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OBJETIVOS.

OBJETIVO GENERAL:

Estudiar 1la transferencia de calor durante el
fendmeno de ebullicién que se produce en 1los diferentes

tipos de evaporadores.

OBJETIVO PARTICULAR NO.1

Realizar una recopilacién de las caracteristicas,
condiciones y principios de operacién de 1los diferentes
tipos de evaporadores, con el <fin de tener las bases

necesarias para delimitar la aplicacién de correlaciones.

OBJETIVO FPARTICULAR NO.2:

Citar los principales parametros de proceso que se

involucran en la seleccion del tipo de evaporador.

OBJETIVO PARTICULAR NO.3:

Presentar las correlaciones para el cidlculo del
coeficiente individual de transferencia de calor del fluido
de proceso, a partir del mecanismo de transferencia de
calor, principio de operacién y caracteristicas de los
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diversos tipos de evaparadores.

OBJETIVO PARTICULAR NO.4:

Presentar de manera complementaria los diferentes

sistemas que existen para la recuperacion de calor.



INTRODUCCION.

De las necesidades del hombre, la alimentacién es
lo mas importante para el sustento de la wvida. En la
actualidad, el rapido crecimiento demeografico y el aumento
de la urbanizacién del mundo, demanda de métodos mas
eficlentes para la produccién, conservacion y
almacenamiento de productos alimenticios. Esta necesidad ha
exigida de mayores desarrollos tecnolégicos que permitan
aumentar el tiempo f’e conservacién de los alimentos.C300
Para ésto se dispone de diversas operaciones unitarias,
entre las que se halla la EVAPORACION, la cual juega un rol
eritico en la manufactura de distintos productes en 1la
industria de alimentos, procesos quimicos, papel y pulpa,
farmacetticos, quimicos organicos e inorganicos. polimeros
y fertilizantes(B5). Este fenémeno de transferencia de calor
se caracteriza por tener un cambio de fase Cde liquideo a
vapor), mediante lo cual se logra la concentracion de los
s¢lidos solubles presentes en la solucidén, haciendo ésto en
el caso de alimentos que se conserven en buenas condiciones

por un mayor tiempo.C28)>

Es por esta razém y por la amplia aplicacidn de
dicha operacién, que en este trabajo se realiza un es!.udlo‘
de '!.a transferencia de calor que se lleva a cabo on los
diferentes tipes de evaporadores. Realizandose primeranmente
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una revisien bibliografica de los principios de operacion
as{ como de los factores involucrados en la transferencia
de calor que se presenta en los evaporadores, con el fin de
contar con los elementos requeridos para la seleccién del

tipo de evaporador.

Asimismo, se recopilan las correlaciones
desarrolladas por diversos investigadores para el calculo
del coeficiente individual de transferencia de calor del
fiulido en ebullicidén, para que mediante un estudio de las
condiciones a las cuales fueron obtenidas, se establezca
la correlacién que mAs se ajuste al principio de operacién
de cada tipo de evaporador. La obtencion de este parametro,
2] cual es considerado comt elemsento controlante en la
transferencia de calor, s de gran importancia ya que
influye tanto en el disefo como en la evaluacién del

funcionamiento del equipo de evaporacién.

Por dltimo y de manera complementaria se presentan
los diferentes sistemas de recuperacion de calor, las
cuales son de gran utilidad en los procesos de evaporacién,
ya que permiten lograr un miximo aprovechamiento de la
capacidad calori{fica del fluido de calentamiento (el cual
generalmente es vapor) y por consiguiente se reduce tanto

el consumo de vapor como los costos de operacidn.



CAPITULO
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11 ~ DEFINICION DE EVAPORACION EN ALIMENTOS.

La evaporacién es una operaciéon cuyoc objetivo es
concentrar una sclucién que consta de un soluto no velatil
Yy un disolvente volatil (28). Generalmente, el disolvente
es% agua para cuya ebullicién se requiere dal calor latente
de vaporizacidén, el cual es proporcionado por la
condensacidn del vapor de servicio y el calor del vapor es
transferido a la solucién por transferencia de calor

indirecta a través de superficies metalicas.(7)

Esta operacién en alimentos es utilizada para
reducir la actividad de agua, aumentands la concentracién
de sélidos solubles en el alimento con el objeto de
contribuir a su conservacien (19). Ademds con dicha
concentracisn se logra la reduccidén de volumen,
disminuyendo con ésto los costos de transportacién y

almacenamiento de los productos. (25)

ia evaporacién del agua libre se logra mediante‘ el

- aumento en la temperatura del producto, manteniendo é&sta
por un tiempo determinado hasta obtener la concentracién
deseada. Debido a la sensibilidad térmica de muchos
fluidos, 1la evaporaciéon usualmente se realiza bajo
condiciones de vacio; ya que se logra concentrar el

alimento sin que se presente una reduccién significativa en
S



la calidad de los componentes termosensibles. (25)

Encontrandose entre 1los ejemplos mis tipicos de
prucesos de evaporacién en alimentos, la concentracién de:

leche, Jjugo de frutas, solucionhes de azdatar,etc, (22)

12 - TIPOS DE EVAPORADORES.

Las partes esenclales de un evaporador son la
camara de calefaccién y la cAmara de evaporacién, separadas
por una superficie de calentamiento, por la que s
transfiere calor del fluido de servicio hacia el fluido de
procesa y por un sistema efectivo que separa el vapor del
liquido concentrado. La forma y disposicién de ambas
camaras disefadas para lograr un funcionamiento eficaz y un
valor maximo del coeficiente de transferencia de calor

varian de uno a otro tipo de evaporador.

El evaporador m&s sencillo estd formado por una
cAmara de rcalefaccién (camisa de vapor) que rodea al
recipiente donde se efectia la evaporacién. La superficie
de transferencia de calor tiene aqui una area muy limitada
y el evaporador solo sirve para evaporaciones en peqguefia
escala. En caso contrario, se ha de recurrir a la

&
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superficie de calefaccién tubular, que permite incluir una
area de transferencia de caler extensa, en un evaporador de

dimensiones mi nimas. (31)

Los evaporadores s# clasifican en das grandes
grupos: de circulacién natural y circulacidn forc-zda. Los
aevaporadores de circulacién natural se usan para fluidos
poco viscosos, mientras que los evaporadores de circulacién
forzada se utilizan para liquidos viscosos, liquidos con

s6lidos en suspensién y fluidos que tienden a incrustar. (5)

121 = EVAPORADOR SOLAR.

La evaporacién solar del agua de mar para la
obtencion de la sal comGn ha sido practicada desde tiempos
antiguos. En su Forma mas elemental, estos evaporadores
estan formados por una serie de estanques en los cuales el
agua de mar o salmuera es concentrada con energia solar, la

cual ebulle e] solvente del estanque.

Este proceso depende en gran medida de las
condiciaones ambiantales como lo son: humedad, velocidad del
aire @ intensidad de la radiacién solar, siendo &sto su
principal desventaja. Mientras que su principal ventaja es
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el bajo capital que se tiene que invertir para su

instalacién y operacisn. (5)

122 - EVAPORADOR POR LOTES.

Después de la radiacisn solar natural, la
evaporacién por lotes es uno de los métodos mias antiguos de

concentracién de mermeladas y jaleas de frutas.

En muchos casos, en 1los e vaporadores por lotes
(figura 1.1) npo se pueden utilizar gradientes de
temperatura elevados va que astos producen una

deqgradacion del producto.

La capacidad de aplicacién de estos tipos de
evaporadores s limitada, ya que los tiempos de residencia
del producto normalmente son de varias horas, por 1o que en
caso de productos sensibles a la temperatura o
termodegradables, donde es esencial que la ebullicién se
lleve a bajas temperaturas y tiempos cortos, no [ )

recomendable este tipo de evaporador. (5)



Condensador

Vapor de sarvicio

Condensado

Solucién concentrada

Figura 1.1 Evaporador por lotes
(Fuente: Chemical Engineering. Feb. 3, 1986)
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123 ~ EVAPORADOR DE CIRCULACKON NATURAL.

En este tipo de evaporador (figura 1.2), la
superficie de calentamiento <ad puede ger horizantal o
vertical. Estos pueden operar como evaporadores de un
paso o unidades de recirculacién: En los servicios de un
paso, el licor alimentado pasa por dentro de los tubos solo
una vez, Sg separa el vapor y Sale de la unidad como
liquido concentrado. Los evaporadores de un sola paso son
especialmente dtiles para el manejo de materiales sensibles
al calor, debido a gque el liquido concentrado esta durante
un corto perfodo de tiempo a la temperatura de evaporacién
(5}, con lo que se evita dalar las caracteristicas de

sabor, oler y componentes quimicos del producto.(12)

&n las unidades de recirculacién, 1l1a solucidn
alimentada se mezcla con el liquido que ya se encontraba en
la cAmara de evaporacién, pasando posteriormente sabre la
superficie de calentamiento (ad. En la segunda parte, 1la
mezcla retorna a la camara de evaporacién Cb), separiandose
en vapor y liquido, mezclaAndose este aultimo con el licor
que se halla en el depdsito, siendo retirado solo cuando se
encuentre a la concentracién deseada. De tal forma, que en
cada paso solo se produce una parte de la evaporacion

total. (5)

11



Condensado

(b) cdmara
de
evaporacién

Vapor de
sewicio ., .de: * o7
transtergncig] : Solucién concentrada
_de caler

Solucién diluida

Figura 1.2 Evaporador de circulacion natural
(Fuente: Chemical Engineering. Feb. 3, 1966)
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Aunque el tiempo de residencia del 1liquido en 1la
zona de calent;mientn puede ser pequeffo, una parte del
liquido permanece en el evaporador durante un tiempo
considerable y el calentamiento prolongadoc de una pequefia
parte de un material sensible al calor, tal como un
alimento, puede dafar todo el producto. Es por esta razon,
que los evaparadores con recirculacién no son recomendables

para caoncentrar liquidos sensibles al tcalor.(28)

Entre los evaporadores de circulacidn natural se
encuentran los siguientes: evaporador vertical de tubos
cortos, evaporador de tubeos horizontales, evaporador de
canasta vy evaporadar de tubos verticales largos «on flujo

ascendente.

124 — EVAPORADOR DE TUBO0S HORIZONTALES.

El evaporador de tubos horizontales (figura 1.3),
es uno de los tipos de construccién clasica, habiends sido
ampliamente utilizado durante muchos affos (21). Estos son
los aGniceos en los cuales el fluido de proceso se encuentra

afuera de los tubos y el medio de caleptamiento dentro. (5)

Consiste en un cuerpo cilindrico ¢ rectangular yun
haz de tubos que usualmente @s de seccién cuadrada. Debido

13



Vapor de proceso

Vapor de servicio

Superficla de
transfarencia

Condensado

Producto concentrado

Figura 1.3 Evaporador de tubos horizontales
(Fuente: Kem, Donald. Procesos s transterencia de calor, Ed. C.E.C S.A., 1982)
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que la evaporacison tiene lugar fuera de los tubos, se
elimina el problema de incrustacidn dentro de los mismos.
El evaporador de tubos horizontales usa diAmetros menores
que cualquier otro, de 3/4 a 1 1/4 de pulgadas de diametro
externo (26). Dads que ios tubos se encuentran en posicién
horizontal se interfiere con la circulacién natural del
li quido que ebulle, por lo que disminuye a un minimo la
agitacién del mismo. Como resultado el coefieciente global
de transferencia de calor es inferior al de otros tipos de
evaporadores, especialmente si 1la soluciédn es viscoSsa.
Taniéendose coeficientes globales de 200 a 400 BTU/hr 'thnF,
dependiendo de la diferencia global de temperatura, de la
temperatura de ebullicidn y de las propiedades de la

solucian. (21)

Actualmente son utilizados en instalaciones
paequeags en donde la solucién que se va a wmanejar es
diluida y no se presenta espuma ni s&lidos que tiendan a

incrustar sobre los tubos del evaporador. (21)

125 — EVAPORADOR VERTICAL DE TUBOS CORTOS.

Estas unidades (figura 1.4) consisten de tubos
cortos de 3 a B pies de longitud y de 2 a 4 pulgadas de
diametro. Se encuentra formado por un haz de tubos Ca) vy

15



Entrada de
solucién diluida
[l
Vapor de ‘ -  Salida de
semvicio ==L incondensables
{a) haz de tubos (b) conducto cantral
descendents

Solucién concentrada




por un conducte central por el que dasciende el Fluido
concentrado Cb). lLa mayor parte de la ebullicidén se produce
en los tubos de forma que el 1liquido asciende dentro de
ellos y retorna por el conducto descendente Cbhb). El liquido
concentrado sedimenta a traves del vapor contenido en 1la
camara alta situada encima de los tubos y se retira por el
fondo cénico de la carcasa Ced. En egte evaporador la
fuerza impulsora para el flujo de 1liquido dentro de los
tubos es 1la diferencia de dencidad entre el 1liguido
contenido en el conducto descendente y la mezcla de vapor y

liquido que se origina en los tubos. (28)

Estos evaporadores solucionan la mayor parte de las
desventajas de operacién de 1os evaporadares de tubos
horizontales; se facilita la circulacién natural, habiendo
sido medida entre 1 y 3 ft/seg dentro de los tubos. Como
resultado de &s5to, loc coeficientes son superiores a los
que se presentan en los evaporadores de tubos horizontales

y van de 200 a 500 BTU/hr ft* °F.(21)

Los evaporadores verticales de tubos cortos
resultan practicos para operar con liquides que dopositan
incrustaciones, puesto que el interior de los tubos se
puede limpiar fiacilmente. No se recomiendan para 1liquidos
viscosos, ya que la circulacisn es lenta y los coeficientes

de transferencia de calor son baijos. Es poco practico
17



cuando el liquido que se va a evaporar es muy viscoso,
forme espuma o pueda estar sometido solamente por muy
cortos perliodos de tiempo a la temperatura de

evaparacidn. (21)

126 - EVAPORADOR DE CANASTA.

Este evaporador (figura 1.5) es similar al de tubos
verticales cortos, excepto en que tiene el haz de tubos
desmontable, lo gue permite una limpieza rapida. ElI liquido
es impulsado hacia arriba por el vapor producido dentro de
los tubos durante la evaporacién & por conveccisdn natural
cuando existe una elevada cabeza estAtica que impida 1la
ebullicisn en éstos. (23) E1 haz de +tubos Ca) se soporta
sobre m&¢nsulas interiores, y el derramadero Cbd) esta
situado entre el haz de tubos y el cuerpo del evaporador,
en lugar de estar en la parte central. Este tipo
frecuentemente se diseffa con fondo cénico y se 1e puede
instalar un agitador para aumentar la velocidad de
circulacién. Como resultado de estas ventajas mecanicas, el
evaporador de canasta se recomienda para liquidos

viscosos. (24)

18



et Vapor de proceso

Vapor de serviclo

T
L
i tH-
- "ﬂ
“ha.
Soluctén diluida (a) Haz ds tubos
(b) Derramadero
1
Condensado T

SIFTe
éﬁ[l =memmme-  Solucién concentrada

Figura 1.5 Evaporador de canasta
(Fuente: Chemical Engineering. Feb. 3, 1986)
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12.7 -~ EVAPORADOR DE TUBOS VERTICALES LARGOS CON

FLUJO ASCENDENTE.

Las partes principales que constituyen este

evaporadaor sSon:

1} un inte}cambiadur tubular que opera con vapor de
agua en la carcasa y el lMquido que se concentra en los
tubos. (28} Cuya longitud usual va de 12 a 36 pies y el

diametro externo varia de 3/4 a 2 pulgadas. (5)

2) Un separador o espacio de vapor para separar el

liquido arrastrado por el vapor.

3) Cuando opera como una unidad de circulacidn
tiene una rama de retorno al fondo del intercambiador para
el liquido procedente del separador. Existen entradas para
el liquido de alimentacidén y el vapor de agua y salidas
para el vapor de proceso, €1 liquido concentrado, el vapor
condensado y gases no condensables procedentes del vapor de

agua.

Como consecuencia de la accidn de la ebullicién, el

liquido y vapor asciende por el interior de los tubos,

ie]



mientras que el liquido que se separa desciende por
gravedad hasta el fondo de los tubos. La alimentacién
diluida, con frecuencia con temperaturas préximas a la
ambiente se introdute en el sistema mezclandgse con el

1l quido que reatorna del separador. (222

" Los evaporadores de tubos verticales 1larges son
especialmente eficaces para contentrar ligquidos que tienden
a formar esspumas, puesto que la espuma se rompe cuando la
mezcla de vapor y liquido choca a elevada velocidad contra
la placa deflectora. Generalmente no se recomienda para
licores que contienen impurezas, Yy que san sensibles a
cambios de temperatura. (5) Pueden esperarse coeficientes
glaobales en el rango de 200 a BOO BTU/hr £t*°F. Por 1o que
entre 1los evaporadores de circulacion naturail, el
evaporador de tubos verticales largo= tocmpite -~y
favorablemente con el evaparador de circulacion

forzada. {21)

12.8 ~ EVAPORADOR DE CIRCULACION FORZADA.

€n un evaporador de circulacisn natural el liquido
entra a los tubos con una velocidad de 0.3 a 1 m/seg. Sin
embargo, con liquidos viscosos, el coeficiente global de
una unidad de circulaci®dn natural puede resultar demasiado
bajo desde el punto de vista econdmico, (28)
21



Con el objeto de obtener coeficientes mis elevados
se utilizan los evaporadores de circulacién forzada, en los
cuales (figura 1.68), una bomba centri{fuga hace circular el
liquido hacia la parte alta de los tubos a velecidades de 8
a 18 ftrseg, obteniéndose en este punto los valores mas

altox de coeficientes de transferencia de calor.CSD

Les tubos para les evaporadores de circulacién
forzada usualmente se localizan en posjicidn vertical,
siendo de dismetro mis pequefic que los de circulacidn
natural, generalmente no excede a las 2 pulgadas de

di aAmet.ro externa. (268>

El liquido esta sometido a una carga est&tica
suficientemente alta para ssegurar que no se produzca
ebullicidn en los Lubox, a medida de que disminuye la
carga estitica durante el flujo en los tubos Cad, el
liquido se recalienta y se produce una vaporizacidn sdbita
o flash formando una mezcla de vapor y gotas de liquido a
la salida de los tubos, justaments antes de entrar en el
cuerpo del evaporador (b). El liquido retorna a la sntrada
de la bomba Cc), a donde llega también la alimentacion Cd),
y ol vapor sale por la parte superior del cuerpe del
evaporador Ce) para pasar al condensador o a un efecto
coentiguo, Una parte del l{quido que abandona el separador

se retira en forma continua como concentrado.

22



Condensador

Vapor de servicio Mkt

(a) Intercambiador §

de calor W
Condensado H :!
i
i Solucién diluida
Solucién concentrada
Bomba centrffuga

Figura 1.6 Evaporador de circulacién forzada
(Fuente: Chemical Engineering. Feb. 3, 1886)
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En este tipo de evaporador los coeficientes de
transferencia de calor son elevados, especialmente para
soluciones diluidas, pero el mayor aumento con respecto a
la evaporacién con circulacisén natural, se produce en la
evaporacién de liquidos viscosos. Para soluciones diluidas,
ia mejorfa que se consigue, no compensa los costos

adicionales de bombeo sobre la circulacién natural. (26)

Resultan adecuados para operar con liquidos que
depositan sales o tienden a formar espumas (28), para
materiales con sélidos en suspension ‘ o donde las
condiciones existentes sean extremadamente impuras (11).
Es usado en la industria del tomate asi como para

soluciones de pectina. (15)

Los evaporadores de circulacién forzada no son
adecuados para concentrar liquidos sensibles al calor.
Utilizando un vacio suficientemente bajo, la temperatura
glaobal del liquidoe puede no 1llegar a alcanzar niveles
destructivos, pero en cambio el 11 quido se pone
repetidamente en contacte con la superficie de
calentamiento y por consiguiente una parte del wmismo se
calienta a temperaturas excesivamente altas. Aunque el
tiempo de residencia del liquido en la zona de
calentamiento puedeAser pequefio (de 1 a 3 seg), una parte

del liquido permanece en el evaporador durante un tiempo
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considerable y el calentamiento prolongado de una pequefia
parte de un material sensible al calor, tal como un

alimento, puede daMar a todo el producto.(28)

Los coeficientes globaleg varian entre 500 y 1000
BTU/hr t*°F. Estos valores tan altos permiten reducir el
tamafio de la unidad requerjda para una aplicacién dada,
perao el ahorro en el costo inicial se equilibra con el

costo de la potencia para bombear la solucién. (21)

Generalmente estos tipos de evaporadores tienen 1la
desventaja de ser mAs caros que otros, debido a los
elevados costaos de operacién y mantenimiento de las bombas.
También es posible que se presente la erosién y corrosién

a

dadas las altas velocidades de circulacién. (5)

129 — EVAPORADOR DE PELICULA ASCENDENTE.

En un evaporador de .pexicula ascendente (figura
1.7} el licor se alimenta por la parte inferior de 1les
tubos sin que se presente ebullicién en dicho punto.
Conforme el licor asciende, éste se va calentandao con el
vapor de servicio que fluye a contracorriente, reduciéndose
al mismo tiempo la cabeza estatica. Hasta que en un punto
determinado el licor empieza a ebullir coincidiendo este
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punto con la disminucien de la temperatura de ebullicién

debido a la reduccién de la cabeza estatica.(3)

Asimismo el flujo ascendente del fluido trae como
consecuencia la generacién de una mayor cantidad de vapor
trayendo como resultado velocidades muy altas en el centro
de la coraza con lao que se Fforza a que el liquido
parmanezca en la pared del tubo. Como la pelicula se muave
mas rAapido los coeficientes se incrementan y 1os tiempos de
residencia disminuyen. El1 flujc tanto del wvapor generado
como del 1liquido ocurre en la misma direccién, y lo delgado
de la pelfcula de liquido no es tan pronunciada como en los
avaporadores del tipo de pelicula descendente, por lo tanto

digminuye la posibilidad de que el tubo quede seco. (5)

Debido & sus caracteristicas, este tipo de
evaporador puede utilizarse con licores que formen @spumas,
ya que a la salida de los tubnos la mezcia liquido vapor es
proyectada a altas velocidades contra el deflector, 10 cual
provoca @1 rompimiento de la espuma. £5tos evaporadores son
ampliamente utilizados para fluidos viscosos y medianamente
incrustantes. Par otra parte se tiene, gque adn cuanda la
alimentacién se hace por el fondo, £l licor se distribuye

correctamente en los tubos.
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Figura 1.7 Evaporador de pelicula ascendente
(Fuente: Chemical Englneering. Feb. 3, 1986)
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1210 - EVAPORADOR DE PELICIALA DESCENDENTE.

Este tipo de evaporador ( figura 1.8 ) se usa mucho
para la concentracion de materiales sensibles al calor,
como el jugo de naranja y otros jugos de frutas, debido a
que el tiempo de retencién es bastante bajo ( entre S y 10

segundos ). (22)

El licor se alimenta por la parte superior de los
tubos, bajando sobre las paredes de é&stos como una
pelicula delgada; la cual se mueve en direccidn a la
gravedad, provocando un movimiento mis rapido de la
pelicula, teniéndose comp resultado coefictientes de
transferencia de calor altos y tiempos cortos de residencia
Esto permite utilizar diferencias tdo tznper«tura mas altas
en las unidades que operan en régimen de pelicula y por
consecuencia se logran mejores resultados en el manejo de
materiales termosensibles. En éste tipo de evaporadores
tanto el flujo de vapor como de 1lfquido puéden ir en el
mismo sentido en cuyo caso la separacisén liquido vapor se
lleva a cabo en el fondo, & a contracorriente (el 1liquido

sale del fondo y el vapor de la parte superior).(5)

E1l principal problema de un evaporador de pelicula
descendente reside en la distribucion no uniforme del licor
alimentado, trayendo €sto como consecuencia la aparicién de
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Figura 1.8 Evaporador de pelfcula descendente
{Fuente: Chemical Engineering. Feb. 3, 1986)
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un fendmeho comin en este tipo de evaporador, que es la
formacién de manchas secas, las cuales reducen la
eficiencia térmica del equipe. Estas manchas pueden ser
causadas por insuficlencia en la velocidad del liquido para
manteneor la pelicula de liquido en forma continua. Es por
ésto que para mantener dicha pelicula de liquido continua y
hacer que la alimentacién sea vuniformemente distribuida
alrededor de la periferia de cada tubo ¥ a la vez el flujo
an cada ttubo sea uniforme se han desarrollade ciertos
mecani smos tales - como los platos perforados y

distribuidores araffa.C(5

Sin embargo presenta ventajas tales coma
coelficientes de transferencia de calor altos, operacidén
satisfactoria a bajas temperaturas, adn cuando generalmesnte
se manejan gradientes elevados de temperatura Maneja
viscosidades wmedias, productecs Sohsibles al calor como

Juges de frutas y farmacedticos, (15>

1211 ~ EVAFORADOR DE PELICULA DELGADA AGITADA.

La principal resistencia a la transferencia de
calor desde el vapor condensante hasta el liquido que
ebulle en un evaporadoer, est4 en el lado del liquido, por
consfgulente cualquier método que disminuya osta
resistencia dara lugar a un considerable aumento en el
cooficiente global de transferencia de calor.(28)
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El evaporador de pelicula delgada agitada fué
desarrollado en primer lugar para vencer las desventajas de
los evaporadores de peliicula descendente Yy pelicula
ascendente, Ya que ninguna de estas unidades son
enteramente adecuadas para materiales altamente viscosos,
liquidos con bajas conductividades térmicas, liquidos que
contienen sélidos que pueden cristalizar durante el proceso
de evaporacién o materiales sensibles a altas

temperaturas. (16)

Este evaporador (figura 1.9) esencialmente se
encuentra constituido por un tubo enchaguetado de diametro
grande, en el cual el producto es vigorosa y continuamente
removido de las paredes del tubo por raspadores montados en
una columna rotatoria dentro del tuba. E1 material que va
a ser procesado se esprea continuamente con una boguilla,
como una pelicula delgada sobre la pared del tubo (5) y es
mecAnicamente transportada hacia abajo mediante el rotor vy
la fuerza de 1la gravedad.(1) Las unidades pueden ser
horizontales o verticales, el rango del diametro para los
tubas son de 3 a 48 pulgadas con longitudes que van de 2 a

24 pies. (5)

Estos evaporadores tienen la ventaja de que pueden

;er :a'paces de procesar sustancias extremadamente viscosas

(desde 90 000 a 1 millon de centipoises) (5) y generalmente
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Figura 1.9 Evaporador de pelicula delgada agitada

1986}

(Fuente: Chemical Engineering. Feb. 3
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los coeficientes globales de transferencia de calor estan
en el rango de 200 a 350 BTU/hrft® °F.(16) Como' desventaja
se presenta gque los evaporadores de pelicula delgada
agitada son los mas caros en existencia. Ademis debido a
lag partes que tiene en movimiento los costos de operacion

y mantenimiento son elevados. (5)

Una limitacién coman de estos evaporadores es el
tamafio. Practicamente, la superficie maAxima de
transferencia de calor que se maneja es aproximadamente de
225 pies cuadrados, por lo cual generalmente se tiene que
utilizar temperaturas muy elevadas del medio de
calentamiento para poder lograr grandes capacidades. Un
factor que contribuye a esta limitacién es el espesor de la
coraza, ya que cuando el tamaffpo de un equipo aumenta, el
espesor de la pared aumenta, pero la pelicula de liguido es
mantenida con un espesor minimo. Asl, en tamafos grandes,
el espesor de la pared de la coraza viene a ser una parte
importante en la resistencia global a la transferencia de

calor. (15)
Las aplicaciones en procesos industriales de los
evaporadores de pelicula delgada agitada pueden ser

clasificados en 4 categori as:
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1)Productos sensibles al calor.— Existen materiales
sensibles al calor como los productos alimenticios vy
farmacteuticos, por ejemplo, concentrados de frutas, pasta
de tomate, resinas y plasma de sangre. Bajo altos vacios,
el tiempo medio de residencia del producto es entre I y 100

segundos. (?)

2) Materiales que tienden a incrustar.- En 1la
industria de los alimentos, los niveles de proteina vy
vitamina deben wser protegidos y mantenidos durante 1la
evaporacién. El depéssito de  incrustaciones sobre la
superficie de calentamiento afecta 1la calidad Final del
producto y ademit reduce la transferencia de calor
(8),debido a la alta turbulencia impartida por el rotor vy
. 21 excelente wmazclado, las incrustaciones no son  un

problema para @l evaporador de pelfcula delgada agitada. (%)

3) Liquidos viscosos.— Los evaporadores del tipo de
tubos y coraza generalmente no son adecuados para fluidos
can altas viscosidades, ya que tienen una pobre
transferencia de calor debido a su flujo laminar, asimismo
presentan una excesiva caida de presi¢n y lo grande de su
tamaffo y 1los costos hacen que su uso sea prohibitive para
liquidos viscosos.(?) Mientras que para los evaporadores de
pelicula delgada agitada, la alta turbulencia generada por
el agitador permite procesar i quidos con altas
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viscosidades, liquidos con s4lidos en suspensién y todos
aquellos fluidos que requieran bajas relaciones de tiempo

temperatura. (13)

Estos evaporadores presentan caracteristicas que

los hacen mis ventajosos en muchos procesos industriales:

1) Cortos tiempos de residencia en la zona de
calentamientao.

2) Elevados coeficientes de transferencia de calor
debido principalmente a la delgada pelicula de liquido y a
la turbulencia impartida por el rotor.

3) Elevadas producciones debido a 1los tiempos
cortos de residencia.

4) Minimo depésito de incrustacionas en la
superficie de calentamiento debido a la buena agitaciéon de
la pelicula de liquido.

S) Maneja productos con altas viscosidades.
()

1212 - EVAPORADOR GENTRIFUGQO.

La principal caracteristica de este tipo de
evaporador es la aplicacién de superficies de evaporacién
cénicas rotatorias. En evnpuradurés convencianales, la
pelicula de ligquido es transportada sobre la superficie de
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evapbra:iﬁn por medio del vapor y por 1o tanto la
concentracidn final del producto es limitada. La velocidad
de flujo puede ser incrementada mediante un elemento
meciAnico, obteniéndose asi coeficientes de transferencia de
calor mis altos. Asimismo, las elevadas velocidades reducen
el tiempo de residencia sobre la superficie de
calentamiento, lo cual influye favorablamente sobre la
calidad final del producto principalmente en liquidos
sensibles a la temperatura. En este equipo, la fuerza
centrifuga es el aporte mecanico, siendo é&sta cien veces

mayor que la fuerza de la gravedad.

£l liquido que va a ser evaporado es espreado por
medio de boguillas de inyeccién sobre los conos rotatorios.
Debido a la fuerza centrifuga, el 1liquido rapidamente se
mueve spbro 12 supérficie del cono hacia fuera oel canal,
desde donde pasa a través de las arificios axiales que se
encuentran en el borde del cono, asciende hasta el canal en
que se detiene la concentracion, y s aqui donde el fluido
sale del evaporador. El proceso de evaporacion, usuxlmente

se efectia en un solo paso.

L.a figura 1.10 muestra un cono estindar, el cual
esta uno dentro de otro, hallandose soldados en la parte
superiaor, ademAs cuenta con un anillo en la parte inferior.
El anillo tiene orificios radiales para el vapor y
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Figura 1.10 Cono estandar de evaporador centrifugo
(Fuente: Use of evaporators in the food and biochemical industries. O.N.U. 1969)
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condensado y orificios verticales a través de los cuales
pasa el concentrado. Cuando el vapor saturado entra en el
espacio que existe entre el conpo interior y exterior
condensa al ceder su calor latente. El agua formada por la
condensacidn es proyectada por la fuerza centrifuga contra
la pared del cono exterior y fluye a lo largo de éste vy
sale a traves de los orificios para el vapor.
Consecuentemente, el lado vapor se mantiene continuamente
libre de agua, obteniéndose por tanto coeficientes mas

altos de transferencia de calor.

1213 ~ EVAPORADOR DE PLACAS.

Este tipo de evaporador difiere de los evaporadores
tubulares principalmente en la forma de la superficie de
calentamiento, la cual consiste en un ensamble de placas.
Los évaporadures de placas tienen costos muy bajos de
instalacién. Son econdmicos aun cuando se utilicen
materiales de construccién muy costosos (acero inoxidable).
La capacidad puede ser modificada mediante la simple
adicién o remocién de placas. La cantidad de incrustaciones
son bajas ya que el movimiento del fluido tiene una accisn
de limpieza sobre la superficie de las placas corrugadas.
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Figura 1.11 Evaporador de placas de pelicula ascendente-descendente
(Fuente: Chemical Engineering. Feb. 3, 1986)
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En el evaporador de placas no existen Zopas muertas
en las cuales pueda llegar a ocurrir un crecimiento
indeseable de bacterias y teniendoc una limpieza frecuente y
eficiente no se tienen problemas con los requerimentos
higiénicos.Su principal aplicacién es en lActeos, jugo de

frutas, extractos, cerveceria, etc. (%

El evaparador de placas de pelicula
ascendente/descendente (figura 1.11) presenta un gran
numera de ventajas sobre su contraparte tubular. En primer
lugar es muy facil que su capacidad sepa aumentada mediante
la simple adicién de placas, y no necesita de soportes
especiales ya que todos 1los componentes se encuentran
situados directamente sobre el piso., Es muy simple 1la
operacidn para abrir la unidad en caso de que se reguiera
inspeccionar la superficic do transferencia antes ¢ después
del ciclo de limpieza. Normalmente existe un espacio entre
placa y placa de 1/8 a 1/4 de pulgada. La presién de
operacién es aproximadamente de 200 psig con la cual se
puede operar el equipo sin que se cause una deflexidn de la
plata o se produzcan derrames. El espacio tan reducido y 1la
turbulencia inducida por el flujo en las corrugaciones de
la placa dan al fluido altos niveles de transferencia de

calaor(34).
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Las bpla:as de este evaporador son comanmente
colocadas en unidades de 4 (figura 1.12), el vapor de
servicio condensa en el espacio entre las placas 4-1 y 2-3.
El liquido ebulle en la superficie de la placa, ascendiendo
como una pelicula en el espacio entre las placas 1-2 y
descendiendo en 3-4. La mezcla de liquido-vapor abandona el
conjunto de placas para pasar hacia un separadar
centrifugo. Las altas velocidades del liquido conduce a una
alta +transferencia de calor con cartos tiempos de
residencia, haciendo este evaporador atil para la
concentracisn de materiales sensibles al calor. Esto, junto
con la facilidad para desmpntar el equipo y el pequefio
espacio de suelo requerido, hace que este tipo de

evaporador sea una unidad muy utilizada. (19)

Los evaporadores de pelicula ascendente/descendente
presantan ciprtas caracteristicas:

Opera a temperaturas entre BO y 210 °F.

Tiene un ranga de capacidad de 1000 a 35 000

1b/hr de agua removida.

En caso de que se desee aumentar la capacidad en un

futuro, ésta se puede incrementar por la adicidn de

placas.

Se puede emplear donde la calidad del producto

demande bajas relaciones de temperatura-tiempo de

residencia.
Requiere de poco espacio para su instalacién. (34)
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Figura 1.12 Arreglo de las placas en un evaporador de placas
(Fuente: Brenan, J.G. Las operacionas de la Ingenisria de los alimentos. Ed. Acribia, 1980)

42



UENTAJAS ¥ DESUENTAJAS DE LOS

DIFERENTES

TIFO DE EVAPORADOR

EWPORADOR

EWPORADOR

EUWPORADOR

SOLAR.

POR LOYER.

DE TUBOS

HORIZONTALES .

EWPORADOR
VERTICALES

EUWEFORADOR

EWPORADOR
VERT ICALER

DE TUBOS
CORTOS .

‘DE CANASTA

DE TUBOS
LARGOS .

UEBNTAIAE ¥ APLICACIONES
~BAJO COSTO DE XNETALACION ¥ OPERACICN

-BAJO COBTO

~ELININACION DEL PRONLEWA DE INCRUSTACION
EM EL INTERIOR DE LOS TUBOE

..BAJO CO8TO

~FACIL INBTALACION

~-ES APLICABLE CUAMDO EE MANEJAN LIGJIDOS
POCO VISCOSOE ¥ QUE NO FORMEM EXBPUMA N
INCRUSTAC JONES .

=LA PGRICION DX LOS TUBOS FACILITA LA
CIRC.MATURAL DEL FLUIDO.
-LOE COEKFICIENTES XN KEETE TIFO DE EUAP.

TERMOSENSIBLES O QUE FORMEN EEPUMNA.

=FACILIDADP PARA LA LINPIEZA DADO QUE EL
HAZ DE TUBOS K8 DESMONTABLE.

TIPOS DE EUVAPORADOCRES.

DEBUENTAJAS

—DEPENDENCIA DE LAS CONDICIONES
ATHOSFERICAS .

—-BAJAS CAPRCIDADES DE EUAPORACION
—TIEMPOS ALYTOS DL RESIDENCIA

~NO ADECUADO PARA PRODUCTOS TERMO
ERNRSIBLES

—POSICION HORIZONTAL INTERFIERE

CON La CIRC. NATURAL DEL LIQUIDO
FOR LO QUE SE DISMINUYE A UN nMI-—
NIFMO LA TURBULENCIA DE ESTE.

~NO CUENTA COM MINGUN DISPOSITIVO
PARA ROHMPER ESPUMAS .

-BAJA THANSFERENCIA DE CALOR CON
PEQUENAS DIFERENCIAE DE TEMP. ¥
TEMPERATURAZS BAJAS .

~TIENPOES ALTOS DE RESIDENCIA.

_PUEDE SER APLICADO l’ﬁm FLUIDOE VISCOE0S

¥ qQue .

~CUENTA CON PLACA DEFLECTORA PARAR ROMPI-—
HMIENTO DE ESBIUMA.

~DENTRO DK LOI2 EUAP. DE CIRC. NATURAL
ESTE TIENE LGOS M8 ALTOE COEFICIENTES
DE TRANSFERENCIA DE CALOR.

—-BAJO CORYO.

-BAJO TIEMPO DE RESIDENCIA.

~PUEDE SER APLICABLE PARA FLUIDOS
QUE FORMEN EIPUNA.

~SE REQUIERE EZPACIO ELEVADO EN
POSICION VERTICAL.



TIPO DE EUAFORADOR

EVAPORBADOR DE ClRCU-
LACION FORZADA .

EVAPORADOR DE PELICULA
ASCENDENTE .

EVAPORADOR DE PELICULA
DESCENDENTE.

EVAFORADOR DE PEIL ICULA
DELGADA ACITADA .

EUAPORADOR DE PLACAS.

UENTAJAS ¥ APL ICACIONES DEBURNTAJIHE
~COEFICIENTER DE TRANSFERENCIA DE CALOR —ALTOS COSTO8 DE OPERACION
MAYOREE QUE LOS DE CIRC. MATURAL. ¥ MANT. DE LA BOMBA.
—ALTAR VELOCIDADES DE CIRCULACION DEMTRO NSIBLB ERORIONM ¥ CORROTZION
DE LOE TUBOE CON LO QUE SK EVITA EL TUBOR
DEPOBITO DE INCRUSTACIONES. —No an:ounoos PARA LIQ.TERMO—
SENSIBLES .

~ALTOS CORFICIENTES DE TRANSF.DK CALOR.

~TIEMPOE CORTOS DE RESIDENCIA.

~CUENTA CON DEFLECTOR PARA ROMPIMIENTO DE
ESPUMNA .

~-APLICABLE EN FLUIROS QUE FORMAN ESPUMA,VIS-
COE02 ¥ MEDIANAMENTE INCRUSTANTES.

_TIEMPO CORTO DE RESIDENCIA (S5 A 18 SEG. -DIFICULTAD PARA LA DISTRI-
_ELEVADO COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE BUCTON UNIFORME DEL FLUIDO
CALOR . ~POSIBILIDAD DE FORMACION
_ADECUADC PARA FLUIDOE SERSIBLEZ Al. CALOR DE MAMCHAR

¥ REDIANAMENTE VISCOS0S. ~-NO EZ UTIL PARA leDOS

INCRUSTANTES .

~-ALTO8 COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE =COSTO ELEVADO DE ALQUISICION
€ALOR CON FLUIDOZG MUY UISCOS0S. —PEBIDO & LAS PARTES QUE TIE-
_TIEMPOR CODRTUS DE RESBIDENCIA. NE EN MOUIMIENTO LOE COSTOS
=ELEVADAS PRODUCCIONES DEBIDO A LOS CORIOB DE OPERACION ¥ MANT.SON ELE
TIEMPOE DE RESIDENCIA. vaDoS .

~8ON ADECUADOS PARA LIQ. ALTANENTE UIBCOSO0S,
TERMOSENSIBLES, CON BAJAS CONDUCTIVIDADES
TERMICAR, CON SOLIDOS EN SUSPENEION ¥ QUE
TIEMDAN A INCRUSTAR.

“FACILIDAD PARA MODIFICAR LA CAPACIDAD
MEDIANTE LA ADICION O REMOCION DE PLACAE

“FACILILIDAD PARA ABRIR LA UNIDAD ¥ HACER
LINPIEZA.

—PRINCIPALMENTE 8K APLICA EN PROCESO0S QUE
DEMANDEN BAJAS RELACIOMES DE TEMPERATURA—
TIENMPO DE RESIDENCIA C(LACTEOS,JUGOE DE
FRUTAE , CERUECER A, ETC.)



13 CRITERIOS PARA LA SELECCION DEL TIPO DE EVAPCRADOR.

Varios factores, algunas veces interrelacionados,
influyen en la seleccién de un evaporador, y debe ser
cuidadosamente considerados para asegurar que los
requerimentos de proceso, capital, costo de operacién y
minimo tiempo muerto sean satisfechos. Los factores que a
continuacién se detallan juegan un ol critico en la

seleccisn del tipo de evaporador. (35)

FACTORES RELACIONADOS AL PROCESO. ~Las
caracteristicas fisicas del fluido de proceso tanto en la
alimentacién como en el producto, son mencionados a

continuacisn:

VISCOSIDAD. - Aunque el liquido que entra como
alimentacién a un evaporador puede seér suficientemente
diluido y poseer muchas de las propiedades fisicas del
agua, a medida que aumenta la concentracisén, la solucién va
adquiriendo un caracter mas particular. La densidad y
viscosidad aumenta con wl contenido de sdlidos hasta que la
solucidn se satura o se hace demasiado problematica para la
transferencia de calor. A medida que aumenta la proporcién
de s4lidos aumenta también la temperatura de ebullicién de
la splucién, que puede ser mucho mayor que la del agua a la

misma presidn. (28)
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Probablemente, la viscosidad sea la caracteristica
mAs importante que afecta a 1la seleccidn y diseflo de
evapotradores. Entra directamente en 1los calculos de los
coeficientes de transferencia de calor y asimismo afecta el
area de calentamiento.(5) Los coeficientes globales de
transferencia de calor var{an en proporcisdn inversa a la
viscosidad cuando ia principal resistencia a la

transferencia de calor es la pelicula en ebullicién. (29)

IMPUREZAS. = (as impurezas afectan a todos los
equipos de transferencia de calor. En muchos evaporadores,
las impurezas se presentan debido a la cristalizacisn,
sedimentacidn, reacciones quimicas, polimerizacién,

corrosién o crecimiento de materiales organicos.

La velocidad del fluido es el factor mas importante
en las impurezas y el depésito de éstas dsminuye conforme
la velocidad se incrementa. Para casos en los que sg
presente pocas impurezas, las unidades de pelicula
descendente son las que se prefieren. Cuando se presentan
grandes cantidades de impurezas se prefiere utilizar la
circulacién forzada o los evaporadores de pelicula delgada
agitada, dependiendo de la sensibilidad al calor del fluido

de proceso.

DEPOSITO DE INCRUSTACIONES. - Este es un problema
muy coman en los evaporadores y probablemente se presenta
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debido a la precipitacién sobre la superficie de
calentamiento de materiales que tiemen solubilidad
invertida. (14) Por este motivo, el coeficiente global
disminuye paulatinamente hasta que es preciso parar el
evaporador y limpiar los tubos. Puede swer minimizada
manteniendo a los s&lidos y al liquids ean contacto (ntimo

durante todo el tiempo (5)

SENSIBILIDAD TERMICA. - Muchos alimentos, lacteos,
jugos de frutas, cerveza, extractos vegetales y productos
farmacedticos no pueden ser expuestos a altas temperaturas
durante largos periodos de tiempo ya gue estos fluidos
pueden sufrir degradacién o cambios indeseables en sus
caracteristicas de calidad. Para estos productos s muy
importante tener tiempos cortos de residencia y bajas
temperaturas. Por esto se recomienda utilizar evaporadores

de pelicula 103 cuales usualmente operan bojo vaclo. {(5)

FORMACION DE ESPUMAS. - Es comin que en materiales
organicos se presente el espumado durante la evaparacidn.
Con el vapor sale del evaporador una espuma estable que
origina un gran derrame y por lo tanto pérdida del fluido
de proceso. En caso de que los agentes antiespumantes nho se
puedan emplear es importante tomar precauciones para llevar
a cabo la separacisn del vapor y liquido, recomendindose
colocar placas deflectoras para que se rompa la espuma al

proyectarse sobre ésta. (5)
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HATERIALES DE CONSTRUCCION.- Siempre que es
posible, los evaporadores se construyen en fierro colado o
acero. Sin embarge, muchas soluciones atacan a las
aleaciones ferrosas o son contaminadas por elles, =i endo
entonces preciso utilizar materiales especlales como acero

inoxidable, cobra, niguel y alumihio. 28

L.a eleccién del material depende de diversos

factores como lo son:
-La tendencia a la corrosién y erosidn del fluido
de proceso,

—-La aplicacidén industrial, tales como en alimentos y
farmacelticos, en donde por los requerimentos de higiene

se necesitan utilizar determinadas aleaclicnes.C®

-Costo del material,
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La TABLA No. 1.2 es una guia parcial de los
materiales de construceidn gener almente usados @n

evaporadores.

Producto, Materiales de constiruccidn,

Alimentox procesados.

Jugos de frutas y Acero inoxidable tipo 304 o

productos lacteos. 310,

Farmaceuticos. Acero inoxidable tipo 204 o
316, Monel o titanio.

Nitrato de amonio. Acero inoxidable tipo 304

Sulfato de amonio. Acero imnoxidable tipo 318

Sosa caustica. Acero al carbon, aleaciones
de monel o niquel,
dependiendo de la
concentracion.

Cloruro de sodia. Acero imoxidable tipo 3216 L

TABLA No.1.2 MATERIALES DE CONSTRUCCION. (FUENTE:s CHEM.
ENG. FEB.3, 10880
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COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR. - Se sabe que
si se tienen coeficientes altos se requiere de peguefas
Areas para transferir la cantidad de calor pecesaria. Los
coeficientes de pelicula de transferencia de calor estan en
funcién de la velocidad del fluido, viscosidad, densidad,
calor espacifico y conductividad térmica. Para fluidos
viscosos, la circulacién forzada puede producir altos
coeficientes, aunque los costos de bombeo también son
altos. Otra opcidn para dichaos fluidos, es utilizar
evaporadores del tipo de pelicula delgada agitada debido a

que la pelicula delgada ofrece baja resistencia téermica. (S5)

14 - TRANSFERENCIA DE CALOR CON EBULLICION.

En ol feongmeno de shullicidn  agregar eneroia
térmica a un liquido saturado tiene como consecuencia un
cambio de la fase liguida a 1la de vapor a la misma
temperatura. (322 Presentandose varios tipos de ebullicidn,

tales como:

141 - EBULLICION DE DEPOSITO.

Se refiere al tipo de ebullicién que se experimenta
cuando la superficie de calentamiento estd rodeada por upa
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cantidad de fluido relativamente grande que no Ffluye a
ninguna velocidad apreciable y se ve agitado solamente por
el movimiente de las burbujas' y las corrientes de

conveccién natural.

Se presentan dos tipos de ebullicién de depdsito:
La ebullicidén de depésito subenfriado, en donde el Ffluido
masivo tiene una temperatura que se encuentra por debajo de
la de saturacién, lo que da como resultade la ruptura de
las burbujas antes de que lleguen a la superficie Y la
ebullicidn saturada de dopdsito con una temperatura global
igual a la de saturacién, lo que da como resultado 1la

generacién de vapor. (29)

14.2 - EBULLICION mk

La transferencia de calor por ebullicidén nucleada
es un mecanismo importante en la vaporizacién de 1liquidos,
debido a que se obtienen velocidades elevadas de
transferencia de calor por unidad de area {(flujo de calor),
como resultado de la formaciéon de burbujas en la interfase
de lfquido vy sdlido (area de contacto).(30) En este tipo de
ebullicién la velocidad de transferencia de calor depende
grandemente de la turbulencia generada. Las burbujas se
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forman mediante la expansién del vapor atrapado en pequefias
cavidades o grietas que existen en la superficie de

calentamienta. (27)

14.3 — EBULLICION DE PELICULA.

Se caracteriza porque la superficie de calefaccidén
se recubre con una pelfcula de vapor, la rual tiene una
conductividad térmica baja respecto al 1liquido, de tal
forma que se hacen necesarias diferencias de temperatura
muy grandes para transferir calor a una velocidad que se

aproxime al de régimen de ebullicidn nucleada. (27}

14.4 — CURVA DE EBULLICION.

La conocida curva de ebullicion la mostro
originalmente Nukiyama. Esta curva seffala los seis
regi menes de transferencia de calor en 1la ebullicién de

depssito. (30)

En la figura 1.13 se indican esquematicamente los
diferentes regimenes de ebullicién de depésito. En 1la
grafica se representa el flujo térmico en funcidon de la
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diferencia de temperatura entre la superficie de
calentamiento y la temperatura de saturacién del 1iquido,
denominada como temperatura en excesp (ATx) para el caso
de un hilo de platino caliente sumergido en agua a la

presién atmosférica. (27)

REGIMEN No.1.- El1 mecanismos de intercambioc de
energla para una temperatura de superficie del alambre que
estA a muy pocos grados por encima del 1liquido saturado
adyacente es el de conveccién natural. (32) En este régimen,
el liquido en la vecindad del hilo esta sobrecalentado,
pero el grado de sobrecalentamiento es insuficiente para la

formacisn de burbujas de vapor. (27)

REGIMEN No.2.= Cuando aumenta la temperatura de 1la
superficie calefactorz, =l nivpl da anergia del 1iquido
adyacente a la superficie se hare suficientemente elevado
como para que alguna molécula se desprenda de las moléculas
que la rodean y forme un macleo de vapor que finalmente
crece hasta formar burbujas de vapor.({27) GCuando las
burbujas llegan a un tamafio suficiente para que las fuerzas
boyantes superen las fuerzas de la tension superficial, se
desprenden, se elevan entre el liquido mas frio y se
condensan antes de llegar a 1la superficie libre del

14 quido. (32)
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REGIMEN No.3.- Cuando se aumenta el nivel de
energta en el alambre, de manera que se eleva todavia mas
la temperatura de la superficie, se Fforman burbujas, se
desprenden y se elevan con frecuencia e intensidad cada vez
mis grandes. (32) En esta regién las burbujas coalezcen o se
agrupan en unas burbujas de vapor mis o menos continuas que

gse elevan hacia la superficie. (27)

Las regiones 2y 3 ge denominan Régimen de
ebullicién nucleada, En el régimen de ebullicidn en nacleos
se presentan altos flujos de calor. La contribucidn mas
importante a la transfarencia de calor es la agitacién

violenta del liquido conforme se forman las burbujas. (32}

REGIMEN No. 4.- En este caso la mayor parte de 1la
superficie original gqueda cubierta por la pelicula de vapor
debido al aumento del gradiente de temperatura. La
transferencia de calor a traws de la pelicula es por
conduccion. (32) Como la conductividad térmica del vapor es
pequea, la resistencia térmica de dicha pelicula es grande
y realmente produce una reduccidn del flujo térmico aunque
vaya creciendo el excest de temperatura, como se indica
mediante la linea a trazos de la regidn 4 (figura 1.13).
Esta regidén representa una transicién desde la ebullicién
nucleada a la ebullicién en forma de pelicula y es

inestable. (27)
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REGIMEN No.S5.-~ En esta regién se establece una
condicién en forma de pelicula estable cuando el flujo
empieza a crecer de nuevo al ir aumentando 1a temperatura
en exceso. Se caracteriza por un mipnime en la curva de

abullicién como se observa en la figura 1.13 . (27)

REGIMEN No.B6.- Este régimen esti caracterizado por
diferencias muy grandes de temperaturas entre la superficie
v el liquido saturadn. La ebullicién es todavia del tipo de
PELICULA. Las diferencias de temperatura son tan altas gue

se hace " significativa 1la transferencia de calor por

radiacion. (32)
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Figura 1.13 Curva de ebullicién de Nukiyama

(Fuente: Kreith, F. La transmisién del Calor: principios fundamentales, Ed. Alhambra, 1983)
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20 BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA.

Los balances de materia y energia resultan ser una
herramienta importante para el estudio de la transferencia
de calor que se presenta en un evaporador, asl como para la
obtencidén del calor transferido durante el fendmeno de
ebullicién, ya que esta variable se halla involucrada
dentro de las diferentes correlaciones que se presentan en
el capftule IIl para el cAlculp del coeficiente individual
de transferencia de calor. Asimismo mediante estos balances
se puede calcular la masa de vapor que se requiere utilizar
durante el proceso de evaporacidn, siendo su conocimiento de
suma importancia ya que el costo por este concepta es muy
elevado, por lo que se han desarrollado diferentes sistemas
de recuperaci4dn de calor con ellFin de reducir el consumo

de éste, los cuales son expuestos en el capitulo IV.

Con el objeto de determinar el calor suministrado
por el vapor de servicio y por tanto el calor transferido a
la solucién a evaparar, en este capftulo se desarrollan los
balances de materia y energla para un evaporador con y sin

recirculacion.
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Vapor de proceso
4 XeETxHg

TN

Solucién diluida
Xa, Ma. Ta, ha

Vapor de servicio

Mv, Tv, Py, Hy ————f .___1

Condensado
My, Tv, Py, he

Solucién concentrada
Mp, Xp, Ta, hp

Figura 2.1 Balance de materia y energia en un evaporador
de circulacién natural
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21 BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA PARA UN EVAPOm SN

Mv
Xa

b3
Ta

Te

¥

RECIRCULACION .

donde:

L

=

Alimentacidén de la solucidn diluida
Descarga del producto concentrado.

Flujo masico del vapor de proceso.

flujo masico del vapor de calentamiento.
Fraccidn en peso de sélidos en la solucidn
Fraccién en peso de sdlidos en el producto

Fracclén en peso de sdlidos en el vapor de

=Kg-hr
=Kg<hr
=Kghr
=Kg-hr
alimentada.
concentrade

Proceso.

Temperatura de alimentacidn de la solucidén diluida. =°c

o

Temperatura de descarga de)l producte concentrado, =¢

¢ temperatura de ebullicién D.
Temperatura del vapor de proceso.
Temparatura dol Vapoer dé serviclo.
Entalpia de la solucién diluida.
Entalpia de la solucién concentrada.
Entalpia del vapor de proceso.
Entalpia del vapor de servicio.
Entalpia del vapor condensado.

Presién del vapor de serviclo.

BALANCE DE MASA.-Para el caso del

=c
=°c
= KealsKg
= Kcals/Kg

Keal 7Kg
= KecalsKg
= KecalsKg

a Kg-cmlabs

balance de

materia y puesto que se trata de un estado estable, el

flujo masico de entrada es igual al flujo masico de salida.
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Por lo que el balance global gquedaria expresado por 1la

siguiente ecuacion:

Teniéndose para el caso del balance por componentes

la ecuacidén 2.2.

MaXa = MeXr + E Xz 2.2

Debido a que el arrastre de s4lidos en el vapor de

proceso es mlnimo, se considera gue Xe= 0. Por lo que el

balance por componentes queda:
MaXa = MeXP 2.3

BALANCE DE ENERGIA.~ En un evaporador de simple

el calor latente de condensacién del vapor de agua

efecto,
se transfiere a travées de la superficie de calentamiento
para vaporizar agua de unha snlucidén ebullente. Se necesitan

dos balances, uno para e] lado del vapor condensante y otro

para el lado del liguido que ebulle.

Balance de energla del lado del vapor condensante.

Gs = Mv (Hv — hg) z.4
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Se sabe que el vapor que entra en 1la camara de
condensacidn puede estar sobrecalentado, y el condensado
generalmente sale algo subenfriado por debajo de la
temperatura de saturacisn. Sin embargo, tanto el
sabrecalentamiento del vapor como el subenfriamiento del
condensado son pequefios, y se pueden despreciar al efectuar
el balance de entalpia. El pequefio error gue se comete al
despreciar ésto, se compensa aproximadamente al no tomar
en cuenta las peérdidas de calor de la camara de

condensacion,

For lo anteriormente mencionado, se supone que el
vapar saolamente cede el calor latente de condensacién,
quedando la etuacidén 2-4 de 1a siquiente forma.

D= = Mvic 2.5

GS= Calor suministrado por el vapor de servicio. = Keal/hr

Mientras que el balance de energia para el lado de

la solucidn gue se concentra es:

Qr = EHyg + Mphr = Maha 2.6

Or = Calor transferido a la solucion. = Kecalr/hr
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En caso de que no haya pérdidas de caleor, el calor
transferido desde el vapor hacia la superficie de
calentamiento es igual al que se transfiere de la
superficie de calentamiento a la solucion que se concentra.

Por consiguiente, igualando la ecuacién 2-5 y 2-4

MvAc = EHg + Mph# — Maha 2.7

Las variables involucradas en el balance de energta

pueden obtenerse a partir de las siguientes expresiones:

Para el calculo de 1la entalpia de la solucien

diluida alimentada al evaporador se utiliza la ecuacidén:

ha =5, (Ta - ™) 2.8

Mientras gque para la entalpia del producto

concentrado se utitliza la ecuacion .9,

he = Th, (Tx = Ty 2.9

En donde T° es 1a temperatura de referencia. (32°F, o°0)

Para ambos casos el Cp ( capacidad calor{fica ) se
calcula haciendo uso de la ecuacién de Siebel.(ecuacion
2.1
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Cp = 0.837 + 0.034 C % agua D 2.10

Para calecular la entalpia del! vapor de procese se

puede presentar el caso en que la concentracién de la

solucidn sea tal que se corigine un aumento en el punte de

ebullicidn y por lo tanleo el vapor salga con grados de
sobrecalentamiento., Para lo cual se utiliza la ecuacidén

siguiente:
Hg = Hs + Cp, CTx- Tsd 2.11

En donde Hs es la entalpia del vapor de proceso
valuada a las condiciones de saturacidn y Ts es la
temperatura cde saturacidén del vapor.

Entalpia del vapor de servicico.— La entalpia del
vapor y del condensado se lee en las tablas de vapor a las

condiciones de saturacidén., Es decir:

vapor saturade. tiquido malurads.

Pv , Tv Pv , Tv

Asimismo 1la diferencia de Hv y hec =se puede

representar como el c¢alor latente de condensacién del

vapor. Cecuacidén 2.12d

A = Hv - ha 2.12
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2.2 ~ BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA EN UN EVAPORADOR CON

RECIRCULACION

En lo referente a los balances de materia vy
energl a, los evaporadores de circulacidn forzada
representan un caso especial, ya que en su funcignamiento
s involucran caracteristicas de operacién diferentes del

resto de los evaporadores.

Una diferencia radica en la wutilizacion de una
bomba, generalmente de tipo centri fugo mediante la cual se
hace circular el liquido a traves de los tubos del
intercambiador de calor con una velocidad de entrada
comprendida entre 6-18 ft/seqg y para el casp de placas se

manejan velocidades entre 3-6 ft/seg.

El gasto manejado por la bomba se encuentra
constituido por una linea de recirculacién proveniente de
la cAmara de evaporacién y por una linea de alimentacidn de

la solucién diluida,

La supresion de la ebullicién de la solucién en
el intercambiador de calor es otro de 1os aspectos a
considarar en el planteamiento del balance. Esta supresién
es importante para reducir el depésitd de s4lidos en las

paredes de los tubos.
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Xr

AP

Dicha ebullicidn puede evitarse de dos formas:

Una de éstas consiste en colocar en  diferente
nivel al intercambiador de calor y a la camara de
evappracién, recomendandose generalmente una distancia de 3
a 4 metros entre ambos equipos, ésto con el fin de obtener

una presisn pstatica sobre el fluido. (21)

En el segundo caso se utiliza una obstruccisen, ya
sea una valvula ¢ una placa de orificio a la salida del
intercambiador con 1 objeto de provocar una catda de

presion’ entre 3~5 1b/pulg®.

Simbologla utilizada en la figura 2.2 para los balances de

materia y energia en un evaporador de circulacién forzada.

= Flujo midsico de la solucién roocirculada. = Kg/hr
= Flujo masico alimentado al intercambiador de = Kg/hr
calor.

Fraccién en peso de sélidos en la splucidn recirculada.
= Fraccién en peso de s&8lidos en la snolucidn alimentada

al intercambiador de calor.
= Calda de presién debida a la obstruccidn 4 carga
estatica.

= Presién de la cAmara de evaporacidn.
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AP
| ] L. Vapor de proceso
‘llll E,Xe,Tx, Hy
Vapor de serviclo Soluci¢ d
My Tv,Pv,Hv olucion concentroda
Tv,PvHY ] ™™ Me.Xp,Ta ,he
Solucidh recirculade
MR, XR
Condensado
My,Tv, Py he Mr, Xv I solucion dilvida
- Ma,Xa,Ta , by

Figura 2.2 Balance de materia y energfa en un evaporador
de circulacién forzada



Para este tipo de evaporador se procede en primer
lugar a realizar un balance global de materia y energfa
como el que se desarrollé en el inciso 2.1 y cuya ecuatién

final obtenida es:

Mvic = EHg + Mrhr — Maha 2.7

Calculandose de esta forma el calor suministrado

por el vapor.

Como se dijo anteriormente en el intercambiador de
calor se lleva a cabo una transferencia de calor sensible,

la cual se rige por la ecuacidns

Q =M Cp AT 2.13

En donde:

AT = Temperatura de salida — Temperatura de entrada.

(en &1 intercambiador de calor)

La temperatura de entrada (¥r ) se considera que es
semejante a la temperatura de descarga del producto (Tx)
dado que la cantidad recirculada es varias veces mayor que

la carriente de alimentacién de la soluciédn diluida. (28)

&5



Por lo que respecta a la temperatura de salida del
intercambiador de calor, é¢sta debe estar de 2 6 3 °g por
abajo de la temperatura de ebulliciédn correspondiente a 1la
presicdn de salida y a la concentracién del fluideo CX*D con
el fin de garantizar que no exista evaporacidén en el

intercambiador.

Dicha presién de salida equivale a:
P = Px + AP a.14

Comc el liquido que entra a los tubos de
intercamblador de calor contiene varias partes de liquido
concentrade por cada parte de alimentacidn diluida, su
concentracldén CXtd, densidad, viscoslidad y temperatura de
ebullicidn scon aproximadamente las correspondientes a 1la
concentracién del fluido recirculado {X»dC(283. Con estos
dos datos C(Peal y X1), se consulta la grafica de presidn
contra temperatura, que existe para hidréddeo de sodio, la
cual maneja diferentes econcentracicnes y es a partir de
esta grafica como se obtiene la temperatura de ebullicidn
de la soclucién a la salida del intercambiador. Cuandoe se
careca de dicha grifica para el fluido que == esta
concentrando, se sugiere ‘que =e obtenga la temperatura de
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ebullicidn a las condiclones deseadas de manera

oxperimental.

Una vez que se abliene la difercncia de temperatura
CATO y ol calor especifico de la solucldn, se sustituve en
la ecuacidn 2.13, 1la cual a su vez Se iguala con el calor
calculado en la ecuacidn 2.7. Esto con el fin de deaespejar

el rlujo masico CMrd que se hace circular por el equipo.

Q
R 2.15

Utilizandose aste flujo masico total CMrd en los
cédlcules de disefic del intercambiader de calor del

avapoerador con recirculacidn,
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341 - VELOCIDAD DE TRANSFERENCIA DE CALOR.

La velacidad de transferencia de calor (B) en
equipo de evaporacisdn es expresada en la ecuacidn -1 como
el producto de tres factores. Siendo (U} el coeficiente
global de transferencia de calor, [{:}] el area de
transferencia y (AT) es la diferencia de temperatura entre

el fluido frio y el fluido caliente. (28)
D = UAAT PR §

Esta ecuacién tiene un valor particular en el
disefio, cuando el coeficiente global de transferencia de
calor se pueda obtener a partir de los coeficientes
individuales de pelicula y a su vez éstos puedan ser
calculados mediante el uso de correlaciones empiricas.
De esta +vorma la ecuacidn 3-1 puade s utilizads para
calcular el area total de transferencia de calor, siempre y
cuando se conozca el gradiente de temperatura asi como la
velocidad de transferencia de calor, la cual se obtiene a
partir de balances de materia y energla, cuya explicacidén
se desarrolld previamente en el capftulo II. Asimismo dicha
ecuacién permite la evaluacién del funcionamiento de un
equipo de evaporacisn.Por 1lo que en el desarrollo del
présente capif tulo, s2 expondrada la contribucién a la
transferencia de calor de cada una de las variables qgue
conforman la ecuacién 3—1.(26)
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311 — COEFICIENTE GLOBAL DE TRANSFERENCIA DE CALOR.

Una variable impartante en el diseffo de equipo de
evaporacisn es el eceficiente glebal de transferencia de
calor, el cual es el inverso de la resistencia global. La
resistencia a la transferencia de calar a través del vapor
condensante y el liquido en ebullicién es la suma de cinco
resistencias individuales: la resistencia de 1a pelicula
del vapor condensante; la resistencia de la pared de metal,
la resistencia de 1a pelicula del liguido que ebulle y la
resistencia de las incrustaciones, una en el interior vy

otra en el exterior de la pared de metal.

Coeficiente individual de pelicula del vapor
condensante. - El coeficiente individual de pelicula del
vapor condensante se caracteriza por tener un valor
elevado, adan para la condensacidan tipo pelicula. Cuando se
presenta la condensacién en gotas, 1los coeficientes son
todavia mayores. Debido a que la presencia de gases o
condensables reduce notablemente el coeficiente de pelicula
del vapor condensante, es preciso eliminarlos de la camara

de condensacién. {(28)

Coeficiente individual de pelicula del fluide en

ebullicidn. - El coeficiente individual del llquido en
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ebullicién depende en gran parte de 1la velocidad del
1iquide sobre la superficie de calentamiento. En la mayor
parte de los evaporadores, y especialmente los que aperan
con materiales viscosos, la resistencia del lado del
liquido en ebullicidn controla la velocidad global de
transferencia de calor, por lo gque este valar es
determinante en la magnitud del coeficiente global. Este
coeficiente depende de las propiedades del liquido, de su

velacidad, etc. {(28)

Resistenclia de la pared de metal.- En 1la mayar
parte de los evaporadores, la resistencia de la pared es
muy pequeffa, debido a las altas conductividades térmicas
que paseen los metales de construccién de los evaporadores

¥ los espesores bajos necesarios en su construccién.

kesistencia de las itncrustacliones.~ El depédsito de
incrustaciones gobre la pared de un evaporador origina una
resistencia térmica adicional equivalente al factor de
incrustacion o ensuciamiento. (28) Cuando los evaporadores
han estado en servicio algun tiempo, se les depositan sales
en la parte interior y exterior de la superficie de
transferencia, affadiendo con és5to dos resistencias mas a
las anteriormente mencionadas. Esta resistencia adicional
reduce el valor original del coeficiente global de
transferencia de calor (U), vy 1la cantidad requerida de
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calor ya no se transflere por la superficie origipal, la
temperatura del fluido caliente aumenta mientras que la del
fluide frioc disminuye respeclc a las temperaturas

deseadas. (26

Para obviar esta eventualidad es coslumbre disellar
el equipo anticipando la formacién de Lnecrustacicnes,
introeduciendo una resitencia CRod llamada factor , de

ensuciamiento, incrustacién o de obstrucelén.Cz26d

En la figura S.i se muestran las resistencias a la

transferencia de calor antes mencionadas.

Tubo interior

Tubo exterior

Figura 3.1 Localizacion de las resistencias a la transferencia de calor
{Fuente: Kern, Donald. Procesos de transferencia de calor, Ed. C.E.C.S.A., 1982)
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Como se mencions, el coeficiente global de
transferencia de calor, @5 el inverso de las resistencias

antes descritas, representandose como:

e = : veea3.2

] 1 E3
i S i "~

El valor de (U) obtenido nediante esta ecuacién
puede considerarse como el coeficiente global 1limpio,
designado por (Uc) para mostrar que los depdsitos no han
sido tomados en cuenta. El coeficiente que incluye la
resistencia de los depositos se l1lama coeficiente global de
disefio (Un). E1l valor del area correspondiente a (Un)
proporciona las bases en las cuales el equipo debe ser
diseffado. La correlacién entre los coeficientes globales
est

1

I.b-———r————-— PR i 4
i + Ro

Rp = Resistencia de las incrustaciones.

R =Ro + Rp

i o

Fhl = Resistencia de las incrustaciones del interior del

tubo.

Rpo = Resistencia de las incrustaciones del exterior del

tubo. {(2&)
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3.2 - CORRELACIONES PARA EL CALCULO DEL COEFICIENTE
INDIVIDUAL DE PELICULA DEL FLUIDO EN EBULLICION.

Generalmente, el coeficliente individual de pelicula
del fluido en ebulllieién es considerado como el elemento
controlante en la transferencia de calor en copparacién cen
los damis elementos que constituyen el coaficiente global.
Es por ésto, qua diversos autores han experimentado en
distintes tLipos de evapcraderes para desarrollar una
expresién que nmuestre concordancia con los resultados
experimentales con fluidos de propiedades conoccidas, dentro
de una amplia gama de temperaturas y velocidades. Los
resultados de estas experimentaciones son diferentes
correlaciones para cada bipo de evaporador. las cuales son
Planteadas a continuacidén. Asimismo la simbologia
correspondiente a dichas correlacicnes s=se encuenira al

final del capitulo.

321~ CORRELACION PARA EL CALCUO DEL COEFICENTE

INDIVIDUAL DEL FLUIDO EN EBLALICION PARA EVAPORADORES DE

CIRCULACION NATURAL DE TUBOS VERTICALES CORTOS.

Con el fin de proponer una correlacién para
calcular leos ceeficlentes individuales de transferencia de

caler, es necesarioe hacer un anilisis de lo=s diversos
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mecanlsmos de transferencia de calor gue se presentan
durante la ebullicidn de un fluido. Piret e Isbin C¢ 17 2
estudiaron dicho fendmeno para un evaporador de circulacidén
natural y cobservaron que la ebullicién en la superficie de
calentamiento puede ocurrir cuande la temperatura de la
superficie excede la temperatura de saturaclién del ligquido.
El sUceso de la ebullicidn an la superficie de
calentamiento de un fluido a esta temperatura de saturaciédn
ha sido llamada ebullicién de piscina o© ebullicién
nucleada. Bajo diferencias de temperatura mnuy pequeNas
entre la pared del tubo ¥y el liquido en ebulliciédn, la
formacién de burbujas tiene lugar lentamente y la velocidad
de transferencia de calor es esencialmente la de conveccion
libre. Pero cuando los flujos de calor son altos, los
disturbios de las burbujas pueden ser suficientemente
violentes para generar clertos grados de conveccidn

forzada,

El evaporador utilizado por estos investigadores
wstaba constituido por un tubo vertical de cobre, de una
pulgada e dismetro nominal y 4 pies 10 pulgadas de
longitud, éste fué <calentade eléciricamente manejando
fluxes de calor en el range de 1887 a %2 800 BTUhret®.
Dicha experimentacién se realizé empleando seis fluides

diferentes: agua, tetraclorurc de carbono, alcochol N-butil
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o isopropil, solucicnes acuosas de carbonato de potasio al

38 y B8O %.

El desarrollo de la correlacién de estos autores,
se realizéd en base a los estudlios hechos por Reveal y
Rohsenow! Obtenlendo este ¢liimo una correlacién para la
ebullicidén de piscina, la cual involucra el didmetro de la
burbuja para el calculo del Nimero de Reynolds y Namero de
Nusselt, tenlende como limitante que sclo considera la
ebullicién nucleada. Por otra parte, Reveal estudid los
coeficientes locales de transferencia de calor, los cuales
estian basados en una velocidad puntual. Sin embargo, Se
observé que para la obtencidédn de un coeficiente promedic
para el evaporader, ec nececario expresarle en términos de

la velocidad media logaritmica.

Considerando lo anteriormente mancionado, les
investigadores Piret e Isbin (17D desarrollaron la siguiente

correlacidn:

WD o e o.lf ae o o
t - Vm "L Cp u v L-.3.4
e - ooom [22 ][] ]

1. -ROHSENOW W.M. TRANS. AM. SOC. MECH. ENGRS. , YOL. 75, PP 080-875
1052.
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Asimisao, la ecuacién 3.4 ha side probada
satisfactoriamente para agua y soluciones de azucar arriba
del S0 %, con datos obtenidos en otro estudic llevado a
cabo en un evaporador similar 2

Por otra parte, es necesario mencionar que esta
ecuacién considera la transferencia de calor debida al
mecanismo de ebulljicidn nucleada asi como los grados do
conveceliédn forzada., Ademds, esta ecuaclidn estid limitada
para pruebas en las que no =e intreduzea vapor con el

liquido de proceso alimentado,

322 -~ CORRELACION PARA EL CALCULO DEL COEFICEENTE

INDIVIDUAL DEL FLUIDO EN EBULLICION PARA TRANSFERENCIA DE

CALOR EN DOS FASES: LIQGUIDO-VAPOR.

En procesos industriales es frecuente que se
presente la transiferencla do czler con flujo en dos fases:
liquido-vapor. Siendo este caso mas complejo que el slmpl.'c
intercambio de calor entre fluides, ya que un cambio de
fase implica la adicidén o© sustracecién de cantidades

considerables de energia calorifica,

2.~ AUBRECHY, D., Ph.D. THESIS IN CHEM. ENG. UNIV. OF
MINN, 1942,
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Diversos autores, como Dengler, Davis, <Chen,
Kvamme, Benett, etc,(8) CTABLA 3.1 han estudiado la
transferencia de calor en dos fases para un amplio rango de
condiciones como lo son wvelocidades de flujo, presiones,
fluxes de calor, didmetro y longitud de tubos asi coms
fracciones masa de vapor que van desde 0.1 hasta la
condicién de pared seca, desarrollando a partir de éstas,
correl aciones de dificil aplicacién debido a la
cémploJldad do los modelos matemiticos y al gran nimerc de
suposiciones que se requieren para el cialculo del espesor
de la pelicula de liquido, por lo cual los investigadores
Davis y David C 8 > han desarrollado un modelc a partir del
analisis y correlacidn de los datoz de los auvtores

anteri ormente mencicnadoes.

Davis y David (8 inician su investigacién haciendo
un =anlillisix de  los trabajos realizados por diversos

autore=s.

El primer investigador que presenta un trabajo
experimental completo y comprensivo de la transferencia de
calor en dos fases fue D-ng.l-r'. El cual midid los
coeficientes en un tubo vertical enchaquetado bajo las
condiciones resumidas en la Tabla 3.1. Observando la
existencia de una zona de ebullicidn nucleada y una zona de
conveccidn y ademis enconiré que la condicién de pared seca
ocurre a altas fracciones de vapor.
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TABLA 32.1 UARIABLES ESTUDIADAS POR INUESTIGA—
DORES DE TRANSFERENCIA DE CALOR POR

CONVECCION EN DOS FASES.

INVESTIG. SIETENMA PRESION

PAA>

ANDERSON VAPOR-AGUA 228-128
ET AL

BENNETT YAPOR-AQUA 15~-3S
ET AL

DAYIS VAPOR-AGIIN 25-150

DENGLER VAPOR-AGUA V -48
¥ LEE

FIRKY varoR-AGUN 1525

GROOTHUIS VUAPOR-AGUN 4.7
¥ HENDAL

KUAMIE VAPOR—AGUN 10-a7
Uy UVAPOR-AGLIA 45—-208
PARNER UVAPOR-AGUA <4961

¥ GROSH

FLUJO MARICO
1bshre ret
= 18" "
32,8-656

51.5 -217

=S8-6860

44-101P

41 .4-74.7

112-621

S52-182

252-1883

3I?=-73

FRACCION MasA

8.01-8.68

a-9.%416

2.3m -n.90

a.9 1,90

B.8. -A.82

a-n.2a

8-1.6

a-0.6

9.89 @.99

78

FLUX DE CALOR
DE UAPOR_
BYU/hr Ot

Tk 187"

3.7-97.6

63-15a

59--264

a-2e0

6.8-38

NGO REPORTADO

9.4-56.2

S8-250

3.0-20.7

DIAMETRO
DEL TUDBO
wowred

0.8387

a.u203

n.324

a.na8733

&.8zaes

B .8460

3.32ZH8

3.89387

a.8033

ORIENTACION

DEL TIIBO

UERTICAL

VERTICAL
CANUILOY

HORTZ . (DINTH
RECTANGULAR)Y

VERTICAL

HORIZONTANI.

UVERTICAL

HORIZONTAL

HORIZONTAL

UERTICAL
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Por otra parte, Andersen., Haselden y Mantzouranis?

cuyas condicionss de experimentacién se presentan en la
Tabla 3,1, propusieron una correlacién para el cidlculo del
coeficiente de transferencia de caler en evaporadores de

tubos largos,

Davis y David (8) cobservaron que los resultados de
los 1nvestigadores mencionados indican que existe una
regién de transferencia de calor por convecciédn para flujo
on des fases: liquido-vapor. En base a esta observacidén y
haciendo usoc de los datos obtenidos por dichos
investigadores, desarrollaron una correlacidén basada en las
siguientes suposicicnes: La ebullicién nucleada no ocurre y
la transferencia de calor se efectGa de la pared hacia la
pelicula anular de liquido. Obteniendo 1la =siguiente

correlaclén para transforaenclia ds caler por convessidén.

P o.2m o. 82
—R&KL-O.OB Lt D G2 . c""] «.. 3,8
[ H

v

3. DENGLER, C. , Ph. D. THESIS, MASS. INSTITUTE OF TECHNOLOGY, 1902

4. ANDERSON G.H, HASELDEN G, MANTZOURANIS B. CHEM. ENG. SCI.
18, 222 (161>
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La aplicacién de esta ecuacidn est& limitada para
casos que correspondan a las condiciones de flujo anular o
flujo anular-niebla. Asimismo, se cumple esta ecuacidn,
siempre y cuando se garantice gque el liquido humedezca la

pared interior del tlubo.

Al hacer un anslizmis de los resultados obtenidos,
se observd que los datos de los diferentes autores eran
bien correlacionados con la ecuacidn 3-8 con un error

absoluto en el rango del & al 17 X.

Es 4importante mencionar que esta correlacién es
aplicable para aquelios svaporadores en los que so presente
la transferencia de calor en dos fases, como lo son los

avaporadores de pelicula ascendente, pelicula

dente /d: dente y el de placas.
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323. = CORRELACION PARA E. CALCULO DE COEFKENTE

INDIVIDUAL DEL FLUIDO EN EBARLICION EN UN  EVAPCRADOR DE

PELICULA DESCENDENTE.

El evaporador de pelicula descendente 95 Uho de los
cquipos quo ha encontrade una buena aplicaclén en procesos
indusciriales en los que Se maneje fluidos termosensibles y
de viscosidades moderadas, ésto debido a los cortos tiempos

de contacto que se logran en este tipo de evaporador.

Los investigadores Chun y Seban C 4 D desarrollaron
una experimentacién con el rin de obtener una correlacién
para el calculo del coeficiente individual de transferencia
de calor para una pelfcula de agua que fluye en forma
descendente sobre un tubo vertical calentado eléctiricamente

para temperaturas de saturacién en el rango de 83%a a12°F.

Obteniendo dos <correlaciones, una para flujo

laminar y oLra para flujo turbulento.

En caso de presentarse el régimen laminar durante
la evaporacidn, recomendaron la utilizacién de la ecuacion

3.8, la cual se encuentra representada en la figura 3. 2.



s -0, ZZ

[_] ..o

®i7

Kl
hi = 0.808 _.;9..
v

Chun y Seban observaron que eon muchos de sus
resultados obtenian ecoeficientes mis elevados que los
caleulades en ol régimen de transicidén, lo cual fue
considerado como ®l inicio del régimen turbulento, aunque
los resultados hidrodinamicos no indicaban =1 realmente se
habia desarrollado el flujo turbulente. Por lo que la
ecuacidén 3.7 es la expresidén con la que se logra una mejor
correlacién. de los datos experimentales en la zona de

turbulencia.

»

hi = 3.8x107" [—"'—"’—]m [_4{_]0-0 [&%—]o-w 3.7

Con »l objetc de limitar el range de aplicacién de
las ecuacicnes antericormente mencionadas para los dos
regimenes de flujo, se recomienda el usc de la figura 3.2
en la cual se encuentran representadas dichas ecuaciones

para diferentes Ndmeros de Prandtl.

e
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Re= 4

Figura 3.2 Gréfica del coeficiente individual contra nimero de Reynolds
a diferentes numeros de Prandtl.

(Fuente: Ghun K.R. y Seban R.A., Heat transfer to evaporating liquid films.
Journal of heat transfer, Vol. 93 no. 4, Nov. 1871)
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Para poder utilizar esta grafica se requlere en
primer lugar calcular los HNamaros de Prandil y Reynolds a
las condiciones deseadas, para que posteriormente se
localice la linea que representa al Namero de Prandtl, 1la
cual se hace intersectar con la linea B (ecuacién 3.63
Siondo este punto el limite enire el flujo laminar y

turbulento.

Por ejemplo, si se tiene un valor de Nimero de
Prandtl de 1.77, el punto de interseccidn corresponde a un
Namero de Reynolds de 3200, por lo que a valeores inferiores
a ¢ste se considera régimen laminar y por lo tanto se
debera utilizar la ecuacién 3.6, mientras que la ecuacidn
3.7 se aplicari para valores superiores a un Namero de

Reynolds de 3200, o= decir para régimen turbulento.
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324 .~ CORRELACION PARA EL CALCULO DEL COEFICIENTE

INDIVIDUAL DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA UN EVAPORADOR DE

PELICULA DELGADA AGITADA.

El evapcrader de pelicula delgada agitada presenta
veontajas en el manejo de fluidos viscozez, inerustantes o
que tiendan a formar espumas, és5to debido a la violenta

agitacién que se logra on la pelicula par accidén del rotor,

El complejo fendmeno de transferencia de calor que
se presenta en este tipo de evaporador ha sido estudiado
por distintos Invesligadores, entre los que se hallan,
Lustenader et al! 1659, Bott y Romero 1856, los cuales
sostuvieron que el proceso de evaporacién toma lugar
Unicamente en la interfase entre la pelicula de liquido y
el vapor generado ¥y que la viclenta accidn de la agltacidn
sobre la superficle de transferencia de calor suprime la
nucleacidén. Sin embargo, una opinién eontraria rfueé
presentada por Ziolkowskil y Skoczylas 1966. Ellos asumieron
que se presenta la ebullicidén nucleada en la pelicula de
liquido y que la existencia de burbujas de vapor acrecenta
las condiciones de flujo turbulente . Posteriormente,
observaciones visuales confirmaron una tercera teoria

realizada por Frank y Lutecha 1080, estos investigadores
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mencionan que ambos mecanismos de transferencia de calor se
pueden presentar en los evaporadores de pelicula delgada
agitada, y que el comportamiento de la pelicula de 1liquido
esta regido por el flux de caleor. Es deecir, a bajes valores
de flux de calor y bajo condiciones de flujo laminar, la
evaporacién toma lugar prinecipalmente a partir de la
superficie. Este mecanismo, es alterado una vez gque =se
alecanza un valor c¢ritico de flux de calor y es entonces
cuvando la transferencia de calor se produce debide a las

burbujas de vapor formadas sobre la superficie.

Diferentes correlaciones que rigen la transferencia
de calor en este Lipo de evaporador han sido desarrolladas,
pero deblido a sus limltantes no han podido tener una

aplicacién general.

Como primer case se tLiene la propuesSta realizada
por Bottl y Sheikh 1966, ellos utilizaron soluciones de agua
y glicerol (€45,82 a 85 % >, asumlendo que en sus
condiciones de experimentacidn la ebullicidn nucleada no
ccurria durante la operacidén del evaporador, obieniendo la
sigulente correlacidn:

o= ree® (me 177 (0 )77 (2]

. 30
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Come se puede observar, el hecho de que 1la
ebullicidn nucleada no ocurra, e@s una de las condiciocnes en
la que los autores basan el cumplimiento de su ecuaclén,
perco dicha condicién se contrapone con los estudios
realizados posteriormente por Frank y Lutcha, quienes
corroboraran y confirmaron la presencia de la ebullicioén
nucleada durante la evaporacidn en evaporadores de pelicula

delgada agitada.

Frank ¥y Lutcha (1@80,19813 presentan una ecuacidén
para el cilculo de los ceoeficientes de transferencia de
calor para soluciones de azgcar, utilizando como

caracteristica dimensiconal el espesor de la pelicula,

Nu = 2.5x10 "Re o.ns?wemo.seu [1 + 0.566 pr- 37 K‘I.:n ]

Doende el espesor de la pelicula es calculado por la
siguiente ecuaclidn:

0. 0032 ]0. 09s

[an /U

o [ (o) | mer ()
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Sin embargo, ésto presenta una desventaja, ya que
sl bien es cierto que existen ecuaciones para el calculo
del espesor de la pelicula, éste es demasiado complicado y

dificil, debido a las variables invelucradas.

Cabe mencionar que las correlaclones anteriores,
fueron desarrclladas para diferentes rangos de las
variables de proceso, pero ninguna especifica el régimen de

flujo para el cual scn aplicables.

Recientemente, Krzysztof Stankiewicz y M.A Raoc C 10 3
experimentaron en un evaporador de pelicula delgada agitada
con agua y soluciones de azucar al 10,30 y 45% para simular
las condiciocnes durante la evaporacién de jugos de frutas.
Dicho estudio se realizé bajo diferentes velocidades de
rotacidn, velocldades de flujo ¥y temperaturas del medio de
calentamiento. Considerando como mecani smos de
transferencia de calor 1la conveceidn forzada y la
ebullieidn nucleada, sfendo pequefa 1a- contribucisn de esta
yltima debido a la ruptura de las burbujas de vapor por la

violenta agitacidén.

Ellos observaron durante su experimentacidn, la
presencia de dos modos de operacidn: uno estable y otro

inestable. El modo inestable se present¢ cuando se manejo
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bajas velocidades de alimentacidn, caracterizandose por
elevadas fluctuaciones en la temperatura de la parea‘ bajos
coeficientes de transferencia de caler y cortos pericdos de
duracién., ésto como resultadeo de la formacidén de manchas

sSecas.

Cuando existiéd un incremente en la veloccidad de
rotacidén y wen la velocidad de alimentacién, tales
fluctuyaciones desaparecieron completamente y la temperatura
de la pareod permanecia constante, presentandose asi el modo

estable, el cual ofrece los coeficientes mis elevados,

Por lo anteriormente expuesto, los investigadores
decidieron establecer la correlacién para el modo estable
de operacién, en el cual se encontraron dos regiones
diferentes, llamadas régimen de transicién ¥ régimen

turbulento.

De esta forma. los autores establocieron
correlaciones tanto para el régimen de transiclédn como para

el régimen Lurbulenio,



La correlacién obtenida para el rdgimen de

transicidn fueé:

-2, 932
Nu = ©0.0483 Rel" ™™ pr® OF ppon 118 [ nen, } ...a.8

Siendo vAlida para N = 180 - SO0 rpm.

Para régimen turbulento:
0.260 _, 0.825 _ ©O.082 —e. 78
Nu = 4.137 Re Pr” Fr " [p/y ] +..3.8
- - - -

Para N = 500 - 1300 rpm.

Cabe hacer moncién gque en estac ecuaciones
involuera el diametro equivalente, el cual es ecaleulado

base a la ecuacién prepuesta por Bott y Romero 1968,

en



A continuacidén se presentan los grupos adimensio
nales Qque conforman las diferentes ecuaciones del

evaporador de pelicula delgada agitada.

Fr = N *De D numere de Froude para diametro
T m equivalente.

A criterio de cambio de fase

hi D namero de Nusselti.
No = —¢—
Nu = hi De numero de Nusselt Ccon diametro
Y K equivalented.
_ Cp u némero de Prandtl.
Pr = %
4 M nimerc de Reynolds
Re =
n Dy
Re = 8 M nimero de Reynolds para diametro
- De u B equivalente.
Re = N D* o numero de Reynolds rotacional.
M
N* D* m numero Webe!
Wo = .~ D _Pm T
n = .2 o grupo adimensional.
: g ut

o1



325 - CORRELACION PARA EL CALCULO DEL COEFICIENTE

INDIVIDUAL DEL FLIADO EN EBULLICION PARA UN EVAPORADOR DE

CIRCULACION FORZADA.

En un evaporador de circulacién forzada, el liquido
a @vaporar asta sometido a una cabeza aestatica
suficientemente alta para asegurar que no se produzca
ebullicidn en los tubos, por lo tanto todo el caler es
transmitido al .licor como calor sensible. es decir
.sola.mente. se incrementa la temperatura del fluido sin que
se llegue a presentar un cambio de fase, evitindose con
ésto ol taponamiento de los tubos el cual es debido al

depésito de incrustaciones.

Donald Kern en su libro de transferencia de calor
(4= presenta las correlaciones obtenidas por Sieder y Tate
para el cilcule del coeficiente individual para flujo
laminar ¥y turbulento para ecasos en los que no se presente
ebullicidn; asimismo estas ecuaciones son aplicables para

soluciones acuosas y liquidos organicos.



REGIMEN LAMINAR

Para casos en los que el numerco de Reyneolds sea
inferior a 2100 se dice que se tiene régimen laminar por lo

tantc se recomienda aplicagla siguiente ecuacién:

22 e [ (22) (o) (B) ] ()T e

REGIMEN TURBULENTO

El régimen turbulento se presenta cuando el numero
do Reynolds os mayor a 2100 en cuyo caso es aplicable la

siguiente ecuacian:

. o.» 18 o.1¢
h D _ D G Cp o
ETIY ET8 o P P8
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CORRELACIONES PARA EL CALCULO DEL COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR

TABLA 3.2

EN DISTINTOS TIPOS DE EVAPORADORES.

IAU‘I'OR:

PIRET EDGAR E ISBIN H.8 u'ul

TIFO DE EVAPORADOR!

Circulacién natural de Lubos verticales cortos.

MECANISMO DE TRANSFERENCIA -

DE CALGR! Ebullicidn nucleada y conveccidn forzada.
CORRELACION |
. P o.9 a6 o (-]
hi D =o.oosa[°":t‘] [cpu]\ [qv_]
|avToR: DAVIS EJ Y DAVID MM. « |

Pelicula ascendente.

Pelf{cula dente/d: dent

Placas



CONT. TABLA 3.2

MECANISMO DE TRANSFERENCIA
CALOR Conveccidén for=zada.

CORRELACION!

o o.ze o.
hi D _ 0. 08 1 D 6 x
K Py Hy

az

0.4
Cp
K t

lAU‘I'OB: CHUN K.R Y SEBANR.A (43 ﬂ

TIPO DE EVAPORADORI Pelicula descendente.

MECANI|3M0 DE TRANSFERENCIA
DE CALORI Conveccidén forzada.

CORRELACION!

REOCIMEN LAMINAR.

8
hi = o.e08 |- X_9._ r
v¥ H

REGI MEN TURPULENTO.

a 19 o. 4 o,
hi = 3,802 K g_. 4 I Cp u
v? H K

25



CONT. TABLA 3.2

pﬂOI: STANKIEWICZ K Y RAO M.A uoxj
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CORRELACION!

RECIMEN LAMINAR.
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326. ~ CORRELACION PARA EL CALCULO DEL COEFICIENTE DE

PELICULA DE CONDENSACION.

Si un vapor se pone en contacto con una superficie
de temperatura ligeramente inferior a la correspondiente
temperatura de saturacién, el calor condensa pasando
inmediatamente a la fase liquida. La presencia de dicho
condensado actda como una barrera a la transferencia de

calor desde el vapor hasta la superficie metalica.

La condensaciédn puede ser en forma de gota o en
forma de pelicula. La presencia de uno u otro mecanismo
esta influido por la textura de la superficie en 1la cual

tiene lugar la condensacién.

Bajo ciertas condiciones, el vapor llega a
condensar en forma de gotas. Estas gotas pueden no exhibir
ninguna afinidad por la superficie y en lugar de cubrir la
superficie metidlica. se desprenden de ésta, dejando el
metal descubierto en el cual se pueden formar sucesivamente
gotitas de condensado. Cuando la condensacisédn ocurre  por
este mecanismo se llama condensacién en forma de gota. Sin
embargo, usualmente puede aparecer una inconfundible

pelicula a medida que el vapor e condensa sobre la
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superficie,este mecanismo se conoce con e] nombre de

condensacidn de pelicula.

Para que se produzca la condensacién por gotas se
requiere de ciertas condiciones, como lo es la presencia de
polvo, aceite y contaminantes sobre la superficie de

calentamiento.

Debhido a la resistencia de la pelicula de
condensado al paso del calor a traves de ella; los
coeficientes de transferencia de calor para la condensacién
por gota, son de cuatro a ocho veces mayores que para la
condensacién de pelicula; Pero no es recomendabie
considerar esta ventaja que ofrece la condensacién de gota,
dada la dificultad que se tiene para controlar el tipo de

.me:anismn de condensaién que se presenta durante durante la
operacién del evaporador. Es por esta razéan guo los

cilculos se refieren a la condensacién de pelicula.(is)

Para el calculo del ecoeficiente individual de

condensacién se propone la siguiente correlacidn:
2 1.3
P
he = 0.9a5 |- 7 o ...312
s G’

En donde G’ &s la carga de candensado. lb/hr—-ft
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33 ~ TEMPERATURA MEDIA LOGARITMICA

En la evaporacién, la diferencia de temperatura es
la fuerza motriz, mediante la cual el calor se transfiere
desde el medio de calentamiento (fluido de servicio) hacia

el fluido de proceso. (2b6)

Cuando el fluido se calienta o se enfria, su
temperatura es variable a 1o largo de la seccidn
transversal de 1la corriente. Cuando el fluido se
calienta, su temperatura es maxima junto a la pared de 1la
superficie de calentamiento y va disminuyendo a medida que
se avanza hacia el centro de la corriente. Debido a la
existencia de estos gradientes de temperatura a travées de
la seccién transversal de 1la corriente, es negesario,

establecer que g5 la temperatura media logaritmica. (28)

Ordinariamente, no es posible en el equipo
industrial medir temperaturas puntuales; siendo por tanto,
las temperaturas de entrada y salida del fluido caliente vy
frio las unicas que Sse conocen o pueden ser medidas,

conociéndose éstas como las temperaturas de proceso.

Como se puede ver en la grafica de temperatura

va. longitud del tubo, para un sistema de evaporacion,
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¢fig.3.3>, el fluide de servicio cede dnicamente su calor
latente al fluilde de proceso, el cual presenta un  aumento
sensible en la temperatura, generalmente este aumento
presenta variacliones de temperatura que no son lineas
rectas, por lo dque se recomienda el calculc de temperatura

media logaritmica.(262

T 4 FLLIDO DE SEAVICIO T 2

tz

FLIJIDO DE PADCESO

t1

LONG!TUD DEL TUBOQ

FIBURA 33 GRAFICA Df  TEMPERATURA CONTRA  LONGITUD  DEL
TUBO.

El calculo de la temperatura media legaritmica es
igual tanto para evaporadores con flujo en paralelo como a
contraceorriente, esto debido a que la condensacién del

flulido es ilsotérmica.
¢ Ts —ta D — € T2 — tz2)
in Ty = ts
Tz — L2

1ol

LMTD =

...3.13



F e o pogow

Ts

T2

4

NOMENCLATURA.

mamerao de aspas de la flecha. =

capacidad calorifica. BTU/1b°F = J/Kg."K
diametro interior del tubo. pie &= m
diadmetro equivalente. pie - m

velocidad masica. !.I:/h—.l:)ie2

constante gravitacional. pies/h » mss”
coeficiente individual de pelicula del +fluido

ebullicién. BTU/hr.pie® °F . W/m? °K

en

coeficiente individual de pelicula del fluido que

condensa. BTIJII'\-.piEz °F . W/m> °K
conductividad térmica del fluido BT(J-pi.E/hrpiez
. W/TPK

longitud del tubo. pies

espesor de la pelicula de liquido metros.

o

F

velocidad de flujo mAsicapromedio del liquido

durante la ebullicion. sKg/s

velocidad rotacional de la flecha. 1/s

velocidad axial promedio de la pelfcula. . m/s
temperatura de entrada del fluido caliente. °F
temperatura de salida del fluido caliente, °F

temperatura de entrada del fluido frio. °F

temperatura de salida del fluido frio. e

velocidad media logaritmica = V2 = W)
V2
i (2]
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Vi velaocidad del fluido a la entrada del evaporador
V2 velocidad de la mezcla liquido vapor a la salida
del evaporador. pies
Wav velocidad circunferencial praomedio de la pelicula.
" m/s
1 fraccion masa del vapor.
SUBINDICES
1 liqui do.
v vapor.
LETRAS GRIEGAS
r flujo masico por unidad de ancho de pared.
1b/pie hr.
My viscosidad absoluta del liquido. lb/pie hr =Pa.s
M, viscosidad del liquido en la pared. lb/pie he
» Pa.s
v viscosidad cinematica ib/pie hr
f, densidad del 1l{quido. 1b/pie®  * Kg/m®
F=4 densidad del vapor. lb/piea - K‘g/mz
LA tensiédn superficial de fluido. dina/cm = N/m
-4 tensidon superficial del agua. dina/cm -N/m

® » UNIDADES EN EL SISTEMA INTERNACIONAL PARA LAS
2-8 ¥ 3-9.
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4.1 - EVAPORACION DE EFECTOS MULTIPLES.

En cualquier operacién de evaporacidn, el costo mas
importante del proceso es el vapor de agua utilizado. Por
lo tanto, los m&étodos que tiendan a reducir este consumo

son muy atractivos para mejorar la economia del proceso.

La evaporacién de efectos miltiples es el medio
principal para economizar el consumo de epergia. En este
mecanisma, €)1 vapor procedente de una fuente exterior se
condensa en el elemento caientador del primer efecto. $i la
alimentacion al efecto esta a una temperatura cercana al
punto de ebullicién en el primer efecto, una libra de vapor
harsd que se evapore casi una libra de agua, suponiendo un
sistema 100 % eficiente. El primer efecto funciona a una
temperatura de ebullicién suficientemente alta como para
que €1 agua evaporada sirva como medioc de calentamiento del
segundo efecto. Aqul se evapora casi otra libra de agua,
que puede ir al condensador, si el evaporador es de doble
efecto o utilizarse como medico de calentamiento de un

tercer efecto. (29)

El primer efecto de un evaporador de efecto

maltiple es aquel en el gue se introduce el vapor vive y en
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&1 la presion del espacio de vapor adquiere el valor mas
elevado; mientras que el ultimo efecto es aguel que tiene
la menor presisdn en el espacio vapor. {(28) La presidn en
cada efecto es mennr que en el efecto del cual recibe el
vapor y superior a la del efecto al que suministra vapor.
Por lo tanto, este método es viable s1 el segundo
evaporador se opera a una presidn inferior a la del primer
efecto, de tal forma que se obtenga un valor positivo de 1la
diferencia de temperatura a través de la superficie de

calentamiento del segundo evaporador. (21}

La economia mayor de vapor de un evaporador de
aefectos maltiples se obtiene a expensas del costo inicial
del evaporador. La superficie total de transferencia de
calor aumentara sustancialmente, en proporcion al mimero de
efectos que tenga el evaporador. Esto constituye solo una
aproximacién, puesto que el paso de uno a dos efectos
significa que aproximadamente, la mitad de 1a
transferencia de calor estara a un nivel mis alto de
temperatura en donde los coeficientes de transferencia de
calor seran en general mas elevados. 5i el material tiene
una elevacién apreciabfe del punto de ebullicidn, se
reducira también la di ferencia disponible de

temperatura. (29)
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Para el caso mas sencillo, en donde cada efecto
tiene area y coeficiente igual a los demas efectos, y en
donde no haya incrementos en el punto de ebullicién,.

tenemos:

Gr =G + Gz + G + ...0n

En donde ( Or ), es el calor total transferido en
los efectos y las G:, B2, @, etc, son las proporciones
para la transferencia de calor en cada uno de los efectos

individuales.

Or = V1A (—~AT2) + LAz (~AT2) + LBAa(-ATa) +...UnAn (~4Tn)

Puesto que las AaAreas y los coeficientes de

transferencia de calor son iguales:

Or = Ut (-AT1~AT2—ATa-...ATn) = UtAt (ATiotal)

Esta velocidad de transferencia de calor es la
misma que se obtiene con un afecto sencillo operands a la
misma condicién de temperatura. As{ pues, la evaporacison de

miltiple efecto utilizando n efectos aumenta la economfa de
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vapor pero disminuye el flujo térmico por efecto. Por
consiguiente, no se obtiene incremento en la capacidad, vy
de hecho, la camplejidad adicional del equipo generalimente
da como resultado un incremento en las pérdidas de calor

hacia los alrededores y una reduccisn en la capacidad. (21)

411 - TIPOS DE ALIMENTACION.

La alimentacidn de un evaporador de efecto maltiple
se transfiere por lo comun de un efecto a otro en serie, de
modo que sdlo se alcanza la concentracidn Ffinal del

producto en un efecto del evaporador. (29)

ALIMENTACION DIRECTA.- La forma habitual de
alimentar un evaporador de maltiple efecto (figura 4.1a)
consiste en la introducciémn de material bruteo de
alimentacién en el primer efecto y se hace circular de
efecto a efecto, en paralelo al flujo de vapor. {(29) En este
método de  alimentacioén, se necesita una bomba para
introducir la alimentacién diluida en el primer efecto, que
generalmente estid a una presién superior a la atmosférica,
y una bomba para extraer la solucién concentrada del Gltaimo

efecto. Sin embargo, €l paso de un efecto a otro se puede
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Gohcicn
concenade diide (C) dhida dtide

(d)”

Figura 4.1 Forma de circulacién de la alimentacién en evaporadores de
multiple efecto: a)Directa, b)Contracorriente, c)Mixto y d)Paralelo

(Fuenta: Mc Cabe, W.; Smith, J., Operaciones Bésicas de la Ing. Quimica, Ed. Revensd, 1981)

108



realizar sin bombas, ya que el flujo tiene lugar en el
sentido de presiones decrecientes, siendo suficiente situar

valvulas de control en las tuberias de conexidn. (28)

Este método de funcionamiento es provechoso, cuando
el material de alimentacién esta caliente o cuando el
producto concentrado sufriria daffo o depositaria escamas a
temperaturas altas. Cuando el material de alimentacién esta
frio, la alimentacion directa proporciona una economia
baja de wvapor, puesto que una parte apreciable del vapor
hrimarin se necesita para calentar el material de

alimentacién hasta el punto de ebullicién. (29)

Por otra parte, este motodo tiene también el
aspecto de que la solucién mis concentrada es la sometida a
la mas baja temperatura. Las temperaturas bajas pueden ser
utiles para evitar la descomposicién de productos
arasnicos, pero la alta viscosidad que puede encontrarse,
reduce en forma aguda el coeficiente en este Gltimo

efecto. (21)

ALIMENTACION A CONTRACORRI ENTE. — En el
funcionamiento con alimentacién a contracorriente, el
material de alimentacién bruto entra al ultimo efecto ( el

cual tiene la mas baja temperatura y presion ), la descarga
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de sste efecto se bombea al peniltimo y asi sucesivamente,
hasta que se descarga el producto del primer efecto, como

se observa en la figura 4.1b.(29)

La alimentacidon a contracorriente da lugar
generalmente a una mayor economia de vapor cuando la
alimentacién entra fria (28), puesto que se debe calentar
mucho menos liquido a la temperatura elevada que existe en
los efectos anteriores.También es utilizada cuando el
producto es tan viscaso Que se necesitan temperaturas altas
para mantener la viscosidad suficientemente baja, con el
fin de obtener coeficientes razonables de transferencia de
calor; pero a estas condiciones 1los productos organicos

pueden tender a carbonizarse y degradarse. (29)

ALIMENTACICN MIXTA.~ En ocasiones se ulilizan olros
métodos de alimentacisan. Con disoluciones que tiensn una
viscosidad que dentro de las condiciones de trabajo vartia
mucho con la temperatura, se suele utilizar la alimentacidn
directa pero intreoduciéndnla en el seqgqundo o tercer efecto,
y del «ltimo efecto se pasa el liquido al primero para que
la evaporacion final temga lugar a alita temperatura. Este
sistema de alimentacisn se llama mixto, se utiliza con

li quidos espesos y viscusos, aprovechandose al mismo tiempo
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las ventajas de la alimentacién directa y la mayor economia

de la alimentacién a contracorriente. (23} (figura 4.1c).

ALIMENTACION EN PARALELO.- Lla alimentacién en
paralelo ({(figura 4.1d) implica intreducir material de
alimentacién bruto y el retiro del producto en cada efecto
del evaporador. Se usa primordialmente cuando el material
de alimentacién esta sustancialmente saturado y el producto
es sdlido. Un buen ejemplo es la evaporacién de salmuera

para obtener sal coman. (29)

412 -~ EFECTO DE LA ELEVACION DEL PUNTO DE EBULLICION.

l.a elevacion del punto de ebullicion modifica 1la
capacidad de un evaporador de maltiple efecto en
camparacién de un simple efecto, debido a la disminuciédn de

la caida de temperatura disponible en cada efecto.

Considerando un evaporador en el que se concentra
una solucién que tiene una gran elevacién del punto de
ebullicién, el vapor procedente de esta solucién en
ebullicidn estd a la temperatura de la solucidiy y por
consiguiente, sobrecalentado en una proporcién equivalente

al aumento en el punto de ebullicién.
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Cuando se utiliza vapor sobrecalentado camo medio
de calentamiento, éste es esencialmente equivalente al
vapor saturado a la misma presién. Por tanto, 1la caida de
temperatura en un efecto cualquiera se calcula a partir de
la temperatura del vapor saturado, a 1a prasién de la
camara de condensacién, y no a partir de la.temperatura de
ebullicion del liquido en el efecto anterior. Esto quiere
decir que, de la caftda total disponible, se pierde 1la
elevacién del punto de ebullicién que tiene lugar en cada
efecto. Esta pérdida se produce en cada uno de los efectos
de un evaporador de efecto multiple y la peérdida de

capacidad que resulta es con frecuengia importante.

En la figura 4.2 se representa la influencia de
estas pérdidas en la calda de temperatura sobre la
capacidad de un evaporador de wmaltiple efecto. Las
condiciones son las mismas en los tres casos, es decir, la
presion del vapor que condensa en el primer efecto y 1la
temperatura de saturacién que sale del ultimo son idénticas
en los tres evaporadores. Cada efecto contiene una solucién
con una determinada elevacion del punto de ebullicion. La
altura total de cada columna representa la diferencia total
de temperatura entre la temperatura del vapor vivo y la de

saturacién del vapor que sale del ultimo efecto.
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SIMPLE DOBLE TRIPLE .
Vapor vivo al primer efecto

BE . |0
B lih
Bl S s
(N w —
= Y 7
3 b LS & /7 RUA
73] 4 . al. [ caida de temperatura
@ 1« 2l
= 2 "' 223 Elevacitn del punto
g “Aw de ebullicién
a s e 1/4 0
; gl 3
= S g1
N 2|8
vl 57 & 57*
A s Aw 1 A

Temperatura de saturacién del
vapor que sale dsl Glitimo efacto

Figura 4.2 Influencia de la elevacion det punto de ebullicion
sobre la capacidad de un evaporador

(Fuente: Mc Cabe, W.; Smith, J., Operaciones Basicas de la Ing. Quimica. Ed. Reverte, 1981)
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Considerande un evaporador de simple efecto, de la
caida total de temperatura, la zona rayada representa la
pérdida en la caida de temperatura debida a la elevacidn
de! punto de ebulliciédn, La cafida de temperatura restante,
que corresponde a la fuerza impulsora real para la
transmisién de calor, esta representada por la parte no
rayada. El diagrama para el evaporader de doble efecto
presenta dos porcicnes rayadas debidoc a la elevacidn del
punto de ebullicidn que se produce en los dos efectos, y la
zona no rayada es menor que eon el diagrama de simple
efecto. En el evaporador de triple efecto hay tres
porciones rayadas, las cuales corresponden a las pérdidas
de caida de temperatura de cada efecto, y la caida de

temperatura neta total disponible es todavia menor.

En base a la figura 4.2 se puede inferir que en los
casos extremos de un gran numero de efectos o elevaciones
muy grandes del punto de ebullicién, la suma de las
elevacicones del punto de ebullicién en un evaporador de
maltiple efecto podria ser mayor que la cafda total de
temperatura disponible. La operacién resulta imposible en
estas condiciones y es precisco revisar el diseffo o las
condicicones de operaciédn del evaporador con el fin de
reducir el numerc de efectos © aumentar la cafda total de
temperatura. (28>
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4.2 - SISTEMAS DE RECOMPRESION DE VAPOR.

El principico de recompresién de vapor encuentra
continuamente aplicaciones mas amplias en la industria. En
cualquier caso de evaporacién, se alimenta vapor vivo como
medio de calentamiento y se genera vapor que tiene el mismo
contenido de calor que el ariginalmente presente en el
vapor vivo, Este vapor se condensa con agua como un método
conveniente para eliminarlo, pero existe un severo

desperdiclo tanto de calor ¢ BTU ) como de agua. (26>

La energia del vapor que se desprende de una
soluciédn en ebullicidén se puede utilizar para evaporar mas
agua, siempre y cuando exista una caida de temperatura en
la dirgccién desvada para la Lransferencia de calor. Como
se menciond, en un evaporador de multiple efecte esta caida
de temperatura se crea disminuyendo progresivamente la
tomperatura de ebullicidédn de la solucidn en una serie de
evaporadores, mediante la utilizacién de presiones

absolutas cada vez mis pequefias, Olra forma de obtener la
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fuerza impulsora necesaria para la ebullicidn, es

aumentando la presién del vapor que se forma, mediante una

T P ion 4dnica o térmica, para que de esta forma se
pueda utilizar este vapor come medio de calentamiento en el
miseo evaporador, reduciendo con ésto las necesidades de
energia de evaporacién.(280 Los evaperadores con
recompresién de vapor pueden tener un alto costo inicial.
pero sus bajos costos de operacidn lo hacen ser atractivo

para la industria.cied

AD4 - RECOMPRESION MECANICA.

Les evaporadores con recompresidn mecinica
simllares al de la figura 4.3, generalmente son limitados
para un simple efecto, La alimentacién diluida se callenta

hasta una temperatura préxima a la de webullicidén mediante
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Cé&mara de
separacién
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Compresor ‘ t
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° -
turbina ?" J Salida de la
— solucién
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Vapor de servicio = ':ﬂ
—
Solucién diluida
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Condensado  Bombade —
circulacién

Figura 4.3 Recomprasién mecanica aplicada a un evaporador
de circulacién forzada

(Fuente: Mc Cabe, W.; Smith, J., Operacionss Bésicas de la Ing. Quimica. Ed. Reverte, 1981)
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intercambio de calor con la solucidn concentrada caliente,
y pasa a travées de un intercambiador, tal como en un
evaporador cnnvencio‘nal de circulacién farzada. Sin
embargo, el vapor que se desprende no se condensa sino que
se comprime a una presiéon mas elevada, con el fin de
transformarlo en el vapar vivo que alimenta al
intercambiador (28), con lo que se evita que el vapor pase
al condensador, eliminandose los requerimentos de agua de
enfriamiento, los cuales normalmente estan asociados con
los evaporadores de recompresién térmica; siendo ésto una
ventaja importante en los lugares donde el agua de

enfriamiento es costosa. (2)

Asimismo el tiempo de residencia en un evaporador
con recompresién mecanica de vapor es tan corto como en un
ovaporador de maltiple efecto, lo cual ha favorecido su
aplicacién en la industria de alimentos, como lo es en la
concentracén de jugos cfitricos, jarabe de maiz, leche,

entera, suerco de queso. (2)

En este sistema de recuperacién de calor, el
arrastre de producto debe ser mi nimo, puesto que el vapor
se calienta en exceso en la compresién y cualquier 1iquido
presente se evaporara, dejando los sélidos disueltos (29);

1o cual puede causar una severa vibracién y daffo al
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compresor.C18) Para mantener el tamaRo del compresor dentro
de un rango econdmico, es usual operar el evaporador a
presién atmesférica o superior a ésta, ya que el volumen
especifico del vapor de agua se incrementa rapidamente
a presiones infericres a la atmosférica, originando ésto un
incremento en el tamaffo del compresor. FPor consigulente,
las aplicacicnes de la recompresién mecanica , excluyen a
los materiales sensibles a la temperatura, los cuales deben

de ser evaporados a vacfo.(2)

Por lo comin, w1l evaporador con recompresion
mecinica requiare de mayor caler que el que Se encuentra
disponible a partir del vapor comprimido. Parte de este
calor exira se puede obtener mediante el precalentamiento
del material de alimentacidn con el condensado y si es
posible con el producto concentrado. Por lo comtn, se
Justifican los sistemas de dintercambic de calor muy
costosos con diferencias de temperaturas bastante
estrechas, sobretedo =i se maneja el evaporador a
temperaturas elevadas, para reducir el volumen de vapor que
se debe comprimir. Para mantener las necesidades de energia
y ®l costo del compresor dentro de limitesz razonables, el
evaporador debe funcionar con una diferencia de temperatura
pequefia, por lo comdn de 10 a 20°F. Esto significa que se

requiere una gran superficie de calentamiento del

119



evaporador, gue contrarresta en forma parcial las ventajas
de la recompresién mecanica. Estos evaporadores se usan
donde se dispone de energia hidroeléctrica barata y donde
los combustibles para la generacién de vapor sean
costosos (29); o también cuando se trata de evaporar
disoluciones acuosas que tienen un punto de ebullicion muy

poco diferente al del agua. (30)

Suponiendo que se trata de evaporar una disolucion
que por sus propiedades no difiere mucho del agua pura. Si
la evaporacisan se efectda a una atmbésfera, la disolucién
ebullera a 100° €, considerando una diferencia de
temperatura de 10°c, el vapor vivo sera vapor saturado de

1.46 atm que condensa a 110°C.

Considerando las entalpias del vapor producido y el
vapor vivo, se tiene:

Vapor 8 100°C ....cesecrenacsases H

]

6£38.9 Kcal/Kg
Vapor vivo a 110%C.  enieaenanncna. Hr = 642.% Kcal/Kg
Agua 2 100%Ceiversenscrscnscnsens Ho = 100.0 Kcal/Kg

Diferencia de entalpias H2 = Hi.. = 3.6 Kcalskg

€1 aprovechamiento del vapor de escape es posible
si se comprime desde 1 atmosfera hasta 1. 46 atm.

Tedricamente seria suficiente suministrar 3.6 Kecal de
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energla mecdnica para convertir el vapor de escape en vapor

vivo.

Sin embargo, hay que tener en cuenta la realizacion
practica de la compresién. E€n el compresor adiabatico
ideal, @1 vapor de salida a la presién Pz ( 1.46 atm ),
sera vapor recalentado, con entalpia Hz’ superior a la del
vapor vivo; la diferencia, que no tiene valor practico para
la evaporacién por ser calor sensible de recalentamiento,
supone un exceso de energia mecAnica sobre el valor
tedrico. Por otra parte, 1la compresién practica no es
exactamente adidbaticza, por tanto el consumo de energla

sera aun superior.

En la figura 4.4 se reproduce esquematicamente una
parte del diagrama de Molliere para el vapor de agua: El
punto 1 corresponde al vapor de escape; el 2, al vapor
vivojy el 2", al vapor obtenido en la compresion adiabatica
ideal ( isoentrépica), y el 2°°, al vapor ‘obtenido en 1la
compresién real. Las entalpias Ha?? Y -3 estan
relacionadas mediante el rendimiento de compresién:

R = (- M)/ (H2’’~ H1), siendo el denominador el trabajo
aplicado. En este caso, Hr'’ es igual a &54.7 Kecal/Kgs
admitiendo un rendimiento de compresién del 70 %. se

encuentra que H’’ es tgual a 661.4 Kcal/Kg. Siendo el
q ]

121



700

690

680 -

670 -

H, Kcal/Kg
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S, Keal/kg °C

Figura 4.4 Representacién esquematica y parcial del diagrama
de Molliere para el vapor de agua

(Fuente: Vian, A.; Ocon, J. Elementos de Ingenieria Quimica. Ed. Aguilar, 1979)

122



trabajo real de compresion de 661.4 — 638.9 = 22.5 Kcal/Kg,
como se observa éste es mas de seis veees superior al
tedbrico; el vapor sale de ta compresisn a 14800; pero los

38°C de recalentamiento tiene poco valor practico.

Hasta el momento, se ha supuesto que no hay
elevacién en el punto de ebullicién., Pero para una
elevacién de 15°C, el vapor que sale del evaporador, seri
vapor recalentado( 1 atm, 115°C,H.'= 646 Kcal/Kg, 1’ ).
Para mantener la misma diferencia de temperatura, el vapor
debe de condensar a 125°C de tal forma que gerad vapor
saturado a 2.37 atm. El vapor a esta presién, obtenido por
recompresién con un rendimiento del 70 %, tendra una
entalpia de 703 Kcal/Kg, y su temperatura sera de 201°c
{3*7). El trabajo de compresién en este caso sera de
703 - &36 = 57 Kcal/Kg, mas del doble que cuandoe no habla
elevacién en el punto de ebullicidon, resultando ésto
inconveniente debido al excesivo gasto de energia en el
trabajo de compresién.Por 1o tanto, para licores que
tienen una alta elevacion en el punto de ebulliciéon, no es
recomendable utilizar la recompresién mecanica debido a la
reduccién del delta de temperatura disponible para la
transferencia de calor, en cuyo caso se requiere una mayor

superficie de calentamiento. (31)
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422 - RECOMPRESION TERMICA,

Cuando se dispone de vapor a mayor presién que la
requerida en e}l avaporador, la recompresion puede
efectuarse en un eyector, mediante un chorro de vapor de
alta presidn que arrastra al vapor de baja ( evaporado }, Yy

se mezcla con el, saliendo como vapor de presién media.

ta recompresién térmica puede aplicarse tanto en un
evaporador de simple efecto como en un evaporador de
mtltiple efecto. (2) Como se observa en la Ffigura 4.5 una
parte del vapor que sale de la camara ( evaporado ) pasa al
eyector, descartindose un flujo igual al de vapor wvivo de
entrada. Siendo el eyector relativamente barate y de
funcionamiento sencillo, «sta prozodimjento de recuperacidn
de calor es aparentemente mds econdmico que la recompresién
mecanica. En comparacion con el evaporador de simple
efecto, 1a misma cantidad de vapor proporciona una
evaporacién muy superior. La economla de vapor definida por
el cociente entre el flujo de evaporado y el del vapor gque
llega a la instalacion, puede ser superior a 2. Asiniseo,
puesto que los eyectores de vapor de agua pueden tratar
grandes volumenes de wvapor de baja densidad, la

recompresién térmica resulta mis adecuada para la
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evaporacién a vacio gque la recompresién meciAnica. (29) Una
de las principales ventajas de los sistemas de evaporacién
con recompresién térmica es que pueden operar en un rango
mas amplic de presiones que las unidades de recompresisn
mecanica, ademis éstos pueden ser fabricados en diferentes
tipos de aleaciones, lo cual 1o hacen mAs resistente a 1la

corrosisn producida por el vapor. (3)
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Vapor de
servicio

H) smeemte. Solucion concentrada

Il

— Condensado

<— Solucién diluida

Figura 4.5 Evaporador con recompresion térmica
(Fuente: Kem, Donald. Procesos de transferencia de calor. Ed. C.E.C.S.A., 1982)
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Refiriéondose a la figura 4.&, el vapor vivo de
alta presian se expande €n la boquilla a de la cual emerge
con alta velocidad en un espacio de mezcla b, donde
transfiere algo de su momentum al vapor succionado. En la
seccion de difusién d que es el reverso de una boquilla,
los vapores mezclados se comprimen a la presien de la

calandria Ps. El trabajo de compresion resulta de la

¢conversisn de la energia cindtica de la mezcla a alta

velocidad a una carga de presién. Ast, el vapor a baja
presién Pz se arrastra y comprime a una presion mayor P2 a
expensas de la energia del vapor vivo. (26)
b - . Descarga
j PR3
Vapor vivo
Pt

Vapores + gas
Succidn p2

Figura 4.6 Eyector
(Fuante: Kem, Donald.. Procesos de transfarencia de calor. Ed. C.E.C.5.A., 1982)
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CONCLUSIONES.

1.-La evaporacién presenta grandes ventajas en la
industria alimentaria, ya que mediante ésta se logra la
conservacién del producto, asi como la disminucién de los
costos de transporte y almacenamiento, debido a la
reduccién de volumen del Flulido alimenticio. Asimismo, es
de gran importancia y utilidad el conocimiento de 1los
principios de operacién y caracteristicas de los diferentes
tipos de evaporadores con gque se dispone para la
realizacién de dicha operacién, ya que ésto permite una
mejor seleccidn del evaporador que cansidere las
caracteristicas del fluido como lo som sensibilidad
térmica, viscaosidad, incrustaciones, formacién de espumas,
etc., evitandose de esta forma un funcionamiento

inadecuado del equipo y/o0 dafos al fluido.

2.~Dadas sus caracteristicas de diseffo y principio
de operacién, el evaporador de circulacién natural no es
recomendado para fluidos sensibles al calor y/6 viscosos
debido a los altos tiempos de residencia y a que 1la unica
fuerza impulsora para el flujo del fluido es la diferencia

de densidades.
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3«-En un evaporador de circulacien forzada, las
altas velocidades de circulacién (6~18ft/seq) que imparte
l1a bomba, permite obtener coeficientes globales mis
elevados para fluidos viscosos que en un evaporador de
circulacién natural. Sin embargn, a pesar del corto tiempo
de residencia que se obtiene como consecuencia de las altas
velocidades, este tipo de evaporador no es adecuado para
solucianes sensibles al calor debido a que una porcisen del

fluido se recircula continuamente.

4,-los evaporadores de pelicula ascendente,
pelicula descendente y p&elicula delgada agitada se
presentan como una buena opcian sobre €1 resto de los
evaporadores tubulares convencionales, ya que su operacién
bajo el principio de una pelifcula de liquido, permite
reducir la resistencia que ofrece el fluido en ebullicién,
lograndose con ésto coeficicontas globales de transferencia
de calor elevados y tiempos cortos de residencia.
Amplidndose su aplicacién hacia fFluidos sensibles al calor

y Viscosos.

S.-El evaporador de pelicula delgada agitada, posee
una caracteristica mecanica de diseflo que lo diferencia del

resto de los evaporadores, la cual consiste de un raspador

129



que remueve continuamente la pelicula que se forma sobre la
pared originando una elevada turbulencia, baciéndolo
ventajoso para el manejo de fluidos altamente viscosos vy
sensibles al calor. S5in embargo, debido a sus partes en
constante movimiento, los costos de operacién y

mantenimiento son altos.

&.-L.a aplicacian de una superficie diferente de
calentamiento permite que los evaporadores de placas
p?esenten ciertas ventajas sobre su contraparte tubular,
resaltando la facil variacion de su capacidad mediante la
simple adicién o remocién de placas, o bien la obtencién de
elevados coeficientes de transferencia de calor debido al
alto nivel de turbulencia generado por el flujo del fluido

en el reducido espacio entre placas.

7.-La seleccion del tipo de evaporador que se
aderte a las necesidades de proceso, depende en gran medida
de la interrelacion antre diferentes factores como lo son:
sensibilidad térmica, impurezas, depésito de
incrustacionaes, formacion de espuma y viscosidad;
influyendo mas esta ultima a la seleccidn debido a la
relacion inversa que guarda con el coeficiente de

transferencia de calor.
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8.~Los balances de materia y snergfa juegan un rol
importante en el diseffo de equipo de evaporacién, vya que
mediante éstos se obtiene el calor transferido a la
solucien en ebullicion, involucrandose esta variable en las
correlaciones para el calculo del coeficiente individual de

transferencia de calor.

9.-lLos evaporadores de circulacison natural
presentan como mecanismo de transferencia de calor la
conveccidn en combinacion con la ebullicidn nucleada;
mecanismos que fueron considerados por Piret e Isbin (17}
en el desarrollo de su correlacién, lo cual permite inferir
que dicha correlacidén no solo es aplicable a evaporadores
de tubos verticales cortos sino Que Sy uso Se  puede
extender a otros evaporadores de circulacidn natural como

laos de tubos verticales largos y los de canasta.

10.~La correlacién desarrollada por Davis y David
(4) para el calculo del coeficiente individual, para
.transferen:ia de calor por conveccion con Fflujo en dos
fases, puede ser aplicada para ciertos tipos de
evaporadores que se rijan por este mecanismo, como lo es el

evaporador de pelicula ascendente, pelicula descendente y
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evaporador de placas, sin embargo para que ésta sea valida,
se debe garantizar que el 1liquido humedezca 1a pared
interior del tubo, condicién que excluye al evaporador de
pelicula descendente, ya que como se expusa en el capitulo
I, éste puede llegar a presentar durante su operacién, la

condicién de pared seca.

1.~La transferencia de calor en un evaporador de
pelicula delgada agitada esta regida tanto por la
ebullicién nucleada como por la convecciédn forzada. Sin
embargo, analizando el principio de operacién de este
evaporador, se puede inferir que 1 mayor aporte a 1la
transferencia de calor sera por conveccisén forzada, ya que
se ve favorecida por la elevada turbulencia generada por el
raspadaor, mientras gque la accién de éste minimiza 1la

ebullicién nucleada al romper las burbujas de vapor.

12.~La supresisén de la ebullicién en un evaporador
de circulacién forzada es una caracteristica que diferencia
a este equipo del resto de los evaporadores, tanto en su
operacisn comp en el cilculo del coeficiente individual, el
cual se realiza utilizando las mismas correlaciones que
para un intercambiador de calor, ya que anicamente existe

transferencia de calor sensible.
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13.~-La evaporacién en miltiple efecto es una buena
opcidn para reducir el consumo de vapor de servicio, sin
embargo, la economia de vapor obtenida debe estar
balanceada con respecto al incremento en 1los costos del

equipo.

14,-El1 compresor utilizado en 1a recomprasién
mecanica limita la aplicacién de este sistema para casas en
los que Se opere a presidn atmosférica o superior a ésta,
ya que el volumen especifico del vapor de agua se
incrementa rapidamente a presiones inferiores a la
atmosfarica, originando un incrementos en el tama¥o del

compresar.
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APENDICE  A.1
PROPIEDADES FISICAS
DE LOS ALIMENTOS




TABLA A1

CAPACIDAD CALORFICA DE ALMENTOS,
C CAPACIDAD CALORFICA PROMEDIO DE 32 A 212° F )

ALIMENTO CONTENIDO DE AGUA CAPACIDAD CALORIFICA.
% cp ¢ BTUALSF >

Jucos:

naranja 87.8 0.83

uva - o.91

cereza 27.7 o.e2

fresa 30.38 0.98

manzana 87.4 0.82

BEBIDAS:

leche ontera de vaca' 87.0 0. 82

leche descremada’ 0.5 ©. 94

cacao”® - 0. 44

crema, 48-80% gr'asa3 87-73 0.73-0.78

SOPAS:

col® - o.C

chicharo® - 0.68

papa’ e8.0 0.94

tomate concentrado® B81.4 ©. 680

1.~Heldman D. y Singh P. Introduction to food engiheering
Ed. Academic Press. 1084.

2. ~Charm Stanley. The fundamentals of food engineering. AvVI
Publishing Co. USA 107@.
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ALIMENTO

PESCADO:
frito
fresco

seco,salado

GRASAS: *
mantequilla
margarina

acei tes vegetales

VEGETALES: *
alcachofas
zanahoria,fresca
zanahoria.cceida
Pepino

col blanca,fresca
lsntajaz

hengos, frescos
hongos,secos
cebolla

perejil
chicharos,secos

papas

2. =Charm Stanley.
Publishing Co. USA

Continuacién

CONTENIDO DE AGUA
%

168-20

14-16.5
o-15

83888

]
iz

B80-00
85-05
i4

TABLA A.1.1

CAPACIDAD CALORFICA

¢cp € BTU-1L°F >

o.72
0. 86
0, 41-0.44

O. 48-0.51
0.42-0.8
0. 33-0. 48

0.93
0.91-0.84
0.9

o.98

0.63

0. 44

0.04

0. 58
0.88-0.93
0. 78-0. @7
0. 44

Q.84

The fundamentals of food engineering. AVI

iQ7e.
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Continuacidén

ALRMENTO CONTENIDO DE
%

papas, coci das? 80
espinacas® 85-280
FRUTAS: *
manzana 78-85
toronja 8q
ciruela,fresca 78-78
ciruela,seca 28-35
frutas,frescas 78-82
frutas,secas 30
CARNE: *
tocino 80
carne de vaca,grasa 51
carne de vaca,magra 72

carne de vaca,picadilio -

carne de vaca,cocida
TaFhe de puerco,grasa
carne de pusrce,magra
salchicha,fresca
carne de ternera
chuleta de ternera

3333849

chuleta de ternera frita &8

carne do venado

carnero

2. =Charm Stanley.
Publishing Co.

83

TABLA A.1,1

AGUA

CAPACIDAD CALORFICA
Cp ¢ BTUAL®F >

0.87
0.80-0.04

©.89-0.90
o..2
O.84
0. 830,50
0.80-0.90
0.8

0.48
0.4
0.82
0.84
C.7S
o.62
0.73
0.62
0.73
o.82
O.74
0. 81
0.83

The fundamentals of food engineering. AVI

USA 1078.
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TABLA At2

CONDUCTIVIDAD TERMICA DE ALMMENTOS.

ALMENTO CONT. DE AGUA TEMP,
% °F
JUCOS:
naranjaCcong. >* - o]
pora’ B4.7 88
pifta - -
manzana' 38 -]
30 176
a7.4 170
BEBIDAS: *
leche concentrada a0 80
leche concentrada, - 88
2.8% grasza inicial.
leche descremada - 34.7
leche en polve 42 102
oTros: *
adorozo de manzZana - 72.6
puréd de pliatanc - a0
mantequilla 18 40
mafz Cdiente amarillod O.®n 70
rébalo Ccongel adod - -0
pescado (frescod - a2
borrego Cecong. D - 8.a

CONDUCTIVIDAD TERM.
¢BTU-rt hret? O/

1.38

0.318
Q.317
0.228
C. 282
0. 308

0.31
0. 202

0.311
0. 242

0.4
0.4
O.114
0.0e12
0. 011
0.2490
0.65

1.-Heldman D. y Singh P. Introduction to food .ng!.n.orih.a

Ed. Academic Press. 1084.

2. =Charm Stanley. The fundamentals of food enginesering. AVI

Publishing Co. USA 1078.
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Continuacién TABLA A.i.2

ALIMENTO CONT. DE AGUA TEMP. CONDUCTIVIDAD TERM.
: % °r ¢BTU-tLomret? OF
oTROS:
nlel 2.8 6 0.20
margarina - 44 0.138
avena 8.7 - 0.037
aceite de cacahuatwe - 38 0. 007
naranja ai.2 88.58 0.249
echicharo congelado - 10 O. 29
carne de puerco 75.1 s.2 0.75
Fapa X - - 0.83
puré de zanahoria - 20 0.73

2. -Charm Stanley. The fundamentals of food engineering.AVI
Publishing Co. USA 1678.
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TABLA A13

VISCOSIDAD DE LIKQUIDOS  ALIMENTICIOS,

ALPENTO’ COMPOSICION TEMPERATURA VISCOSBIDAD
°c CPa—-sog)
Jugo de map=ana 20%Brix 27 0. co21
©0°Brix 27 0.03
Jugo de uva 20%Brix a7 0.0028
80%Brix 27 0.11
Jarabe de maiz 48,4 sol.tot. e7 0.053
Crema 10 % grasa 40 0.00148
10 % grasa 8o 0.00107
10 %X grasa 80 0. 00083
20 % grasa [ ] 0.00171
30 % grasa 80 0. 00280
40 % grasa 80 0.00510
Leche homogenizada - 20 0.0020
- 40 0.0018
- B0 0. 000778
- 80 0. 0008
- (o] 0. 00344
- 10 0. 00284
- 20 0.00100
- 30 0.001 49
- 40 0.00123
Acoiie de malz - 28 0. 0583
- 38 0.0317

1.-Holdman D, y Singh P.

Ed. Academic Press. 1084.

Introduction to food enginesering
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VISCOSIDAD DE LIQUIDOS  ALIMENTICIOS.

ALMENTO COMPOSICION TEMPERATURA VISCOSIDAD
°, CPa-segd

2]

Acel te de algodén - 20 0.0704
- 38 0. 0308
Aceito de cacahuate - 28 0. 0858
- 38 0. 0251
Acelte de girasol - 28 O. 0822
- 3B O, o288

1.~Heldman D. y Singh P. Introdixtion to food engineering
Ed. Academic Press. 1084.
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APENDICE A.2
CARACTERISTICAS DE LOS
EVAPORADORES.




TABLA AZ21

CARACTERISTICAS DEL EVAPORADOR DE PELICULA DESCENDENTE.

Superficie de calontamientot 17-817 re2

Capacidad evaporativas 88~3B24 lbshr

Rango de viscosidad: 180-1000 cp

Tienmpo de residenciat 8-10 seg.

Liquidoxs manejados: Fluidos sensiblex a la

temperatura, cristalizables
¥y moderadamente impures.

Ejemplos de productoz alimenticios: Jugos de frutas, leche,
productos lacteos, almidén,
glucosa ¥y socluciones de
azZGcAr.

TABLA A22

CARACTERISTICAS DEL EVAPORADOR DE PLACAS.

Capacidad ovaporativa: 1000~38 000 1lb/hr
Rango de viscosidad: 100-1500 cp
Condiciones miximsas de disefior 150 psig y 400°F
Temperatura de operacidéns 80-210°F

Espacio entre placas: 1,8 a 174 pulgada.
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TABLA A23

CARACTERISTICAS DEL EVAPORADOR DE CIRCULACION FORZADA.

Tiempo de residencia 1-3 seg.

Yelocidad del fluidos 68-18 ftr/seg

Diimetro externo de lo= tubos: < 2 pulgadas

Rango de viscosidad: 100-1000 cp

Liquidos manejados: Liquides que forman

espuma, cristales &
contengan =dlidos en

suspension.

TABLA A24

CARACTERISTICAS DEL EVAPORADOR DE PELICULA DELGADA AGITADA.

Superficie de calentamiento: 1-200 rt*

Rm;ngo da viscosidads > 90 Q00 cp

Tiempo de residencia: 3-100 seg

Presién del vapor de calentamiento: > 1850-170 psig
Dismatro del tubo: 3~-48 pulgadas
Longitud del tubo: 224 ples

Veloctidad de las aspas!? 8-10 ft/seg

Liquidos manejasdoss Liquidos sensibles a la

temperatura, extrermadamente
viscosos o que formen cris-—
tales.
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Ejemplos de prodixctos alimenticios:
Puré de pera arriba del
28 %, gelatina, Jugos de
frutas, pasta de tomate,
ard nodcidos, Jaleas, etc.

Recomendaciones de mantenimiento:
Dos veces al affec o mas
cuando se procesan productos

do viscosidades extremas.
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