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PREFACTIO

El presente trabajo trata de describir los princi--
pios de evaporacidn, asi como el manejo del equipo para -
evaporacidn marca Devine del laboratorio de Ingenieria --
Quimica, con el propdsito de que el estudiante de Ingenie
ria Quimica lleve a cabo esta operacidn realizando medi--
ciones que le proporcionen informacién para comprobar, mo
dificar o refutar una ecuacidén o correlacidn que aparece
en la literatura (o en general una teorfia) en términos de

una base cuantitativa o numérica.

También se incluyen el anidlisis de los datos y re--
sultados experimentales para la determinacidn de una nue-
va correlacidn para calcular el coeficiente global de ---

transferencia de calor en evaporacién "U".



CAPITULO I

GENERALTIDADES



Debido a la importancia de la evaporacidén como una -
de las operaciones utilizadas extensamente en la Industria
Quimica y Petro Quimica, el presente trabajo trata el estu

dio de los principios de esta operacidn.

DEFINICIONES

EVAPORACION

Esta operacidn se basa en la propiedad que tienen -
los liquidos de pasar al estado de vapor, de acuerdo con -
las condiciones de temperatura y presidn y se define como:
"La separacidén por vaporizacién de un material volatil de

otro no volatil".

LA EVAPORACION SE HACE POSIBLE POR:

Un suministro de calor para cambio de estado y esto
se logra por suministro del calor latente del vapor vivo y
un rompimiento continuo del equilibrio dindmico entre la -
presién del vapor del liquido y la presidn parcial del va-
por en el espacio que rodea al liquido. En el estudio de

esta operacidn se aplican los conceptos generales de trans



misién de calor, desde el vapor vivo que condensa hasta la

solucidn concentrada.

La evaporacidn se refiere al procedimiento para con--
centrar sustancias solubles sdlidas o liquidas y en la ---
prdctica se usa para concentrar soluciones acuosas como --

é ¢ 18 . S
por ejemplo: la concentracidn de compuestos inorganicos, -
colas, azlicares, etc. El principal problema estid en recu

perar el material soluble (soluto).

PRINCIPIOS Y CONCEPTOS FUNDAMENTALES EN ESTA OPERACION

PRESION DE VAPOR O PRESION DE SATURACION

Se define como la presién que ejercen las moléculas -
de un 1liquido sobre el recipiente que lo contiene cuando a
una temperatura dada, el niimero de moléculas que entran es
igual al nimero de moléculas que salen, es decir, el siste

ma se encuentra en equilibrio dindmico.

PUNTO DE EBULLICION

Puesto que el movimiento molecular es una funcidn cre
ciente de la temperatura, existe un punto en el cual las -
moléculas que se escapan (por el movimiento) de una subs--
tancia mantienen por si mismas una presidn igual a la at--
mosférica, evaporandose indefinidamente por lo que el pun-
to de ebullicién se define como: "La temperatura a la cual
la presidn que existe sobre el liquido, es igual a la pre-

sidn de vapor de dicho 1iquido".



CALOR DE VAPORIZACION

Es la cantidad de calor que hay que suministrar de -
una fuente exterior para que un liquido mantenga su vapo-
rizacidén (porque las moléculas del liquido contienen me--

nos energia cinética que las que salen).

CALOR SENSIBLE

Es el necesario para elevar la temperatura de una so-
lucién o un 1liquido, desde la temperatura de alimentacidn
(Tf) hasta la temperatura de ebullicidn (Te) y se expresa

con. la siguiente ecuacién:
Q = mcp (Te - Tf)

CALOR LATENTE

Es el necesario para pasar la solucidén del estado 1i-
quido al estado de vapor a la temperatura de ebullicidn de

la solucién y se expresa como:

: QS = mSAs

§
§

En donde:

m = Masa de la solucidén alimentada o evaporada
Kg/hr
cp = Calor especifico K cal/Kg °C
A = Calor latente de evaporacidén a la temperatura de

ebullicidn, la cual esti en funcidn de la presidn



absoluta y de la concentracidn.

MECANISMO DE EVAPORACION

Segiin Jakob y Fritz cuando se calienta la pared de un
tubo por medio de vapor de agua y é€ste se encuentra baifiado
por un liquido se forman burbujas de vapor completamente -
al azar, en la pared que esti en contacto con el liquido.
El calor que pasa por donde no se forman burbujas se trans
fiere por conveccidn al 1iquido que lo rodea y éste trans-
fiere algo de este calor a la burbuja provocando evapora--
cidn.

Kelvin postuld que una burbuja de vapor sélo puede o-
riginarse si el 1iquido estd calentado en tal forma que --
puede producir un aumento de presidn, que estid dado en 1la

siguiente ecuacidn:

SRR 3 - 1 — w1

En donde:

s = Tensién superficial en la superficie de separa--

cién vap-1liq.
d = Didmetro de la burbuja de vapor
B Densidad del 1iquido

o = Densidad del vapor

Bonsjakovic considera que el calor de sobrecalentamien
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to del liquido se transforma en calor de vaporizacidn, con
el que la burbuja se desarrolla cada vez mas hasta el mo--—
mento en que las fuerzas ascendentes son suficientes para

vencer las tensiones superficiales, entonces la burbuja se

separa de la pared en forma violenta.

En el momento de separarse el radio de curvatura en -
diversos puntos de la superficie de la burbuja tiende a ha
cerse muy pequefia, las fuerzas generadas por la tensidn su
perficial san muy grandes comparadas con las fuerzas de --
inercia, esto hace que las burbujas mantengan su forma es-
férica. En las proximidades de estos puntos, la masa del
liquido se encuentra sometida a una aceleracidn muy violen
ta, que produce remolinos. Esta es una de las razones --
por las cuales pueden registrarse coeficientes de transmi-

sién extremadamente elevados en el curso de la evaporacidn.

La burbuja de vapor desprendida se eleva expulsando -
el 1iquido que la rodea. Si la burbuja se encuentra toda
via en la proximidad de la pared calefactora, los movimien
tos del 1iquido provocados por la separacidn de la burbuja
contribuyen a aumentar la transmisidn de calor de la pared

calefactora al 1liquido.

FACTORES QUE AFECTAN LA EVAPORACION

La cantidad de calor total que se trasmite puede ser
afectada por cambios en lz caida de temperatura o por cam-

bios en el coeficiente.



Los factores que afectan al coeficiente global pueden

dividirse en dos clases:

a)

b)

a)

Los que afectan al coeficiente del vapor condensan
te y
Los que afectan al coeficiente del 1iquido hirvien

te.

Respecto al vapor condensante la resistencia pre--

sentada por la pelicula es despreciable cuando se toman las

siguientes precauciones en la operacidén del evaporador:

*

k¥

la.

El vapor de calentamiento debe ser saturado y no -
sobrecalentado, porque el vapor sobrecalentado se

comporta como si fuera gas presentando un coefi---
ciente de transmisidén muy pequeiio (10 a 30) F En
cambio, en el caso de los vapores que estadn conden
sando los coeficientes obtenidos son md3s altos (os
cilan entre 1000 y 2500) **, En el caso de tener
vapor sobrecalentado es necesario quitar el sobre-
calentamiento antes de entrar al evaporador por me
dio de un aparatc llamado "Desuperheaters". (Se -
citan otras desventajas al tratar el punto de elegc

cién de la presién del vapor de calentamiento).

El vapor debe llevar la menor cantidad de gases in
condensables, porque éstos se acumulan cerca de la

superficie de calentamiento formando una pelicula

2

BTU/Ft~ °F hr.

K cal/m2 °® hr.



gaseosa con un coeficiente de transferencia muy

bajo, el vapor que producen las calderas siempre
lleva estos gases que adem3ds aumenta la presidn

en la calandria que es un nuevo inconveniente, -
por lo que su eliminacidén se hace necesaria y es
to se hace por medio de trampas especiales o sim
plemente poniendo una salida conveniente gradua-
da en la parte mids fria de la cimara de vapor --
que se localiza en el extremo superior opuesto a

la entrada del vapor.

b) Lo que respecta al 1iquido hirviente o sea el --
coeficiente de superficie en el 1iquido hirviente cuatro -
son los factores mas importantes que rigen la magnitud de

=
éste y son:

I.- Limpieza de la superficie calentadora.

IT.- Velocidad.

IIT.- Viscosidad del liquido que se evapora.
IV.- Nivel del 1iquido que se evapora.
I.- La limpieza de las superficies tiene un efecto -

sorprendente sobre el coeficiente pues en un experimento en
el que determinaron coeficientes globales Pridgeon y Badger
hirviendo agua destilada en un evaporador de tubos horizon-
tales para un punto de ebullicién dado y un (AT) de 11.1°C

los resultados fueron los siguientes: para tubos de acero -
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nuevos y limpios el coeficiente fue aproximadamente de ---
2196 *, para tubos de cobre nuevos fue de 4880, para tubos
deobre nuevos y pulidos fue de 15360, no se supo realmente
por qué existia tanta diferencia en el valor de los coefi-
cientes, sin embargo, el baﬁo valor del acero se atribuye

a la formacién de una pelicula sdlida de &xido de baja con

ductividad térmica (cosa que no sucede con el cobre).

IT.- La velocidad que tiene la solucién en los tubos
es de gran importancia en la transmisién de calor por con
duccidn y por conveccidén y esto también es cierto en el -
caso de los liquidos que estdn hirviendo. En evaporado--
res de circulacidén natural el movimiento del 1liquido en --
los tubos es producido por las diferencias de densidad en-
tre el 1Tiquidec caliente en contacto directo con la superfi
cie de calentamiento y el liquido mads frio, la velocidad -
depende principalmente de la forma, tamafio y distribucidn
geométrica de la superficie de calentamiento con respecto
al compartimiento que ocupa el liquido. En este caso la
circulacién del 1iquido depende de su viscosidad, densidad
y de la cantidad de calor que pasa a través de la superfi-
cie de calentamiento por unidad de tiempo, ya que el Glti-
mo factor determina la intensidad de la ebullicién y por -

consiguiente la produccidn de burbujas.

En los evaporadores de circulacidén forzada la solucidn

fluye por los tubos con una velocidad mucho mayor reducién-

* K cal/hr m2 SiE
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dose el espesor de la pelicula aumentando por tanto el coe-
ficiente de transmisién, es decir, en la evaporacidén la ma-
sa velocidad de la solucidén en los tubos es un factor impor

tante en la determinacién del coeficiente de transmisién.

ITI.- La viscosidad tiene su efecto especifico ademis
del indicado antes sobre la circulacidn, pues a una veloci-
dad determinada, mientras mayor viscosidad tenga la solu---
cidén, mayor espesor de la pelicula y por consiguiente mayor
serd la resistencia, disminuyendo su coeficiente de transmi

PP
sion.

IV.- Nivel del 1iquido en el evaporador.

Cuanto menor es el nivel del liquido tanto mayor es el
coeficiente de transmisidn, hasta una altura determinada en
que el 1liquido arrastrado por el vapor es insuficiente para
mojar toda la superficie de calefaccidn. Sin embargo, ope
rando con bajos niveles de liquido se forman incrustaciones
y separacidn de sales, pudiendo ocurrir que cuando se mane-
jan soluciones que depositan s&lidos sobre la superficie de
calentamiento sea demasiado pequefio el periodo Gtil de tra-
bajo entre dos limpiezas sucesivas y, al contrario, con un
nivel de 1liquido muy por encima del extremo superior de los
tubos debido a la carga hidrost3tica apenas tiene lugar eva
poracidn en los tubos, mientras que disminuye grandemente -

la formacién de costras.
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En cada instalacién particular hay que elegir el nivel
de 1iquido adecuado, haciendo un balance entre el mejor coe
ficiente de transmisidén por un lado y por otro el mejor ci-
clo de operacidn. Por lo general, el nivel éptimo se en-—--
cuentra préximo al extremo superior de los tubos, aunque a

veces llega a estar hasta 60 cm. por encima.

BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA PARA EVAPORACION A SIMPLE -

EFECTO
——
(F-L) A
v
I > ——
FCp (Tf-Te) She
S
SA N
S
. | L
BALANCE DE MATERTA: LCpl(T1 Te)
FaL+¥T  Lisess s swEneme 2D
BALANCE DE SOLIDOS:
= T 3 5 S R 3
Fxf le (3)

En la ecuacidn (3) se considera que el vapor no arras

tra -sblidos.
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NUMENCLATURA BALANCE DE MATERIA:

F = Alimentacién: Kg/hr (solucidn diluida)

L = Concentrado: Kg/hr (solucién concentrada)
V = Vapor: Kg/hr (solvente evaporado)
Xe= % en peso de s6lido en la solucidén diluida.

X;= % en peso de s6lido en la solucidn concentrada.

BALANCE DE ENTALPIA POR LADO DEL VAPOR CONDENSANTE

(Ver fig. 1)

Qs

SHS + She v.eveveeneeee. (4&)

L0
(2]
]

S(he = HS) e vvveereneaas (5)

En la prdctica es vdlido suponer que el sobrecalenta-
miento y el subenfriamiento en el vapor vivo (S) es despre
ciable por tenmer un valor muy pequefio considerdndose la di
ferencia entre la entalpia del vapor vivo y la del conden-
sado como el calor latente de condensacién del vapor de --

agua (AS) por lo que:

La ecuacidn (6) toma signo negativo por estarse qui--

tando calor al fluido.

Sustituyendo ecuacién (6) en ecuacidn (5)
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Qs = - §ks

SRR sy L

BALANCE DE ENTALPIA POR LADO DE LA SOLUCION QUE SE CONCENTRA

(F - 1) A v S——
FCp (Tf-Te)
She re
Shs
LCpl (Tl—Te)
Q = VHv + th - Fhf ............. (8)
Como V = F - L
Q = (F - L) Hv + th - Fhf ....... s (9)

Las entalpias (Hv, h1 y hf ) dependen de las caracte-
risticas de la solucidn que se concentra. En algunos ca
sos al concentrar una solucién hasta una densidad elevada
se necesita ademds del calor latente de vaporizacién, uma

cantidad adicional de calor.

Para soluciones que poseen calores de dilucidn desprecia--

bles las entalpias se pueden calcular a partir de los calo



1555

res especificos de la solucidn eligiendo una temperatura de

referencia por encima de la cual se calcula las entalpias.

La solucidn cancentrada (L) y el vapor que sale (V) es
tidn en equilibrio por lo que tienen igual temperatura y es
la temperatura de ebullicién en el evaporador, por lo que -
es conveniente seleccionar como temperatura de referencia a

la temperatura de ebullicidn Te.
Asi, la entalpia especifica estd dada por:

h = CP (T, - Te) cavnseawsssss  LE0]

Para la solucién que se concentra (alimentacidn).

Respecto al calor especifico de la solucién en este ca
so se puede determinar, para una concentracién X, si se co-
noce para otra concentracién Xo, considerando que el calor
especifico es funcidén lineal de la concentracién de acuerdo

con la expresidn

Cp =L - (1 - Cpo) —;}—— o e 8 e (11)

Si. la solucidén tieme un aumento apreciable en el pun-
‘to de ebullicidén entonces el vapor procedente de la solu--
cidén es vapor sobrecalentado y tomando como temperatura de
referencia (T;) su entalpia serd el calor latente a T1 - Te
mas el aumento de entalpia debido al sobrecalentamiento y -

este aumento es aproximadamente igual a 0.46 veces la ele-

vacidn del punto de ebullicién.
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La entalpia especffica para la alimentacidén estd dada
por:

h, = Ccp. (T, - T ) swwwyssniomay  CL2)

Sustituyendo ecuacidén (10) y (12) en ecuacién (9):

= - + - - -
(F L) Hv LCPl (Tl Te) FCPf (Tf Te)
ST e L8
Por el equilibrio que existe entre (V) y (L) T, = Te,

1

Hv es igual al calor latente de vaporizacién de la solucidn
que se concentra a la Te, por lo tanto la ecuacidén (13) se

escribe como:

Q= (F - L))\v+FCPf (Te - Tf) semwas (LEY

Si no hay pérdidas de calor:

Q= (F - L) Xv+FCf (Te - T =-S)\s=—QS..(15)

)

Es &ecir, el calor transmitido desde el vapor vivo (S)
|

hacia los Fubos es igual al que se transmite de los tubos a

\
Sraa
la solucién.

ECUACION DE DISENO

La cinética fisica establece que un proceso transcurre

tanto mAas rapidamente cuanto mds alejado estd del equilibrio
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y la velocidad en un instante cualquiera viene dada por 1la
distancia que separa al sistema del equilibrio en dicho mo

mento.

La velocidad en la mayor parte de los procesos fisicos
es proporcional a una magnitud denominada fuerza impulsora
o potencial impulsor. La naturaleza del potencial impul--
sor depende del tipo de proceso asi en transmisién de calor

es una diferencia de temperatura.

En oposicién a una fuerza impulsora existe siempre una
resistencia y la velocidad del proceso en un instante cual-
quiera es proporcional a la fuerza impulsora e inversamente
proporcional a la resistencia. Este hecho se puede eXpre-

sar como:

dG AF vus s amewns s §LE)
dt R
En donde:

G = Magnitud que se tranfiere
AF = Fuerza impulsora

t = Tiempo

R = Resistencia

De acuerdo a la ecuacién (16) la densidad de flujo de
calor es proporcional a una fuerza impulsora. Para el --

flujo de calor, se toma (Th - Tc) como fuerza impulsora, -



Temp.

Th

18.

siendo Th la temperatura media del fluido caliente y Tc la
temperatura media del fluido frfo. (Th - Tc) es la diferen

cia global de temperatura local y se representa por AT.

Del siguiente perfil de temperatura para un cambiador

de calor de tubos concéntricos a contracorriente y corrien-

te paralela,

Th1~\\\\\
f T ——— ’ ‘ Temp.
; Th2
//A.r’,’//”,,——Thl
F””lf/'/- z T02
1Tc
L2
!
Tc

.

Distancia de entrada de
los fluidos

Distancia de entrada de
los fluidos

se observa que AT puede variar notablemente de un lugar a
otro a 1o largo del tubo y puesto que la densidad del flu
AT,

jo de calbr es proporcional a también la densidad del

flujo variara con la longitud del tubo. Por esta razbn,
i 2 : : <

es necesario plantear una ecuacidén diferencial consideran-

do un elemento diferencial de area, dA, a través del cual

tiene lugar un flujo diferencial de calor, dq, por efecto

de la fuerza impulsora correspondiente al vapor local de
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La densidad de flujo local es por consiguiente dq/dA
y estd relacionado con el valor local de AT mediante la

ecuacién

dq _ _ _
TA UAT U (Th Te) wsisswwess CLT)

La magnitud de U es un factor de proporcionalidad en-
tre dq/dA y AT y recibe el nombre de coeficiente global -

local de transmisidn de calor.

Para completar la definicién de U en un caso concreto,
es preciso especificar el area. Si para A se toma el ---
drea exterior del tubo Ao el coeficiente U se basa en ella
y se representa por Uo, si se elige el drea interior A el -
coericiente estd basado en ella y se representa por U . -
Puesto que tanto AT como dq son independientes del drea ele

gida resulta:

Uo dA; _ Di O T S DE R YRR (X 11
U dAo Do

Siendo D; y Do los didmetros interior y exterior del

tubo, respectivamente.

La velocidad de transmisidén de calor a través de la su
perficie de calentamiento de un evaporador, de acuerdo con
la definicién del coeficiente global de transmisidn de calor

dada en la ecuacidn (17) es igual al producto de tres facte-
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res: el drea de superficie de transmisidén de calor A, el -

coeficiente global de transmisién de calor U y la caida --

global de temperatura AT, Esto se expresa como:
q = UAAT 3 a3 waS ek v Ese R GED)
q = UA (Ts - Te) is hunEREae smnmvaes  C20)

Siendo la ecuacidén (20) la de disefio.

NOMENCLATURA PARA BALANCE DE ENERGIA Y ECUACION DE

DISENO.

Ts: Temperatura del vapor vivo de agua, saturado °C

Te: Temperatura de ebullicidén de la solucidn °C

qs: Calor transferido por el vapor vivo K cal/hr

q Calor que recibe la solucidn K cal/hr

S=C: Masa del vapor vivo condensado Kg/hr

A Area de la superficie de transmisién de calor m2

“Hs: Entalpia especifica del vapor vivo K cal/kg

he Entalpia especifica del condensado K cal/kg

Ag: Calor latente de condensacidn del vapor vivo K --
cal/kg

Hv: Entalpia especifica del vapor de agua (agua evapo
rada de la solucidn) K cal/kg

hf: Entalpia especifica de la solucidn diluida K cal/Kg

hy: Entalpia especifica de la solucidn concentrada K --

cal/kg.
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v : Calor latente de evaporacidn del solvente a la tem
peratura de ebullicién, la cual es funcidén de la -
presidn absoluta y la concentracidén del solvente.

C%f: Calor especifico de la solucidon diluida K cal/Kg°C

CP, : Calor especifico de la solucidnm concentrada Kcal/kg®°C

CLASIFICACION DE LOS PROCESOS DE EVAPORACION

Esta clasificacidn se hace en funcidén de cdémo se "sumi-
nistra" el calor necesario al solvente a evaporar y de cémo

se "elimina" el vapor producido para evitar su acumulacidn.
El calor necesario se suministra de dos formas:

a) Por contacto directo del 1iquido con la fuente pro--
ductora de calor.

b) Por transmisién a través de una pared sdlida.

El vapor producido se elimina de dos formas:

1) Mezclado con un gas inerte; como aire o gases de --
combustidn.

2) Como vapor puro.

De las formas de suministro de calor y de eliminacidn
del vapor resultan las siguientes combinaciones en los pro-

cesos de evaporacidn.

Primer caso.- El calor se suministra por contacto di-
recto con el 1iquido y se elimina el vapor por medio de un

gas inerte. Los siguientes ejemplos pertenecen a este caso:
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LA EVAPORACION SOLAR

Es un ejemplo tipico de este tipo de evaporacién, --
aqui el calor se transmite directamente por radiacién y -
el vapor se elimina por el aire atmosférico como sucede -
en las salinas. El equipo empleado es muy sencillo, cons
ta de tanques de gran superficie y de poco fondo, coloca--
dos uno a lado de otro que se llenan con la solucidén que -

se desea evaporar.

Otra clase de equipo que emplea la radiacidn solar --
consiste en una serie de ramas por la que escurre la solu-
cidn que se quiere concentrar recogiéndose en depdsitos co
locados en la parte inferior, la evaporacidn se efectiia --
por medio del calor solar pero principalmente por el vien-

to.

EVAPORACION POR MEDIO DE TORRES

Puede obtenerse una gran superficie de contacto pasan
do l1a solucidn en peliculas delgadas por torres empacadas
(del material adecuado), usidndose en contra corriente con

gases de combustidn.

Cuando se introduce gas caliente sin polvo que provie
ne de un gasbgeno, la evaporacidén es muy rapida, con la --
ventaja de que el producto obtenido estd libre de polvo. -
La torre de Glover en la fabricacidn de dcido sulfdrico, =
por el método de las cidmaras de plomo, es un tipo de estas

torres.
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EVAPORACION POR BURBUJEO DE GAS CALIENTE

Se puede efectuar una evaporacidn burbujeando aire u
otro gas caliente en el seno de la solucidén a una tempera-
tura lo mds elevada posible, sin que se efectiie descomposi

cién del l1liquido.

El aire es muy efectivo no s8lo porque arrastra el va
por formado sino porque produce una agitacién en la solu--

cidn manteniendo el 1iquido a una temperatura uniforme.

Ventajas de los evaporadores de este tipo.

El aparato (evaporador) se puede construir con el mate
rial mds apropiado por lo referente a la corrosién, sin ---
preocuparse de su mayor o menor conductibilidad térmica, ya
que las incrustaciones producidas por la solucidn a evapo--

rar no afectan la conductibilidad.

Desventajas.

En esta clase de evaporadores no ha sido posible apli-

car el principio de miltiple efecto para recuperar ealor.

Et el caso de evaporacidén solar los dnicos datos dispo
nibles s@n los metereoldgicos entre los que figuran princi-
palmentesla precipitacién pluvial y la humedad del aire en

las diferentes épocas del afio.

Segundo caso.- El calor se suministra por contacto di

recto con el 1lfquido y el vapor se elimina como vapor puro.

Este caso no tiene aplicaciones industriales, sin em--
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bargo se puede realizar fisicamente produciendo calor por
medio de una resistencia eléctrica sumergida en el 1fqui-

do.

Tercer caso.- El calor se transmite a través de una
pared sdlida y el vapor se elimina por arrastre con un gas

inerte.

Este caso se encuentra rara vez en la prictica, excep
to cuando el evaporador se calienta directamente y se con-

ducen los gases de combustién a contacto con la solucién.

En este caso, el calcr se transmite por dos formas: -
por conduccidén a través de las paredes del evaporador y --
por conveccidén de los gases a la superficie del 1iquido. -
Cuando se quiere que una evaporacidn se lleve a cabo lenta
mente con el objeto de obtener una cristalizacidén en las -
condiciones mas favorables se emplea este tipo de evapora-
cién, el calentamiento en esos casos se efectila sin que el

1iquido hierva.

Cuarto caso.- El calor se trasmite a través de una -

pared sdlida y el vapor se elimina como vapor puro.

La mayor parte del equipo industrial de evaporacién -
pertenece a este caso. Debido a la naturaleza misma de la
transmisién de calor y con el objeto de evitar contaminacig
nes y pérdidas, el equipo tiene la forma de un recipiente -
cerrado y estd construido de manera que los factores "U",

"A" y "AT", que dan la transmisidn de calor o sea la capaci
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dad, sean lo mids grandes posibles.

Existen tres formas principales de efectuar el calenta

miento en un proceso de evaporacidn de este tipo y son:

a) .- Calentamiento por fuego directo o por gases ca---
lientes.
b).- Calentamiento por aceite u otro liquido caliente.

c).- Calentamiento por vapor de agua.

a) .- EVAPORADORES CALENTADOS A FUEGO DIRECTO O CON GA-

SES.

Estidn formados generalmente por un recipiente de acero
o de fierro fundido. Es muy conveniente que la combustidn
se complete antes que los gases se pongan en contacto con -
las paredes metdlicas del evaporador, ya que la velocidad -
de combustidén de los gases disminuye considerablemente por

un descenso de su temperatura.

La capacidad del evaporador depende del 4rea de calen
tamiento, la diferencia de temperaturas entre los gases de
combustidén y la temperatura de ebullicién de la solucidn (AT)

y del coeficiente de transmisidén de calor (U).

b) .- EVAPORADORES CALENTADOS CON ACEITE.

Cuando no se puede obtener una temperatura suficiente-
mente alta usando vapor a la presién ordinaria y cuando el
calentamiento a fuego directo no es conveniente se puede --

efectuar el calentamiento empleando aceite caliente.
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El equipo para este tipo de calentamiento, requiere -
una caldera con aparatos de control automiticos de gran --
exactitud, para evitar sobrecalentamientos, un equipo com-
pleto para hacerlo circular, el evaporador propiamente di-
cho resulta costoso; ademids el método no presenta una ven-

taja apreciable en el valor del coeficiente total (U).

c) .- EVAPORADORES CALENTADOS POR VAPOR.

Es el sistema de calentamiento universalmente emplea-
do y que se encuentra en la mayofia de las industrias uti
lizando aparatos y procedimientos de trabajo perfectamente

conocidos.

Este método presenta varias ventajas, por ejemplo, el
control de temperatura del vapor por medio de mandmetros -
cuyo funcionamiento es perfectamente conocido; la cantidad
de calor que lleva el vapor es del mismo orden de magnitud
que el calor necesario para evaporar la solucidn, por con-
siguiente la cantidad de vapor empleada no es muy grande y
finalmente es el medio de calentamiento que da el mayor --
coeficiente de transmisidén de calor (1000,3000) *. Pre--
senta, sin embargo, una desventaja cuando se quieren obte-
ner temperaturas elevadas, ya que en estos casos la pre---
sidén que debe tener el vapor debe ser muy grande y por con
siguiente los equipos necesitan estar construidos especial

mente y con gran resistencia. Para evitar esto en lugar

2

* K cal/hr m" °C
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de agua se puede emplear &xido de difenilo, que da tempera

turas elevadas a presiones del orden de la atmosférica.

Los equipos que utilizan vapor de agua como medio de
calentamiento son de caracteristicas muy variadas, sin em-
bargo, deben cumplir ciertas condiciones con el objeto de -
tener la capacidad m3dxima posible. La superficie de ca--
lentamiento debe ser grande, lo cual se logra con un nime-

ro elevado de tubos.

El valor de AT, debe ser lo m8s grande posible y con
objeto de disminuir la temperatura de ebullicién disminui-
mos la presién de trabajo. Desgraciadamente no se puede
disminuir la presidn indefinidamente, debido a que a tempe
raturas bajas la viscosidad del 1iquido aumenta disminuyen
do su circulacidén y por consiguiente el valor del coeficien
te (U); ademds el hecho de disminuir demasiado la presidn -
de trabajo operando el vacio nos significa gastos adiciona-
les que no compensan las ganancias obtenidas en la capaci--
dad. Generalmente se trabaja a una, dos o tres pulgadas -
de mercurio como presidén absoluta minima (2.54 a 7.62 cm. -

de Hg).

TIPOS DE EVAPORADORES CALENTADOS POR VAPOR

La superficie de calentamiento de un evaporador, estd
generalmente representada por una serie de tubos rectos, de
bido a la facilidad de su construccidén y de su limpieza; ---

pueden ser horizontales, verticales o inclinados.
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La solucidn que se va a concentrar puede encontrarse -
en el interior o en el exterior de los tubos, estando el va
por en la parte opuesta. Finalmente dicha solucién puede
cubrir la superficie de calentamiento como en el caso de tu_
bos sumergidos en el 1liquido o puede estar distribuida sobre
la superficie de calentamiento en forma de pelfcula. De ---
acuerdo con estas posibilidades los evaporadores pueden cla-

sificarse en la siguiente forma:

Tubos sumergidos en la so
lucién

Solucidn fuera
de
tubos <
Solucidén formando pelicu -
la.

Tubos ho ﬁ

rizontales
Tubos sumergidos en la so-
lucidn
Solucidn dentro
de los
tubos ﬁ

Solucién formando pelicula

Evaporadores
N

Tubos ver
ticales

(misma subdivisién que en tubos horizontales)

EVAPORADORES DE TUBOS HORIZONTALES CON LA SOLUCION FUERA
DE TUBOS Y CON LA SUPERFICIE DE CALENTAMIENTO SUMERGIDA

EN LA SOLUCION.

Este tipo de evaporador consta de una coraza vertical a
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la que estd@n sujetas dos clmaras de vapor, una de ellas re-
cibe el vapor alimentado y lo distribuye a los tubos hori--
zontales y el vapor que se condensa se saca por medio de --
una trampa en la cdmara colocada en el extremo opuesto de -
los tubos, el liquido que estd hirviendo se encuentra en la
parte principal del evaporador, alrededor de los tubos de -
calentamiento y el espacio colocado sobre el liquido sirve
para que las gotas arrastradas por el vapor tengan tiempo -

de asentarse.

La solucién diluida se alimenta por medio de un tubo -
de carga en uno de los lados del evaporador, ya sea arriba
o abajo del nivel libre del liquido. La solucién concen--
trada se saca por el fondo del evaporador. Los vapores --
que salen por la parte superior del evaporador pueden ir a
un condensador o a otro evaporador. Las conexiones de los
tubos con las camaras de vapor estidn ajustadas por medio de
un empaque. Con el objeto de asegurar una circulacidn efi
ciente del 1iquido a la ebullicién el evaporador tiene un -
espacio libre de tubos en la parte central, a los lados del
evaporador o en ambas posiciones.

Este tipo de evaporador puede ser de seccidn circular
o rectangular, en este {ltimo caso recibe el nombre de "eva
porador de Wellner Jelinek". Generalmente los tubos tie--

nen un didmetro que varia entre 7/8 y 1 1/4 de pulgada (2.2

a 3.2 cm.) y una longitud de 0.12 a 4.57 m. (4 a 15 pies).
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Practicamente todos los fabricantes construyen épari
tos de este tipo, variando {inicamente la efectividad de -
la circulacién, resistencia y perfeccién de su construc--
cién mecanica. La localizacidn y tamafio de la calandria,
asi como el espacio para favorecer la circulacién tiene -
una influencia marcada en el coeficiente de transmisidén -
de calor. Este tipo de evaporador, se usa sdlo para 1i-
quidos no viscosos y en aquellos casos en donde no se pro

ducen incrustaciones ni precipitan sales.

EVAPORADORES DE TUBOS HORIZONTALES CON LA SOLUCION -

FUERA DE LOS TUBOS EN FORMA DE PELICULA.

El evaporador "Lillie" es el representante de esta -
clase. Consta s6lo de una camara de vapor en la calan--
dria y cada uno de los tubos que llevan el vapor estd ce-
rrado en el otro extremo conteniendo Unicamente uné aber-
tura que permite la salida a los gases no condensables a

una cadmara que rodea a los tubos.

Los tubos estdn ligeramente inclinados hacia la cédma
ra de vapor con el objeto de facilitar el escurrimiento -
del agua condensada proveniente del vapor hacia la céamara

de vapor, y de ahi se elimina por medio de trampas.

La solucidén se alimenta sobre la hilera de tubos mias
alta y se distribuye en el evaporador por meéio de un dis
positivo adecuado. La solucién concentrada se recoge en

el fondo del evaporador y se saca por medio de una bomba,
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empledndose ya sea como producto final inyectdndose a otro

evaporador o bien recirculindose {inicamente.

Evidentemente la cantidad de liquido expuesto a la tem
peratura alta, es pequeila comparada con la cantidad expues-
ta en el evaporador del caso anterior y por consiguiente el
tiempo de exposicidn del 1iquido serd mucho menor. Para -
aquellos materiales que sufren deterioro con un calentamien

to prolongado es recomendable el uso de este aparato.

EVAPORADORES CON TUBOS HORIZONTALES CON LA SOLUCION --

POR DENTRO EN FORMA DE PELICULA

El evaporador "Yaryan" es el representante de este ---
equipo y estd equipado con tubos horizontales rodeados por
vapor. La solucidén alimentada entra a los tubos y fluye -
por varios pasos horizontales descargidndose a una cidmara --
donde el 1iquido arrastrado por los gases se separa de Eés--
tos por mamparas convenientemente colocadas. Por medio de
codos de retroceso se forman series de tres a cinco tubos -
cada una. La solucidén pasa por todos los tubos de una se-
rie antes de entrar en la camara de separacidn. Estos eva
poradores han tenido éxito en la evaporacién de liquidos --
que forman espuma, tales como la cola, gelatina, jugos de =
frutas y suspensiones de pulpas y papeles de maderas resino
sas. Los tubos son de 1 1/2 a 3 pulgadas (3.31 a 7.64 cm)

de didmetro y de 3 a 4.5 m. de largo (10 a 15 Ft).
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EVAPORADORES CON TUBOS VERTICALES CON LA SOLUCION FUE-

RA DE TUBOS Y LA SUPERFICIE DE CALENTAMIENTO SUMERGIDA

Los primeros evaporadores se construian de grandes co-
razas cilindricas verticales, cuyos elementos de calenta---
miento consistian en un conjunto de tubos conductores de va
por conectados en la parte superior y en la inferior con --
dos cidmaras horizontales para el abastecimiento del vapor y

para la eliminacidén del condensado.

Debido a los inconvenientes que presentaron estos tipos
de evaporadores en la instalacidén de los elementos de calen-
tamiento para asegurar una idrea mixima en el volumen ocupado

¢ s e - 8
por la coraza, asi como la disminucidén que experimentaba 1la
circulacién del 1iquido a la ebullicidén debido a las cidmaras
horizontales; en la actualidad no se usa esta clase de evapo

radores.

EVAPORADORES DE TUBOS VERTICALES CON LA SOLUCION DENTRO

Y LA SUPERFICIE DE CALENTAMIENTO SUMERGIDA

Los evaporadores de tubos verticales que pertenecen a -
este tipo son los mas empleados en la actualidad y existen -

varias clases, entre ellas:
EVAPORADORES STANDARD

Estan formados por una coraza vertical con dos planchas
perforadas (espejos) que sostienen una serie de tubos verti-

cales, en el centro hay un conducto por donde regresa la so-
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lucidn. El vapor se inyecta por fuera de los tubos y la

solucién por dentro. Al hervir la solucibn penetra en -

el interior de los tubos y al llegar a la parte superior -

regresa por el ducto central al fondo del evaporador, mejo
rando en esta forma la circulacién; sin embargo, el choque
prdducido por la reunidn de los 1fquidos que fluyen de los

tubos tiende a producir espuma. Este tipo de evaporadores
se adapta especialmente a las soluciones que producen in---
crustaciones o precipitan sales. El fondo del evaporador
puede ser cénico o formado por una plancha horizontal, los
tubos son de didmetro comprendidos entre 1 1/4 y 3 pulga--
das (3.175 y 7.62 cm), con longitudes de 0.76 a 0.18 m. -
El agua producida por la condensacidn del vapor puede eli-
minarse por cualquier lugar conveniente, en la plancha in-
ferior los gases no condensables que vienen con el vapor -
se eliminan también adecuadamente. Con el objeto de mejo
rar la circulacién de este aparato se han propuesto otros

evaporadores que varian sélo en la forma y posicidn del tu

bo de retorno de la solucidn.

EVAPORADORES DE CANASTA

Este evaporador es esencialmente el mismo que el eva-
porador estandar, sin embargo, su superficie de calenta---
miento llamada también calandria forma un conjunto separa-
do en el centro del evaporador y el ducto por donde regre-
sa la solucién en lugar de encontrarse en dicho centro y -

tener la forma tubular, ahora se encuentra en la periferia
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y es de forma anular.

El vapor puede introducirse por medio de un tubo rec-
to por un lado del evaporador de manera que atraviesa el -
espacio anular por donde regresa la solucién. La notable
ventaja de esta clase de evaporador es la facilidad con --
que se efectila su limpieza de las incrustaciones, ya que -
se puede sacar la calandria y reemplazarla inmediatamente
por una limpia. Este tipo es muy conveniente para concen
trar soluciones salinas que contienen yeso, sin embargo,de
bido a las dificultades que presenta su construccién por -
el hecho de tener la calandria en medio de la coraza su --
uso no estid muy extendido, ademds si la solucidn es corro-
siva, puede debilitar los sostenes de tal manera que re---
quiere cambio inmediato, asi como los tubos de alimenta---

cidén del vapor.

Hay otros evaporadores que tienen el conducto de re--
greso por un lado del evaporador, lo que trae algunas ven-
tajas ya que la circulacién es m3s efectiva pues no se pro
ducen choques, ademds, el vapor se introduce directamente
a la calandria sin tener que pasar por el espacio destina-
do al regreso de la solucién y el sistema de sostén de la

calandria no ofrece tantas dificultades.

EVAPORADORES DE TUBOS LARGOS VERTICALES

Los evaporadores de este tipo estan formados por una

serie de tubos verticales de gran longitud que conducen la
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solucidn y que estdn sostenidos por dos placas horizonta-

les que sirven a su vez para formar la cdmara de vapor.

La solucidn se alimenta por la parte inferior con su

ficiente presidn para que suba un poco en los tubos.

Cuando se emplean tubos muy largos en un evaporador
de tubos verticales manteniendo el nivel del 1liquido bajo
las burbujas que se forman en la evaporacién ejercen una
accidén de bombeo bastante grande y la velocidad con que -

el 1liquido sale es elevada.

El primer evaporador que utilizd este principio fue
el de "Kestner". El 1iquido concentrado que sale por 1la
parte superior a gran velocidad, choca contra un deflec-
tor que cambia la direccidén del liquido hacia la parte --
mids fria del espacio vapor, siendo después extraida por -
la parte inferior. La velocidad del licor es lo sufi---
cientemente alta como para que el deflector actiie también
como un rompedor eficaz de espuma. Los‘tubos son de 3.5
a'é ﬁ.\de longitud. Este tipo de evaporador no es espe-
cialmenté\adaptable a los licores incrustantes o que depo
sitan saleg,.pero es excelente para manejo de liquidos es

\
pumosos o que forman natas.

EVAPORAﬁORES DE CIRCULACION FORZADA

Los evaporadores de circulacién forzada pueden no --

ser tan econdmicos en operacidn como los evaporadores de
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circulacidn natural, pero son necesarios cuando los proble

mas de concentracién involucran incrustaciones. Puesto -
> D3p2gRAT .
que el nimero de Grashof (———{%r') varfa inversamente -

con el cuadrado de la viscosidad, hay un limite de viscosi
dad de las soluciones que recirculan naturalmente. Este

evaporador da coeficientes de transmisidn de calor muy ele
vados por las altas velocidades que se obtienen por el uso
de las bombas de recirculacién. Es especialmente apropia
do para evaporar liquidos viscosos, cuando hay que usar ma
teriales costosos por la superficie de calefaccidn, cuando
la caida de temperatura que pueda emplearse sea pequeila o
cuando durante el funcionamiento se separen sales que in--
crustan a los tubos. Estos tienen 7/8 de pulgada (2.22 -

cm.) de didmetro y de 2.44 a 4.57 m. de largo.
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EVAPORADOR DE TUBOS VERTICALES

I.

EVAPORADOR DE PE/7CULA DE TUBOS LARGOS

II.




III. EVAPORADOR DE TUBOS HORIZONTALES

VI. EVAPORADOR DE







CAPITULDO I E

SOBRE COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE CALOR
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Al hablar de un coeficiente de transmisién de calor en

. - . - - -
evaporacidon nos referimos al coeficiente total U que estid --
en funcidn de los coeficientes individuales que a su vez de-
penden de las cuatro resistencias al paso del calor, estas -

resistencias son:

1.- %; Resistencia presentada por la pelicula del va--
por que se estd condensando (S)
2,- % Resistencia de la pared sdlida al paso del ca
lor.
3= % Resistencia presentada por las incrustaciones.
i
R % Resistencia presentada por la pelicula del 11
1

quido que estd hirviendo.

De acuerdo con estas resistencias y suponiendo que el -
grueso de los tubos es lo suficientemente pequefio para consi
derar las 4dreas medias comc iguales o en otras palabras, to-
mando los coeficientes referidos en una drea determinada que

se ha tomado como drea de calentamiento y que generalmente -
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es la del 1iquido, por lo que se puede relacionar el coefi

ciente total con los coeficientes individuales de la si---

guiente manera:

Siendo:

Coeficiente de transmisidén de calor de la-

do del vapor (S) en K cal/hr n? °c

Espesor de la pared sélida en m.
Conductibilidad de la pared sdlida en K --
cal/hr m °C

Coeficiente de transmisidn de calor de 1la
2

incrustacién en K cal/hr m“ °C

Coeficiente de transmisidén de calor del la
2

do del 1liquido en ebullicidn en K cal/hr m

%G

Considerando en detalle estas resistencias:

RESISTENCIA PRESENTADA POR LA PELICULA DE VAPOR QUE -

ESTA CONDENSANDO

hé . Es generalmente despreciable con re

lacidén a otras resistencias siempre y cuando se tomen las

precauciones que se indican en la parte de factores que in

fluencian la evaporacidn (por lado del vapor que condensa).
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RESISTENCIA PRESENTADA POR LA PARED SOLIDA (X/K). La
transmisién de calor depende de su conductibilidad que a su
vez es funcién de la naturaleza de la pared, de su tempera-
tura, del grueso que tenga de acuerdo con la clase de equi-
po y con la corrosidn que pueda presentar la solucién que -
se va a evaporar. En la practica el grueso de la pared --
del tubo es standard, variando tUnicamente la clase de mate-
ria que se emplee en su construccién ya que puede ser de --
fierro o de acero, usidndose también de cobre con una conduc
tividad muy alta o de niquel para evaporaciones especiales.
La naturaleza del metal que se ha empleado no tiene una im-
portancia muy grande, en cambio la naturaleza de la superfi
cie metialica segin su grado de pulimiento, tiene una in----
fluencia muy marcada en la formacidn de la pelicula como ya
se indicd en factores que influencian la evaporacidn. Cuan
do el espesor de los tubos no sea muy grande se puede decir
que la resistencia presentada por la pared metdlica es del -
mismo orden de magnitud que la presentada por el vapor y por

lo tanto puede despreciarse.

RESISTENCIA PRESENTADA POR LA INCRUSTACION DEL LIQUIDO

A LA EBULLICION. i/hy

Propiamente las incrustaciones provienen de dos causas:
la primera, son las sales de calcio y magnesio contenidas -
en el agua que ha servido para hacer la soluciédn, La se--

gunda son los cristales formados por un sobrecalentamiento
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local de la solucidn. Se pueden evitar las incrustacio--
nes eliminando las sales de calcio o de magnesio por un --
tratamiento adecuado del agua empleada en la solucidén por

ablandadores (tratamiento con carbonato de sodio).

Es menester tener una vigilancia extrema con el obje-

»
to de evitar los sobrecalentamientos en ciertas partes del
evaporador e impedir que el nivel de la solucidén descienda

considerablemente dejando una porcidn de los tubos secos -

que facilitarfa la formacién de incrustaciones.

En el caso que la evaporacidén se haga hasta satura---
cidn es imposible evitar la formacidn de cristales, en es-
te caso es necesario lavar seguido. En el mercado exis--
ten substancias que actian como desincrustantes, sin embar
go, su empleo estd limitado por la clase de solucién que se
vaya a evaporar ya que en algunos casos su presencia puede

impurificar la solucidén que se desea obtener.

Suele suceder en la evaporacidn de soluciones muy cer
canas de su punto de saturacidnm que por un pequeiio sobreca
lentamiento se cristalizan tapando en un momento los tubos
del evaporador, en esos casos se cierra el vapor inmediata
mente y se procede a limpiar el evaporador. Hay casos en
que la incrustacidn formada es fidcilmente soluble y basta
con lavar empleando agua a presidn para desincrustar com--—

pletamente.

Sin embargo, en muchos casos esto no es suficiente y

se necesita lavar con soluciones ligeramente acidas.
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En los casos mids dificiles es indispensable emplear -
turbinas que hacen el raspado de la incrustacidn hasta eli

minarla, esto no se puede hacer en tubos de cobre.

RESISTENCIA PRESENTADA POR LA PELICULA DEL LIQUIDO --

QUE ESTA HIRVIENDO.

El coeficiente h1 es probablemente el menos estudiado
pues depende de un niimero considerable de factores cuya in
fluencia no es fdcil conocer para toda clase de soluciones;
entre los mas importantes podemos citar la naturaleza y --
forma de la superficie, la diferencia de temperaturas en--
tre la pared metdlica de calentamiento y el 1iquido en ebu
1licidn, la naturaleza del liquido, la presencia de gases
disueltos, la velocidad del 1iquido en los tubos, agita---

cién, etc.

COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE CALOR

La velocidad de transferencia de calor se puede consi
derar igual a una fuerza propulsora que resulta de una di-
ferencia de temperatura (entre el medio de calentamiento y
el receptor) dividida por una serie de resistencias o, co-
mo se expresa usualmente, dicha velocidad es igual al pro=

ducto de un "coeficiente de transmisién de calor" por un -

drea de contacto o transferencia y por una caida de tempe-

ratura.
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El principal problema de cdlculo en la velocidad de -
transferencia suele ser la valoracidén del coeficiente de -
transmisidn. Para ello, se puede partir de una correla--
cidn empirica de los coeficientes de transmisidén estableci
da por una serie muy numerosa de ensayos o determinarse es

pecificamente en un equipo ya establecido.

Los coeficientes de transferencia de calor indican --
una medida cuantitativa de la transferencia de calor en el

equipo, es decir, el valor de coeficiente es una medida_ de

la habilidad del equipo para transmitir el calor.

Como el coeficiente estid en funcidén muy fuerte de la
diferencia de temperatura que existe entre el medio de ca-
lentamiento y la temperatura de ebullicidn de la solucién
a evaporar que a su vez depende de la presidn que se tenga
en el evaporador, a esta temperatura se le denomina. apa--
rente ya que la verdadera implica la mediacidn de la tempe
ratura del liquido en todos los puntos del drea de transfe
rencia, como esto es practicamente imposible, los coefi--—-
cientes de transferencia de calor se calculan con la dife-

rencia de temperatura aparente (AT aparente) razdn por la

cual a los coeficientes se les denomina aparentes.

Existen cuatro métodos disponibles para el cdlculo de

coeficientes de transferencia de calor:

l1.- Anialisis dimensional combinada con experimentos.
2.- Soluciones matemdticas exactas de las ecuaciones

de capa frontera.
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3.- Andlisis aproximado de la capa frontera por méto
dos integrales.

4.- Analogia entre transferencia de calor, transfe--
rencia de masa y transferencia de cantidad de mo

vimiento.

Las cuatro técnicas han contribuido para el conoci---
miento de la transferencia de calor. Sin embargo, ningin
método aislado puede resolver todos los problemas debido a
que cada uno tiene limitaciones que reducen su campo de --

aplicacién.

La determinacidén de coeficientes individuales es bas- .
tante dificil por estar en funcidn.de muchas variables en
el proceso, ademds de la falta de certeza con que se miden
las temperaturas superficiales por lo que es necesario com
binar la teorfa con la evidencia experimental. Para el -
cdlculo del coeficiente global a partir de coeficientes in
dividuales, es necesario acudir al andlisis dimensional. -
Con este método se establece la relacidn de las variables
por medio de la formacidn de grupos adimensionales que pa-

ra este caso son:

Nimero de Nusselt Nu = hD/K
Nimero de Reynolds Re = Dvp /u
Nimero de Prandtl Pr = Cp u/K.

El ndmero de Nusselt es la relacidén del mecanismo que

involucra la transferencia de calor, el nimero de Reynolds
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es la relacidén de los mecanismos que involucran la transfe
rencide cantidad de movimiento, el niimero de Prandtl ec¢ --

una funcién de las propiedades del fluido y depende de las

caracteristicas del flujo.

Existen ecuaciones pre-establecidas para el calculo -
del coeficiente global a partir del coeficiente de pelicu-
la que contienen algunos de los grupos adimensionales de -

Nusselt, Reynold, Prandtl y la constante o evaluada como

0.0225
WD o (re) 948 (pr) 0.2
K
BY o epey 08 gpey D
K

La primera ecuacidén se aplica cuando el fluido se ca-
lienta, la segunda cuando el fluido se enfria. Las pro--
piedades del fluido se determinan a la temperatura media -

del mismo.

Para el caso particular de tubos verticales y un Rey-
nolds mayor de 2,100 se puede usar la siguiente ecuacién -

para el cdlculo de coeficientes individuales:

3 52 0.25 3,2 TJi/3
hL _ 9.943 E%__h____ﬁﬁ - o.gzsr—L &
K Kupy AT L- n oI

Ecuacién tipo Nusselt
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h = Coeficiente de transferencia de calor
D = Didmetro

K = Conductividad té&rmica

Pp-= Densidad

H'= Viscosidad

T = Diferencia de temperaturas

L = Longitud del tubo.

Segiin Jakob, los valores del coeficiente para evapo-
racidén en tubos son alrededor del 257 mayores que para la
evaporacidn sobre placas planas y cuya ecuacidn es la si-

guiente:

0.8 0.8

oa = Tensién superficial a la presién atmosférica

o = Tensidn superficial

p' = Densidad del 1iquido saturado

p" = Densidad del vapor saturado

v = Viscosidad cinemdtica

Vg = Viscosidad cinemdtica del agua a 212°F

pa'= Presidn atmosférica

pa''= Presidn de vapor saturado

va = Calor latente de evaporacidn

w,= Velocidad (%)

(*) w, es igual a 918 pies/hr (4.6 m/min) y represen-
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ta el producto de la frecuencia media de la formacién de -
burbujas en cualquier punto de la superficie de calefac---
cibén, por el didmetro medio de las burbujas de vapor que -

abandonan la superficie.

El proceso de cdlculo del coeficiente global basado -
en estas ecuaciones no es totalmente satisfactorio por las

siguientes razones:

a) .- E1 efecto de los gases no condensables sobre el
coeficiente global, no estd considerado en la --
ecuacidén Nusselt.

b).- En muchos evaporadores, el coeficiente del vapor
condensante es elevado comparado con el del 11--
quido en ebullicidn, por lo que el coeficiente -
global es aproximadamente igual al coeficiente -

del 1iquido en ebullicién.

Existen otros factores que influyen en el coeficiente
de transferencia de calor, ademds de la caida de temperatu
ra y las propiedades del fluido, es la carga hidrostatica

(la magnitud de €sta no puede ser calculada).

Al proyectar la mayorfa de los equipos industriales -
para transmisidn de calor, por logeneral se conocen las --
temperaturas a las cuales los fluidos deben penetrar y ---
abandonar el equipo, por ser condiciones de operacidr pero
no la temperatura de la pared de transferencia. Paor lo =

tanto no se calcula directamente por los coeficientes indi
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viduales la velocidad de transmisidn de calor, puesto que
éstos estidn basados en la diferencia de temperatura exis-

tente entre la pared de transmisidén y los flufdos.

Se puede calcular con rapidez la velocidad de trans-
misién de calor por medio del coeficiente total U, porque
dicho coeficiente estid basado en la diferencia de tempera

tura entre los dos fluidos.

Por lo que se define finalmente al coeficiente total
U como la velocidad a la cual se transmite el calor de un
fluido a otro, por unidad de drea de transferencia y por
grado de diferencia de temperatura entre ambos fluidos --

(1iquido en ebullicidn y vapor de calentamiento).

q = UA (Ts - Tg)
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EBULLICION NUCLEAR Y EBULLICION EN PELICULA

Cuando la diferencia de temperatura entre la pared ca-
lefactora y el vapor del 1fquido es mayor que la crifica --
hay un predominio del vapor en la pared del tubo debido a -
la rapida y alta transferencia de calor, de manera que en -
realidad muy poco liquido tiene contacto con la pared ca---
liente. A esta condicidn se llama interferencia ya que la
gran cantidad de vapor formado en la pared sirve realmente
como una resistencia de gas al flujo de calor hacia el 11--
quido, reduciendo el coeficiente de pelicula a medida que -
la diferencia de temperatura es mayor, por lo tanto, en fun
cidén del gradiente de temperatura puede haber dos tipos de
ebullicién. La que se efectiia en la superficie calefacto-
ra cuando el gradiente es pequefio se llama ebullicién nu---
clear. Si el gradiente es mayor (de 45°C) la ebullicién -
es en pelicula por efectuarse en la pelicula de vapor forma

da sobre la superficie calefactora.

Debido a que en este proceso la ascensidn de las parti

culas de vapor es desordenado, algunos autores consideran -
. - -

que las burbujas pequefias se unen a otras mas grandes antes

de separarse de la pared calefactora originando un estado -

inestable en el que esti ocurriendo una evaporacidén mixta -

por ebullicién nuclear y en pelicula.

Se presta atencidn especial a la ebullicién nuclear --
puesto que permite mayores flujos de calor que las vaporiza

ciones mixta y en pelicula.



53

(1) La siguiente figura indica la relacién tipica en
tre el flujo de calor por unidad de 4rea de transferencia
o "flux" y la diferencia o gradiente de temperatura entre
la superficie de calentamiento y la temperatura de satura-

cién del 1iquido en ebullicién.

K cal
hr.m2

AT

Gradiente de Tem. (°C)

En regidn (1) la transferencia es por conveccidén natu

ral y normalmente se presenta en sistemas que operan con -
inferiores a 10 o 30 °F (7 o 17°C) aproximadamente. En
esta regidén el liquido en contacto con la superficie ca---
liente es sobrecalentado y tiende a subir por diferencia -
de densidades (conveccidn natural) hasta la regién de la -
interfase 1iquido vapor. En la superficie es liberado el
calor de sobrecalentamiento mediante una vaporizacidn rela

tivamente tranquila del 1fquido. En esta regidn no hay -

(1) Revista del IMIQ. Julio de 1974. Ném. 5, pdg.16,17 y
18.



formacidén de burbujas de vapor en el seno del 1fiquido y --
los coeficientes de transferencia de calor que se obticne
en estas condiciones corresponden a los provistos por las
ecuaciones aplicables al régimen de conveccidn natural. La

siguiente ecuacidn es tipica para dicho mecanismo:

BY | « §ig = 0.47 [zcr) (pr):lo'zs..... (1)

En donde:

Gr = Nimero adimensional de Grashoff = DpgBAT

2
Niimero adimensional de Nusselt ¢

2
(-
[

Pr = Nimero adimensional de Prandtl

La regidon (2) de la curva corresponde a un régimen de
ebullicidén por nucleaciédn. Aqui se forman diversos ni---
cleos de generacidn de burbujas. Estas crecen en sus di-
mensiones radpidamente hasta que finalmente las fuerzas as-
cendentes tienden a elevarlas hasta la superficie del.li--
quido. Existen diversas correlaciones que han sido pro--
puestas para esta regidn de ebullicidén la ecuacidn de Mos-

tinski

0.69 0.17

b o 0,285 Be %7 (i) &7

1.8 (P/Pc) + & (pipe)**®

+ 10 (P/P) 0 i ()
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Ha probado ser conveniente en representar dicha regidn-

En donde:
h = Coeficiente de ebulliciédn
% = Flux K cal/hr m2
= h (T superfic.e - T. saturacidn)
Pe = Presidn critica del fluido (absoluta)
P = Presién del sistema (absoluta)

El punto indicado como (3) en la griafica representa el
flux maximo de transferencia. | Hasta este punto el flujo -
de calor aumentd al aumentar el gradiente disponible. La -
AT correspondiente al flux mdximo se denomina gradiente OAT
critico. En este punto la formacidn de vapores es tan ele
vada que practicamente la superficie de calentamiento se --
encuentra cubierta de vapor y constituye una resistencia a
la transferencia de calor (como se ha indicado anteriormen-

te).

De lo anterior se deriva.que es importante que el sis-
tema se encuentre dentro de la regidén (2) o sea dentro de -
la correspondiente a la ebullicién por nucleacidén para una
ebullicién satisfactoria.

El operar con gradientes superiores al valor critico -
antes mencionado, representarid obtener un decremento en el
flujo de calor y por lo tanto un coeficiente de transferen-

cia menor.
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La ecuacidén de Palen y Small es adecuada para obtencr

el flujo mdximo en bancos de tubos.

9 = 17609 et (3)
A max
. 0.25
¥ o=p A .E‘l‘f_l_:p_!l__b
2
pV
¢ = K I < S

En donde:
A = Calor latente de vaporizacién
g = 407 x 10® Feine?
0 = Tensidn superficial del 1liquido contra su
vapor
K = 0.359 para pitch cuadrado
K = 0.334 para pitcha triangular

do = Didmetro externo de los tubos

Pt = Pitch o arreglo

Ademds, se tiemen las siguientes expresiones que dan

resultados aproximados:

Ecuacién de Rohsenow-Griffith

Py =P 0.6
1 v ¢
% = 143 oA (; -------- ) e, (8

max

Ecuacidén de Clarke
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(W) max = 110 o 0 Favsanmns 63)

La ecuacidn ( 5) nos da (W) max que es el flujo maxi-

mo de lfquido evaporado en el punto critico.

El gradiente de temperatura al cual se presenta el -
flux maximo de calor o AT cri' .co normalmente se encuentra

entre (17 y 75°C) para presiones de operacidn cercanas a la

atmosférica.

Como guia deberd operarse dentro de los siguientes in-
tervalos para asegurar que la ebullicidén se encuentra en la

. - 3 8
regidon de nucleaciodn.

Nu Cp AT

Rt - Re Pr A 3

entre 0.03 y 0.3 ..... (6)
= i%%%%gﬂ;; entre 0.02 y 0.1 .... (7)

KAT

= -T'; entre 0.045 y 0.07... (8)

St = Nimero de staton.

La region posterior al punto del flujo maximo se deno
mina de transicién y estd caracterizada por uha operacidn
inestable en donde el flujo de calor disminuye a medida --
que se incrementa la AT hasta un punto en que Se presenta
un valor minimo (4) conocido por el punto de Leidenfrost.-
Debera evitarse operar los equipos en esta regidén transi--

cional.
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A partir del punto de Leidenfrost (4) se vuelve a lo-
grar un incremento en el flux con un aumento en la AT. -
En esta zona al régimen se le conoce por ebullicién tipo -
pelicula o de capa, se lleva a cabo bdsicamente por conduc
cidn y radiacién de calor a través de la pelicula de vapor
presente. Dicha capa de vapor se encuentra relativamente

estable en contacto con la superficie de calentamiento.

Como se sefiald anteriormente, la ebullicidn en pelicu
la estd caracterizada por coeficientes de transferencia ba
jos y diferencias de temperaturas elevadas. Los proble--

mas de incrustacidn se acentiian en esta regidn.

La ecuacién de Bromley predice los coeficientes en la

regidn de ebullicidn por pelicula:

30
h o= 0.62 J--X_ul1-pw]0.25
D u_ AT
v
K = Conductividad térmica del vapor.
u, = Cp del vapor.

Las propiedades se evallian a la temperatura de pelicu

la del vapor.

Nota: Lo antes mencionado tiene lugar cuando la vapo-
rizacién del 1liquido se lleva a cabo en siste--

- mas de ebullicidén sumergida. (Pool Boiling).

Vaporizadores de caldereta o tipo Kettle. En otra -
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clase ya sea de circulacidn forzada o circulacidn natural,
la ebullicién se encuentra afectada por los esfuerzos cor-

tantes debidos al flujo.

En general el fenémeno de ebullicién por conveccién -
natural se verd por la conveccibén forzada y el proceso de
ebullicién por nucleacidén se v sensiblemente disminuido e

incluso suprimido totalmente.

Cuando esto Ultimo ocurre, debido a la velocidad del
fluido, el 1iquido sobrecalentado es arrastrado por la co-
rriente turbulenta hasta la regidn de interfase lfquido-va
por. En esta regidn se lleva a cabo la vaporizacidn. Es
decir en ciertas operaciones a circulacidén forzada no se -
presenta el cambio de fase sobre la superficie de calenta-
miento. En estas condiciones se obtienen coeficientes de
transferencia de calcr superiores a los que existieran si
solo se presentara el fendmeno de ebullicidén por nuclea---

.2
cion.
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CORRELACIONES DEL COEFICIENTE GLOBAL DE TRANSFERENCIA

DEL CALOR.

Algunos investigadores han relacionado experimental--
mente al coeficiente global, con las variables que tiemnen
gran influencia en esto, por ejemplo, Fragen y Badger obtu

vieron la siguiente correlacién empirica:

(2] _ 490D

Esta ecuacién fue obtenida con experimentos realiza--
dos en tubos de cobre de 7/8 de pulgada de didmetro exter-

no (2.26 cm).

D = Didmetro del tubo
V = Velocidad

L = Longitud del tubo
U = Viscosidad.

Para evaporadores de canasta se ha encontrado la si--

guiente correlacién:

(2) _ 375_( A T)

Para un equipo Swenson existe la siguiente correla---

(2) Ocafia Morales Ma. Evangelina.- Tesis C4dlculo de los coe
ficientes globales de calor en un evaporador de calan--
dria. UNAM, Ingenierfa Quimica. 1975.



61.

cién especial:

v = Velocidad de alimentacidn.

Correlacién especial para aigua:

v = 490D "7  ___w_l_Z
0.25 AT0.1
D = Media aritmética de los tubos.

En evaporadores de tubos cortos verticales la U es una
fuerte funcidn de la diferencia de temperatura, el nivel de

longitud y la viscosidad.



CAPITULDO TIT

METODO EXPERIMENTA AL
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TECNICA DE ARRANQUE Y OPERACIO*

EVAPORACION SIN PRECALENTAMIENTO DE LA ALIMENTACION

1.1 Preparar la solucidn a concentrar en el tanque de
licor diluido agitando con el agitador que se encuentra en
la parte superior de éste y cuyo control se halla en el ta-
blero general, el agua de dilucién proviene de la 1linea ge-

neral del laboratorio y se controla con la valvula V-5.

1.2 Alineacidn de las lineas: (consultar diagrama de

flujo).

1.2.1 Linea de alimentacidn del tanque de licor dilui
do al evaporador - (1) cerrar: valvulas V-4 de descarga al
drenaje, V-3 de recirculacién, V-5 y V-6 que comunican los
precalentadores, V-11 que comunica con el segundo efecto; -

abrir: vdivulas V-9 y V-10 que comunica con el evaporador.

1.2.2 Linea de descarga del evaporador al tanque de -
licor concentrado - (2); cerrar: vdlvulas V-13 que comunica
al segundo efecto, V-8 y V-15 que comunica los precalentado
res, V-14 vdlvula del bypass; abrir: va@lvulas V-12, V-16 y

V-17 que comunican con el tanque de licor concentrado.
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1,2,3 Linea de vapor eliminado de la solucién: o del
evaporador -(3) al condensador y del condensador al acumu-
lador de condensados; cerrar: vidlvula V-19 que comunica al

segundo efecto. (4) abrir: valvula V-18,

1.24 Lfinea de vapor de calentamiento (S). De la 1i-
nea general de vapor a la calandria del evaporador. (5) -
cerrar: valvulas que comunican al segundo efecto, abrir: -

V-5 que comunica a la calandria.

1.2.5 Linea de condensados del vapor de calentamien-
to (6) de la calandria al tanque receptor de condensado; -
abrir: vdlvula V-28 o V-29 dependiendo del tanque que se -
use, cerrar: valvula de venteo V-26, V-27, abrir: vAlvulas

del indicador de nivel.

1.2.6 Linea niveladora de presién (7). De la calan-

dria a los tanques receptores de condensado, abrir: vAlvu-

la V-33.
ARRANQUE.
lo. Cerciorarse del nivel del tanque receptor de Con

dens;do y del nivel de la calandria, en caso de que se en-
cuentren llenos, abrir: vadlvula V-30 o V-31 dependiendo --
del tanque que se esté usando y vllvula de venteo corres--
pondiente (no necesariamente) y con la bomba - 5 se efec--
tda el vaciado, cuyo control se encuentra en el tablero ge

neral.
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20. Alimentacién.

Con la bomba -1 se alimenta el licor diluido al evapo
rador fijando un gasto deseado con el indicador de flujo -
IF-1 (rotametro) hasta alcanzar un nivel ligeramente supe-
rior a la calandria parando la bomba, cuando se alcance es

~

te nivel.

30. Con la vdlvula V-21 alimentar agua de enfriamiento

al condensador regulando con V-22,

4o, Alimentar vapor de calentamiento controlando la -
presidn que se registra en el-indicador de presidn IP-1 (ma
németro) en el tablero general con valvula V-20. Cercio--
rarse que las valvulas de venteo y de drenaje del tanque de
condensado estén cerradas. Se recomienda usar el vapor a
una presidn que dé una temperatura ligeramente mayor al pun

to de ebullicidén de 560 mm Hg.

50. Arrancar la bomba Nash adecuadamente y alinear la

l1inea de vacio (8).

60o. Cuando la solucidén diluida ya estd ebulliendo en
el evaporador (se observa por la mirilla de &ste) se abre -
la vdlvula V-23 y con ella se regula la presidn de trabajo
que se registra en el vacudmetro que se encuentra en la par
te superior del evaporador. Es recomendable no trabajar -
con presidén de vacfo mayor de 15 cm. de Hg por cavitacién -

de la bomba -3 que descarga el licor concentrado y cuyo con
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trol se encuentra en el tablero general.

70. Régimen permanente.

Arrancar nuevamente bomba -1 y fijar el gasto requeri
do (no mayor de 5 litros/min.) regulando con vidlvula de by
pasé (V-2) y v&lvulas de rotdmetro, arrancar bomba V-3 para
descargar el licor concentrado. Para mantener el nivel -
constante de la solucién en el evaporador (que es ligera--
mente mayor que el de la calandria) se regula con la valvu

la V-17.

80. Una vez alcanzado el régimen permanente (esperar
que se estabilice 5 min. y se recomienda tomar un tiempo -
de operacién de 10 min.), tener cuidado de las variables -
de operacidn permanezcan constantes, principalmente a ni--
vel de la solucién del evaporador, flujo de alimentacién,-

presidén del vapor de calentamiento y presidn de trabajo.

EVAPORACION CON PRECALENTAMIENTO DE LA ALIMENTACION.

Si la alimentacidén que entra al evaporador esta a la
temperatura de ebullicién correspondiente a la presidn ab-
soluta del espacio del evaporadbr, todo el calor transmiti
do a través de la superficie de calentamiento es utilizado
en la evaporacién y la capacidad es proporcional al calor
Q). Si la alimentacién entra fria, el calor que se nece
sita para calentarla hasta la temperatura de ebullicién --

puede ser bastante grande y la capacidad, para un determi-
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nado valor de Q se reduce considerablemente puesto que el

calor utilizado en calentar la alimentacidén no produce eva
poracién. Si la alimentacibn entra a una temperatura su-
perior a la ebullicidn en el espacio del evaporador, una -
parte de ella se transforma espontidneamente en vapor hasta
equilibrarse adiabéticamente con la presifn existente en -
el espacio del vapor y la capacidad es mayor que correspon
de al valor de Q. Este proceso recibe el nombre de evapo
racién flash. La economia también depende de la tempera-
tura de alimentacidén al aumentar é&sta aumenta tambiénm 1la

economfia del vapor, si la temperatura de alimentacién es -
superior a la de ebullicidén la economia puede ser mayor -r
que la unidad. Hay dos formas de precalentar en este =--

equipo de evaporacidn:

a) .- Recuperando calor de licor concentrado poniéndo-
la en contacto con la alimentacidén por medio.de
un cambiador de calor.

- .b).- Calentando la alimentacidn con vapor vivo por me

dio de un precalentador.

2.- EVAPORACION CON PRECALENTAMIENTO POR RECUPERACION DE
CALOR
(ENFRIAMIENTO DEL LICOR CONCENTRADO Y PRECALENTAMIEN-

TO DE LICOR DILUIDO CON EL PRECALENTADOR -1).

2.1 Linea de alimentacién: cerrar vilvulas V-9 que

comunica directamente al evaporador, V-6 que comunica al -
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precalentador -1.

2.2 Descarga de la solucién concentrada del evapora-
dor al tanque de licor concentrado pasiandolo por el preca-
lentador -1. Cerrar: vdlvula V-16 que comunica directamen
te al tanque de licor concentrado; abrir: valvula V-15 que
comunica al precalentador, V-8 que comunica al enfriamien-

to y al tanque de licor concentrado.

3.- EVAPORACION CON PRECALENTAMIENTO POR VAPOR DE CALENTA

MIENTO.

3.1 Linea de alimentacidn; cerrar: valvulas V-9 que
comunica directamente al evaporador V-41 y V-7 que comuni-
ca ai precalentador -1, V-11, que comunica al segundo efec
to. Abrir V-16 que comunica con el precalentador -2 y --
V-10 con el evaporador. La alimentacién de las demds 11-
neas es la misma que en el caso de evaporacidn sin preca--

lentamiento.

Se alimenta vapor de calentamiento al precalentador -
-2 V-3 y recibiendo el condensado en T-1 o T-2, abriendo

las respectivas vidlvulas.

Nota: La toma de datos de temperatura se puede hacer
por medio del multipotenciametro Honeywell o --
corn los termdémetros instalados en la parte del

equipo correspondiente.
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LIMITACION DEL EQUIPO

1.- Alimentacién:

La bomba 1 (B-1) es capaz de manejar un gasto hasta de
10 litros por minuto, sin embargo, s6lo se puede alimentar
5 litros por minuto porque a un gasto mayor el evaporador -

s6lo funciona como precalentad:r.

2.- Presidén de vacio:

La presién maxima de vacfo que se puede aplicar al eva
porador es de 11 cm. de Hg. (manométrica), con una presidn
mayor se abate el NPSH de la bomba que descarga el concen--

trado del evaporador (B-3) (comienza a cavitar).

3.- Presidén del vapor de calentamiento:

. 2
Esta presidn no debe pasar de 2 Kg/cm®, aunque aqui se
tiene una vadlvula de seguridad es necesario tener cuidado -
pues se pueden romper los indicadores de nivel de los tan--

ques de condensado y el de la calandria.



1o

@
T 1P2. (?)
.
{ = —
V-1l v V19
Enfriador ]:I . @ J EVAPORAborﬂ. "
] T v I
. ;-J'ﬁ i
Precalentador X v-o o]
@ B p-1) ™M
o _
A e | ol
V-8
1ve pr,wrmador]:l W CONDENSAD
o J [v-16 V-13 -
’ ® A e
5
o e
V-25 V26 T ) o
-5 r'e
p D v3%Y V34 V351 [HY fv2o \-2ey pe fvzs o
- 1 ' o = v-42
14v
Tanque w2 Tanque
va | e lEer f g o | T[] 2 | B s [[3] e []¢ ACUMULADOR
\ diluido | V- gjconcetra 3
BOM BOMBA-| f—i—~ V31~ l_..._l v43
oMBA-s L¢ 3 e

SIM

@

5360060 &

T1,T72,73,F4: Tanques regeptores de condensado

IF1 Indicador de flujode licor diuido
IF2 Indicador de flujo de licor concentrado

1PA

IP2 Manometro

oLo

Vacuome tro

D ESCRIPCION
Linea de licor diluido
Linea de licor concentrado calente
Linea de vapor eliminado de lasolucion
Linea de aguade enfriamientoyde dilucion
Linea de vaporde calentamiento
Linea decondensado del vapor de calentamiento
Linea igualadora de presion

Lineade vacwo

DIAGRAMA DE FLUJO PARA EVAPORACION
A SIMPLE EFECTO EN EVAPORADOR DE TUBQS

CORTOS VERTICALES




Filts

DESCRIPCION DEL EQUIPO

El equipo de evaporacién a simple efecto que se usd -
para la parte prédctica y en el cual se propone realizar la
préctica de evaporacién a simple efecto en tubos cortos --
verticales - del laboratorio de ingenierfa quimica de la Fa
cultad de Ciencias Quimicas de la UNAM y cuyas especifica-

ciones de las partes principales son las siguientes:

EVAPORADOR

TAPOL efisttaliu s slieltoliekls Tallllallnite i oebiniin ..... Estandar

Mared <cessivavisnsas sesssesasas JoPo Devine

Material de construccidén..... Hierro fundido

Didmetro de la calandria..... 0.38735 m (15 1/4 pulg.)
Nimero de tubos.......cocu... 28

Longitud de los tubos........ 0.515 m.

Cédula (BWB) sewwsisessswsnsass 11

Didmetro noMinal, ..cecvenieesss 0.0381 m (1 1/2 pulg.)
Diidmetro interno............. 0.032 m (1.26 pulg.)
Espesor de la pared.......... 0.00305 m (1.20 pulg.)
Area de flujo por tubo....... 0.0008065 m2 (1.25 pulg.)
Superficie exterior por metro

e o i s . o TADEE

m lineal (0.3925)

th

Ft lineal

Arreglo triangular........... 1 7/8
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CIRCULACION DE LOS FLUJOS

Por lado de la cOrazZa.....sseeee... Vapor

Por lado de los tuboS....eeeveeeee. Solucibn

Ademds, el evaporador cuenta con 2 lunetas para obser
vacidn, tubos de nivel para condensado en la calandria y -

para licor a través de todo el vaso.

CONDENSADOR

Mareld e mes s ses s e sy snenusansesswy JePs Devine

Material de construccidén coraza.. Hierro fundido

Didmetro COYaZa....overuuenesnnns .

Material de los tubos.........co... Cobre

Didmetro nominal de los tubos..... 0.015875 m (5/8 pulg)
Nimero de tuboS..s: ssewsseesnesas 139

Longitud de 108 tubOSieeswessaomwss 0.762 m (30 pulg)

Este condensador estid comunicado con el acumulador de
condensados por una linea de 0.0508 m (2 pulg). La co---

nexidén con el evaporador es una linea de 0.1016 m (4 pulg).

PRECALENTADOR - 1

MAYEE cissessanvsssnnsnsvssesnsnsss JoPa Devine

Material de construccién coraza.... Hierro f-ndido



Didmetro de la coraza interno...

Longitud de la coraza........

Nimero de pasos por lado de la -

COTAZE o & 66 a6 0 5 918 18 608§ 508 8788 b
Material de construccidn de
CUBGE s 5 o 600 hite 8 85e RO i R WL

Nimero de pasos por lado de

EUD OB s oo b w100 16058 5w o 061 B e

Nimero de tubos por paso....
Didmetro de los tubos.......

ATreglo.csswe s sssnssy o T

PRECALENTADOR - 2

Mared. . s sommee s osimeems v ossee
Material de construccién cor
Didmetro de la coraza.......
Longitud de la coraza.......

Nimero de pasos por lado de
COTAZA 5 &0 5 die 5 Breiinieiel o winte 6 15 e B
Material de construccién de
L ADIO S o e o7 w9076 000 R W80 (9 e

Nimero de pasos por lado de

EADOE o 0 o600 6o o & &8 5068 98506 00066

Nimero de tubos por paso....

AT Teg Yo s «n oiwiw s e sie e g n s s

DR

los

los

aza.

DY

7 3%

0.0508 m

0.88 m

Cobre

2
3
0.0127 m (1/2 pulg)

Triangular

J.P. Devine
Hierro. fundido
0.0762 m (3 pulg)

0.88 m

Cobre

Triangular



La entrada de vapor de calentamiento a este precalen-
tador es de 0.012270 m (1/2 pulg(, la descarga de condensa

dos es de 0.0127 m (1/2 pulg).

ACUMULADOR DE CONDENSADOS

Es un tanque cilindrico con tapas esféricas, la parte
cilindrica tiene un didmetro de 0.635 m y una longitud de
1.2192 m. Estda conectado al sistema de vacio por una 1i-
nea de 0.03175 m (1 1/4 pulg). Aqui se inicia el vacio -

que gradualmente se extiende a todo el equipo.

TANQUE DE LICOR DILUIDO Y LICOR CONCENTRADO

Material de construccidén....... Hierro

Capacidad. . .seosmwcss S BN B 200 litros

RECEPTOR DE CONDENSADOS

Material de construccidn....... Hierro fundido
DEAMEETO o v wws oo sumeinns é dos e 0.3556 m.
ALV BT e ma ey DR R S S R e e e o 0.762 m.

CAJA DE SAL

Estd acoplada al 2° efecto, es de fierro fundido con
una altura de 15" y un didmetro de 25"; cuenta con dos lu-
netas de observacién, una compuerta de descarga, ilumina--

cidén para observar el llenado de la caja de sal y la zona



de vaporizaciones, Estd comunicada por una linea de 4" -
de diametro con el vaso. Tiene linea de carga de vapor -
directo y aire comprimido para el secado de la sal, descar
ga del 1iquido durante el secado a través de una linea de

1" de didmetro que puede descargar al tanque de licor di--
luido o al drenaje; en el fondo de la caja de sal se en---

cuentra una serie de mallas que evitan los arrastres.

EQUIPO AUXILIAR

Para el caso de evaporacidén a simple efecto sélo se -
trabaja con 3 bombas B-1, B-3 y B-5

Bomba de licor diluido
Bomba de paso entre uno y otro efecto B-2
Bomba de licor concentrado B-3

Centrifuga, impulsor semiabierto, motor schondube 1.5

H.P. 2850 R.P.M., trifdsico, 50 cilos, 220 volts.
Bomba de condensados B-5

Turbina 1 x 1" accionada por un motor GE de 1/4 Hp, -

1425 RPM.

AGITADOR

De flecha vertical accionado por un motor de 1 Hp, --

1400 RPM.



Rotametro
Rotdmetro
Mandémetro

Mandmetro
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v
INSTRUMENTACION

de licor diluido (IF-1)
para licor concentrado (IF-2)
del espacio vapor del segundo efecto (IP-1)

de la linea de vapor del precalentador (IP-3)

Tres mandmetros localizados en el tablero de control.-

Para obtener 1
€0 « Un contro
gistra e indic

y la temperatu
24 termop

nales de tempe

Los puntos a 1

IT 1~25

IT 1-26

IT 1-273
IT 1-28

IT 1=29

IT 1-30
IT 1-31

IT 1-32

a informacién cuando se trabaja a doble efec-
lador de temperatura de licor diluido que re-
a la temperatura de la carga de alimentacidn

ra del espacio vapor del primer efecto.

ares distribuidos convenientemente envian se-
ratura a un multipotencidémetro "Honeywell". -

os que se les registra temperatura son:

Condensadc de la calandria del primer efecto
a tanques colectores.

Condensado del precalentador a los tanques --
colectores.

Calandria primer efecto.

Alimentacidn al primer efecto.

Condensado del segundo efecto a tanque colec-
tores.

Calandria del segundo efecto.

Espacio de vapor, segundo efecto.

Salida agua de enfriamiento del enfriador del

l1cor:



IT

8 B i

IT

ET

 Hh

IT

IT

it

ET

IT

T

IT

IT

IT

IT

IT

1-40

1-41
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Fondo del evaporador, segundo efecto.

Espacio de vapor, primer efecto

Entrada caja de sal.

Fondo evaporador, primer efecto

Licor semiconcentrado, descarga de B-2

Licor semiconcentrado, succidén de B-2

Licor concentrado a cambiadores de calor, des
carga de B-3

Licor concentrado enfriado a tanques alimenta
dores retorno de los cambiadores de calor.
Licor concentrado a tanques T-1 y T-2, descar
ga de B-3 y

Salida del acumulador de condensados.

Entrada vaporizaciones al condensador tubular.
Condensado de vaporizaciones, descarga de B-4
Alimentacién licor diluido T-1

Salida agua de enfriamiento del condensador -
de vaporizaciones.

Caja de sal.

Licor concentrado T-2.

CORRIENTES PRINCIPALES:

La="

Licor diluido

Del tanque del licor diluido (T-1) a cualquiera de los

efectos, con o sin precalentamiento.

Licor semiconcentrado

De uno a otro de los efectos.
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3.- Licor concentrado.
De alguno de los efectos al tanque de licor concentra-
do, con o sin enfriamiento.

4,- Vaporizaciones
De la zona vapor de un efecto a la calandria del otro
efecto y al condensador tubular.

5.- Condensados
De cada uno de los efectos y del sistema de precalen-
tamiento a sus respectivos tanques receptores de con-
densados.

6.- Vapor
De la caldera a cualquiera de los efectos y al preca-
lentador de carga.

7.- Vacio
De la bomba de vacio al acumulador de condensados del
condensador tubular.

8.- Agua de enfriamiento
Al condensador tubular y al sistema de enfriamiento.

9.- Aire comprimido
A la caja de sal.

10.- Licor concentrado

A la caja de sal.

Las siguientes fotografias son del equipo donde se de

sarrollé la parte experimental.
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TOMA DE DATOS EN EL EQUIPO:

La siguiente tabla facilita el ordenamiento y la toma

79,

de datos. (Consultar diagrama de flujo).
DATO F L (v Tf Pv Te
UNIDADES | Kg/hr | Kg/hr | °C Kg/em?| kg/em?| °c
VALOR
FEN (P
PROCEDEN- | | GRAFI
o IF-1 IF-2 IN-TA | IT-TF IB-2 [ =
ANEXA
P-VS T
DATO S Ps Ts Av As Ps DV
UNIDADES Kg/hr Kg/cm2 °c
|
VALOR ‘
PROCEDEN-| . . o i GRAFICA| GRAFICA | GRAFICA| GRAFL
CIA ANEXA | ANEXA ANEXA |ca -=
l P Vs T|T-vs-A [ T-vs-r | T vsp|m¥s

* ESPECIFICACIONES:

F =

NOMENCLATURA:

Alimentacidn

Concentrado

\z
L)

g

L R T

@,
Ni;ﬁ” Ny v
W

*
e e

AUIMICA
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V = Vapor (Agua evaporada)

S = Vapor de calentamiento

Tf = Temperatura de alimentacién

Pv = Presidn en el evaporador

Te = Temperatura de ebullicién

Pa = Presidn del vapor de calentamiento en la éalan--
dria

Ts = Temperatura del Vapor de Calentamiento

As = Calor latente de condensacidn (del vapor de ca--
lentamiento)

Av = Calor latente de evaporacidn (del solvente elimi
nado de la solucién.)

Ps = Densidad del condensado del vapor de calentamien
to. ‘

P, = Densidad del condensado del vapor del solvente -
eliminado.

A = Area de transferencia.

IF-I = Indicador de flujo Nimero 1 (Rotametro que mide
la alimentacidn)
IF-2 = Indicador de flujo Nimero 2 (Rotdmetro que mide

la descarga de concentrado)

IT-TA= Indicador de temperatura del tanque de alimenta
cién (termémetro o termopar)

IP-I = Indicador de presién Nimero I (mandmetro que mi
de la presién en el evaporador)

IP -2 = Indicador de presidn Niumero 2 (mandmetro que -

mide la presidén en la calandria)V
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IN - TA Indicador de nivel del tanque acumulador.

IN - T Indicador de nivel del tanque receptor del con_

densado (del vapor de calentamiento).

Ejemplo de manejo de datos en los cdlculos.

Corrida No.
Tiempo de operacidén: 10 minutos

Material alimentado: agua

Condiciones de operaciédn:

Tf = 18°C

Pv = 11 cm Hg (manométrica)
Ps = 1.4 Kg/cm2 (manométrica)
F = 4.85 litros/min.

DATOS OBTENIDOS:

V=26.66 litros/10 minutos a 22°C
L = 43.0 Kg/10 minutos a
S = 13.33 litros/10 min. a 95°C

Transformando a unidades de masa:

. 3
V = 6.66 litros . lm i

10 min. 1000 litros
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Determinacién de la densidad a 22°C en la gridfica anexa

; (T - vs-p)

»
997 Kg/m3 ’ gl
litros 1 m3 997 kg k
V=26.66—28 g x 5 = 6.646 -&
10 min 1000 1ts. m 10 min
1 m3

f = 48.5 litros/10 min. X P

*1000 1ts.

determinando la densidad en la forma anterior

Para T = 18°C o= 998 kegfu"
p o 48.5 1ts. i u° L 998 kg _ Lo .04 ke
10 min. * ~1000 1ts. m3 **¥°10 min.

litros 1 m3

10 min. Xa000 lts.

Xp

se determina en la misma forma

Para T = 95°C p= 964 kg/m>
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(T = 95°C porque existe calda de temperatura debido a la pérdida de -

calor por radiacidn con el equipo, ya que esta parte no estd aislada).

litros 1 m3

8 = 13.33 7 ® T000 iitres

K|
10 min.

x 964 ~§ = 12.85
m

Balance de material.

F=L+V

_ 43.0 Kg. . 6.646 Kg _ 49.646 Kg
10 min 10 min. 10 min.

48,403 Kg# 49.646
10 min. .

La diferencia de 1.243 Kg. en los 10 minutos se debe a que el-
nivel de 1iquido en el evaporador no permanecid constante, bajd inapre
ciablemente, este nivel es una de las variables mas dificiles de con-

trolar con precisidn en el régimen permanente.

Ajustando el Balance tenemos:

F 41.757 kg + 6.646 kg _ 48.5 kg
10 min 10 min 710 min
Balance de Calor. Por lado del Vapor de Calentamien
to. (s)
QS = SAs
S = 12.85-%B_
‘7710 min.

Determinacidén del calor latente de condensacién del -

vapor de calentamiento.
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lo. Se determina la presién absoluta,
20. Se saca la temperatura a esa presidén en la grafi-

ca anexa (T - vs - P)

30. Con la temperatura se determina el calor latente

en la grdfica anexa (T - vs - 1)
P ab = manométrica + Patm
- > 2
P manométrica = 1.4 kg/cm

Patm = P en el DF = 0.7951 kg/cm2

Pabh w—e103L ke o g g K& o g yosy kB
2 cm? i

» A

1H 524 Kcal./Kg
' o - kg
De la grafica anexa para una presiodon de 2,1951 2 la
cm

temperatura de condensacidén es de 123°C y para esta tempera

tura corresponde un calor latente de condensacién de 524 --

K Cal .
Kg

cal cal
o [ ¢
k S 6733. 1K 10 P

Qs = 12.85-8B_  x 524 K

10 min



Balance de calor por lado de la solucién que se eva-
pora.

Q=V A +FC (Te - Tf)

pf

Determinacién del calor latente de evaporaciSnilv)

lo. Con la presidn en el evaporador (Pv) se determina la

temperatura de ebullicién en la grifica anexa P-vs-T

20. Con esta temperatura (T ) se determina Av.
Pab = Patm + (-P manométrica)

1.033 kg em 2
760 mm Hg.

P manométrica = 11 ecm Hg = 110 m m Hg x
2
0.14951 kg/cm

Pab = 0.7951 & - 0.14951 KB - o0.64569 —<E
e sz sz

En la misma forma que se determind As en la griafica -

anexa se determina Av.

Asi, para P = 0.64559 5&2 Te 85°C
cm
A
Y para Te 85°C v= 548 K cal/kg.
_ _6.646 Kg cal |, 48.403 Kg. 1 K Cal
Q 10 min. %48 k Kg * 710 min. x Kg°C

> B _ cal K cal
(123°C - 85°C) = 3642.008 Klaﬁﬁin + 1839.314 10 min.
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K Cal

Q = S481,322 =

Pérdidas de Calor en el Equipo = Qs - Q = 6733 e 4

K Cal _  5481.322 K Cal _ 1252.08 Kcal

10 min 10 min. 10 min.

Cilculo del coeficiente de transferencia U:

Q = UAAT

Determinacién del Area (A) de Transferencia de Calor.

A = Superficie exterior del tubo por metro lineal x -

longitud del tubo x niimero de tubos = 0.11963 m2/m

% 0.515 m % 28 = L.725 »*

y o 548.322 K cal
(1.725 m2) 123°C - 85°C 10 min

K cal

83.741837 1D min o2 0

Tomando como base una hora:

Kcal 60 min _
B = 83741037 gy = s X g

" K cal

hr m2 e

502 , 4510



87.

Cilculo del coeficiente de transferencia de calor U -

por medio de la correlacién especial para la marca --

"SWENSON":
L 435 ,0.45
e et
,0.25, 0.1

Determinacidn de la velocidad del fldido en los tubos

del evaporador.

Gasto volumétrico en cada tubo

4= Area de flujo del tubo
- - F

Gasto volumétrico total = ;
de la grafica anexa T - vs - P Para T = 85°C

_ 3
P = 969 kg/m

- kg 60 min  _
F 48.40310 min X R 290.418 kg/hr

290.418 kg o 3
Gasto volumétrico total 969 kg m-3 = 0.2997 m™ /hr.

Gasto volumétrico en cada tubo =

3 -1 3
0.2997 m~ hr 0.0107 m”

28 hr

28 (es el niimero de tubos de la calandria).

en cada tubo
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Determinacién del 4drea de flujo del tubo de la tabla

11 (del Kern) para tubo de 11/2 pulgada y BWG 11 el irea -

de flujo es de 1.25 pulgadas cuadradas igual a 0.0008065 m2

0.0107 m3 hr !

Y= 0.0008065 mZ

= 13.3127 %r (en cada tubo)

Determinacidén de la viscosidad en la grafica anexa

T — vs - H

L}
[o ]
w

o
(@]

Para T

= 0.3 x 10~ kg

|
[
|
|
* -3 — A
0.3 x 10 ~ Kg/m hr
) -3 kg 3600 seg  _
u= 0.3 x 10 o e X T o 1.08 kg/m hr

AT en este caso es de 38°C

Substituyendo en la correlacidn:

435 (13.3127)%+%° 435 (3.2056)

(1.08) 225 (38)0-1 (1.019425) (1.43872)
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K Cal
hr m™°C

U = 950.75153

Calculo de coeficiente de transferencia de calor U --
por medio de la correlacién especial para cuando se -

esté evaporando agua:

490 D
IJ0.25

0.57  0.45
U = U

AT0.1

Determinacién del didmetro interno del tubo (D) para
las especificaciones anteriores (BWG y didmetro nominal),

el diadmetro interno es de 1.26 pulgadas igual a 0.032 m.

Substituyendo en la correlacién:

7 5

(18519040
(3801

490 (0.032)°°°
1.00)9°23

(490) (0.1405)_ (3.2056)
(1.019425) (1.43872)

133.58

K cal

Kg m2°C

Cidlculo de la cantidad madxima de vapor (eliminado del

1iquido que se calienta) por medio de la correlacidn

V max = 110 vO'33 1.0'66 (Ecuacibén de Clarke),
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en donde:
v = Densidad del vapor en lb/ft3
1 = Densidad del 1iquido en 1b/ft3 (ambas -

densidades son a la temperatura de ebu-

1licién).

Determinacidén de la densidad (Grafica anexa T - vs -p)

3
" - kg 1 1b 0.0283 m
a 85°C 1 969 m3 X BTZEE‘kg X T FT
a 1b
1 = 60.4556 T

De la tabla A - 7 de OCON Y TOJO a 85°C

3
~ k 1 1b 0.0203 m
v=0.3533 08 x g xS
- 1b
v = 0.022 12,
Subatituyendo en la correlacién
V max = 110 (0.022) %*33 (60.4556)%°%% = 110(0.283792)
1b
(14.98814) = 467.8865 ==
) 1b 0.4536 kg _
V max = 467.8865 i— x . = 212.2333 kg
- hr
V peal w—oig K x PO BIR . gy gap EE
1 hr hr

10 min.
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Calculo del "FLUX" (real)

Flux = % (Q es el calor que asimila la solucidn)
Flux = 548.322 Kcal < 60 min
. 1.725 m2 x 10 min I hr
Pilan = 19065.467—5§3l
m- hr

Cialculo del FLUX aplicando la correlacidn de Rohsenow

GRIFFZTH:

(Es el flux maximo que se puede obtener).

’ 0.6
p .
Q - 1 -fv
(A) max 143 DVA( = )
A = Calor latente de vaporizacidn en E%%
T Kcal 0.4536kg 1 BTU
Aj5°c = 548 kg = 1 1b °  0.252 Kcal
VE BTU
r|85°C = 986.4 e

Substituyendo en la correlacidn:

(%) max = 143 (0.022) (986.4) (60.4566-0,022)"0
0.022

(%) gax = J103.2144 [115.6945)

BTU

- 2 -
FLUX () max = 359024.83 ———y
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2
BTU K cal 1 BTU l1m
FLUX Real en —/— 19065.467 T XQZSZ KeX1 10Jﬁftz
ft "hr
BTU
FLUX Real = 7031.2839 nrft2

Determinacién de la regién de la ebullicién

(Lo que se describe en la parte de ebullicidn nuclear

y ebullicidn en pelicula).

Los valores que dan la regidn de ebullicién nuclear -

son los siguientes:

cién

Nu CPA T _CPAT
St RePr p entre 0.03 y 0.3 —(F;Tﬁj; entre
0.02 y 0.10 = X2T cntre 0.045 y 0.07

Las propiedades se evaldan a la temperatura de ebulli

-
asl:

cp BTU

1]
—
o'

o
|

AT = 38°C = 100.4°F
Pr = ——

BTU
E = 0.398 4 Fe? of/ft

1b
H = 0.7502 ?F hr
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BTU
A= 986.4 10

Substituyendo:
CPAT 1 (100.4) _
X 986.4 B LALY

1(0.7502)°-®

(Pr)o'6 - 0.398 = 1.46277

CP A T6 - 1 (100.4) _ . 06958
Pv®'® 986.4 (146277

KAT - _0.398 (100.4)
986.4 (0.7502)

0.054

Por los valores obtenidos en estas condiciones la ebu

llicidén es nuclear.

Cilculo del coeficiente de transferencia de calor U -

por medio de la nueva correlacidn:

30 AT0.69 u0.53

).\0.25

U =

AT = 39°C

9 9

(1% % = (39)%-69 = 12.52663

u = 13.3127hr
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0.53 53

ta) = 13.3127°°°3 = 3.9433
u= 1,08 kg/mhr

= (1.08)2°2% & 1.0194

Substituyendo en.la correlacidn:

(30) (12.52663) (3.9433) TR I ca;
1.0194 hr m“°C

Ajuste de las curvas con los datos experimentales.

Al tabular los datos experimentales para hacer un and

lisis y dar conclusiones del proceso, se observd que era -

necesario hacerlo con el método de los minimos cuadrados.

Ajuste de la grafica (d) Vel - VS - U a AT constante

Sea:
Vel. en m/hr =y
2

U en K cal/hr m“ °C = x

Datos:



y X x Xy
6.5325 542 .37 294165.,21 3543,032
6.5325 542.37 294165.21 3543.032

11.1164 620.89 385504.39 6902.061
11.11-4 620.89 385504 .39 6902.061
17.8412 641.80 411907.24 11450.482
17.8412 549.20 301620.64 9798.387
21.49 703.4 494771.56 15116.066
21.49 703.4 494771.56 15116.066
131.96 4924 .32 " 3062410.00 72371.518

Ecuaciones:

VY= a+hb ssaesecanes (1)

Vv o= na ¥ b X cesesis (2)

Xy = a x +b x"....... (3)

Substituyendo en ecuaciones (2) y (3)
113.96 = 8a + 4924.32 b

72371.518 = 4924.32a + 3062410.0 beveeveaaaas (3)

Resolviendo ecuaciones (2) y (3) por el método de ---

GAUSS - JORDAN
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8 4924 .32 113.96- |
492432 3062410.00 72371.518_J
[1 615.54 14.245 |
924 .32 3062410.0 72371.5111

- 4924.32 (1 + 615.54 + 14.245)=-4924.32 -3031115.9 -70146.938

4924 .32 + 3062410.0 + 72371.518

-4924 .32 - 3031115.9 = 70146.938
0 31294.1 2224 .249
1 615.54 14.245
0 31294.1 2224.,249
 E—
fp——— —
1 615.54 14.245
0 1 0.071
B ey

- 615.54 (0 + 1 + 0.071) = 0 - 615.54 - 43.7473

1 + 615.54 + 14,245

0 = 615.54 - 43,7437

1 0 - 29,5623
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1 0 - 29.5623

0 - 1 v 04071

Substituyendo valores en ecuacidén (1)

y = -29.5623 + 0.071 x ..........(4)

Substituyendo valores de x en ecuacién (4)

542 .37

(]

Para x

y -29.5623 + 542.37 (0.071) = 9.00827

Asi sucesivamente se obtienen los demds valores de vy.

Tabla de valores para trazar la curva ajustada (d')

vel. m/hr U Kcai/m2°C
9.0082 542.37
9.0082 542 .37
14.583 620.89
14.583 620.89
16.0678 641.80
9.04932 549.20
20.4414 703.4
20.4414 703.4

De la misma forma se ajustaron las demds: curvas.
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DATOS OBTENIDOS Y RESULTADOS DE LOS COEFICIENTES Y EL FLUX

No.

de corrida

10

11

12

13

14

15

16

17

18

19

F
Kg/min.

2.38

2.38

2.38

Kg/hr

142.8
142.8
142.8
142.8
142.8
142.8
142.8
142.8
192.6
192.6
192.6
192.6

192.6

192.6

192.6
192.6
192.6
192.6

192.6

Kg/hr

117

118

118

118

124

119.

90.

90.

126

126.
126.
171.
169.
167.

165

174

167.

165

174,

.9
.9
.9
<9

.8

.81
87
86
764
69
72

82

72
.816

744



Kg/hr

25
24
24
24
18
23.8
52.8
52.8
65.73
65.75
65.73
20.836
23.98
24.88
26.78
26.78
17.856
24.88
26.784
17.856

Kg/hr

60.0
38.5
38.5
8.0
42.0

43.47

63.43
63.43
57.302
45-8496
63.0432
57.302

45.8496

18
18
18
18
17
18
18
18
18
18
18
21
21
21
21
17
17
17
17

17

86
86
86
86
86
86
84
84
86
86
86
86
86
86
86
86
86
86
86
86

100.



105

105

105

105

105

106

125

125

125

125

125

106

106

106

106

106

106

106

106

°C

19
19
19
19
19
20
41
41
39
39
39
20
20
20

20

20
20

20

u

m/hr

105
6.5325
6.5325
6.5325
6.5325
6.5325
6.5325
6.5325
8.81
8.81
8.81
8.81
8.81
8.81
8.81
8.81
8.81
8.81

8.81

101 &

Q

Kcal/hr

19
23392.9
22845.2
22845.2
22845.2
22784 .7
38359.2
38359.2
48599.78
48599.7
48599.1
23937.125
25660
26153.24
227964 .84
23074.5
26923.64
27967.08

23074 .48



Qs

Kcal/hr

26770

20559.

20559.

25699.

22449

23234,

37584

40716

48960

36821.
46065 .
33753.
30684.
24547,

33747,

30684

24577.

35

35

81

22

84

87

33

.84

87

U*

Kcal/hr

713.

697.

697

697

571

660

542.

542.

722

722

722

69 3.

743.

758

810.
668.
780.
810.

668.

72

03

.03

.03

.513

426

37
37

1293

.403

.403

829

768

.06

57

82

39

638

825

U

Kcal/hrm“°C

816.

627

627.

784,

650

673.

531

575

727.

978.

889.

711

978.
889.

711

781

.28

38

109

.695

76

41

.69

.293

.24

354

415

.529

183

415

532

102,

U,

Kcal/hrm2°

C

127

727

727

727
724,12
724,1221
672.928
672.828
764.9225
774.9225
774.9295
828.498
833.3732
833.3732
833.3852
833.3732
833.3732
833.3732

833.3732
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T, Yy mea1 i
K cal/hr nlec

115.9474 618.56 13561.1
115.9474 618.56 13243,59
115.9474 618.56 13243.59
115.9474 618.56 13243.59
115.3542 619.27 15283.42
115.3542 619.27 13208.52
121.9104 1051.80 222372
121.9104 1051.80 22237.2
122.6611 1147 .813 28173.78
122.6611 1147.813 28173.78
122.6611 1147.813 28173.78
131.1325 725.63 13876.59
131.1325 725.63 14875.362
131.1325 725.63 15161.298
131.1325 725.63 16211.50
131.1225 725.63 13376.52
131.1325 725 .63 15607.88
131.1325 725.63 16212.8

131.1325 725.63 13376.51



No. de

corrida

20
21
22
23
24
25
26
27
28
29
30
31
32
33
34
35
36
37

38

Kg/min

Kg/hr

192.
192,
243,
243,
243,
243,
243,
291.,
291.
280.
219.
340.
340.
340.
340.

340.

390

390.

390.

6

6

0

0

0

0

0

0

8

.00

00

00

104.

L
Kg/hr

168.6
168.6
219.12
216.135
213.0
189.6
189.6
251.16
243.192
268.8
279.0
293.184
293.184
293.184
293.184
293.184
366.095
366.095

354.2



\')
Kg/hr

24.00
24.00
23.88
26.865
30.06
53.04
53.4
39.84
47.808
12.00
12.00

47.616

47.6161

47.616
47.616
47.616
23.904
23.904

35.86

Kg/hr

86.04
68.764
66 .6

66 .6
66.6
78.00
84.00
72.45
69.552
60

60
101.628
101.628
101.628
101.628
101.628
81.144
81.144

69.542

17

21

18

18

18

18

18

18

18

18

18

20

20

20

20

20

18

18

18

86
86
86
86
86
84
84
86
86
86
86
84
84
84
84
84
86
86
84

105.



Ts

106

106

125
125
105
106
123
123
123
123
123
125
125

125

°C

20
20
30
30
30
41
41
39
39
19
20
39
39
39
39
39
39
39

41

m/hr

8.81
8.81
11.164
11.1164
11.1164
11.1164
11.1164
13.3123
13.3123
12.84567
13.3123
15.59
15.59
15.59
15.59
15.59
17.8412
17.8412

17.8412

106.

Q

Kcal/hr

26441 .4
26441 .4
29586.36
31219.155
32949
43912.8
43912.8
41342.2
45652 .2
51164
26363.9
47952.33
47952.33
47952.33
47952.33
47952.33
39452.06
39452.06

38939.39



Qs

K cal/hr

46065 .
36821.
35098.
35098.
35126.
40716
40716
37818.
36306.
26770
32070.
53151
53151
53151
53151
53151.
42357.
42351.

36306.

816

59

658

14

A4
b4
44

44

44~
16
16

144

U *

K cal/hrm2°C

766.

766

535

535

536

620

620.

614.

678

417

.93

5644

.695

.855

855

57

.6

1561.07

764 .

712,

712.

712.

712.

712

586

586

549.

173
786
7816
7816

7816

.7816
473

473

1982

U

K cal/hrm”°C

1335.241
1067.292
678.
678.

678.

575

579.

562.

539.

816.

929
790
790
790

790

790.
629.
629.

513,

226

226

766

.69

69

153

66

78

.56

.06

.06

.06

.06

06

61

61

34

107.

828.51

828.51

883.285
883.285
883.285
849.554
849.554
933.11

933.11

986.72

997.564
994.188
994.188
994.188
994.188
894.188
1064 .54
1064 .54

1051.11
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U U FLUX

2 3

K cal/mzhr
130.915 725.63 15328.,34
130.915 725.63 15328.31
139.876 1085.81 17151.51
139.876 1085.81 18098.06
139.876 1085.81 19100.86
134.53 1346.99 25456 .69
134.,53 1346.99 25456.69
147.68 1431.75 23966.492
147.68 1431.75 26464 .1
156.256 855.38 29660.3
157.9733 903.11 15283.4
157.4386 1556.76 27798.452
157.4386 1556.76 27798.452
157.4386 1556.76 27798.452
157.4386 1556.76 27798.452
157.4386 1556.76 27798.468
168.58 1672.03 22870.78

166.453 1730.736 22515.6
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No. de F F L

corrida Kg/min Kg/hr Kg/hr

39 6.5 390.00 354.144

40 7.83 469.8 435.6

41 7.83 469.8 435.6

42 7.82 469.8 435.6

U = Coeficiente calculado experimentalmente.

U = Coeficiente calculado con el calor dado por el

vapor de calentamiento (sélo se calculd como -

Guia)
U1= Coeficiente calculado por medio de la correla-
0.45
. 35 u
cién: U = 01
p0.25 AT™°
UZ ® Coeficiente calculado por medio de la correla-
cién:
490 D0.57 u0.45
u= 0.1
%01 aT" "
U3 = Coeficiente calculado pdr medio de la correla-
cidn:
- 3.OAT(),.69 a 0.53

u0.25



Kg/hr

35.86
34.2
34,2

2.2

S

Kg/hr

87.6
92,1736
92.736

48.0

18

18

18

18

84

84

84

86



125

125

125

106

41
41
41

20

m/hr

17.8412
21.49
21.49

23.8695

Q
Kcal/hr

45389.09
49784.40
49784 .40

42418.20



Q

s
K cal/hr

45727.2
48408.72
48408.72

25680.00

641.8
703.40
703.40

1229.5

U
K,cal/hr

m2°C

646.29
684 .46
684 .46

744 .34

1

K,cal/hr
2,

m °C

1051.11
1142.96
1142.96

1306.95



¥s

K cal/hrm2°

c

166 .45
180.99
180.99

206.95

U

3

1730,

1910.

1910.

1230.

K cal/hrm2

73

23

61

L3,

FLUX

K cal/mzhr

26312.5
28860.52
18860.52

24590.2



ORDENAMIENTO Y SELECCION DE DATOS PARA CONSTRUCCION DE

GRAFICAS
*
Velocidad Coeficiente U Coeficiente Uy AT(°C)
(m/hr) K cal/hrm2°c K cal/hr m2°C

6.5325 542.37 531.41 41
6.5325 542 .37 575.69 41
6.5325 571.513 650.695 20
6.5325 . 660.426 673.47 20
6.5325 713.72 ’ 816.781 19
6.5325 697.03 627.28 19
6.5325 697.03 627.28 19
6.5325 697.03 784.20 19
8.81 722 .13 727.77 39
8.81 722.13 = —mee—- 39
8.81 722,13 = seeemee 39
8.81 693.83 1067.30 20
8.81 743.77 1335.24 20
8.81 758.06 978.350 20
8.81 810.57 889.410 20
8.81 668.83 711.60 20
8.81 780.40 20
8.81 810.64 978.20 20
8.81 668.83 889.40 20
8.81 766.417 1335,241 20

8.81 766.417 1067.292 20



Vel.(m/hr)

11.1164
11.1164
11.1164
11.1164
11.1164
12.8456
13.3123
13.3123
13.3123

15.

15

15.

15

15.

17.8412

17.8412

17.8412

17.8412

21.

21.

23.8695

59

.59

59

59

59

49

49

U* (Kcal/

/hrm2°

C
620.890
620.890
565.20
565.20
635.70

1561.07
614.60
678.60
764 .20
712.80
712.80
712.80
712.80
712.80
641.80
549.20
586.50
586.50
703.4
703.4

1229.51

U (K cal/

/hr m2°C

575.69
579.69
678.23
678,23
678.80

816.80

790.1
790.1
790.1
790.1
790.1
513.34
646.30
629.6
629.6
684 .46
684 .46

774 .34

41

41

30

30

30

19

39

39

20

39

39

39

39

39

41

41

39

39

41

41

20



116.

DATOS A AT = cnte,

PARA AT DE 41°C

Vel. (m/hr) U (Kcal/hr U (Kcal/hr V (Kg/hr) S(Kg/hr)

(en cada tu m?ec m2ec (Lfq.evap.)Vap.cond.
b cal.
6.5325 542.37 531=41 52.8 72.0
6.5325 542.37 575.69 52.8 78.0
11.1164 620.89 575.69 53.4 78.0
11.1164 620.89 579.69 53.4 84.0
17.8412 641.80 513.34 35.86 87.6
17.8412 549.20 646 .30
21.49 703.4 684 .46 34.2 92.736
21.49 703.4 684 .46 34,2 92.736

PARA AT DE 39°C

8.81 722.13 12T 77 65.73 81.144
8.81 722,13 = =emees 65.73 = e—=—--
8.81 722.13 2  smeeee 65.73 o =—==—-
13,3123 614.60  ---—-- 39.84 72.45

13:3123 678.60 @ —-——--- 47.808 69.552
15459 712.80 790.1 | 47.616 101.628
15.59 712.80 790,1 47.616 101.628
15.59 712.80 790.1 47,616 101.628
15,59 712.80 i20.1 47,616 101,628

2.59 712.80 790.1 47.616 101.628



Vel. (m/hr)

(en cada tu
bo)

U(Kcal/hr
m2°C

Para AT DE 30°C

11.1164 535.20
11.1164 565.20
11.1164 636.70
Para AT DE 20°C
6.5325 571.513
6.5325 660.426
8.81 693.83
8.81 743.717
8.81 758.06
8.81 810.57
8.81 668.83
8.81 780.40
8.81 810.64
8.81 668.83
8.81 766.417
8.81 766.417
13.3123 764 .20
23.8695 1229.,51

U(Kcal/hr

m2°C

678.23
678.23

678.80

650.695
673.47
1067.30
1335.24
978.350
889.410
711.60
978.20
889.40
1335.241

1067.292

774 .34

V(Kg/hr)

S(Kg/hr)

(11q. evap.)vap.cond.

23.88
26.865

30.00

18.00
23.80
20.836
23.98
24 .88
26.78
17.856
24 .88
27.784
17.856"
24.00
24.00
12,00

12.20

cal.

66.6
66.6

66.6

42.00
43.47
68.774
86.00
63.043
57.312
45.849
63.0432
57.312
45.8496
86.04
68.774
60.00

48.00



Vel. (m/hr) U(Kcal/hr U(Kcal/hr V(Kg/hr S(Kg/hr
(en cada tu m2°C) m2°C) (11q. evap.) vap.cond.
bo cal.

Para AT DE 19°C

6.5325 713.92 816,781 25.00 60.00
6.5325 697.03 627.28 24 .00 38.5
6:.5325 697.03 627.28 24,00 38.5
6.5325 697.03 784 .20 24 .00 48.00

12.8456 1561.07 816.80 12.00 60.00
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CONCLUSIONES Y DETERMINACION DE UNA NUEVA CORRELACION

El valor de un coeficiente global tipico de transfe--

rencia de calor, para un evaporador de tubos cortos tipo -

2

Calandria, esta en el orden de 750 a 2,500 K cal/hr m“ °C

(tomado Mc Cabe y Smith, UNET OPERATIONS OF CHEMICAL ENGI-

NEERING. Mc Graw-Hill Book Co.). Los valores calcula--

dos experimentalmente oscilan entre 542 y 1,229 K cal/hr m2

°C, dependiendo de las condiciones de operacién, al apli--
3B ol

car la correlacién U = —— ~—~—— con datos experimenta-
u0.25 0.1

AT
les el valor del coeficiente es de 727 a 1,306 K cal hr m2

490 D0.57u.45

° . o) . _
C y con la aplicacidn de la correlacidon U = 0.25 ,70.1

el valor del coeficiente es de 115 a 206 K cal/hr m2 i o

Al graficar los valores experimentales de la veloci--
dad del fldido en los tubos de la calandria vs. coeficien-
te de transferencia de calor aAT constante (Grdfica d sin
ajustar), se ve que el valor del inverso de la pendiente -
(0.57) es precisamente el valor del exponente del didmetro

°‘57) de la griafica (a') (La

en la segunda correlacién (D
letra prima corresponde a las grificas de la misma letra -

no prima ajustadas por el método de los minimos cuadrados
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para mayor exactitud), se ve que el valor del inverso de -
la pendiente (0.476) es un valor muy préximo al valor del
exponente de la velocidad en ambas correlaciones tomando -
como base las correlaciones anteriores (ya que no se cuen-
ta con la informacién de cémo se obtuvieron) se determind

y probé la siguiente correlacién:
30 AT0'69 u0.53

0.25

U =

H

en donde:

AT Gradiente de temperatura en °C (tempera-

tura del vapor de calentamiento-tempera-

tura de ebuilicién)

u = Velocidad del fldido en los tubos de 1la
calandria m/hr.

M = Viscosidad del fldido a la temperatura -

de ebullicidn kg/m hr.

0.69 es el valor del inverso de la pendiente de la --
grafica (d') en donde se encuentran graficados los valores
experimentales de la velocidad vs U a AT constante; 0.53 -
es el inverso del valor promedio de las pendientes de 1las
griaficas (a', b', c') en donde se encuentran graficados --
los valores experimentales deAT - vs, Flux a velodidad cons
tante. Nétese que el valor del exponente de la variante -

en la correlacidén, corresponde al valor inverso de la pen-

diente en donde la variante permanece constante.
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En forma general la correlacién se puede expresar co-

mo ¢
_ 30 pl/m oy 1/m,
10.25

U

m, = Valor de la pendiente que resulta de graficar -

Vel - vs. U a AT constante.

m, = Valor de la pendiente que resulta de graficar -

Flux.- UsSAT a velocidad constante.

Al probar esta correlacidn con los datos experimenta-
les da valores del coeficiente de transferencia muy altos,
para AT mayor de 300 respecto a los valores experimenta--
les, quizd porque en esta parte de la experimentacién no -

se logré un buen control de la operacién.
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GENERALIDADES

1.— LA EVAPORACION se basa en la propiedad que tienen los liquidos de
pasar a estado de vapor o viceversa, de acuerdo con las condiciones de tempera-
tura y presidn y se definc como: 'La separacidn por vaporizacidn de un material
volatil de otro no volatil". (Se refiere al procedimiento para concentrar sus-

tancias solubles sdlidas o liquidas).

2.- LA EVAPORACION SE HACE POSIBLE POR:

Un suministro de calor para cambio de estado y esto se logra por sumi
nistro de calor latente del vapor vivo ( S ) y un rompimiento continuo del equi
librio dindmico entre la presidn de vapor del liquido y la presidn parcial del-

vapor en el espacio que rodea al liquido.

3.~ MECANISMO DE EVAPORACION.

Segiin Jakob y Fritz cuando se calienta la pared de un tubo y este se-
encuentra banado por un iIquido se forman burbujas de vapor completamente al -
azar en la superficie que esta en contacto con el liquido. El calor que pasa -
por donde no se forman burbujas se transfiere por conveccién al liquido que lo-

rodea y este transfiere algo de calor a la burbuja provocando evaporacidn.

Kelvin postuld que una burbuja de vapor solo puede originarse y sepa-
rarse de la superficie si el 1Iquide esta en tal forma calentado que pueda pro-

ducir un aumento de presidn que esta dado por la siguiente ecuacidn:

4 g PL i
P=W)l--'()

En donde: o = Tensidn superficial en la superficie de separacidn
vapor-1liquido.
d = Didmetro de la burbuja de vapor.

pp = Densidad del 1iquido.

p Densidad del vapor.

v

Bonsjakeovic considera que el calor de sobrecalentamiento del 1iquido-
se transforma en calor de vaporizacidn, con el que la burbuja se desarrolla ca-
da vez m3s hasta el momento en que las fuerzas ascendentes son suficientes para

vencer las tensiones superficiales, entonces la burbuja se separa de la pared -
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en forma violenta. En el momento de separarse el radio de curvatura en diver—-
sos puntos de la superficie de la burbuja, tiende a hacerse muy pequeiio las - -
fuerzas generadas por la tensidn superficial son muy grandes comparadas con las
fuerzas de inercia, esto hace que la burbuja mantenga su forma esférica, en las
proximidades de estos puntos, la masa del liquido se encuentra sometida a una -
aceleracidn muy violenta, que produce remolinos. Esta es una de las razones —--—
por las cuales pueden registrarse coeficientes de trasmisiSn extremadamente cle

vadas en el transcurso de la evaporacidn.

4.~ EBULLICION NUCLEAR Y EBULLICION EN PELICULA.

Cuando la diferencia de temperatura entre la pared calefactora y el -

(1)

vapor del 1iquido es mayor que la critica ' ’, hay un predominio del vapor en la
péred del tubo debido a la rdpida y alta transferencia de calor, de man:ra que-
en realidad muy poco liquido tiene contacto con la pared caliente, a =sta condi
cidn se llama interfevrencia, ya que la gran cautidad de vapor formado en la pa-
red sirve realmente como una resistencia de gas al flujo de calor hacia el 1i--
quido, reducicndo el coeficiente de pelicula a mnedida que la diferencia de tem-

peratura es mayor, por lo que en funcidn del gradiente de temperatura (4T) pr-

de haber dos tipos de ebullicidn. El que se efectfia en la superficie calaf )

ra cuando el gradiente es pequeﬁo(z), se llama ebullicidn nuclear, si el gra—-
diente es mayor que la critica la ebullicidn es en pelicula (por efectuarse en—

la pelicula de vapor formada sobre la superficie calefactora).

La siguiente figura muestra la relacidn entre el flujo de calor por -
unidad de drea de transferencia o "FLUX" y la diferencia o gradiente de tempera
tura entre la superficie de calentamiento y la temperatura de suturacidn del 11

quido en ebullicidn.

En la regién 1 la transferencia es por conveccidn natural y normalmen
te se presenta en sistemas que operan con AT (Ts - Te) (Temperatura del vapor -

de calentamiento - Temperatura del liquido hirviendo).

(1). Se refiere al punto 3 de la fig. 1.
(2). Se refiere al punto 2 de la fig. 1.
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K cal,
hr. m?

Flux
Maximo

AT Critica

Fig. 1

Entre 7°C y 17°C aproximadamente. En esta regidn el 1iquido en con--
tacto con la superficie caliente es sobrecalentado y tiende a subir por diferen
cia de densidades (conveccidn natural) hasta la regidn de la interface liquido-
vapor, en la superficie es liberado el calor de sobrecalentamiento mediante una

- .- - i - g ..
vaporizacidn relativamente tranquila. En esta regidn no hay formacion de burbu
jas de vapor en el seno del liquido y los coeficientes de transferencia de ca—-—
lor que se obtienen en estas condiciones corresponden a los provistos por las -

ecuaciones aplicables al régimen de conveccidn natural.

La regidn (2) de la curva correspoade a un régimen de ebullicdn por -
nucleacidn., E1 1iquido es inicialmente sobrecalentado por contacto directo en-
la superficie caliente, una vez formados los diversos nucleos de burbujas, es--—
tas crecen en sus dimensiones rapidamente hasta que finalmente las fuerzas - -

acendentes tienden a elevarlas hasta la superficie del liquido.

En punto indicado como (3) representa el flujo mdximo de transferen—-
cia., Hasta este punto el flujo de calor aumentd al aumentar el gradiente, a es
te AT se le denomina critico, En este punto la formacidn de vapores es tan ele

vada que, practicamente la superficie de calentamiento se encuentra cubicrta de
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vapor y construye una resistencia a la transferencia de calor como se ha indica’

do anteriormente.

De lo anterior se deriva que es importante que el sistema en evapora
cidn se encuentra dentro de la regidn (2) o sea dentro de la correspondiente a
la ebullicidn por nucleacidn para una evaporacidn satisfactoria. EI1 operar con
gradientes superiores al valor critico, representa obtener un decremento en - .-

flujo de calor y por lo tanto un coeficiente de transferencia menor.

El gradiente de temperatura al cual se presenta el flux miximo normal
mente se encuentra entre 17°C y 75°C para presiones de operacidn cercanas a la

atmosférica.

Como guia deberd operarse dentro de los siguientes intervalos para -

asegurar que la ebullicidn se encuentra en la regidn de nucleacidn.

St = ReNuPr = CPXAT entre 0.03 y 0.3 ...... (2)
St = Nimero de staton.

Cp = Calor especifico a presidn constante K cal/Kg °C

Nu = Niimero de Nusselt.

Pr = NUmero de Prandtl.

R2 = Nimero de Regnolids.

A = Calor latente de vaporizacidn.

La regidn posterior al punto de flujo miximo se dencmina de transi- -
cidn y esta caracterizada por una operacidn inestable en donde el flujo de ca—-
lor disminuye a medida que se incrementa la AT hasta un punto en que se presen-
ta un valor minimo (punto 4) de la figura 1, conocido por el punto de LEZDEN--
FROST deberd evitarse operar los equipos en esta regidn transicional, por los -
bajos coeficientes de transferencia de calor y por los problemas de incrusta- --

5o -
cidn que se acentlan en esta zona.

5.- COEFICIENTE GLOBAL DE TRANSMISION DE CALOR U.

La velocidad de transferencia de calor se pucde considerar igual a -

una fuerza propulsora que resulta de una diferencia de temperatura, dividida
por una serie de resistencia o, como se expresa usualmente dicha velocidad es -

igual al producto de un coeficiente de trasmicidn de calor por una drea de con
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tacto o transferencia y por una caida de temperatura.

"U'" puede describirse también como un coeficiente de velocidad de - -
transmicidn de calor por unidad de drea y por unidad de gradiente de temperatu-
ra, o mejor alin como un coeficiente de densidad de flujo de calor por unidad de

gradiente.

"U" es funcidn exclusiva de las resistencias al paso del calor y des-
P

de luego también es funcidn de todo aquello que modifique a dichas resistencias,

"U" es funcidn inversa de las resistencias al paso de calor y por tan
to al aumentar las resistencias disminuye el valor de "U" y consecuentemente se

reduce la velocidad de paso de calor.

El principal problema de cidlculo de la velocidad de transferencia sue

le ser la valoracidn del coeficiente de transmisidn para ello, se suele partir-

de una correlacidn empirica de los coeficientes de transmisidn establecida por-
una serie muy numerosa de ensayos o determinarse especificamente en un equipo -

ya establecido.

Los coeficientes de transferencia de calor en evaporacidn indican una
medida cuantitativa de la transferencia de calor ocurrida en el equipo, es de--
cir el valor del coeficiente es una medida de la "avilidad" del equid para -

transmitir el calor,

Areca de transferencia "A".

Esta es el drea por donde pasa el calor y consecuentemente al aumen--
tar el Adrea aumenta el paso de calor siempre y cuando los valores de U y AT per

manezcan constantes.

Gradiente de Temperatura ''AT"

Para que fluya calor de un punto a otro es necesario que exista una -
diferencia de temperatura entre ambos puntos y mientras mis grande sea esta di-
ferencia mayor ssrid la velocidad de paso de calor, cuando la diferencia de tem-

peraturas es cero, se tiene equilibrio y se suspende el paso de calor.

AT es la diferencia de temperatura entre el medio de calentamiento y

el :dio calentado a los lados de un punto dado del drea de transferencia.
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6.- ECUACION DE DISERO,

La cinética fisica establece que un proceso transcurre tanto mis rapi
damente cuando mas alejado estd del equilibrio y la velocidad de un instante -
cualquiera viene dada por la distancia que separa al sistema del equilibrio en

dicho momento.

La velocidad de transmisidn de calor "Q" a través de la superficie de
calentamiento de un evaporador, esta dada por el producto de tres factores: el-
drea de superficie de transmisidn de calor "A". El coeficiente global de trans

misidn de calor U y el gradiente de temperatura AT. Esto se expresa como:

UA AT
UA AT (Ts - Te) . (3)

Q
Q

i

A la ecuacidn 3 se le conoce como ecuacidn de disefio o de Fourier.

Ts = Temperatura del vapor vivo.
(s) de calentamiento.

Te = Temperatura de ebullicidn de la solucidn.

7.~ APLTC*TON INDUSTRIAL DE LA ECUACION DE FOURIER

Al industrial le interesa obtener la mdxima velocidad de transferen—-
cia de calor por unidad de drea y al Ingeniero Quimico corresponde la tarea de

lograrlo.

De acuerdo con la ecuacidn de Fourier, dicha velocidad por unidad de-

Zrca es Q/A = UAT o sea capacidad de transmisidn de calor K Cal/Hr. m? o BTU/Hr.
piez.
Entre mayor sea la capacidad de transmisidén de calor, menor seria el-

tamanio del equipo necesario y su costo sera menor.

AsT pues para un equipo ya instalado, la tarea del Ingeniero Quimico-

serd incrementar el valor de UAT al mdximo econdmicamente lograble.

El primer paso serd: determinar la capacidad de transnisidén de calor
del evaporador existente y compararla - n la capacidad de diseno y con la capa-

cidad mizima requarida. Tambi@n es importante comparar datos de capacidad de -
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equipos similares que si la capacidad de transmisidn actual es alta y alin se re
quiere transmitir mds calor tendrd que estudiarse la ampliacidn del equid (Area

de transmisidn).

Pero en caso de que la capacidad de transmisidn sea baja se tendrd —-

que enfocar el esfuerzo a incrementar UAT.

8.— DETERMINACION DE LA CAPACIDAD DE TRANSMISION DE CALOR Q/A.

Para determinar Q, cantidad de calor transmitido por hora, hay dos -~

caminos:

a).—- Si se trata de un evaporador bien aislado té€rmicamente, se puede
considerar que el calor suministrado es practicamente igual al -
calor tramsmitido, o sea que en el caso mis usual, el calor que-
pierde el vapor de calentamiento AgS es el mismo que se transmi-

te y es absorbido por el circuito solucidn.

b).- Si el equipo no estd bien aislado o no se puede determinar el —-
gasto, con certeza y facilidad, serd necesario calcular el calor

que gana el circuito solucidn.

El calor que gana la solucidn se calcula por la diferencia entre el -
calor que se llevan el o los productos (solucidn concentrado y liquido evapora-—

do) menos el calor que ya tenia la solucidn alimentada.

Una vez determinada la cantidad de calor transmitido, basta dividir-
este valor entre el Area de transmisidén de calor y el gradiente de temperaturas

para obtener el valor del coeficiente de transferencia de calor.

Caminns para aumentar la UAT.

Para aumentar el valor de U se debe tener presente que exclusivamente
depende del valor de las resistencias el paso de calor. Estas resistencias en

el caso tipico de un evaporador son:

l.- La que ofrece la pelicula de vapor de celentamiento al condensar

se.

2.- La que ofrece la pared matalica.
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3.- La que ofrece la pelicula de solucidn.

Ademds las resistencias mencionadas pueden haber otras .dos resisten——
cias.

4.~ Resistencia debida a las incrustaciones.

5.- Resistencia debida a la presencia de gases no condensables en el-

lado de vapor de calentamiento.

Sin embargo, estas filtimas dos resistencias son anormales en un equi-
po y en caso de detectarse la presencia de alguna de ellas habri que proceder -
de inmediato a su eliminacidn, pues cualquiera de las dos reduce gravemente la-

capacidad de transmisidn.

Respecto a las tres resistencias normales puede decirse que la pelicu
la del vapor condensante es muy delgada y ofrece poca resistencia, la pared
tilica también ofrece poca resistencia y por lo tanto la mayor es la pelicula
de solucidn puesto que las 3 resistencias estdn todo el esfuerzo debe realizar-

se on reducir la mayor resistencia.

Para reducir el espesor de la pelicula de solucidn a concentrar  :. :

secuentemente la resistencia al paso de calor puede buscarse:

a) .- Incremento de la velocidad de la circulacidn (aumentando vacio,-
aumentando la velocidad de evaporacidén o bien por medios mec@ni-

cos).

b) .- Reduciendo la viscosidad de la solucidn (aumentando temperat: -
de ebullicidn o por agentes quimicos tales como lecitinas, plurs

nicos, etc.)
Para incrementar el valor de AT se cuenta con dos posibilidades:

la.- Aumentar la temperatura del medio de calentamiento.

2a.- Bajar la temperatura de ebullicidn de la solucidn a cc: entrar,

Para aumentar la temperatura de condensacidn del vapor de calentamica
to basta con aumentar la presidn del mi<mo en la calandria. Al hacer lo ante—-

rior se encuentran varios factores limitantes:
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a).— Presidn miaxima que pueda resistir el equipo,
b) .~ Presidn midxima de vapor disponible,
c).- Presidn de trabajo de la trampa de condensados.

d) .- AT critica.

Para bajar la temperatura de ebullicidn de la solucidn es necesario -

aumentar el vazio en el equipo y los factores limitantes en este caso son:

a) .~ Temperatura minima disponible o para el condensador.

b) .- Disefio del condensador.

¢) .- Capacidad del equipo de vacio dispomible.

Al modificar el gradiente debe tenerse presente que si se aumenta la-
témperatura del medio de calentamiento, la pared metdlica también aumentarid en-
temperatura al igual que la pelicula de la solucidn a concentrar. Por tanto la
viscosidad de dicha pelicula ser3 menor y puede esperarse tambiZn un incremen-
to de "U".

Mientras que si el incremento del gradiente se logra por bajar la -
temperatura de solucidn de peligula de dicha solucidn tambi®n estard mds fria,-

la viscosidad serd mayor y el valor de "U" disminuira.

9.— CLASIFICACION DE LOS PROCESOS DE EVAPORACION

Esta clasificacidn se hace en funcidn de como se "suministra" el ca--
lor necesario al solvente a evaporar y de como se "elimina" el vapor producido-

para evitar su acumulacidn.

El calor necesario se suministra en dos formas:

a) .- Por contacto directo de el liquido con la fuente productora de -
calor.

b).- Por transmisidn a travEs de una pared sdlida.

El vapor producido se elimina en dos formas:

a).— Mezclado con un gas inerte: como aire o gases de combustidn.

b) .- Como vapor puro.

De las formas de suministrc de calor y de eliminacidn del vapor resul
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tan varias combinaciones en los procesos de evaporacidn de ellas, la mids impor-

tante es cuando el calor transmite a través de una pared sdlida y el vapor se -

elimina como vapor puro.

La mayor parte del equipo incustrial de evaporacidn pertenece a este-
caso. Debido a la naturaleza misma de la transmisiln de calor y con el objeto-
de evitar contaminaciones y pérdidas, el equipo tiene la forma de un recipiente
cerrado y estd construido de manera que los factores "U", "A", y "AT" que dan -
la transmisiin de calor o capacidad sean lo mds grandes posibles. El calenta--

miento se hace con vapor de -agua que es el sistema de calentamiento universal.

Esta forma presenta varias ventajas como por ejemplo el control de --
temperatura del vapor por medio de mandmetros, la cantidad de calor que lleva -
el vapor es del mismo orden de magnitud que el calor necesario para evaporar la
solucidn, por consiguiente la cantidad de vapor empleada no es muy grande y fi-
rnalmente es el medio de calentamiento que da el mayor coeficiente de transmi- -
siSu de calor de (1000 a 3000). Presenta sin embargo una desventaja cu.-'to se-
quieren c..cener temperaturas elevadas, ya que en estos casos la presica
be tener el vapor debe ser muy grande y por consiguiente los equipos necesitan-

estar construidos especialmente y con gran resistencia.

10.- BALANCE DE MATERIAL Y ENERGIA EN EVAPORACION,

BALANCE DE MATERIAL TOTAL s BALANCE DE SOLVENTE
V ~
/1<" F-FXF—(L—EXL)-PV
XF
V=F-F ( XL).........(3)
F
— BALANCE DE ENERGIA
, BALANCE DE ENTALPIA POR LADO DEL

VAPCR CONDENSANTE.
L

F2LeVeddennnn s C1Y
FXp =LX o v v o v 0 (2) /\

(Se considera que el vapor no

arrastra sblidos). S=C
— — o
s




Qs =-SHs +Shc « « o o « « + « (4)
Qs =S (hc=HS) v v « v « + .« .« (5)

En la practica es valido suponer que el
sobrecalentamiento del vapor (S), es =
compensado con el subenfriamiento del -
condensado (C) y no hay pérdidas de ca-
lor, por lo que la diferencia entre la-
entalpia del vapor vivo (Hs) y la del -

condensador (hc) es simplemente el ca--

lor latente de condensacidn.

asft.

hc = HS = = A8 ¢ ¢ o v o o ¢ o o (6)
substituyendo (6) en (5)

Qs

=S AS 4 v e e ee e e

BALANCE DE ENTALPIA POR LADO DE LA
SOLUCION QUE SE CONCENTRA.

L

hy,
El calor que recibe la solucidn al pa--
el

vapor de calentamiento al condensarse y

>

sar por el evaporador estd dado por

es igual a la diferencia entre el calor
total que sale con los productos (V y L)
sensible y latente, menos el calor que-
ya traia la solucidn diluida, esto se -

indica como:

139.

Q = VHv + LhL - FhF s 0w w9 9 as £8)

Las entalpias (llv, h, y hF) - dependen

L
de las caracteristicas de la solucidn-

que se concentra.

hL = CpL (T -Te) v « « « + « « « (9)
hF =CpF (T =Te) « « « o o « « (10)
Si el proceso se considera adiabatico,

si el calor de dilucidn de desprecia--
ble, si el 1liquido concentrado y el

vapor por estar en equilibrio, a la -
temperatura de eballicidn (Te) y si no
hay aumento apreciable en el punto de-
ebullicidn se tiene la siguiente ecua-

cidén simplificada.

Q= (F-1L) Av+ F(pF(Te = Tf) o «(LL)
NOMENCLATURA
BALANCE DI. MATERIA

F = alimentacidén Kg/hr (solucidn dilui
da).

L = Concentrado Kg/hr (solucidn concen
trada.

V = Vapor Kg/hr (solvente evaporado).

% en peso de sdlidos en la solu- -

cidn concentrada.

7 en peso de sdlidos en la solu- -

cidn diluida.



BALANCE DE CALOR

Qs = Contenido de calor del vapor que
condensa (S), K cal/hr

Q = Calor que recibe la solucidn que

se concentra (L), (K cal/hr)

Cp. = Calor especifico de la solucidn-

diluida K cal/kg °C.

Cp, = Calor especifico de la solucidn-

concentrada K cal/kg °C.

Ay = Calor latente de evaporacidn del
solvente a la temperatura de ebu

1licidn K cal/kg °C.

S = Masa del vapor de calentamiento-
kg/hr.

C = Masa del condensado del vapor -

del calentamiento kg/hr S = C

OTROS CONCEPTOS EN EVAPORACION

Economia:

Es la relacidn del gasto de las-
vaporizaciones (vapor eliminado-
de la solucidn) a el gasto de -

vapor, vapor suministrado.

140.

Economia =

kg de V
kg de S

Eficiencia Térmica:

Es la relacidn del calor aprovechado -
al calor cedido.

Eficiencia Térmica = 9_

Qs

Capacidad de evaporacidn:

Es la relacidn del gasto de las vapori
saciones al drea de transmisidn de ca-

lorx.

Capacidad de evaporacidn = %

Pérdidas de calor: Es la diferencin
entre el calor cedido por el vapor de
calentamiento y el aprovechado por la-

solucidn.

Qs - Q = pérdidas de calor.

11.- OPERACION DEL EQUIPO DE EVAPORACION DE TUBOS CORTOS VERTICALES.

1.- EVAPORACION SIN PRECALENTAMIENTO.

lals

Preparar la solucidn a concentrar en el tanque de licor diluido

agitando con el agitador que se encuentra en la parte superior de &ste y cuyo -

control se halla en el tablero general, el agua de dilucidn proviene de la 1i=-=

nea general del laboratorio y

se controla por la vialvula V-5.
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1.2. Alincacidn de las lfneas: (consultar diagrama de flujo).

1.2, Linca de alimentacidn del tanque de licor diluido al evaporador,

-(1) cerrar: vilvulas V-4 de descarga al drenage, V-3 de recirculacidn, V-5 y-
V-6 que comunican los precalentadores, V-11 que comunica con el segundo efecto;

abrir: vdalvulas V-9 y V-10 que comunica, con el evaporador.

1.2.2. Linea de descarga del evaporador al tanque de licor concentra

do - (2); cerrar: vdlvulas V-13 que comunica al segundo efecto, V-8 y V-15 que-
comunica los precalentadores, V-14 vdlvula del bypass; abrir: valvulas V-12, -~

V-16 y V=17 que comunican con el tanque de licor concentrado.

1.2.3. Linea de vapor clininado de la solucidn: o del evaporador — -

-(3) al condensador y del condensador al, acumulador de condensados; cerrar: -

valvula V-19 que comunica al scgundo efecto. (4) abrir:vdlvula V-18.

1.2.4. Linea de vapor de czlentamiento (S). De la linea general de -

vapor a la calandria del evaporador. (5) cerrar:valvulas que comunican al segun

do efecto, abrir: V-5 que comunica a la calandria.

1.2.5. Linea de condensado del vapor de calentamiento (6) de la ca--

landria al tanque receptor de condensado; abrir: vdlvula V-28 G V-29 dependien-
do del tanque que se usc, cerrar: vdlvula de venteo V-26, V-27, abrir: vdlvulas

del.indicador de nivel.

1.2,6. Linea uiveladora de presidn (7). De la calandria a los tan—-

ques receptores de condensado, abrir: valvula V=33,

ARRANQUE.

1° Cercicrarse del nivel del tanque receptor de coadensado y del ni--
vel de la calandria, en caso de que se encuentren llenos, abrir: vdlvula V-30 &
V-31 dependiendo del tanque que se esté usando y vdlvula de venteo correspon= -
diente (no necesariamente) y con la bomba -5 se efectla el vaciado, cuyo con= -

trol se encuentra en el tablero general.
2° Alimentacidn.
.

Con la bomba -1 se alimenta el licor diluido al evaporador fijando un

gasto deseado con el indicador de flujo IF-1 (rotdmetro) hasta alcanzar un ni--
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vel ligeramente superior al de la calandria parando la bomba, cuando se alcance

este nivel.

3° Con la valvula V-21 alimentar agua de enfriamiento al condensador-

regulando con V-22.

4° Alimentar vapor de calentamiento controlando la presidn que se re-
gistra en el indicador de presién IP-1 (mandmetro) en el tablero general con =
vdlvula V-20. Serciorarse que las vdlvulas de venteo y de drenage del tanque -
de condensado esten cerradas. Se recomienda usar el vapor aunapresidén que de-

una temperatura ligeramente mayor al punto de ebullicidn de 560 mm Hg.

5° Arrancar la bomba Nash adecuadamente y alinear la linea de vacio -

(8.

6° Cuando la solucidn diluida ya estd ebulliendo en el avaporador (se
observa por la mirilla de &ste) se abre la vilvula V-23 y con ella se regula la
presidn de trabajo que se registra en el vacudmetro que se encuentra en la par-
te superior del evaporador. Es recomendable no trabjar con presidn de vacio-
mayor de 15 cm. de Hg., por cavitacidon de la bomba -3 que descarga el licor con-

centrado y cuyo control se encuentra en el tablero general.
7° REgimen permanente.

Arrancar nuevamentc bomba -1 y fijar el gasto requerido (no mayor de-
5 litros/min.) regulando con valvula de bypass (V-2) y vadlvulas de rotadmetro, -
arrancar bomba V-3 para descargar el licor concentrado. Para mantener el nivel
constante de la solucidn en el evaporador (que es ligeramente mayor que el de -

la calandria) se regula con la valvula V-17.

8° Una vez alcanzado el régimen permanente (esperar que se estabilice
5 min. y se recomienda tomar un tiempo de operacidn de 10 min.)ltener cuidado -
que las variables de operacidn permanezcan constantes, principalmente nivel de
la solucidn del evaporador, flujo de alimentacidn, presidn del vapor de calenta

miento y presidn de trabajo.

EVAPORACION CON PRECALENTAMIENTO DE LA ALIMENTACION.

Si la alimentacidn que entra al evaporador esti a la temperatura de -
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ebullicidn correspondiente a la presidn absoluta del espacio del evaporador, to
do el calor transmitido a través de la superficie de calentamiento es utilizado
en la evaporacidn y la capacidad es proporcional al calor (Q). Si la alimenta-
cidon entra fria, el calor que se necesita para calentarla hasta la temperatura-
de ebullicidn puede ser bastante grande, y la capacidad, para un determinado va
los de Q se reduce considerablemente puesto que el calor utilizado en calentar-
la alimentacidn no produce evaporacién. Si la alimentacidn entra a una tempera
tura superior a la de ebullicidn en el espacio del evaporador una parte de ella
se transforma espontdneamente en vapor hasta equilibrarse adiabéticamente con -
la presidn existente en el espacio del vapor, y la capacidad es mayor que co- -
rresponde al valor de Q. Este proceso recibe el nombre de evaporacidn flash. -
La economia también depende de la temperatura de alimentacidn, al aumentar e-:n

aumenta también la economia del vapor, si la temperatura de alimentacidn es

perior a la de ebullicidn la economia puede ser mayor que la unidad. lHay dos

formas de precalentar en este equipo de evaporacidn:

a).— Recuperando calor del licor concentrado poniendola en contacto-

con la alimentacidn por medio de un cambiador de calor.,

b).- Calentando la alimentacidn con vapor vivo por medio de un preca-

lentador.

2.~ EVAPORACION CON PRECALENTAMIENTO POR RECUPERACION DE CALOR

(ENFRIAMIENTO DEL LICOR CONCENTRADO Y PRECALENTAMIENTO DE LICOR DILUIDO CON i
PRECALENTADOR -1).,

2.1, Linea de alimentacidn: cerrar vdlvulas V-9 que comunican direc-

tamente al evaporador V-6 que comunica al precalentador -2, Abrir V-14 que co-

munica el precalentador -1.

2.2. Descarga de la solucidn concentrada del evaporador al tanque de
licor concentrado pasandolo por el precalentador -1. Cerrar vilvula V-16 que -
comunica directamente al tanque de licor concentrado; abrir: vilvula V-15 que -
comunica al precalentador, V-8 que comunica al enfriador y al tanque de licor -

concentrado.

3.~ LVAPORACION CON PRECALENTAMIENTO POR VAPOR DI CALENTAMIENTO

3.1, Linea de alimentacidn; cerrar vilvulas V-9 que comunica directa
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mente al evaporador V-41 y V-7 que comunica al precalentador -1, V-11, que comu
nica al segundo efecto. Abrir V-16 que comunica con el precalentador 2 y V-10-
con el evaporador. La alimentacidn de las demds lineas es la misma que en el -

caso de evaporacidn sin precalentamiento.

Se alimenta vapor de calentamiento al precalentador -2 abriendo V-3 y

recibiendo el condensador en T-1 § T-2, abriendo las respectivas valvulas.

Nota: La toma de datos de temperatura se puede hacer por medio del -
multipotenciametro Honeywell o con los termdmetros instalados -

en la parte del equipc correspondiente.

DESCRIPCION DEL EQUIPO.

El equipo de evaporacidn a simple y doble efecto de tubos cortos del-
laboratorio de la Facultad de Ciencias Quimicas se encuentra descrito por las -

siguientes especificaciones:

EVAPORADOR
Marca = = = = = = = = = = J.P. Devine
Material de construccidn- Hierro fundido
Didmetro de la calandria- 0.38735 m (15 1/4 pulg)
Nmero de tubos - - - = 28
Longitud de los tubos - - 0.515 m.
Cédula (BWG) - - - - - - 11
Didmetro nominal - - - - 0.0381 m (1 1/2 pulg)
Didmetro interno— - - - = 0.032 m (1.26 pulg)
Espesor de la pared - - - 0.00305 m (1.20 pulg)
Area de flujo por tubo- -  0.0008065 m> (1.25 pulg)
Superficie exterior por
metro lineal - - -~ = - - 0.11963 m2 2
m lineal (0.3925 _Ft )
Ft lineal

Arreglo triangular— - - - 17/8
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CIRCULACION DE LOS FLUJOS

Por lado de la coraza - = - -

Por lado de los tubos = = = -

Vapor

Solucidn

Ademds ele evaporador cuenta con 2 lunetas para observacidn, tubos de

nivel para condensado en la calandria y para licor a través de todo el vaso.

G
una linea

de 0.1016

CONDENSADOR

Marea = = = = = = = = = =
Material de construcciﬁn
coraza = = = = = = = = -
Didmetro coraza— = = - =
Material de los tubos -

Didmetro nominal de los -

Nimero de tubos - - - = =

Longitud de los tubos - -

J.P. Devine

Hierro fundido

Cobre

0.015875 m (5/8 pulg)
139
0.762 m (30 pulg)

Este condznsador esta comunicado con el acumulador de condensados por

de 0.0508 m (2 pulg). La coneccidn con el evaporador es una linea -

m (4 pulg).

PRECALENTADOR -1

Material de construccidn
coraza - - - - - - - - -

Didmetro de la coraza in-

Longitud de la coraza - -
Nlmero de pasos por lado-
de la coraza = = - - - -
Material de construccidn-
de los tubos = = = = = -
Nimero de pasos por lado-
de los tubos = = = = = -

Nimero de tubos por paso-

J.P. Devine
Hierro fundido

0.0508 m
0.88 m

Cobre
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Didmetro de los tubos - - - 0,0127 m (1/2 pulg)

Arreglo = = = = = = = = = = Triangular

PRECALENTADOR -2

Marca = = = = = = = = = = = J.P. Devine

raza = = = = = = = = = = - Hierro fundido
Didmetro de la coraza- - - 0.0762 m (3 pulg)
Longitud de la coraza -~ - - 0.88 m

Nimero de pasos por lado de

la coraza = = = = = = = - - 1
Material de construccidn de

los tubos = = = = = = =« =« = Cobre
Niimero de pasos por lado de

los tubos = = = = = = = = = 2
N@mero de tubos por paso- - 7

Arreglo = = = = = = = = = - Triangular

La entrada de vapor de calentamiento a este precalentador es de - -

0.012270 m (1/2 pulg), la descarga de condensados es de 0.0127 m, (1/2 pulg).

ACUMULADOR DE CONDENSADOS

Es un tanque cilindrico con tapas esféricas, la parte cilindrica tie-
ne un didmetro de 0.635 m., y una longitud de 1.2192 m. Esta conectado al sis-
tema de vacio por una linea de 0.03175 m, (1 1/4 pulg). Aqui se inicia el va--

clo que gradualmente se extiende a todo el equipo.

TANQUE DE LICOR DILUIDO Y LICOR CCNCENTRADO

Material de construccidn - - Hierro

Capacidad = = = = - = - - = 200 litros

RECEPTORES DE CONDENSADOS

Material de construccidn - "ierro fundido
Difmetro = = = = = = = = - - 0.3556 m,
Altura = = = = = = = = = =« = 0.762 m.
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EQUIPO AUXILIAR

Tres bombas, un agitador, dos rotdmetros, un mandmetro, y un vacudme-

tro.
Cilculos.

1.- Cambiando condiciones, (presidn, del vapor de calentamiento, pre-
sidén de vaclo, velocidad de circulacidn etc.) para variar el AT sin precalenta-
miento calcule:

a).- Coeficiente de transferencia de calor U, b).- Economia e).=Efi
ciencia t@rmica, d).- Capacidad de evaporacidn, e).- Pérdidas de calor (para-

estos cdlculos se cuenta con un nemograma auxiliar en caso de usar agua).

2.~ Precalentado por recuperacidn de calor o por precalentamienta con

vapor calcular los incisos del punto (1).

3.- Con los datos anteriores llenar el cuadro de datos y resultados,y

construir para cada caso una curva AT - Vs. V (en 21 mismo papel).

4,- Dar conclusiones y discutir las curvas.
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CUADRO DE DATOS Y RESULTADOS

Nimero de| L | F v S Pv | Ps [ Te | Ts Q Qs | U AT | Economia

corrida
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