F , y

= 32°F
= 29°F

= 53°F

16 °F

40 °F

n

70°F

]
Y. ATi’= 166 °F

Ity

y la nueva temperatura en el primer efecto sera :

Tl = Ts -~ AT1" ~ EPEl

Tl = (344-32-16)°F = 296 °F

para los demis efectos :

Ti = T(i-1) - ATi" - EPEi

entonces :

T2 = (296-29-40) °F = 227°F

T3= 1l02°F

{dato)

7.106

7.107

195
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las nuevas concentraciones se obtienen mediante la ecuacién 7.33 :

X1 = F XF / L1 = 220000(0.05)/156458 = 0.07

X2 = 220000(0.05)/89411 = 0.12

X3 = 0.5 (dato)

Con éstos dltimos valores de temperatura y concentracién se pro-
cede a determinar las entalpias 6 coeficlentes del sistema de ecua-
ciones (7.94,7.95 y 7.96), se resuelve el sistema, se calculan las
dreas, se comparan, Yy si estdn dentro del margen de error elegido,-
el problema -8e ha resuelto, de lo contrario se volverd a iterar ---
hasta que se alcance el resultado.

En la siguiente tabla (7.1), se presentan los resultados de las
iteraciones realizadas, la dltima iteracién representa la solucidn
al problema planteado, conteniendo un margen de error por debajo de
un 5 % en promedio, este error puede variar de acuerdo al grado de
precisién que se requiera. El 4rea que se recomienda para éste caso

2

es la promedio, es decir, 2692 £t° , y el consumo de vapor es de --

122,004 1b, teniendo como base una hora de operacién.



Tabla 7.1. Resultados de las iteraciones para el caso de estudio VII.7.4.

a) .~ Arreglo de flujos en paralelo.

ITERACION T1 T2 T3 X1 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 1297 255 172 0.07 0.12 157582 90001 122106 2844 2711 2557 5
4 297 254 172 0.07 0,12 157678 90117 122004 2842 2644 2589 - (5

Donde : T(i) estd en °F
L(1) estd en'lb

A(i) estd en ft2

L6T
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b) .~ Solucidén al problema con arreglo de flujos a contracorriente :

V1 V2 V3
1 2 3
F,XF
e
Vo
L3, X3
Ll,X1 L2,X2
Ccl c2 c3
Figura 7.7. Evavoracion a trinle efecto en contra-
corriente.
Base : 1 hora de operacién.
Balance de materia para sSlidos :
F X =1L3 X3 =0Li Xi 7.108

de donde :

F = 22000 x 0.5 / 0.05 = 220000 1b

De tablas de vapor, con P = 125 psia sabemos que Ts = 344°F y ~

AVo = 875.92 Btu/lb, con Pl = 1 psia, Tl = 102°F.



Balance de energfa para el efecto l
FHF + V2 AV2 = LIHLl + V1HV1

consgiderando que V1=F-Ll , y V2=Ll-L2 :

FHF + (L1-L2) AV2 = L1HLl + (F-Ll)HV1

FHF + L1 AV2 - L2 AV2 = L1HLl + FHV1 - L1HV1

rearreglando :
L1{ AV2-HLI4+HV1l) ~ L2AV2 = F(HV1-iF)

para el segundo efecto :

LIHLL + V3 AV3 = V2HV2 + L2HL2

y sabiendo que V2=Ll~L2 , y V3 =L2-L3 :
LIHL1l + (L2-L3) AV3 = (L1-L2)HV2 + L2HL2

LIHL1 + L2 AV3 - L3IAV3 = LIHV2 - L2HV2 + L2HL2
rearreglando :
L1(HLL-HV2) + L2( AV3#HV2-HL2) = L3 AV3

para el tercer efecto :
L2HL2 + Vo A\Vo = V3HV3 + L3HL3
de igqual manera :

L2HL2 4+ Vo AVo = (L2-L3)HV3 + L3HL3

'7.109

7.110

199
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L2HL2 + Vo AVo = L2HV3 - L3HV3 + L3HL3

rearreglando :

L2(HL2-HV3) + Vo AVo = L3(HL3-HV3)

7.111
por otro lado sabemos que :
ql = Ui Al ari 7.112
donde para este caso, en el dltimo efecto "N" :
QN = Vo Avo 7.113
, :
ATN = Ts - (TIN+EPEN) 7.114
y para los demids efectos :
gl = (Li - L(i+1) ) AV(i+l1) ©7.115
Y ¢
ATi = T(i+l) - (T4i+EPE1) 7.116

Siguiendo el mismo método de solucidn que con flujos en paralelo,

tenemos que en &ste cago :

AT = {Ts - T1)/N = (344-102) °F/3 = B1°F



y la temperatura en el efecto "N" es :

T™N = Ts ~ AT

T3 = (344-81)°F = 263°F
teniéndose para los demis efectos :
Ti = T(i-.i-l) - AT

entonces :
T2 = (263-8l)°F = 182°F

T1 = 102°F {(dato)
de igual manera :

;x = ‘(xn - XP)/N

X = (0.5-0,05)/3 = 0.15
entonces :
Xi = X(i-1) + ax *

considerdndose que X0=XF :

Xl = 0.05 + 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= 263°F, X3= 0.5 ,
por lo que podemos determinar por medio de la grdfica de During -~
{ver apéndice), T3eb.= 333°F, de la grifica de entalpia va. concen-
tracién {ver apéndice), tenemos gque HL3= 325 Btu/lb,HV3= 1188.6 -~
Btu/1b, y de tablas de vapor AVo= 875.92 Btu/lb .

De igual manera vemos que para el segundo efecto: T2 = 182°F ,-

X2= 0.35, T2eb.= 221°F, HL2= 180 Btu/lb, HV2= 1153.7 Btu/lb , -

AV3= 884.8 Btu/lb.
En el primer efecto : Tl= 102°F, Xl= 0.2, Tleb.= 118°F, HLl =
172 Btu/lb, HF= 26 Btu/lb, HV1= 1112.3 Btu/lb, AV2= 1026.4 Btu/lb.

Asi tenemos que la ecuacién 7.109 :

L1(1026.4-172+1112.3) ~ L2({1026.4) = 220000(1112.3-26)

1966.7L1 - 1026.4L2 = 2.3898 x 105 7.117

de la ecuacién 7.110 :

L1(172~1153.7) + L2(6884.8+1153.7-180) = 22000(884.8)

-981.7LL + 1858,5L2 = 19465600 7.118
Y de la ecuacidén 7.111 :

1.2{180-1188.6) + 875.92Vo = 22000(325-1188.6)

~1008.6L2 + 875.92Vo = -18999200 7.119



Resolviendo el sistema de ecuaciones 7.117, 7.118 y 7.119 :

Ll = 175,496 1b
L2 = 103,487 1b
Vo = 97,472 1b

por lo que 3
q3 = Vo AVo = 97472(875.92)

g3 = 85377674 Btu/hx

q2 w (L2-L3) AV3 = (103487-22000)884.8
q2 = 72099698 Btu/hr

gl = (L1-L2)AV2 = (175496~103487)1026.4
gl = 73910038 Btu/Ar ‘

ATi = T(i+l) - Tieb. , i =1,2,3,...,(N~1)

en éste caso :
ATN = Ts - TNeb.

AT3 = (344-333) °F

AT3 = 11°

entonces :

7.120

203
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Al = 73910038/(800 x 64) = 1444 ft2

A2 = 72099698/(500 x 42) = 3433 f£t2
A3 = 85377674/(300 x 11) = 25,872 f£t2

ta diferencia entre las ireas es grande por lo que es necesario

ajustar las temperaturas de la siguiente manera :

Aprom. = 10250 £t2

entonces :
ATi’= aTi AL / Aprom,
por lo tanto :

AT1’= 64 x 1444/10250 = 9°F
AT2"= 42 x 3433/10250 = 14°F

AT3’= 11 x 25672/10250 = 28°F

L]

ATi" = ATL"((Ts - T1 - #’. EPEL) / i ari’)

LY 11

siendo :

i EPEL =.125°F

;: ATi”= 51°F

izl
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por lo que :
AT1" = 21°p
AT2" = 3209F
AT3" = gq°p
Y sabiendo que :
Ti = T(i-1) 4+ AT"(i-1) + EPE(4-1) 7.121

entonces

Tl = 102° (dato)
T2 = (102+21+16)°F = l39°

T3 = (139+32+39) °p 210°F

en cuanto a lag concentraciones :
X1 = 220000 X 0.05 / 175496

X1l = 0.06

X2 = 220000 x 0.05 / 103487

X2 = 0,1

(24

X3 = 0.5 {dato)
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Nuevamente con estos valores de temperatura y concentracidn ge -
pueden determinar los coeficientes G entalpias del sistema de ecua-
ciones, se resuelve el sistema, calculdndose las 4reas y compardn--

dolas entre sf, y si estdn 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 résultados de
las iteraciones, la dltima iteracidn contiene el resultado del pro-
blema. El1 drea recomendable es la promedio, es decir, 3182 ££2 Ve
el consumo de vapor vivo es de 96,170 1lb, teniendo como base una -

hora de operacién.



Tabla 7.2 . Resultados de las iteraciones para el caso de estudio VII.7.4.

b) .~ Arreglo de flujos a contracorriente.

ITERACION T1 T2 T3 Xx1 X2 Ll L2 Vo Al A2 A3  ERROR,%
1 118 221 333 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 25
3 lo5 136 251 0.07 0.11 163522 97208 96170 3369 3157 3019 45

Donde : T(i) estd en °F
L(1) estd en b

A(1) estd en £t2

Loz
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VII.8. ANALISIS DE VARIABLES.

Con este anilisis de variables que a continuacién se presenta, -
pretendemos dar una idea general de como se puede realizar, dado que
el nimero de casos posible puede llegar a ser muy grande y complejo
gonforme el nuimero de efectos aumenta y se varie el tipo de_arreglo
de flujos, aqui lo hacemos para el caso especifico de un sistema de
evaporacién a doble efecto con arreglo de flujos en paralelo, pudien-

do extenderse este andlisis para otros casos.

v ‘ v2
1 2
F, X r‘
Vo
L2, X2
L1, X1
cl c2

Figura 7.8. Sistema de evaporacion a doble
efecto y en paralelo.
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Lista de variables :

1) .- Vo 6).- Ll 11).- x1
2).~F 7).~ C2
3).- XF 8) .-Vl
4).-cl 9) .~ L2
5).~- V1l 10) .- x2

Variables fijas 6 datos necesarios :

1)~ F 4).-P 6T de Vo 7).~ TF

2) .~ XF 5).~ Pl 8) .- T ebullicién de
3).~ X2 6) .- P2 cada efecto.

Las demds variables pueden ser evaluadas por medio de un balance

de materia y energfa y son :

1).~ Vo 5).- C2

2).- Cl 6).- V2

3).- V1 7) .- L2

4).- L1 8) .~ X1
Anflisis :

a) .~ S{ variamos la alimentacién en cuanto al gasto (no en cuanto a
composicidn) se presentan dos casos :

1.- Que la alimentacién aumente : Traerfa como resultado que Vo no -

serfia suficiente para evaporar més cantidad de disolvehte Y por con~-

siguiente L1 aumentarfa y variarfa su composicién, en el sequndo -~

efecto V1, no seria suficiente para evaporar mis disolvente y, por -
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lo tanto, L2 aumentaria y su composicién de disolvente aumentarfia -

obteniéndose una concentracién final diferente.

~2.- Que disminuya la alimentacién : Como Vo es constante se evapora-
r{a una cantidad de disolvente tal que Ll aumentarfa su concentra--

cién de sélidos ya que Vo seria mis del requerido, en el efecto 2,

V1 evaporari disolvente aumentando la concentracién de sélidos en -

L2 y disminuirfa la concentracién del disolvente y por lo tanto no =

se obtendria la composicién final deseada.

b) .~ Si variamos la concentracién en F (gasto mdsico constante), se
presentan dos casos :

1.~ Que laiconcentracién de s6lidos aumente : Para obtener la con--
centracién final deseada se necesitar§ evaporar menos cantidad de -~
disolvente y por 1o tanto la cantidad de Vo alimentado deberd ser -
menor, de lo contrario se obtendr& una concentracidn més rica en aé-
lidos.

2.~ Que la concentracién de sélidos disminuya : Habra quevaumentar -
Vo debido a que se deberd evaporar més disolvente y poder as{ obte-~
ner la concentracién final deseada. Cabe sefialar que L2 disminuird -

en cuanto al gasto pero no en cuanto a composicién.

¢) .- Cuando F y XF son fijas y Vo varia se presentan dos casos :

1.- Si Vo aumenta : Se evaporara mis disolvente aumentando V1, V2,-

Cl y c2, variard L1 y asu composicién, lo mismo que L2 disminuyendo
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el flujo, y la composicién de sélidos aumentard por lo que no se ob-
tendra la composicidn deseada.

2.- 5i Vo disminuye : Se evaporari menos cantidad de disolvente y -
por lo tanto V1, V2, Cl y €2 disminuirdn, aumentando L1 y L2 y varia-

rén las composiciones, no obteniéndose la composicién £inal deseada.

d) .- Si variamos Pl y P2, no se puede asequrar nada a la ligera, lo
que hay que hacer es analizar las cargas térmicas y asi poder afir-

mar & predecir lo que ocurrird.

e).- Si en determinado momento se reguiere otra Aconcéntraci&n final,
se presentan dos casos @ '

1.- pisminuir la concentracidén de sdlidos : Lo que se tendria que -
hacer es disminuir Vo para evaporar menos disolvente en cada efecto
y asf{ poder aumentar lz concentracién de disolvente en L2. -
2.~ Aumentar 15 concentracién de sélidos : Se tendria que aumentar -
Vo para que se evapore mas disolvente en cada efecto trayendo como -
consecuencia un aumento en la concentraciéh en L2,

El mismo andlisis se puede hacer para simple, triple o cualquier
nimero de efectos pero se eligif el de doble efecto por razones de -~

ejemplificac ién y facilidad.
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VIII. SIMULACION DEL SISTEMA DE EVAPORACION.

En esta parte de nuestro trabajo, el objetivo ea emplear una com-
putadora como herramienta para la resolucién de problemas de evapo--

racidn a miltiple efecto. Como se habrd observado conforme aumenta -

el ndmero de efectos, se complica tanto el balance de materia y ener-
gfa como la resolucidén de estas ecuaciones, y el tiempo empleado pa-
ra €sto aumenta considerablemente, es por lo cuil surge la necesidad
del uso de una computadora. Av continuacidén se hace una descripcidn -
de como se realizd el programa de cémputo, con el fin de ubicar al -
lector vy que a su vez pueda en dado caso modificar dicho programa a
su conveniencia. ‘

Para realizar el anflisis de un sistema de evaporacidén a mdltiple
efecto es necesario primeramente eascribir el balance global de mate-
ria, enfocado en eate caso a los aSlidos en el licor, posteriormente
es necesario efectuar el balance de energfa para cada eﬁecto. ﬁado -
qgue anteriormente ya se han planteado estas ecuaciocnes, solamente -~
veremos aqui como ejemplo el gistema de evap‘oracién a miltiple efecto
con arreglo de flujos en paralelo. Observandose que en el programa =
presentado mas adelante se incluyen ambos arreglos de flujo.

De acuerdo a la figura 8.1 y a la nomenclatura elegida, el balance

global de materia para sélidos es :

F XF=18XN 8.1



3 T!
XF
TF ____§ EPEI
Vo ut
Ts
Ys Lt
X
Ci

L-L2 LG-1)-Li LIN-1)-LN
]
2 i = N
—~ 1
T 2
T2 P Ti = TN
*,’ '
EPE2 & | EPEi N 1 EPEN
§
—— =
u2 e = vi e = UN
Ltz - Ui-n L TN LN
x2 Xi XN
cz Ci CN

Fig.8..Sistema de avoporoacion con arreglo de flujos en paraleio.
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con el £in de generalizar realizamos un balance de energia para el -
efecto "i" el cuil viene a ser :
L(i-1)HL(1-1) + (L(4-2)-L(i-1))AV(i-1) = (L(i-1)-Li)AVi + LiHLi
8.2

Reconociéndose que L{i-l)=F y L(i~2)-L(i-l)= Vo Ya , en el pri-
mer efecto, Ys es la calidad del vapor.

Como se habfa visto, ésto provee un siptema de n+l ecuaciones -~
as{ como de n+l incogmitas (Ll,L2,1.3,....,IN,Vo), los coeficientes
de estas ecuaciones son las entalpias. La entalpia de cada corriente
es una funcidn de la temperatura de ebullicién normal (T), de la --
fraccién en peso de sSlidos (X), y el aumento en el punto de ebulli-
cién (EPE), debido a la concentracién paulatina de s6lidos en las =-
corrientes. Siendo que HVi y AVi son en la mayorfa de los casos para

agua, es decir, el solvente evaporado, pueden ger calculados por me-

dio de :
HVi = 1075 + 0.3466Ti + 0.45(EPEL) . 8.3
AVi = 1104 - 0.640Ti : 8.4

La ecuacidén 8.3 para el ¢dlculo 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 50°a 350°F, més el -

aumento en el punto de ebullicién. Similarmente la ecuacién 8.4 pa-
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ra el calor latente de vaporizacidn es una linea recta aproximada a
datos de tablas de vapor en el mismo rango de temperatura que HVi.
La entalpia de las corrientes liquidas pueden ser evaluadas me--

diante :

HLi = Cpi (Ti - 32) . 8.5

en donde la temperatura debe estar en °F y es para aquellas solucio-
nes que tengan poco aumento en el punto de ebullicidén. Aqui la capa-
cidad calorifica puede ser una funcién de la concentracidn y tempera-

tura. Para el caso del sistema hidréxido de sodio-agua, tenemos la -
siguiente relacién :
CHLi = 1.03443(TS+EPEL) + 580,04L(XF ) - 0.58017XLi(Ti+EPES)

~65.0797 8.5.a

Para determinar los flujos de entrada y salida de cada efecto es
necesario estimar la temperatura y concentracién en cada efecto. El
estimado correcto de la temperatura y concentracidn es aquel en el -
cuil 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 :

gl = Ui Ai ATi 8.6
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donde :

qi

{(L(i-2)-L(i-1)) AV(i~1l) .
Ui = Coeficlente global de transferencia de calor.
Ai = Area de transferencia de calor.

AT i

[

T(i-1) ~ (Ti+EPEi).

en el primer efecto :

gl = Vo AVo ¥s

. ATl = TVo - (Tl + EPEl)
éuesto que el vapor vivo es usado para calentar este efecto.

En resumen vemos primeramente que es necesario estimar la tempe-
ratura y composicién en cada efecto antes de calcular los flujos ae
lag lineas y fluxes de calor en cada efecto, para lo cual se requiere
como veremos mis adelante de una aproximacién iterativa. El egtima-
do de T y X es hecho y modificado hasta que las dreas en cada efec-
to sean iguales y la concentracién calculada sea igual a la. estima-
da; cuando se alcanzan éstés c‘ondiciones se ha resuelto el problema.

A continuacién veremos ésto con méds detalle.
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VIII.l. SECUENCIA DE CALCULO.

Para comenzar el cdlculo es necesario estimar la temperatura y -
composicién de cada efecto. Para el caso de £lujos en paralelo, se

divide el AT total entre el nimero de efectos :

AT = (Ts - TN)/N 8.7

entonces, la temperatura normal de ebullicién en el primer efecto -

es :
Tl = Tg -~ AT - 8.8
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 = ¥F - AX ' _ 8.11
y en cada subsecuente efecto :

Xi = X(i-1) - axX . 8.12
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Para cada efecto Ti y Xi son usadas para calcular EPEi, HLi, Avi,
HVi y Ui, y dependen de la solucién a concentrar por lo que deben -~
sar suplidas por el usuario del programa, para cada solucién a con--
centrar. Las funciones que calculan HV y AVson aplicables para to--
dos 1os‘prob1emas de evaporadores, donde el solvente es agua (ecua-
ciones 8.3 y 8.4). Estos pardmetros son usados para determinar los
coeficientes de las ecuaciones lineales del balance de energfa. La
solucién de estas ecuaciones lineales son los flujos de cada efecto.
Una vez que los flujos son determinados, el drea de intercambio de
calor de cada efecto es calculada rearreglando la ecuacidén 8.6 de -
la siguiente manera :

Al = qi 8.13
Ui ATi

Las ireas son entonces comparadas para ver si son iguales, dando
como margen un 0.5 % de diferencia con respecto a el irea promedio.
En adicién, las concentraciones en cada efecto son calculadas emplean-
do los valores de los flujos obtenidos y usando la ecuacién 8.1 de

la siqguiente manera :

Xi = X F 8.14
Li
Estas tambieh son comparadas individualmente con las estimadas -
originalmente & anteriormente y se observa si ellas también estdn -

dentro del margen de 0.5 % de error. S{ lasg dreas 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 estdn dentro del margen de
error aceptado, las temperaturas son ajustadas usando el siguiente -

algoritmo : Primeramente se calcula un drea promedio :

Ap = { ;: Ai)/N 8.15
-

por lo que un ajuste preliminar & primario seria :
ATi’= ATi Ai/Ap ’ _ 8.16

pero un mejor ajuste de temperaturas lo podemos realizar mediante :

ATi’= ATi(Ts~IN- % EPE1)/ ?.’T ATi’ 8.17

Estos nuevos ATi" son usados en lugar de los originales ATi, en
lo que respecta a las concentraciones no es necesario corregirlas ,
&nicamentefae consideran los nuevos valores calculados por la ecua-
cién 8.14, repitidndose los cilculos hasta que las ireas y concen--
traciones sean encontradas. En la siguiente seccién se esquematiza

el procedimiento aqui descrito, mediante un diagrama de flujo.
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VIII.2. DIAGRAMA DE FLUJO DEL PROGRAMA,

Una vez‘expuesto todo lo anterior ya se tiene una buena idea de
como eleborar el programa de cémputo, sin embargo, es mds facil ela-
borarlo si se construye un diagrama de f£lujo. 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
pfoblema en particular, por lo que aquf presentamos un diagrama de ~
flujo que deade nuestro punto de vista es el conveniente, y estd 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 problema en donde lee el valor de M el cudl es la
clave para que éste sepa si el problema de evaporacién emn cuestién
es con arreglo de flujos en paralelo 6 en contracorriente. Si el va-
lor de M es menor & igual_a 11 el programa prindipal le asigna a la
suﬁrutina FORWAR realizar los cilculos con arreglo de flujos en pa-~
ralelo, si por el contrario M es mayor a ll le asigna la tarea a la
gubrutina BACKWAR v el arreglo de flujos se considera en contraco--
rriente. Cada ;ubrutina se auxilia de las funciones para el cdleculo

de los datos necesarios (éstos se indican en el diagrama de flujo),



Fig.8.2Diagrama de flujo

Programa Principal EVAPO
Lecturo de datos clave: N,M
Lactura de dotos: F, XF, XP,TL,YS,Ts

Subrutina FORWAR

Resojucidn al problema
planteado a mulfiple efec-

to,con arreglo de flujos
en paralelo, siguiendo la

Funcidn HFG. Calcula el

calor latente de vaporizacién.

Funcion HG.Calcula la

entaipia del vapor.

Funcidn U.Calculo S contiens los

secuencia de cdlculo indi-
cada en la seccidn anterior.

coeficientes globales de tronsmi-

Funcidn E,Calcula la eleva-

cién del punto de ebullicidn,

Funcion HF. Calcula la

entalpia del liquido.

Impresién de

Subrutina BACKWAR

Resolucidn al problema
planteado a muitiple efec-
fo, con arreglo de flujos
a contracorriente, siguien-
do la misma secuencio de
cdiculo indicada en la sec-
cidn anferior,sdlo que pa-
ra éste tipo de arreglo,

resultados.
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es necesario seflalar que el método de solucién 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 solucién -
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 gque M tenga el valor de cero, el programa terminari.
Como se podrd entender el diagrama de flujo pudiera mer mds detalla-
do pero éste gseria mis complicado y dif{cil de entender; ahora bien,
dado que se han expuesto los antecedentes necesarios este diagrama
de flujo solamente "enlaza" todo lo anterior a esta seccidn y pro--
porciona al lector una visién mds 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 seccién

se muestra el listado del programa.

VIII.3. LISTADO DEL PRCGRAMA.

En esta parte se mostrara completamente el listado & codificacidn
del programa, considerdndose todo lo mencionado anteriormente. El
programa puede resolver problemas con un miximo de 10 efectos de e-
vaporacién y minimo 2 efectos, estos limites se eligieron debido a

que en la mayorfa de los sistemas de evaporacidén a miltiple efecto
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se cuenta con dos, tres & cuatro efectos y en algunos casos de cin-
co § seis, ya el hablar de mis efectos representa casos muy particu-
lares, ﬁo obstante, se abarcan.

El programa determina la cantidad de vapor requerido, economia -
del vapor (definida comec 1b de liquido evaporado/lb de vapor vivo)-
como una funcién del ndmero de efectos y para cada efecto se deter-
mina : .

l.- Area dé transferencia de calor.

2.- Temperatura normal de ebullicién.

3.~ Elevacidn en el punto de ebullicién.

4.~ Coeficiente global de transferencia de calor.
5.- Cantidad de calor transferido.

6.~ Flujo de licor concentrado.

7.- concentracidén de sdlidos.

Es necesario aclarar que el coeficiente global de transferencia
de calor puede estar en funcién de la concentracién 6 simplemente -

pueden usarse coeficientes de disefio recomendados (ver Apéndice).
A continuacién mostramos. este listado, el cual est§ codificado -
en FORTRAN IV ; las funciones aquf presentadas son para el sistema

hidréxido de sodio-agua.
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VIII.4. MANEJO DEL PROGRAMA.

En el programa utilizamos el sistema de unidades americano de -
ingenierfa, esto no quiere decir que no puedan usarse otras unida-
des para lo cual serd necesario modificar todas las funciones del -
programa para poder_emplear las unidades requeridas, también se dé-
ben modificar los encabezados de los resultados en donde se indican
las unidades, esto dltimo se realiza sin mayor problema en el pro-
grama principal EVAPO.

La alimentacién de los datos de este programa es como sigue :

DATOS FORMATO
Ny M 213
F,xr,TF,XN,TL,Ys,Ts8 7F10.0

Cabe sefialar gue el valor de M es con el que indicamos el arre--
glo de flujos, si M es menor 6 igual a 11 indicamos ﬁn arreglo de -
flujos en paralelo, si M es mayor a ll el sistema se considera a --
contracorriente y si M=0 el programa termina, por lo que en la dl--
tima tarjeta de datos debe colocarse el valor de cero para M. El -
valor de N representa el nimero de efectos, ynunca debe ser menor -
az2.

Cuando el liquido que se evapora no es aéua deben cambiarse las
funciones HFG y HG (calor latente y entalpia del vapor) y colocarse

las correspondientes al liquido a evaporarse. En la funcién U se co-
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locan los valores de los coeficientes globales de transferencia de
calor de disefio 6 pueden calcularse por medio de alguna funcidn co-
nocida para el problema en particular. La funcién E (EPE) depende ~
de la solucién que se esté concentrando S cuestionando, se recomien-
da que cuando se trata de soluciones orgédnicas, como por ejemplo, -
la obtencién de leche evaporada, el valor de E sea cero. De igual -
manera para cada sistema debe modificarse la funcién HF (entalpia -
del 1{quido). Todas las funciones presentadas en el programa corres-
ponden al sistema hidréxido de sodio-agua. A continuacidén se presen~
tan los resultados que ofrece el programa realizardo un problema en

particular,
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VIII.5. RESULTADOS.

En esta seccién mis que presentar los resultados obtenidos, el -
objetivo es dar un panorama de la utilidad que tiene el programa de
cémputo desarrollado; para €sto fué necesario considerar un proble-
ma en particular, y es el sigquiente :

" Un sistema de evaporacién a muiltiple efecto se va a emplear pa-
ra concentrar 200,000 lb/hr de una solucién acuosa al 5 % de hidréxi-
do de sodio hasta el 50 %. La alimentacién 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 presidn de 1 psia -
{que corresponde a una temperatura de ebullicidén normal de 101.7°F).
Las dreas para la transferencia de calor para cada caso se conside-
ran iguales. "

Como puede observarse falta especificar el nimero de efectos,los
.coeficientes globales de transferencia de calor y el tipo de arreglo
de flujos; tanto el nimero de efectos como el tipo de arreglo amon -
los que se determinardn con los resultados dados por el programa,por
lo que respecta a los coeficientes de tranaferencia de calor se sabe
que para éste sistema van desde 300 hasta 800 Btu/hr £t2 °F, lo que
nos proporciona un campo para trabajar de acuerdo al ndmero de efec~-
tos. La primera parte del trabajo aquf realizado consisti6 en hacer

que el programa listara los resultados para diferente nimero de efec-
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tos los cuales van de 3 a 7, en paralelo y a contracorriente, con -

la correspondiente distribucidn del valor de los coeficientes den--
tro del rango mencionado anteriormente.

A continuacidn se muestran los datos y resultados del problema,-
indicando : Arreglo de flujos, niumero de efectos, datos del proble-
ma, nimero de iteraciones para resolver el problema, flujo de vapor
vivo (Vo), economfa del vapor (1b de liquido evaporado/lb de vapor
vivo) y para cada efecto se imprime el drea, temperatura, elevacién
en el punto de ebullicién, coeficiente global de transferencia de ca-
lor, cantidad de calor transferido, as{ como el flujo de licor y -

su concentracidn.
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El siguiente paso es realizar un andlisis de resultados, debe te-
nerse cuidado en éste, puesto que si observamos los resultados a -~
simple vista, vemos que conforme aumenta el numero de efectos, la ecg
nomfa del vapor aumenta y en el caso de arreglo de f£lujos a contra-~
corriénte es mayor adn, ésto darfa la idea de considerar el mayor -
nimero de efectos posible, sin embargo, si observamos la figura 8.3
en donde se grafica la econgmia del vapor y por otro lado el Area -
(promedio) vs. el ndmero de efectos; vemos primeramente que el ani-
lisis anterior no es del todo correéto, porgque si bien es cierto -
que la economfa aumenta con el nimero de efectos, no ocurre lo mis-
mo con el area, con lo que nos damos cuenta que no es la economia --
del vapor la que nos delimita el nimero de efectos, ahora bien, en
ésta grdfica hay dos puntos importantes que son en los efectos 3 y
5 en donde las 4reas son las menores y la diferencia entre ellas es
pequefia, sin embargo la economfa del vapor en el efecto 5 si es mu-
cho mayor, por lo que podemos decir que para este caso en particu-~
lar el nimero de efectos &ptimo es de 5, se descartan los sistemas
de evaporacién de 4, 6 y 7 efectos, debido a lo siguiente : Con cua~
tro efectos se requiere de una mayor area por unidad que para 5 =
efectos y la economia del vapor es menor, por lo gue respecta a los
casos de 6 y 7 efectos es claro que el requerimiento de érea‘ es mu-
cho mayor que para 5 efectos, lo que ocasionaria un gran incremento

en el costo del sistema, instalacién, mantenimiento y operacién’ -
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ademds del espacio fisico requerido. En cuanto al tipo de arreglo -
dependerd 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 adicioﬂales -
de inversifn y mantenimiento, pero por otro lado la economfa del va-
por serd mayor, por el contrario para el caso de flujos en paralelo
no se requieren bombas entre los efectos pero sin embergo, la econo-

mfa del vapor es menor que en el caso anterior.
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IX. CONCLUSIONES.

El anilisis de los sistemas de evaéoracién tiene como base el -~
planteamiento de los balances de materia y energfa, los cuales estdn
definidos por el nimero de efectos y arreglo de flujos, la solucién
de estas expresiones nos dardn la pauta a seguir, dado que determi-
namos todos los pardmetros gue definen a un proceso de evaporacién,
pudiéndose también considerar factores como altura hidrostitica, in-
crustacién, elevacidn en el punto de ebullicién, etc.. Como pudo ob-
servargse en la parte de resultados, para cada nimero de efectos,los
pardmetros encontrados son diferentes, por lo que el objetivo prin-
cipal del anilisis de sistemas de evaporacién consiste en encontrar
el nimero de efectos dptimo con sus respectivas condiciones de ope-
racién, cuando el sistema ya existe el objetivo consiste en encontrar .
estas condiciones, para ésto es necesario muchas veces hacer uso de
una computadora; puesto que como ya se demostrd, a medida que aumen-
ta el nimero de efectos, se complica la resolucién de las ecuaciones
~resultantes de los balances de materia y energfa. En dicha resolucién
pueden aplicarse diferentes técnicas las cuales muchas veces depen-
den del problema que se estd tratando, en este trabajo se incluyeron
técnicas generales , que pueden aplicarse a la mayoria de los ca--
sos , sin embargo , es necesario sefialar que existen los llamados -

"métodos ra‘pidoa", los cuales quedan fuera del objetivo de este tra-
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"bajo, no obstante en la bibliografia se incluye una referencia al -
respecto.

Cuando se analiza un sistema de evaporacién no se debe confundir

el término de capacidad con el de economia 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 economfa de vapor; el -

sigtema a simple efecto puede trabajar con las mismas condiciones
extremas y ademds con 1; misma drea de una unidad del sistema a 5 -
efectos, s6lo que el de simple efecto consumird 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 sirve como medio de -
calentamiento al siguiente, y asi sucesivamente, lo que resulta en
una mayor economia de vapor vivo, por lo tanto, el incremento de =-
economfa que se consigue al expander un sistema hacia un mayor nid-
mero de efectos, se realiza a costa de reducir la capacidad de las
unidades.

En base a lo expuesto en éste trabajo, debe escoéerse el evapo~
rador y accesorios adecuados al problema especifico que se presente,
quedando como ﬁn acuerdo que no siempre ei sistema de evaporacién -
mis econdmico es el que tiené el menor nimero de efectos ni el que
brinda la mayor economfa de vapor, puesto que a mayor nimero de efec-

tos, mayor cantidad de evaporacién por libra de vapor de calentamien-
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to en el primer efecto, los costos de evaporacidén serin menores a -
mayor nimero 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 supervisidn serdn los mismos para cual--

- quier niimero de efectos, mientras que el aqua de condensacién dis--
minuye conforme aumenta &ste. Con la aplicacidén de la termocompresién
es posible en determinados casos aumentar afin mis la economfa del ~--
sistema.

El nimero de efectos Sptimo es aquel que se obtiene mediante una
grifica de Area y Economfa de vapor vs. Nimero de efectos, y serd -
aquel que tenga la mayor economfa de vapor com menor irea requerida
6 aquel que no requiera por mucho la menor adrea, pero s{ que tenga
una mayor economia de vapor, como gse vid en el ejemplo presentaao Y
cuya grdfica es la que aparece en log resultados. E1 empleo de la -
alimentacidn en paralelo & en contracorriente dependeri del caso es~
pecifico que se esté tratando y no puede concluirse a la ligera que

~ un método de alimentacién es el mds conveniente; por otro lado, mu-

chas veces la decisidén depende de factores econémicos.

'En la realizacién del disefio termodindmico uno de los puntos que
mis debe cuidarse es la disminucién del AT y del coeficiente global
de transferencia de calor , ya que de ésto depende principalmente -
el tamafio y funcionamiento del sistema de evaporacién, como por e--

jemplo, en el caso del sistema sosa ciustica-agua en donde se pre--
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senta gran pérdida en el AT aprovechable y en el coeficiente glo--
bal debido a la elevacién en el punto de ebullicidén y al aumento =
de viscosidad respectivamente, repercutiendo negativamente en la --
capacidad del sistema de evaporacién.

Una vez cubierto el objetivo principal de egte trabajo, que es =
el de sentar las bases necesarias para realizar el andlisis y disefio
termodindmico de un sistema de evaporacién, automidticamente quedan
establecidas las bases del disefio mecdnico e ingenierfa de detalie,
lo cuil puede llevarse a cabo sin mucha dificultad al respecto, pa-
ra cada caso en particular.

Estas son las conclusiones mds importantes y generales que con-
sideramos de este trabajo. |

Por dltimo se hace hincapié a los lectores interesados en profun
dizar en el tema que pueden consultar los proyectos I y II que so-
bre evaporacién se encuentran disponibles en E. N. E. P, Zaragoza,
en los cuales se trata con mayor detalle el disefio mecénico e inge-
nierfa de detalle, asi como su bibliografia 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.l1. Propiedades del vapor de agua saturado.



Enfriadores

Fluido calfente Fluido frio U, total
Agua Agua 250-500 ¢
Metanol Agua 250-500 ¢
Amonlaco Agua 250-500¢
Soluciones acuosas Agua 250-500¢
Sustancias orgénicas ligeras® Agua 75-150
Sustancias orgdnicas medias ? Agua 50-125
Sustancias orginicas pesadas? Agua 5- 75
Gases Agua 2- 50
Agua Salmuera 100-200
Sustancias orgdnicas lgeras Salmuera 40-100

Calentadores

Fluido callente Fluido frio ] U, total
Vapor de agua Agua 200700 ¢
Vapor de agua Metanol 200~700 ¢
Vapor de agua Amoniaco 00-700 ¢
Vapor de agua Soluciones acuosas:
Vapor de agua menos de 2.0 cp [200-700
Vapor de agua Miés de 2.0 cp 100-500¢
Vapor de agua Sustancizs orgénicas ligeras | 50-100
Vapor de agua Sustanciss orgénicas medias {100-200
Vapor de agua Sustancias orginicas pesadas} 6-60
Vapor de agua Gases 5-50 ¢

lmetcnmbiador;ﬁ

Fluldo callente Fluldo frio U, total
Agua Agua 0-500 ¢
Soluciones acuosas Soluciones acuosas 50-500 ¢
Sustancias orghnicas ligeras Sustanclas orginicas ligeras { 40-75
Sustancias orgdnicas medias Sustanclas orgénicas medias { 20-60
Sustancias orgéinicas pesadas Sustancias orgénicas pesadas| 1040
Sustancias orgénicas pesad Sustanclas orgénicas lgeras | 30-60
5 fas orgénicas I Sustancias orgénicas pesadas| 10-40

! Las sustancias orpdnicas lgeras son fluldos con wiscorldades mencres de 0.5 centl.
polses e incluyen bemceno, tolueno, acetons, etanol, metlletilcetona, gasolinm, kerosén

Y nafta.

t Las sustancias orpdnicas medias tienen wiscosldades de 0.5 s 10 centipols e incluyen

aceite de absord Y

kerosdn, strawoil, gasoil
s g ¥ i,

crudos,

dos tienen viscosidad y de 1.0 n

gasol]l frio, aceltes Jubrl n
fallos,
¢ Factor de obstruccién 0.001.

petréleo bustible, petrdleo erudo reducld

¢ Catds de presién de 20 & 30 Ib/pigt.
¢ Estas tasas esthn (nfluenciadas grandements por la presién de operacidn.

Tabla 9.2. Valores recomendados de los coeficientes to-
tales para disefo. Los valores incluyen un factor de
obstruccién total de 0.003 y caida de presién vermisible

de 5 a 10 psi en la corriente gque controle.

breas y ar-
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