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INTRODUCCION. 

La evaporación como operación unitaria juega un papel - 

muy importante tanto en la industria de proceso, como en las plan

tas de fuerza o en la obtención de agua pura a partir de agua de

mar. 

El propósito de la evaporación en la industria química

es concentrar soluciones evaporando el solvente, mientras que en

las plantas de fuerza es la obtención de agua pura para la alimen

taci6n de calderas y en la evaporación de agua de mar obtener lí

quido libre de sólidos con diferentes fines, inclusive para don - 

sumo humano. 

obviamente el objetivo que se persigue en cada caso es

diferente, sin embargo en todos ellos la evaporación forma parte

primordial del proceso. De aquí la importancia que tiene el estu

dio de esta operación unitaria y el establecimiento de una metodo

logía de cálculo adecuada para satisfacer las necesidades de' di- 

sefto de los sistemas de evaporación. 



CAPITULO I

EVAPORACION
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EVAPORACION. 

La evaporaci6n es una operaci6n unitaria de transferen

cia simultánea de masa y energía que tiene por objeto concentrar

una soluci6n formada por un soluto no volátil. Y un disolvente - 

volátil, el agua. El proceso consiste en llevar hasta su tempera

tura de ebullici6n a la soluci6n que se desea concentrar y vapor¡ 

zar una parte del disolvente hasta lograr la concentraci6n deseada. 

La evaporaci6n se diferencia de otras operaciones un¡- 

tarias tales como secado, cristalizaci6n y destilaci6n, en que - 

el producto es un líquido y no un s6lido como sucede en secado; - 

el objetivo es obtener una soluci6n concentrada y no la forma--- 

ci6n y crecimiento de cristales, y por último, la fase de vapor - 

está formada por un solo componente, o aún cuando sea una mezcla, 

no se pretende separar la en fracciones, esta es la principal di

ferencia entre evaporaci6n y destilaci6n. En el pasado esta dis- 

tinci6n estaba basada en el hecho de que en evaporaci6n el pro— 

ducto valioso es el líquido concentrado mientras que en destila- 

ci6n es el componente volátil. Sin embargo, en el caso particular

de evaporaci6n de agua de mar sucede lo contrario, e incluso a

menudo se le llama Ildestilaci6n de agua", pues el agua de mar

conteniendo sales se somete a una evaporaci6n y condensaci6n pos

terior con el fin de obtener un producto libre de s6lidos para - 

alimentaci6n de calderas, procesos industriales o para el consu- 
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mo humano. 

La evaporación era ya practicada por los antiguos egi2

cios, y una de sus primeras aplicaciones fué en la producción de

sal a partir de agua de mar empleando energía solar; posterior— 

mente los requerimientos de sal condujeron a la utilización de

combustible como fuente de energía, por ejemplo, la combustion

de madera, carbón, o turba, que es un combustible sólido deriva- 

do de la carbonizaci6n de plantas acuáticas y palustres. Los eva

poradores eran entonces marmitas calentadas a fuego directo, que

con el tiempo fueron sustituidas por marmitas enchaquetadas, cuan

do se empezó a usar vapor como medio de calentamiento en la in— 

dustria azucarera. 

En 1812, se puso en práctica el uso de vacío para ba— 

jar la temperatura de ebullición de la solución y así incremen— 

tar el gradiente de temperatura entre el vapor de calentamiento

y la solución, que es la fuerza impulsora para la transferencia - 

de calor. 

Fué en un ingenio azucarero de Louisiana, cuando alre- 

dedor de 1830, NORBERT RILLIEUX, americano de origen francés, des

cubrió el múltiple efecto que ha sido uno de los adelantos más - 

importantes en lo que respecta a evaporación. En ese mismo inge~ 

nio Rillieux construyó en 1843 el primer evaporador reconocido - 

como tal; era un evaporador de tubos horizontales que estuvo en - 

uso muy poco tiempo y fué reemplazado por los de tubos verticales, 
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cuyo modelo inicial fué construido hacia 1850 por Robert, direc- 

tor de la fábrica de azúcar de Seelowitz, Austria. Pero a pesar - 

de la gran popularidad alcanzada por los evaporadores de tubos - 

verticales, en 1897 resurgi6 nuevamente el evaporador de tubos - 

horizontales, en el tipo We1ner Jelineck, que se usc ampliamente

y los modelos actuales de tubos horizontales se derivan de él. 

En aquella época, la industria de la sal se encontraba

realmente atrazada con respecto a la azucarera, pues hasta 1863 - 

se adoptó como medio de calentamiento vapor que fluía a través - 

de tubos horizontales sumergidos en la salmera. Los evaporadores

a vació no se usaron en la industria de la sal sino hasta 1880 y

el múltiple efecto hasta 1899. Pero curiosamente la termocompre- 

si6n de vapor, considerada actualmente como uno de los métodos - 

más sofisticados, ya se usaba en evaporadores de soluciones sal¡ 

nas en 1882 y aún se encuentra en operación una planta de este - 

tipo construido en Francia en 1885. 



CAPITULO II

TIPOS DE EVAPORADORES. 
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TIPOS DE EVAPORADORES. 

Los evaporadores son intercambiadores de calor especial

mente diseñados para la concentraci6n de soluciones acuosas por - 

evaporaci6n del solvente. En este equipo de proceso un fluido lla

mado medio de calentamiento, generalmente vapor, cede calor laten

te o sensible a la soluci6n que va a ser concentrada para produ— 

cir la vaporizaci6n del solvente. 

Las condiciones en que se realiza la evaporaci6n son - 

muy diversas y esto conduce a una gran variedad tanto en los mate

riales como en los tipos de construcci6n mecánica de los evapora - 

dores. Se clasifican seg in su uso en dos grupos, " evaporadores pq

ra plantas de fuerza" cuando se usan en sistemas generadores de - 

potencia para la producci6n de agua de alimentaci6n a calderas u - 

otros procesos relacionados con la generaci6n de potencia, y " eva

poradores químicos" cuando se usan para concentrar una soluci6n - 

química. Los dos tipos difieren en su disefto. 

Por lo que respecta a los evaporadores químicos se cla- 

sifican de acuerdo al medio de calentamiento en: 

A) Equipos calentados a fuego directo. 

B) Equipos enchaquetados. 

C) Evaporadores calentados por vapor con superficies de

calentamiento tubulares

De acuerdo al tipo de circulaci6n se clasifican en: 
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A) Evaporadores de circulación natural. 

B) Evaporadores de circulación forzada. 

En los evaporadores de circulación natural el flujo a - 

través de los tubos se debe a diferencias de densidad, mientras - 

que en los evaporadores de circulación forzada el líquido es obli

gado a circular por medio de una bomba. 

Los evaporadores con superficies de calentamiento tubu

lares a su vez se clasifican segdn la posición y el tipo de los - 

tubos en: 

a) Tubos horizontales. 

b) Tubos verticales. 

c) Tubos de formas especiales como serpentines, tubos en " U", etc. 

Equipos calentados a fuego directo.- El tipo más impqr

tante de estos evaporadores es la caldera de vapor. 

Equipos enchaquetados.- Estan formados por dobles pare

des o camisas por las cuales circula el vapor de calentamiento. - 

Se emplean para la evaporación en pequefta escala, así como tam— 

bién son empleados para muchas industrias tales como las de pre- 

paraci6n de alimentos e industrias farmacéuticas. La velocidad - 

de transmisión de calor depende de la viscosidad del líquido que

se va a evaporar, de la intensidad de agitación y en menor exca- 

la del material de construcción del evaporador. En general traba

jan bajo un regimen intermitente. 
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EVAPORADORES DE CIRCULACION NATURAL. 

Evaporador de tubos horizontales ( Fig. l).- Es el tipo

de evaporador químico más antigiao. Consiste de un cuerpo cilín— 

drico o rectangular que contiene el líquido a evaporar, cerrado - 

por sus partes superior e inferior por casquetes que pueden ser - 

tanto cónicos como esféricos y un haz de tubos que generalmente - 

son de sección cuadrada. Este evaporador difiere de los otros ti

pos en que es el único que emplea vapor de calentamiento dentro - 

de los tubos y por este motivo es el que los tiene de menor área

seccional que cualquier otro, pues no se forman incrustaciones - 

dentro de ellos. El diseffo mecánico limita el uso de este equipo

a soluciones no viscosas y concentraciones tales que no formen - 

incrustaciones o depositen sales que se acumularían en la parte - 

superior de los tubos. Ya que los tubos se encuentran sumergidos

y se tiene un gran volumen de líquido almacenado dentro del eva- 

porador es susceptible a un control fácil y preciso, pues debido

al gran volumen de líquido presente, se logra una densidad un¡ -- 

forme en el líquido de descarga, que puede ajustarse y controlar

se modificando la velocidad de alimentaci6n, presión del vapor - 

de calentamiento o presión de vacío. otra ventaja es que el cos- 

to de instalación por unidad de superficie calefactora es menor - 

que la de otros tipos de evaporadores. 

Evaporador de tubos cortos verticales ( Fig. 2).- Está - 

formado por un haz de tubos verticales y cortos por los cuales - 
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Fig. 1.— Evaporador de tubos horizontales. 
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Fig. - 2.- Evaporador normal de tubos verticales. 



12

circula la soluci6n y un gran paso circular o tubo central de - 

caída para recircular el líquido más frío hacia la parte inferior

de los tubos, a este conjunto se le llama calandria. Los primeros

modelos se construyeron sin tubo de caída por lo que no dieron - 

resultados satisfactorios y muy pronto se implement6 el tubo cen

tral, actualmente existen muchas modificaciones respecto a los - 

tubos de caída, como tubos de caída excéntricos, tubos de caída - 

múltiple, tubos de caída exteriores al cuerpo, etc., pero en ge- 

neral, el área está comprendida entre 75 y 150% del área de la - 

secci6n combinada de los tubos. Estos son hasta de 3" de diáme— 

tro externo para reducir la caída de presi6n y permitir la circu

laci6n rápida, y puesto que la incrustaci6n ocurre en el interior

de los tubos, es posible usar este evaporador para servicios más

drásticos que el evaporador de tubos horizontales, pues es prác- 

tico en el caso de líquidos que formen costras ya que el interior

de los tubos se puede limpiar fácilmente y además en el fondo - 

del evaporador, ya sea c6nico o esférico se pued e instalar un - 

agitador para aumentar la círculaci6n. Para las soluciones dilui

das los coeficientes de transmisi6n de calor son bastante altos, 

pero bajan para soluciones concentradas o viscosas y proporcio-- 

nan una transferencia de calor relativamente buena a un costo ra

zonable. Este diseño con sus tubos cortos y secci6n central para

recirculaci6n ha sido durante años tan común en muchas industrias

que se le llama evaporador normal o estándar, o bien se le ha - 
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llamado evaporador de calandria o tipo Robert en honor a su inven

tor. 

Evaporador de canasta o tipo cesta ( Fig. 3).- Es muy si

milar al evaporador de calandria pero la caída en lugar de ser - 

central es anular y el haz de tubos es desmontable, lo cual faci

lita las operaciones de limpieza y de reparaci6n. El fondo puede

ser plano, pero en general se diseffa con fondo c6nico y se le - 

puede instalar un agitador para aumentar la circulaci6n. Estas - 

características mecánicas permiten que se use para licones alta- 

mente viscosos o muy incrustantes. Las proporciones de los tubos

son iguales a las del tipo de calandria y otras diferencias en— 

tre estos dos evaporadores son básicamente detalles de construc- 

ci6n. 

Evaporador de tubos largos verticales, flujo ascenden- 

te ( Fig. 4 y S).- El primer evaporador de este tipo fué disenado

por Kestner y tuvo gran aceptaci6n sobre todo en Europa. Surgi6- 

de la necesidad de incrementar la velocidad del líquido a través

de los tubos y así mejorar el coeficiente global de transferencia

de calor. Las altas velocidades de soluciones en ebullici6n cuan

do circulan por tubos tiene un efecto positivo por dos razones - 

principalmente: 

a) Las altas velocidades disminuyen el espesor de la película vis

cosa y de la zona intermedia. 

b) Las velocidades paralelas al eje del tubo barren las burbujas
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Fig. 3.- Evaporador de tipo cesta con tubos verticales. 
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Fig. 4.- Evaporador de tubos largos verticales, 

casquete esférico. 
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Fig. S.- Evaporador de tubos largos verticales, 

fondo c(5nico. 
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de vapor a medida que se forman. 

Sus características principales son que utiliza tubos - 

largos ( L/ D> 150) y el nivel del líquido se mantiene bajo, no - 

es necesario mantener cierta altura de líquido ya que el variar- 

la cantidad de soluci6n alimentada solo conduce a las correspon~ 

dientes variaciones en la concentraci6n final. Este evaporador - 

no tiene tubo de caída y el líquido pasa por los tubos una sola - 

vez. Consta de tres partes fundamentales: 

1) Un elemento tubular para transmisi6n de calor que - 

opera con la soluci6n que se concentra dentro de los tubos. 

2) Un separador o espacio de vapor de mayor diámetro - 

que el cambiador para separar el líquido arrastrado por el vapor. 

Para favorecer la elim-inaci6n de las gotitas de líquido, la mezcla

de vapor y líquido a alta velocidad es lanzada desde la boca de - 

los tubos contra una serie de placas deflectoras con las cuales - 

choca y hace caer al líquido sobre la parte superior de la caja - 

de vapor desde donde se descarga. 

3) Una rama para recirculaci6n al fondo del líquido pro

cedente del separador. 

Son especialmente recomendables para operar con líqui- 

dos que formen espuma pues ésta se rompe al chocar la mezcla lí~ 

quido- vapor contra los deflectores, pero no se adaptan a solucio

nes incrustantes. 

Evaporador de tubos largos verticales con recirculaci6n. 
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flujo ascendente. ( Fig. 6).- El principio de su operaci6n es si- 

milar al diseño sin recirculaci6n, pero en este caso la elimina

ci6n del líquido arrastrado por los vapores ocurre fuera del - 

cuerpo del evaporador. se utiliza para la concentraci6n de líqui

dos cuyo contenido de s6lidos en suspenci6n es alto; 
también se

utiliza cuando el volumen de producto líquido es pequeño compa- 

rado con el volumen de soluci6n alimentado. Estas condiciones - 

requieren de un acceso rápido a los tubos del elemento de calen

tamiento para su inspecci6n y limpieza. 

Se usa en la concentraci6n de productos alimenticios, - 

productos orgánicos y farmacéuticos. El tiempo de retenci6n del

líquido es mayor comparado con el evaporodor sin recirculaci6n- 

pero esta unidad es menos sensible a variaciones en la velocidad

de alimentaci6n y como resultado de esto puede operarse a una - 

carga mucho menor cuando ésto se requiera. 

Evaporador de tubos largos verticales. Flujo descendente. - 

Se usa para la concentraci6n de materiales sensibles al calor, - 

como productos alimenticios, jugos de frutas, productos farma— 

céuticos, etc., que requieren un mínimo de tiempo de exposici6n

a las paredes calientes de los tubos. Esto se logra alimentando

la soluci6n por la parte superior de los tubos el líquido des— 

ciende por ellos y se extrae por la parte inferior al igual que

el vapor producido que es arrastrado hacia abajo por el mismo - 

líquido. 

Evaporador de tubos largos verticales. Película agita--- 
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Fig. 6.- Evaporador de tubos largos

verticales, con recirculaci6n. 
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da.- Es una modificación del evaporador de flujo descendente for

mado por un solo tubo enchaquetado provisto de un agitador inter

no. La alimentación entra por la parte superior de la sección en

chaquetada en donde es agitado mientras desciende formandose una

película delgada y turbulenta. Esto da como resultado un aumento

considerable en el coeficiente total de transferencia de calor. 

Evaporadores de circulación forzada. ( Figs. 7 y 8).— 

Como su nombre lo indica el liquido se hace circular a través de

los tubos mediante una bomba lograndose así una alta velocidad y

con ello un aumento en el coeficiente de transferencia de calor. 

La operación de los evaporadores de circulaci6n- forzada es menos

económica que la de los evaporadores de circulación natural, pero

es necesaria sobre todo en el caso de líquidos viscosos que oca- 

sionarían un coeficiente demasiado bajo empleando la circulación

natural y además existe cierto limite de viscosidades para lograr

una recirculaci6n natural. También son útiles en extremo para el

caso de líquidos que formen espuma así como para soluciones in— 

crustantes o que formen sales, ya que las altas velocidades ayu- 

dan a prevenir la formación de depósitos. 

Los tubos son más largos y de diámetro menor que en el

evaporador normal de tubos largos verticales. El líquido está so

metido a una carga hidrostática tal que no se produce ebullición

dentro de los tubos, sino que la evaporación es del tipo flash a

la salida de ellos. La mezcla líquida -vapor se separa al chocar- 
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Fig. 7.- Evaporador de circulaci6n forzada con elemento de
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Fig. 8.- Evaporador de circulaci6n forzada con un

calentador exterior de tubos horizontales. 
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contra una placa deflectora y el líquido baja por un tubo de re- 

torno, de donde es extraído parte de él como producto concentra- 

do y el resto vuelve a la succión de la bomba en donde entra tam

bién la alimentación. La entrada de vapor se encuentra situada - 

cerca del fondo de los tubos. Se tiene facilidad para la limpieza

e inspección de los tubos. 

Cuando el evaporador es de gran tamaño la superficie - 

de calefacción puede construirse completamente fuera del cuerpo - 

del evaporador ( Fig. 8), que en este caso funciona únicamente co- 

mo una cámara de evaporación flash. 

Otras ventajas que ofrece la circulación forzada son: - 

Facilidad de control en las condiciones de operación, tales como

niveles de temperatura, tiempo de retención, e-tc., Bajo costo - 

cunado se requieren materiales o construcción especiales. Incre- 

mento en la economía de vapor, lo cual permite el uso de un mQ-- 

Jor número de efectos cuando se trabaja con múltiple efecto. Es- 

tabilidad de operación y de capacidad durante largos períodos de

tiempo. 

Las relaciones físicas e hidráulicas de los tres comp2

nentes básicos ( elemento calefactor, cuerpo de vapor y bomba de - 

circulación) pueden tener diferentes arreglos; algunos tipos ge- 

nerales de evaporadores de circulación forzada son: 

1.- Tubos verticales que operan con: 

a) Tubos sumergidos. 
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b) Tubos no sumergidos. 

2.- Tubos horizontales ( sumergidos). 

3.- De película descendente. 

Cada uno de estos distintos tipos tiene su propio cam- 

po de aplicaci6n, así como sus ventajas particulares y sus limi- 

taciones. 

APLICACIONES. 

Entre las aplicaciones más importantes de los evapora - 

dores antes mencionados se encuentran las siguientes: 

1.- Evaporadores de calandria. 

Sulfato ferroso. 

Glicerina. 

Industria azucarera. 

2.- Evaporadores de tubos largos verticales. Flujo as- 

cendente. 

Nitrato de amonio. 

Jugo de manzana. 

Suero de caffa de azúcar. 

Caprolactama. 

Suero de maíz. 

Sosa cáustica. 

Extracto de café. 
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Gelatina. 

Jugo de uva - 

Jugo de lim6n. 

Jugo de naranja. 

Productos farmacéuticos sensibles al calor. 

Jugo de piffa. 

Extractos de té. 

Urea

Productos similares. 

3.- Evaporadores de tubos largos verticales con recir- 

culaci6n natural. 

Acidos. 

Antibióticos. 

Licor negro. 

Caprolactama. 

Catsup. 

Suero de queso

Jarabe de chocolate. 

Dialil- ftalato. 

Productos químicos inorgánicos. 

Benzoato de potasio. 

Extracto de té. 

Productos similares. 
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4.- Evaporador de tubos verticales. Flujo descendente. 

Licor negro.. 

Soluciones de pectina. 

Dialil- ftalato. 

Jugos de frutas. 

Productos farmacéuticos. 

Sucrosa. 

Productos similares. 

5.- Evaporadores de película agitada. 

Sueros de queso. 

Polihidrocarburos clorados. 

Emulsiones cloradas. 

Extractos de café. 

Suero de maíz. 

Soluciones de dextrosa. 

Dialil- ftalato. 

Jugos de frutas. 

Purés de frutas. 

Gelatina. 

Goma arábiga. 

Goma Karaya. 

Miel. 

Azúcar de maíz hidrolizada. 
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Extracto de carne. 

Ortohidroxibenzofenona. 

Jucjo de piffa. 

Emulsi6n de polietileno. 

Proteínas hidrolizadas. 

Solventes de resinas. 

Extracto de té. 

Puré de tomate. 

Urea. 

Purés de vegetales. 

Productos similares. 

6.- Evaporadores de circulaci6n forzada. 

Sulfato de amonio. 

Sulfato de sodio. 

Caprolactama. 

Soluciones cáusticas. 

Sulfato ferroso. 

Gelatina. 

Acido glutámico. 

Glicerina. 

Soluciones de pectina. 

Clorato de sodio. 

Sulfato de sodio. 

Puréde tomate. 
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Productos similares. 

Evaporadores especiales.- La mayoría de los evaporado - 

res trabaja con la superficie de calentamiento total o casi to— 

talmente sumergida en la solución. Sin embargo, existen casos es

peciales donde se requiere lo contrario, por ejemplo la deshidra

taci6n de varios productos químicos como glicoles y etanolaminas

o bien para otros propósitos especiales. 

De hecho hay una gran variedad de construcciones espe- 

ciales de los evaporadores segán el servicio para el cual se re

quieran; as -í, se tienen evaporadores con diferentes formas de tu

bos, ya sea en forma de " U", arrollados en hélice, etc. y se apl.11

can bastante en la destilación de agua para alimentación a calde

ras. Un caso particular de evaporador lo constituyen los " tachos" 

empleados en la industria azucarera y que consisten en un cuerpo

vertical en el interior del cual van colocandos una serie de ser

pentines formados por tubos de cobre. 

GENERALIDADES DE CONSTRUCCION. 

Materiales de construcción.- Estos dependen de las ca- 

racterísticas de la solución y pueden ser de acero, lat6n, cobre, 

aleaciones especiales y en casos como el de las soluciones de - 

sosa cáustica, debido a que éstas causan fragilidad cáustica en - 

el acero se emplean tubos de níquel sólido y cuerpos de acero - 
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chapados de níquel. 

Altura del cuerpo, Las dimensiones de! espacio de va- 

por son de gran importancia debido a su influencia en los arras- 

tres de gotas de líquido proyectadas por la ebullición. Para - 

evaporadores de tubos cortos verticales generalmente en América - 

se considera que la altura del cuerpo sobre la calandria debe - 

ser de 1. 5 a 2 veces la longitud de los tubos, mientras que en - 

Europa se prefiere construirlo de 3. 5 a 4 metros. 

Diámetro.- También tiene gran inflencia sobre los arras

tres y en general es necesario un cuerpo más ancho conforme es - 

mayor la cantidad de vapor producido y su presión es más baja. 

Mirillas, Debe contarse con mirillas de vidrio grueso

y lámparas enfocadas hacia el interior del evaporador con el fin

de poder observar la operación dentro del cuerpo, así como tam— 

bién es necesario tener registros de hombre para dar limpieza y - 

mantenimiento al evaporador. 

EQUIPO AUXILIAR. 

Los sistemas de evaporación, particularmente cuando o- 

peran en múltiple efecto, requieren cierto equipo auxiliar y con

troles automáticos para asegurar el buen funcionamiento de la - 

operación. En general se requieren condesadores, equipos de vacío, 

bombas, precalentadores e instrumentación. 

Condensadores.- Estos dispositivos son necesarios para
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condensar los vapores producidos cuando se trabaja a vacío. Cuan

do se condensan grandes cantidades de vapor que ya no tiene uti- 

lidad posterior se puede usar un condensador barométrico. En gran

des instalaciones donde se requiere un vacío superior a 26 pulgA

das de mercurio generalmente se emplea este mismo tipo de conden

sador conectado a un eyector de aire. También puede emplearse - 

una bomba de vaci6 seca. Si es indispensable trabajar con el ma- 

yor vacío posible se recomienda el uso de condensadores de supqr

ficie que se fabrican tanto verticales como horizontales, siendo

este último el tipo más adecuado cuando se deben condensar gran- 

des volumenes de vapor. 

Sistemas de vacío.- Los evaporadores pueden equiparse - 

con eyectores de aire para mantener el vacío y remover los gases

incondensables. Estos pueden usarse en simple y en múltiple efec

to dependiendo del grado de vacío que se requiera. También pueden

emplearse otros tipos de bombas de vacío. La selecci6n del tipo - 

y materiales adecuados depende de las características del vapor- 

y los gases incondensables que se deben manejar y también de las

condiciones de planta -bajo las cuales se ha de operar. 

Bombas.- Se emplean con el fin de extraer los condensa

dos y en el caso particular de la evaporaci6n de múltiple efecto

en contracorriente son imprescindibles para bombear la soluci6n- 

de un efecto a otro. Ya que el espacio de la soluci6n generalmen

te se encuentra a una presi6n menor que la atmosférica, no es p2
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sible el empleo de bombas centrífugas normales por lo que se uti

lizan las bombas de autocebado que son bastante prácticas y nor- 

malmente se usan en las grandes instalaciones de evaporación. - 

Por lo que respecta a los sistemas en múltiple efecto la selec— 

ción de las bombas entre cada efecto se basa en factores tales - 

como la resistencia a la corrosión y requerimientos de manteni— 

miento. 

Precalentadores.- Es posible lograr una mayor economía

de vapor instalando precalentadores en las líneas de alimenta- - 

ción y vapor aunque ésto incrementa el costo inicial de la plan- 

ta de evaporación con frecuencia es justificable por la subse—- 

cuente economía en el costo de operación. 

Instrumentación.- En la mayoría de los tipos de evapo- 

radores sería imposible obtener la máxima capacidad y un funcio- 

namiento correcto sin la instrumentación y el equipo de control - 

adecuados. La clase de controles necesarios varia en cada caso - 

individual pero en general los instrumentos y controles se requie

ren para regular el flujo de vapor, la presión, la concentración

del producto, el nivel del líquido, que son variables importan— 

tes para lograr una buena operación. La alimentación automática - 

y controles de descarga al igual que los controles de vapor están

basados en la temperatura del líquido a evaporar, el grado de va

cío y otras propiedades físicas. 

otros dispositivos.- En algunos casos al concentrarse- 
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la soluci6n precipitan s6lidos y es necesario su eliminaci6n, pa- 

ra lo cual pueden emplearse filtros provistos de un tubería que

los interconecte con la parte superior del evaporador con el fin

de igualar las presiones en los dos espacios y efectuar cierto - 

grado de vacío en el filtro antes de conectarlo al evaporador. - 

Para este prop6sito también puede utilizarse una bomba continua - 

que extrae constantemente la soluci6n y sus s6lidos desde el co- 

no del evaporador. 

Durante la ebullici6n se puede presentar el problema - 

del arrastre de gotitas de líquido por el vapor, esto puede solu

cionarse colocando pantallas deflectoras donde las gotas de lí— 

quido arrastrado chocan y caen quedando separadas del vapor. Exis

ten diferentes tipos de separadores de arrastre, pudiendo ser - 

tangenciales o centrífugos. 

La formaci6n de espuma constituye un problema serio y - 

de hecho no existen métodos satisfactorios para eliminarla o com

batirla. Aún cuando la causa que origina la espuma no se ha de— 

terminado con exactitud se sabe que depende de dos factores prin

cipales: 
1

a) La formaci6n de una capa en la superficie del líquido cuya - 

tensi6n superficial es diferente a la del seno del líquido. 

b) La presencia de s6lidos finamente divididos o de materia colo¡ 

dal que estabiliza la capa superficial del líquido. como estos

factores dependen de la naturaleza de la soluci6n que se está
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tratando no es posible evitar la formación de espuma, aunque en - 

algunos casos se ha encontrado que la adición de pequeffas canti- 

dades de aceite de ricino sulfonado, aceite de semillas de algo- 

dón y otros aceites vegetales. eliminan la formación de espuma. - 

Lo que se debe hacer es mantener el nivel del líquido inferior - 

a la superficie calefactora, para que en esta forma las burbujas

de espuma se pongan en contacto con la superficie caliente y es- 

tallen. 

COSTOS. 

Por lo que respecta a los costos de evaporadores, en - 

el apéndice 5 se presenta una gráfica con los costos, incluyendo

los de instalación para diferentes tipos de equipo; está gráfica

se obtuvo actualizando los costos de enero de 1967 ( Ref. 14), - 

por índices de precios. 

EVAPORACION POR TERMOCOMPRESION. 

Este es un método especial de evaporación que se encuen

tra sujeto estrictamente a las leyes de la termodinámica. 

El principio de la termocompresión, está basado en el - 

hecho de que cualquier gas al comprimirse aumenta su temperatura. 

En general se logra una ebullición inicial mediante una fuente

de calor externa, el vapor liberado se comprime aumentando con - 

ello su temperatura y entonces este mismo vapor puede emplearse- 



34

como medio de calentamiento recirculandolo al cuerpo del evapo- 

rador. El vapor condensado se extrae y puede utilizarse para - 

otros fines en alguna parte del proceso. 

Los evaporadores de termocompresi6n se diseñan normal

mente de tal forma que la temperatura del sistema de calentamien

to sea alrededor de 300F arriba de! punto de ebullici6n del lí— 

quido. 

Ya que las diferencias de temperatura son bajas, los - 

líquidos sensibles al calor pueden tratarse sin temor a que se - 

deterioren como resultado de las altas temperaturas, e incorpo— 

rando circulaci6n forzada, estas plantas pueden operar durante - 

largos períodos de tiempo sin necesidad de dar limpieza a los tu

bos. Los evaporadores por termocompresi6n de vapor son adecuados

especialmente para concentrar productos lácteos y alimenticios. 

Los evaporadores de doble efecto diseñados con termo— 

compresi6n en el primer efecto tienen una eficiencia de aproxima

damente 3 libras de evaporaci6n por cada libra de vapor alimenta

do. Una planta de termocompresi6n es una unidad sensible y es ¡ m

portante que cualquier aumento en el punto de ebullici6n debido - 

a los s6lidos disueltos se mantenga lo más bajo posible. 

Una planta de este tipo puede emplearse muy satisfacto

riamente en una operaci6n intermitente para el caso de varios lí

quidos. 

Hace muchos años, Lord Kelvin estableci6 los primeros- 
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bosquejos de lo que sería la compresi6n de vapor aplicada a la - 

evaporaci6n y de hecho muchos científicos anteriores a él habían

tratado ya de desarrollar un trabajo similar al suyo, pero no lo

graron grandes avances debido a que los compresores en aquellos - 

tiempos tenían muy bajas eficiencias. El primer uso práctico de - 

esta técnica fué el sistema Wirth. de termocompresi6n, el cual con

sistía de un turbocompresor acoplado a un evaporador y era cono- 

cido como el " Auto -vapor% Este sistema apareci6 antes de 1900 - 

y proporcionaba economías de vapor bastante altas. 

El--desarrollo, de la termocompresi6n fué bastante lento - 

hasta antes de la Segunda Guerra Mundial, cuando los adelantos - 

logrados en el disefto de los compresores ayudaron en gran medida

a su evoluci6n. Durante la guerra se instal6 un número considera

ble de pequeffas unidades de evaporaci6n por termocompresi6n en

barcos, instalaciones submarinas y en las bases de las fuerzas

de tierra; se trataba de compresores rotatorios movidos por un

motor diesel, que acoplados a evaporadores se empleaban para ob- 

tener agua potable a partir de agua de mar. Su principal ventaja

radicaba en el hecho de que la instalaci6n total es muy sencilla, 

por lo que podían desembarcarse en la cubierta de los barcos y 9n

trar en operaci6n en forma inmediata sin necesidad de esperar la

instalaci6n de calderas de vapor y tuberías de conducci6n. 

En tiempos de guerra tuvieron mucha justificaci6n estas

unidades por razones de emergencia, pero no son del todo prácti- 
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cas en otras circunstancias, pues a pesar de que pueden propor— 

cionar considerables ahorros de vapor, en muchos lugares estos - 

ahorros no compensan el precio extra del equipo. Generalmente la

evaporaci6n por termocompresi6n se práctica más ampliamente en - 

Europa sobre todo en las localidades donde la energía eléctrica - 

es barata y el vapor de agua caro, como suele suceder en el oes- 

te de Europa, donde el precio del combustible es bastante más ele

vado comparado con el precio que es posible obtener en América y

el costo de la energía hidroeléctrica es bastante bajo. En Améri

ca, por lo general el empleo de la evaporaci6n por termocompre-- 

si6n no es un método econ6mico de trabajo. 



CAPITULO Iii

CRITERIOS PARA LA SELECCION Y DISEÑO

DE UN EVAPORADOR. 
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CRITERIOS PARA LA SELECCION Y DISEÑO DE UN EVAPORADOR. 

En el diseffo individual de cada planta de evaporaci6n- 

se deben tomar en elienta muchos factores, entre ellos las caracte

rísticas de la soluci6n tales como concentraci6n, temperatura de

ebullici6n, solubilidad, viscosidad, sensibilidad al calor, etc., 

también se deben considerar el producto o productos deseados, me

dio de calentamiento, condiciones y escala de operaci6n, etc. 

Las propiedades físicas de las soluciones diluidas pqe

den considerarse iguales a las del agua. Sin embargo en la mayo- 

ría de los casos las soluciones tratadas en evaporaci6n son con- 

centradas y por lo tanto considerar sus propiedades, tales como - 

temperatura de ebullici6n, capacidad calorífica, calor latente - 

de evaporaci6n, densidad, etc. como somo si se tratara de agua - 

pura conduciría a graves errores, pero ésto puede evitarse para - 

algunas soluciones, por ejemplo las de sosa cáustica, ya que se - 

encuentra bastante informaci6n reportada en la literatura. 

La temperatura de ebullici6n es aquella temperatura a- 

la cual la presi6n de vapor iguala a la presi6n atmosférica y ya

que la presi6n de vapor varía con un aumento o disminuci6n de - 

temperatura el punto de ebullici6n puede aumentarse o disminuir- 

se controlando la presi6n sobre el líquido. La posibilidad de ba

jar el punto de ebullici6n es muy importante cuando se trabaja - 

con sustancias que se deterioran a altos temperaturas como la le
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che o los productos lácteos, jugos de frutas, productos farm.acéu

ticos, etc., que de hecho pueden evaporarse a temperaturas bas— 

tantes bajas con presiones reducidas. 

Por otra parte, ciertos productos químicos tanto inor- 

gánicos como orgánicos son más susceptibles a evaporarse a altas

presiones. 

En realidad no existe ningún método para evaluar la - 

temperatura de ebullición de las soluciones concentradas. Sin em

bargo, se puede hacer uso de la regla de Dnhrig, que es una ley - 

completamente empírica, según la cual al graficar la temperatura

de ebullición de una solución contra la temperatura de ebullición

del agua pura a la misma presión se obtiene una línea recta. La - 

pendiente de estas líneas varía con la concentración de las solu

ciones. 

La regla de During también es útil para estimar el ca

lor latente de vaporización del agua en la solución. Esto se lo- 

gra utilizando la ecuación de Clapeyron y el hecho de que, las lí

neas de Duhring sean rectas. 

La e¿ aci6n resultante para bajas presiones, donde se - 

puede asumir que el vapor sigue la ley de los gases ideales es: 

HVA PL  ( HVAPW/ M) ( TL / TW) 
2

donde: 

HVAPL calor latente de vaporización del agua en la solución a la
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temperatura TL y presi6n PS. 

HVAPW Calor latente de vaporizaci6n del agua pura a la tempera- 

tura TL y presi6n PS. 

TL Temperatura de ebullici6n de la soluci6n a PS ( Temperatu- 

ra absoluta). 

TW Temperatura de ebullici6n del agua pura a P
S (

Temperatura

absoluta). 

m Pendiente de la línea de D hring. 

En algunos casos no se tienen datos disponibles, pero - 

se puede usar el calor latente de vaporizaci6n del agua pura a - 

la temperatura TW para los cálculos involucrados en el diseño del

sistema de evaporaci6n, ya que de hecho es más alto que el del - 

agua pura a TL y por lo tanto se tiene cierto margen de seguri— 

dad. 

El verdadero calor latente de vaporizaci6n del agua en

la soluci6n es más alto que el del agua pura a TL Y también a TW

excepto para soluciones endotármicas. 

Por lo que respecta al calor de soluci6n, hay muy pocos

datos reportados para solutos no volátiles en soluciones acuosas

y además no es fácil obtenerlos experimentalmente con exactitud. 

La solubilidad es importante cuando se trata de solu— 

ciones salinas y los s6lidos disueltos tienen un efecto importan

te en la elevaci6n del punto de ebullici6n. 

La viscosidad también afecta la velocidad de evapora— 
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ci6n ya que la altas viscosidades ocasionan la formaci6n de una - 

película sobre la superficie de calentamiento que reduce el coe- 

ficiente de transmisi6n de calor. 

Practicamente una planta de evaporaci6n puede diseftar- 

se para operar bajo cualquier presi6n del vapor de calentamiento

pero en la realidad no se recomiendan presiones elevadas. Entre - 

mayor es la presi6n del vapor, menor es el calor latente de eva- 

poraci6n, y por lo tanto es menor la cantidad de calor que pudie

ra liberar para transmitirlo a la soluci6n. 

También está el hecho de que la construcci6n de un eva

porador para trabajar con vapor de alta presi6n es mucho menos - 

econ6mica que si se trabajará con vapor de baja presi6n y además, 

el vapor de alta presi6n es mucho más valioso como fuente gene— 

radora de potencia que como fuente de calor. La única desventaja

que podría encontrarse es que la temperatura de saturaci6n dismi

nuye al bajar la presi6n y por lo tanto entre menor es la presi6n

del vapor de calentamiento se tiene menor gradiente de temperatu

ra entre el vapor y la soluci6n, mas esta desventaja no es tan - 

significativa comparada con las ventajas que ofrece trabajar con

una presi6n moderada. En 1 a práctica se puede lograr un arreglo- 

econ6mico empleando el vapor directo procedente de las calderas - 

en la generaci6n de potencia y alimentar a los evaporadores el - 

vapor de escape de las turbinas. 

Además de las consideraciones de las propiedades de la
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soluci6n y las características del vapor de calentamiento dispo- 

nible en los límites de batería, también son factores muy impor- 

tantes la escala a la cual se va a llevar a cabo el proceso y las

condiciones de operaci6n. En general es preferible la operaci6n- 

continua a la intermitente excepto cuando el producto final es - 

muy viscoso o cuando en el evaporador mismo toma lugar una opera

ci6n de mezclado de dos o más componentes por ejemplo la adici6n

de soluci6n de azúcar a leche en la elaboraci6n de leche dulce - 

condensada. También se usa la operaci6n intermitente cuando las - 

cantidades de soluci6n que se van a tratar son pequeñas o depen- 

den de un proceso anterior que a su vez trabaja en forma intermi

tente. 

Por otra parte, la operaci6n continua es preferible - 

cuando se procesan grandes cantidades de soluci6n y cuando se - 

dispone de tanques de almacenamiento. Por ejemplo, la concentra- 

ci6n de licor negro en la industria papelera puede realizarse - 

practicamente en una operaci6n continua a pesar de que el licor - 

se recibe en forma intermitente en tanques de almacenamiento, es

to se debe al gran volumen con que se opera. 

Casi todos los evaporadores en múltiple efecto traba— 

jan bajo un régimen continuo, aán cuando en algunos casos de do- 

ble efecto se opera en un sistema intermitente, 
especialmente - 

cuando se trata con soluciones de alimentaci6n muy diluidas y la

concentraci6n en el segundo efecto es alrededor de 801% de s6li-- 
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dos disueltos. 

El diseño de cualquier evaporador puede hacerse en cor

dinaci6n con el personal de la compañía proveedora del equipo bá
t

sico. Si el proceso es muy conocido, cualquier compañía especia- 

lizada en evaporaci6n puede satisfacer los requerimientos de di- 

seño sin mayor problema que especificar la cantidad que se pre— 

tende evaporar en la planta. Si se trata de un nuevo proceso se - 

puede establecer un contrato confidencial. 

En algunos casos el proveedor puede ofrecer la elecci6n

entre algunos diseños y esta elecci6n depende de la economía glo

bal del proceso. Por ejemplo, puede darse el caso de un conjunto

de evaporadores de circulaci6n natural que requiera limpieza una

vez por semana, pero usando circulaci6n forzada podría requerir- 

se limpieza s6lo una vez cada dos semanas. Tanto el costo inicial

como el costo de operaci6n son más altos para la unidad de circu

laci6n forzada; pero si se deben limpiar los evaporadores una vez

por semana, en el sistema de circulaci6n natural se reduce en ma

yor proporci6n la velocidad de producci6n de la planta que en el

sistema en circulaci6n forzada, con las consecuentes pérdidas - 

que esto ocasionaría. En este caso se debe hacer una evaluaci6n- 

de cual sería a la larga el sistema más econ6mico. 

Pero hay restricciones que también limitan la flexibi- 

lidad en la elecci6n y diseño de un evaporador, entre estas se - 

tienen las limitaciones de espacio que en un momento dado pueden
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determinar que el vapor fluja en una menor área seccional, lo - 

cual se traduce en una erosi6n drástica debida a la excesiva ve- 

locidad del vapor. 

La decisi6n final en la selecci6n del equipo adecuado - 

es mucho más experiencia práctica que ciencia, pues puede darse - 

el caso de que evaporadores que fueron correctamente diseftados - 

no proporcionen una buena operaci6n debido a que se pasaron por - 

alto algunos aspectos prácticos. 

En general la informaci6n requerida por los fabricantes

y proveedores de equipo para evaporaci6n se presenta en el si- - 

siguiente cuestionario de la compaftía Buflovak. 

BUFLOVAK. 

La soluci6n adecuada de los problemas del e- 
vaporador depende de la exactitud de los da- 
tos básicos. Para obtener los resultados de- 

seados conteste todas las preguntas del cues
tionario. 

1.- Nombre de la compaftía ....................................... 

2.- Direcci6n .................................... 

3.- Informaci6n proporcionada por ............................... 

4.- Descripci6n del líquido que se ha de evaporar ............... 

5.- Cantidad de líquido diluido que se maneja por hora .......... 

6.- Horas diarias de operaci6n del equipo ....................... 
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7.- Densidad y porcentaje de s6lidos en la soluci6n diluida .... 

s6lidos ................. grave -- 

dad específica ..................................... . ....... 

8.- Densidad y porcentaje de s6lidos en la soluci6n concentrada- 

s6lidos ................. gravedad especí- 

fica ....................................................... 

9.- Temperatura de la alimentaci6n ................ . F. 

10.- Temperatura de ebullici6n.- Soluci6n diluida ............ OF. 

Soluci6n concentrada ........ OF. 

11.- máxima temperatura permisible para el producto durante la - 

evaporaci6n ........... OF

12.- Tiempo de exposici6n permisible.: ............................ 

13.- Si se trata de un líquido de naturaleza compleja proporcio-- 

nar análisis y detalles referentes a su viscosidad, forma— 

ci6n de espuma, acidez, corrosi6n e impurezas presentes .... 

14.- Especificar si se trata de un líquido inflamable, venenoso, - 

explosivo o peligroso en otra forma ........................ 

15.- 0.l se han de separar s6lidos, establecer su naturaleza y can

tidad ...................................................... 

16.- Humedad y pureza deseadas para estos s6lidos ............... 

17.- Materiales de construcci6n preferidos ...................... 

18.- Vapor vivo, presi6n ............. cantidad ................. 

sobrecalentamiento ................. costo por mil libras. 
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19.- Vapor al condensador, presi6n ............... cantidad ..... 

costo por mil libras ......................... 

20.- Agua de enfriamiento disponible, G P M .............. temp. - 

mínima ............ OF máxima ........... OF ................ 

cc>sto por mil galones ...................................... 

21.- Características de la corriente eléctrica, CA. o CD ........ 

fases ............. ciciaje .......... voltaje .............. 

costopor K W H ....................................... --- 

22.- Espacio disponible para el evaporador, largo ............... 

ancho............... altura . ............................. 

23.- observaciones ............................................. * 

En lo referente a las especificaciones mecánicas, se de

be establecer no solo el material de construcci6n sino también el

tipo de acabados, pues por ejemplo en el caso de productos alimen

ticios se deben cumplir las especificaciones de índole sanitaria - 

para los recubrimientos del equipo. 

Siempre es conveniente especificar el tipo de condensa- 

dor. Donde se tienen problemas para una instalaci6n elevada se pi e

den instalar condensadores barométricos de bajo nivel. 

Se puede especificar el grado de control deseado para - 

la instrumentaci6n. Por lo general el representante de ventas pue- 

de ofrecer los tipos de instrumentaci6n adecuada al equipo que se
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recomienda. 

otra secci6n importante en la especificaci6n de un equi

po de evaporaci6n son los servicios, pues estos datos afectan di- 

rectamente el balance global de calor, economía de vapor, número - 

de efectos y sistemas de condensado y de vacío. Los cambios en la

presi6n del vapor pueden cambiar la superficie de calentamiento - 

requerida. Los costos de vapor y agua son importantes también pa- 

ra la economía de vapor y el námero de efectos. Un cambio en la - 

temperatura del agua de enfriamiento puede ocasionar un cambio en

los sistemas de condensados y vacío. 

Cuando se está especificando un evaporador para un pro- 

ducto que nunca antes había sido concentrado comercialmente se de

be poner especial cuidado en la determinaci6n de sus propiedades - 

químicas y físicas necesarias para el disefto básico de un evapora

dor, se pueden realizar pruebas de laboratorio con condiciones - 

similares a las que operaría el equipo comercial. 

CRITERIOS GENERALES DE DISEÑO. 

1.- Temperatura de alimentaci6n. Debido al gran volumen

de soluci6n presente en el cuerpo de evaporador y a que ésta se - 

encuentra sujeta a una violenta agitaci6n, se mantiene una concen

traci6n prácticamente constante e igual a la concentraci6n final. 

La soluci6n se encuentra a la temperatura de ebullici6n

correspondiente a esta concentraci6n y a la ? resi6n que reina en - 

el domo. Dicha temperatura, evaluada mediante la regla de D hring, 
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también se mantiene constante por las razones antes mencionadas - 

y no se ve afectada por el hecho de que la alimentaci6n se intro

duzca a una temperatura diferente. En general esto es cierto y - 

puede demostrarse que la temperatura es homogénea, salvo en las - 

cercanías de la entrada de la alimentaci6n, efectuando medidas - 

de temperatura de la soluci6n. Sin embargo, en el caso de que la

alimentaci6n esté excesivamente fría es conveniente instalar un- 

precalentador en la línea de alimentaci6n con el objeto de elevar

su temperatura hasta cerca del punto de ebullici6n. 

2.- El vapor producido es vapor de agua puro y satura- 

do; por lo tanto sus propiedades, temperatura, entalpia, calor la

tente de vaporizaci6n, etc. son las correspondientes al vapor sa

turado a la presi6n existente en el espacio de vapor. 

3.- El vapor de calentamiento es de baja presi6n y sa- 

turado. Aún cuando se puede tener un ligero sobrecalentamiento,- 

sus efectos se pueden considerar despreciables ya que la cantidad

de calor transmitido por recalentamiento es un porcentaje mínimo

comparado con la cantidad de calor total transferido. 

4.- El vapor de calentamiento cede únicamente su calor

latente de vaporizaci6n y el condensado es un líquido saturado. - 

Esto sucede en la mayoría de los casos prácticos y si existe un - 

enfriamiento del condensado su contribuci6n como calor sensible - 

al flujo de calor total es sumamente pequeffo debido a que en rea

lidad se tienen muy pocos grados de subenfriamiento. 
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5.- Las pérdidas de calor por radiaci6n hacia los alre

dedores dependen de que el equipo se encuentre o no térmicamente

aislado. cuando más grande es la unidad la fracci6n de calor to- 

tal que se pierde por radiaci6n es menor puesto que la relaci6n- 

entre la superficie de la coraza y la superficie para transmisi6n

de calor disminuye a medida que aumenta el tamafto del evaporador. 

6.- ' El gradiente de temperatura en un evaporador es - 

la diferencia de temperatura entre el vapor de calentamiento y la

temperatura de ebullici6n de la soluci6n concentrada. 

En otros tiempos, debido a la falta de informaci6n acer

ca de las propiedades físicas de muchas soluciones, y particular

mente hablando de la temperatura de ebullici6n, el procedimiento

de cálculo normalmente implicaba una " caída de temperatura apa— 

rente", considerando la temperatura de ebullici6n de la soluci6n

igual a la temperatura de ebullici6n del agua correspondiente a- 

la presi6n en el domo del evaporador y los coeficientes de trans

erencia de calor basados en esta diferencia de temperatura apa- 

rente normalmente aparecen reportados en la literatura como coe

ficientes de transmisi6n de calor también aparentes. 

Actualmente se sigue practicando este método cuando la

elevaci6n en el punto de ebullici6n de la soluci6n es desconoci- 

da. Sin embargo, esto no se hace en los casos donde se conoce la

temperatura de ebullici6n de la soluci6n e incluso muchas veces - 

esta temperatura determina las condiciones en que puede operar - 
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7.- Presión en el domo del evaporador. Ya que el gra— 

diente de temperatura es la fuerza impulsora para la transmisión

de calor y además es inversamente proporcional a la superficie - 

de calentamiento necesaria y por lo tanto el costo del equipo de

evaporación, debe tratarse de que sea lo más alto posible. 

Para unas determinadas condiciones del vapor de calen- 

tamiento, el gradiente queda en función de la temperatura de ebu

llici6n de la solución que a su vez depende de la presión en el - 

espacio de vapor. Esta temperatura será menor entre más baja sea

la presión en el domo y se logrará una mayor diferencia entre la

temperatura del vapor de calentamiento y la temperatura de la so

luci6n concentrada, con la consecuente disminución en el área de

transmisión de calor necesaria y en costo del equipo. 

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

poradores trabajen a vacio, éstose hace debido a que es mucho más

económico alimentarlos con vapor a bajas presiones y si no se pro

duce vacío para que baje el punto de ebullición de la solución, - 

no es posible obtener un gradiente de temperatura adecuado desde

el punto de vista económico. Sin embargo, existen casos donde si

es necesario operar a vacío por otros motivos, como por ejemplo - 

que la solución a tratar sea susceptible a descomponerse a altas

temperaturas. 

Pero se ha encontrado que entre más elevado sea el va- 
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cío el coeficiente de transmisión de calor disminuye rapidamen- 

te para un gradiente de temperatura determinado y la capacidad

del evaporador baja, posiblemente por el aumento en la viscosi- 

dad del líquido. Esto involucra que existe un límite para aumen

tar el grado de vacío, más allá del cual es más significativa - 

la disminución del coeficiente que el incremento del gradiente - 

de temperatura, obteniendose resultados contraproducentes. En - 

general los evaporadores trabajan con un vacío de 660 a 711 mm - 

de mercurio como máximo. 

8.- Evaluación de las propiedades de la solución. Las

propiedades físicas importantes en el disefto de un sistema de - 

evaporación son: Temperatura de ebullición, entalpia, capacidad

calorífica, viscosidad, conductividad térmica y densidad; y para

el caso particular de soluciones de sosa cáutica es posible con

tar con esta información. En el apéndice 1 se muestran las grá- 

ficas y tablas correspondientes a dichas propiedades y en el - 

apéndice 2 se encuentran las correlaciones de ellas en función - 

de la temperatura y concentración de la solución, con sus respqc

tivos coeficientes de correlación y determinación. Estas ecua- 

cíones se obtuvieron mediante una regresión múltiple por el mé- 

todo de mínimos cuadrados. 

9.- Evaluación de las propiedades del vapor. Como ya - 

se había puntualizado el vapor producido es vapor saturado a la

presión reinante en el domo del evaporador, y por consiguiente- 
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sus propiedades se deben evaluar bajo estas condiciones por me- 

dio de las tablas de vapor o bien se puede hacer uso de las co- 

rrelaciones del apéndice 3, que proporcionan las condiciones de

temperatura de saturación, entalpia y calor latente de vaporiza

ción del vapor de agua en función de su presión. Al igual que - 

las correlaciones para las propiedades de la solución, éstas se

obtuvieron por el método de mínimos cuadrados y en el mismo a— 

pándice se encuentran reportados los coeficientes de correlación

y determinación correspondientes. 



CAPITULO IV

COEFICIENTE DE TRANSMISION DE CALOR. 
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COEFICIENTE DE TRANSMISION DE CALOR. 

La evaporaci6n es un caso especial de transmisi6n de calor, 

y como ocurre en todos los procesos de transferencia existe una -- 

fuerza impulsora, que es el gradiente de temperatura y una resis - 

tencia que se opone al flujo de calor de manera que: 

Flujo de calor= Fuerza impulsora/ Resistencia. 

En los evaporadores que utilizan vapor como medio de calen- 

tamiento, se tienen básicamente 5 resistencias a la transferencia - 

de calor. 

1.- Resistencia del vapor condensante. ( R,). 

2.- Resistencia ocasionada por el ensuciamiento de los tu - 

bos de lado del vapor. ( RD.). 

3.- Resistencia de la pared metálica. ( Rm). 

4.- Resistencia de las incrustaciones formadas del lado del

líquido hirviente. ( RDi)" 

5.- Resistencia de la película de la soluci6n. ( Ri). 

La suma de estas resistencias individuales es la resisten - 

cia total que presenta el sistema al flujo de calor. 

RT Ro + RDo + Rm + RDi + Ri

cada una de las resistencias se encuentra relacionada con - 

su respectivo coeficiente de la siguiente manera: 

Ro = 1/ h0 A0 RDi  1/ hDi Ai
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RDO  I/ hDOAO Ri 1/ hiAi

R, = xm/ kmAav

Si se elige un área determinada ( A) y se basa el cálcu

lo de las resistencias en el área elegida: 

Donde: 

ho Coeficiente de transmisi6n de calor para el vapor con- 

densante ( Generalmente se calcula basado en el área ex

terna del tubo.), 

Btu/ ( hr) ( ft2) ( OF). 

hDo Coeficiente de transmisi6n de calor en el ensuciamien- 

to de los tubos del lado del vapor, Btu/ ( hr) ( Ft2)( OF) 

hDi Coeficiente de transmisi6n de calor para la película - 

de soluci6n, Btu/( hr) ( ft2) ( or). 

hi Coeficiente de transmisi6n de calor para la película - 

de soluci6n, 

Btu/ ( hr) ( ft2) ( OF). 

Xm
Espesor de la pared metálica, ft. 

km Conductividad térmica promedio de la pared metálica. 

Btu / ( hr) ( ft') ( OF/ ft). 

A¡ Area interna de los tubos, ft2. 

Ao Area externa de los tubos, 
ft2. 

Aav Area promedio de los tubos, ft2. 

Si se elige un área determinada ( A) y se basa el cálcu

lo de las resistencias en el área elegida: 
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T _,/ hoAo + l/hDoA, + xm/ kmAav + 1/ hDiAi + 1/ hiAi

RTA  1/ ho + 1/ hDo + XM/ km + 1/ hDi + 1/ hi

El coeficiente de transmisi6n de calor " U", Btu/( hr) - 

ft2) (' F), se define como el inverso de esta resistencia: 

U = l/RTA = 

1/ ho + 1/ hDo + xm / km + 1/ hDi *1' l/hi

El coeficiente de transferencia de calor más pequeño - 

es el más significativo en el valor del coeficiente global y de - 

hecho, para el caso de evaporadores se puede considerar que las - 

resistencias importantes son las presentadas por las películas - 

de vapor condensante y la de la soluci6n, de manera que despren- 

ciar los otros términos de la ecuaci6n no conduce a errores con- 

siderables. Por lo tanto, los factores que afectan al coeficien- 

te global de transmisi6n de calor en un evaporador pueden divi— 

dirse en dos clases: factores que afectan al coeficiente del va- 

por condensante y los que afectan al coeficiente del líquido en- 

ebullici6n. 

COEFICIENTE INDIVIDUAL DE TRANSMISION DE CALOR PARA VAPOR

CONDENSANTE.- Los principales factores que afectan el coeficien- 

te de transmisi6n de calor para el vapor que se condensa son: 

1.- Temperatura de condensaci6n. 
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2.- Caída de temperatura. 

3.- Cantidad de gases incondensables. 

La temperatura de condensaci6n afecta en el sentido - 

de que entre mayor sea esta temperatura, menor será la viscosi- 

dad de la película de condensado y el coeficiente aumenta, a di

ferencia de lo que sucede al aumentar la caída de temperatura,~ 

pues ello origina que la condensaci6n sea más rápida y por consi

guiente aumenta rapidamente el espesor de la película de conden

sado en las paredes de los tubos. 

Los gases incondensables son muy importantes, debido - 

a que tienden a acumularse cerca de la superficie de calentamien

to y por lo tanto suman su resistencia a la de la película lí— 

quida. 

Nussett deriv6 las siguientes correlaciones para calcu

lar el coeficiente de transmisi6n de calor para vapores puros - 

saturados que se condensan en una superficie. Asumiendo: 

1.- El vapor se condensa en forma de una película con

tinua en flujo laminar descendente debido al efecto de la grave

dad. 

2.- La diferencia de temperatura entre el vapor y la - 

superficie fría es constante. 

3.- Los efectos causados por la velocidad del vapor o

por el flujo turbulento del líquido en tubos largos verticales - 

son despreciables. 
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4.- una reducci6n en el espesor de la película puede - 

incrementar el coeficiente de transmisi6n de calor. 

Las correlaciones obtenidas son: 

Superficies Verticales. 

hm = 0. 943 g3fd2fg Hc — 1/ 4 ........ ( 
A

L Visc f ( Tav - Ta) ] 

Superficies Horizontales. 

hm = 0. 725 k3 -É d2 f 9HC 1/ 4 ......... ( B

N D Visc f (Tav- Ta) 1
donde: kf = Conductividad térmica de la película de condensa- 

do ( BTU/ hr ft' F) 

df = Densidad de la película de condensado ( Lb/ ft3 ). 

g = 4. 18 ( 108 ) ft/ hr2

HC = Calor latente de condensaci6n ( BTU/ Lb

L = Longitud de la superficie ( ft ). 

Visc f - Viscosidad de la película de condensado ( Lb/ - 

ft hr ) . 

Tav Temperatura del vapor saturado ( OF

Ta Temperatura de la superficie ( OF

N Número de tubos. 

D Diámetro externo de los tubos ( ft

Las propiedades de la película de condensado, conducti
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vidad térmica, densidad y viscosidad se evalúan a la temperatu- 

ra de la película T f que puede considerarse como la media arit

mética entre la temperatura del vapor y la temperatura de la p. 

red. 

T f l/ 2 ( T av T a ) 

Se ha encontrado que los valores calculados mediante - 

la ecuaci6n ( A ) son bajos comparados con los obtenidos experi

mentalmente. Por lo tanto Brown recomienda el uso de las siguien

tes ecuaciones modificadas: 

hm = 1 . 13
k3 f d 2 f 1/ 4 ......... ( 

C ) 

L Visc f

h m = 1. 18
k 3 f d 2

f 9
0

If D 1/ 3 ......... ( 
D ) 

Visc f M

W = Lb. condensadas por hora. 

Las ecuaciones ( C ) y ( D ) son equivalentes, el em— 

pleo de una u otra depende de los datos con los que se cuente. 

De acuerdo a sus experiencias Mc Adams encontr6 que los

coeficientes de condensaci6n observados para el vapor en tubos - 

verticales eran alrededor de 75% mayores que los coeficientes te6

ricos calculados mediante la ecuaci6n ( A ) y propone las siguien

tes correlaciones: 
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hm= 4000

L 1/ 4 ATf 1/ 3

Tubos Horizontales. 

hm= 3100

D 1/ 4 1/, 3
0 AT f

AwT f = T av - T a y tiene un rango de 10 a lSO* F. 

La suposici6n de que la capa de líquido condensado flu

ye en un régimen laminar no es correcta en el caso de tubos lar- 

gos verticales, pues en ellos la acumulaci6n de condensado provo

ca un flujo turbulento. 

Cuando la relaci6n adimensional ( 4 W / Vise fD ) es - 

menor que 2100, se tiene flujo laminar y se pueden utilizar las - 

ecuaciones ( C ) y ( D ). Si esta relaci6n es mayor, el flujo de

la capa decondensado es turbulento y se debe emplear la siguien- 

te ecuaci6n: 

hm = 0. 0077 4 W
0. 4 k3 f d2 f g 1/ 3 ... ( E) 

Vise f Ir D 1 b Vise 2 f

w Lb. de condensado / tiempo. 

D Diámetro externo del tubo. 

11 D Perímetro mojado. 

Ninguna de las ecuaciones anteriores considera los efec
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tos de la velocidad de los vapores. Los coeficientes experimenta

les de transmisi6n de calor para vapores condensantes son altos - 

comparados con los obtenidos por las correlaciones, 
por este mo- 

tivo y ya que nunca es el coeficiente controlante en la transfe- 

rencia de calor, se ha adoptado por utilizar un valor de 1500 - 

Btu/ ( hr) ( ft2 ) ( OF) para vapor relativamente libre de aire, en

lugar de calcularlo, ya que la utilizaci6n de este coeficiente - 
1

convencional no provoca desviaciones significativas en el valor - 

del coeficiente global, según las observaciones de Kern ( Ref. 2). 

COEFICIENTE DE TRANSMISION DE CALOR PARA LA SOLUCION-~ 
Para de— 

terminar el valor de los coeficientes individuales de transmisi6n

de calor se debe contar con relaciones que incluyan todas las - 

propiedades del fluido y sus condiciones de flujo que afecten al

problema, por ejemplo entre estos factores pudieron considerarse

el diámetro de tubería, 
velocidad de flujo, densidad, viscosidad, 

conductividad térmica y la capacidad calorífica del fluido entre

otros. En general los mecanismos de transmisi6n de color son tan

complejos que seria difícil encontrar una relaci6n que reuniera

en sí a todos los factores que intervienen en el valor del coefi

ciente de transmisi6n de calor. No obstante, el análisis dimen— 

sional proporciona una ayuda para la soluci6n del problema y en - 

el caso general se ha encontrado que la relaci6n para determinar

el coeficiente de transferencia de calor
para fluidos en movimien
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to cuando no hay cambio de fase es de la forma: 

hD/ k= a ( cp Visc/ k) b ( DVd / Visc )
c

h Coeficiente individual de transmisi6n de calor, Btu/-( hr)( ft2) 

D Diámetro de la tubería. ft. 
1 ( OF) 

k Conductividad térmica del fluido, Btu / ( hr) ( ft2 ) - 

OF / ft) - 

Cp Capacidad calorífica, Btu / Lb" F. 

Visc. Viscosidad, Lb/ ft hr. 

V Velocidad de flujo, ft / hr - 

d Densidad, Lb/ ft 3 . 

a, b, c Constantes. 

Cada uno de los términos de la ecuaci6n corresponden - 

a los siguientes números adimensionales: 

Número de NuSselt. hD / k

Número de Prandtl CpVisc/ k

Número de Reyno1ds. D V d / ViSc- 

Para el caso de fluidos en movimiento turbulento por - 

el interior de tuberías de secci6n circular la experiencia ha d.e

mostrado que las constantes de la ecuaci6n anterior son: 

hD/ k = 0'. 023 ( DVd/ Visc) 
0. 8 ( cpVisc/ k) 0. 4

Esta relaci6n se conoce con el nombre de ecuaci6n de - 
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Dittus - Boelter y se ha comprobado experimentalmente para aire y otros

gases, así como también para agua, hidrocarburos y varios líqui— 

dos orgánicos; para números de Reyno1ds de 10000 a 50 000 y núme- 

ros de Prandt1 de 0. 73 a 95. 

Los factores más importantes en la determinaci6n del - 

coeficiente de transmisi6n de calor para la soluci6n son: 

1.- Velocidad. 

2.- Viscosidad del líquido que se evapora. 

3.- Limpieza de la superficie de calentamiento. 

4.- Construcci6n del cuerpo del evaporador. 

La velocidad afecta en gran medida la transmisi6n de ca
1

lor por convecci6n y a los evaporadores con la superficie de ca— 

lentamiento sumergida' dentro de la soluci6n, no es posible prede- 

cir la circulaci6n del liquido hirviente. Se sabe que depende de - 

factores tales como viscosidad, densidad y cantidad de calor que - 

pasa a través de la superficie de calentamiento en la unidad de - 

tiempo pues este último factor determina la velocidad de formaci6n

de burbujas. 

La construcci6n del evaporador además de influir en el - 

efecto de los gases incondensables sobre el coeficiente del lado - 

del vapor, también afecta el coeficiente de la película del líqui

do por las diferentes condiciones de circulaci6n que se presentan. 

Por ejemplo, en el evaporador de tubos horizontales la disposi--- 

ci6n de la superficie de calentamiento no se presta para lograr - 
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una agitación adecuada y por lo tanto el coeficiente es más ba- 

jo que aquel que pudiera obtenerse en un evaporador de tubos ver

ticales que operan en las mismas condiciones, pues en este tipo

de evaporador la ebullición en los tubos origina una circulación

considerable a causa de la aceleración provocada por el desarro

llo de burbujas. Por otra parte, en un evaporador de circulación

forzada la circulación es mayor y por lo tanto el coeficiente - 

es más elevado que en el caso de circulación natural. 

A causa de la complejidad del problema y al limitado- 

númerD de datos experimentales válidos, es imposible predecir - 

los coeficientes del lado de la solución, excepto para casos - 

muy especiales. 

Evaporador de tubos largos verticales con circulación

forzada.- Para este tipo de equipo, la mayor parte de la trans- 

ferencia de calor es hacia líquidos que fluyen a altas velocida

des, del orden de 6 a 18 ft/ seg. y bajo una presión suficiente

para que no se presente evaporaciones rápidas dentro de los tu- 

bos, sino que la evaporaci6n es del tipo flash cerca de su sal¡ 

da. Bajo estas condiciones es de esperarse que sea aplicable la

ecuación de Dittus - Boelter. 

Basandose en sus experiencias Boarts modifico el coe- 

ficiente de la ecuación de Dittus - Boelter a un valor más ele- 

vado, ésto se explica por el hecho de que en los evaporadores - 

de circulación forzada pudiera presentarse ebullición en la ca- 
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pa superficial y las burbujas así formadas se condensen en la ma

sa del liquido que fluye. 

La ecuaci6n de Dittus - Boelter modificada por Boarts- 

es: 

h D / k = 0. 0278 ( D V d / V isc) 0, 8 ( cp V isc / h) 0. 4

y se recomienda en el diseffo de evaporadores de circulaci6n for- 

zada. 

Otra ecuaci6n para determinar el coeficiente de trans- 

ferencia de calor en evaporadores de tubos largos verticales con

circulaci6n forzada es la desarrollada por Fragen y Badger ( Rer. 

24). 

u = 3778 u 0. 45 V ¡ se) 0. 25 ATO. 1

u Coeficiente global de transferencia de calor Kcal / — 

h.x) ( M2) ( oc). 

u Velociadad de entrada, m/ seg. 

visc viscosidad a la entrada, i<g /( hr) ( m). 

S, T Caída total de temperatura corregida por el aumento en

el punto de ebullici6n, OF. 

Evaporador de tubos largos verticales con circulaci6n- 

natural.- Este tipo de evaporadores presentan un problema más - 

complicado que los evaporadores con circulaci6n forzada en la - 

predicci6n de los coeficientes de transferencia de calor del la- 

do de la soluci6n debido a que en el caso de circulaci6n natural
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el líquido se vaporiza dentro de los tubos y por lo tanto se - 

tiene una regi6n de flujo a dos fases. 

A medida que el líquido brota de los tubos, se estable

ce el equilibrio entre la soluci6n y el vapor a la presi6n exis

tente en el domo, alcanzando ésta la temperatura correspondien- 

te, que es su temperatura de ebullici6n a la presi6n del domo. - 

La circulaci6n natural transporta la soluci6n hacia el fondo de

los tubos, donde la presi6n es superior a la del espacio de va- 

por debido al efecto de la carga hidrostática, por lo tanto en - 

este punto la soluci6n se encuentra subenfriada. 

Al elevarse el líquido por el interior de los tubos - 

se va calentando y simultaneamente la presi6n sobre él se redu- 

ce al disminuir la carga hidrostática de tal forma que en cier- 

to punto dentro de los tubos el líquido empieza a hervir. Evi— 

dentemente lo hace a una temperatura más elevada que la corres- 

pondiente a la presi6n del domo pues aán se encuentra sometido - 

a una carga hidrostática sobre él. Desde este punto hacia la - 

parte superior de los tubos la presi6n sigue reduciendose hasta

llegar a la presi6n en el espacio de vapor y consecuentemente - 

la temperatura de la soluci6n también disminuye hasta alcanzar - 

su temperatura de ebullici6n a la presi6n del como. 

De lo anter_£or -se doncluye: 

1.- La soluci6n entra a los tubos subenfriada y eleva

su temperatura hasta que en alguna parte dentro de los tubos --- 
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alcanza su temperatura de ebullici6n, por lo tanto existe una zo

na donde unicamente adquiere calor sensible y que pudiera llamar

se zona de calentaptiento. 

2.- El hecho de que se inicie la ebullici6n dentro de - 

los tubos, donde el líquido se encuentra sometido a una carga hi

drostática que disminuye hacia la parte superior de los tubos ¡ m

plica que la soluci6n alcanza una temperatura máxima en el punto

donde comienza la ebullici6n y después decrece hasta la tempera- 

tura de ebullici6n a la presi6n del domo. 

3.- A partir del punto de temperatura máxima el líqui- 

do se encuentra en ebullici6n hasta la salida de los tubos de - 

tal forma que existe una zona que pudiera llamarse zona de ebu— 

llici6n, donde la soluci6n se vaporiza constantemente y por lo - 

tanto se presenta un flujo a dos fases aumentandose así la velo- 

cidad de circulaci6n del líquido. 

4.- Considerando que en la parte inferior del tubo el - 

líquido unicamente se calienta y en la parte superior se encuen- 

tra en ebullici6n circulando a velocidades más altas es de espe- 

rarse que las dos partes del tubo tengan comportamientes comple- 

tamente diferentes. 

5.- La presi6n debida a la carga hidrostática ( H ) a- 

un determinado nivel de los tubos. 

p = H d g/ gc
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depende obviamente de la altura de líquido sobre 61 y también de

la densidad que a su vez depende de la temperatura. A diferentes

niveles del tubo se tienen diferentes temperaturas y por lo tan- 

to la densidad varia a lo largo de los tubos y desde luego tam— 

bién varia la altura de líquido sobre dicho nivel, por lo tanto - 

es imposible determinar el valor numérico de la carga hidrostát.i

ca. Sin embargo, debe admitirse el efecto que causa al reducir - 

la caída de temperatura disponible para la transmisión de calor- 

y por lo tanto la capacidad del evaporador. De hecho entre mayo- 

res sean los niveles de líquido el efecto de la carga hidrostát-i

ca será mayor. 

Kerr construyó una gráfica ( Fig. 9 ), basada en sus - 

experiencias, donde se muestra la variación del coeficiente de - 

transferencia de calor en función del nivel de la solución en los

tubos. Se observa claramente un máximo a 35% de la longitud del - 

tubo y en general se puede considerar que el nivel óptimo es 1/ 3

de la altura del tubo. 

Evidentemente la transferencia de calor en evaporado— 

res de tubos largos verticales con circulación natural es un fe- 

n6meno sumamente complejo y por esta razón se proyectan en fun— 

ci6n de la experit-ncia. Sin embargo, para cálculos aproximados, - 

puede tomarse en consideración el siguiente procedimiento para - 

estimar el coeficiente de transmisión de calor en este tipo de - 

equipo: 
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Fig. 9.- Variaci6n del coeficiente de transmisi6n de
calor en funci(5n del nivel de la soluci6n - 
en la cal.andria. 
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1.- considerando que en la zona de calentamiento es - 

aplicable la ecuaci6n de Boarts: 

h 0. 0276 ( DG / Visc ) 0* 8 ( Cp Visc / k ) 0. 4 k/ D

hi Coeficiente inteno de transmisi6n de calor en la zona - 

de calentamiento. 

Btu / ( hr) ( ft2 ) ( op). 

D Diámetro interno de los tubos, ft. 

G masa velocidad de la soluci6n, Lb / ( hr) ( ft2 ) ( tubo). 

visc viscosidad de la soluci6n, Lb / ( ft)(hr). 

Cp Capacidad calorífica de la soluci6n, Btu ( Lb) (* F). 

k Conductividad térmica de la soluci6n, Btu ( hr) ( ft) 

2.- En la zona de ebullici6n puede ser aplicable la - 

ecuaci6n de Dittus Boelter: 

h I = 0. 023 ( Dvd/ visc) 
0- 8 ( 

Cp Visc/ MO. 4 k/ D

pero se debe tomar en cuenta que en esta zona se tiene flujo a - 

dos fases y por lo tanto la velocidad de flujo es superior a la - 

velocidad en la zona de calentamiento. 

Dengler considera que el coeficiente de transferencia - 

de calor en la zona de dos fases puede estimarse por medio de la

siguiente relaci6n: 

h e = 3. 50 ( 1 / X T ) 0. 5 h I
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X T = ( 1 / ( 1 - x ) ) 0* 9 ( d / d g ) 
01 5 (

visc , / Visc) 

he Coeficiente interno de transmisi6n de calor en la zona

de ebullici6n, Btu/ ( hr) ( ft 2 j ( OF). 

hl Coeficiente interno de transmisi6n de calor calculado - 

con la ecuaci6n de Dittus - Boelter y considerando que

fluye unicamente líquido, Btu / ( hr) ( ft2) ( oF). 

XT Parámetro de correcci6n entre el flujo a dos fases y - 

el £ lujo en una sola fase, adimensional. 

x Calidad del vapor. 

d 9 Densidad del vapor a la presi6n del domo, Lb / ft3. 

Visc 9 Viscosidad del vapor a la presi6n del domo, Lb /( ft) - 

hr) . 

otra forma para evaluar este coeficiente es usando la- 

ecuaci6n de Dittus Boelter pero modificar el número de Reyno1ds- 

por el aumento en la velocidad de flujo: 

El número de Reyno1ds es proporcional a la masa veloci

dad. ReoG de aquí: Re 1 / G 1 = Re 2 / G 2

Por otra parte la masa velocidad es proporcional al vo

lumen específico

G oo v

de aquí: 
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Gl / Vl = G2 / V2

donde: 

Re Número de Reyno1ds considerando que fluye únicamente - 

líquido. ( DG., / Visc ) 

Re2 Número de Reynols con flujo a dos fases. 

G 1 Masa velocidad considerando una fase. 

G2 Masa velocidad con flujo a dos fases. 

V i Volumen específico del líquido. 

v 2 volumen específico de la mezcla líquido - vapor. 

Re2 = Re 1 ( G2 G 1 ) 

Re2 = Rel ( V2 / V1 ) 

Si se alimentan F lb / hr de soluci6n a los tubos y se

vaporizan V lb / hr la cantidad de liquido que sale por la parte

superior de los tubos es: 

L = F - V

La fracci6n de vapor a la salida de los tubos es: 

FV = V / p

La fracci6n de líquido a la salida de los tubos es: 

Fl = L / F

F 1 = 1 - V/ F

El volumen específica de la mezcla líquido - vapor a - 

la salida de los tubos es: 
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v 2 = V 9 ( 
V / F ) 71( V 1 ( 1 - V / F ) 

v 9
volumen específico del vapor a la presi6n del domo. 

En el punto donde se inicia la ebullici6n se tiene un¡ 

camente líquido con volumen específico v 1, y donde termina la - 

zona de ebullici6n es tiene una mezcla líquido - vapor con volu- 

men específico v2 ' Por lo tanto, se puede considerar que en es- 

ta zona se tiene un volumen medio logarítmico entre estos dos vo

lumentes específicos. 

Vm  ( V2 - vi ) / 1n ( v 1 / v 2 ) 

En la relaci6n: 

Re 2 = Re 1 ( v2 / v 1 ) 

es más representativo usar v m, la media logarítmica de los volu

menes específicos que v2 o volumen específico de la mezcla líqui

do vapor a la salida de los tubos. 

Re 2  Re 1 ( v m / vi

Por este método: 

h e  0. 023 ( Re 2 ) 
0- 8 ( 

cp Visc / k) 0. 4 k/ D

3.- El coeficiente h, del lado del vapor se puede cal

cular mediante la ecuaci6n E; correspondiente al coeficiente de - 

transferencia de calor para vapores condensantes cuando la capa - 

de condensado fluye en un régimen turbulento, o bien se puede con
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siderar como 1 500 Btu / ( hr) ( ft2) ( OF). 

4.- El coeficiente total de transmisi6n de calor en la

zona de calentamiento es: A
r - 1

Uc
1/ hi + ( l/ hm + ( xrLv/ km) + Rd

X M
Espesor de la pared del tubo, ft. 

k m
Conductividad térmica promedio de la pared del tubo, - 

Btu/ ( hr) ( ft) ( OF) 

R d Factor de incrustaci6n. 

S.- El coeficiente total de transmisi6n de calor en la

zona de ebullici6n es: 

Ue
Whe + 1/ h m ( x m / k m Rd

6.- Cada uno de los coeficientes anteriores, 
el de ca- 

lentamiento y el de ebullici6n, actúa unicamente en su respecti- 

va zona y de hecho el fen6meno es tan complicado que no es posi- 

ble predecir si el líquido hervirá o no en todos los tubos, o a - 

que distancia del fondo hervirá y por lo tanto, no sepuede saber

que fracci6n de la longitud total del tubo corresponde a la zona

de calentamiento y que fracci6n a la zona de ebullici6n. Sin em- 

bargo, según Badger ( Ref. 1 ) el recurso que se ha adoptado es - 

calcular la cantidad de calor necesario para calentar la alimen- 

taci6n desde su temperatura de entrada hasta hasta su máxima tem
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peratura y suponer que la diferencia entre el calor total trans

ferido en el tubo y el calor de calentamiento es la cantidad de

calor transferido en la zona de ebullici6n: 

a) La cantidad de calor total transferido en el tubo se obtiene

haciendo un balance global: 

Q
V ( HV ) 7 L ( 1-11, 1 - F ( HE -) 

N T

B) El calor sensible necesario para elevar F lb/ hr de alimenta- 

ci6n de su temperatura T 0 a la temperatura T max. se calcula: 

Q c = F Cpf, ( T max - T 0 ) 

c) Calor latente necesario para vaporizar V lb/ hr con un calor

latente de vaporizaci6n H vAP a una presi6n aproximadamente igual

a la presi6n del domo es: 

de calor: 

Ni V ( H VAP ) Qe Q - Qc ~ 

7.- De acuerdo a la ecuaci6n general de transmisi6n - 

Q = U A 4T

Las áreas de transferencia de calor en cada zona son: 

a) Calentamiento: A c  Q c / Uc á T c - 
F CPF ( T táax - To

Uc ZTc

b) Ebullici6n: A e  Q e / U e A T e

8.- obviamente los gradientes de temperatura son dife- 

rentes en ambas zonas. El fluido caliente es el vapor que se con
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densa a una temperatura T .. Mientras que el fluido frío es la- 

soluci6n que tiene las siguientes temperaturas iniciales y fina

les: 

a) Zona de calentamiento.- Temperatura inicial = To. temperatura

de alimentaci6n. 

Temperatura final = T ma, , 
temperatu

ra máxima. 

b) Zona de ebullici6n.- Temperatura inicial = T max - 

Temperatura final = T , Temperatura de

ebullici6n a la presi6n del domo. 

Los gradientes de temperatura en cada zona se calculan

utilizando la media logarítmica: 

T - T ) - ( T - T

a) Calentamiento.- T c = — 
Ln ( Ts - To ) / ( Ts - T max ) 

T = T) 
S wax ) 

b) Ebullici6n.- Te  
Ln ( Ts - T) / ( Ts - Tmax) 

9.- En la ecuaci6n de transferecia de calor para cada - 

zona, se desconoce el área y la temperatura máxima, 
para determi

nar sus valores se puede proceder de la siguiente manera: 

a) suponer el área de la zona de calentamiento. Ac

b) Calcular ( Tmax - T 0) / jN Tc = Ac Uc / FCPF

c) Determinar la Tmax que corresponde al área de calentamiento - 

supuesta, mediante ia relaci6n: 

Tmax = Ts - --
Ls-- - a- 

C
e
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C Tmax - T
0 AcUc

Tc FCPF

Dicha relaci6n se deriv6 de la siguiente manera: 

C (
TMax - TO) 

Tmax - TO) 

Ln (
Ts - T,) 

Ts - Tmax) 

Ts T

C = LM

T T Max) 

T To e C

Ts Tmax

T - T

Tmax = Ts - 
s

eC

0

d) Calcular 4, Te* 

e) Calcular el área de la zona de ebullici6n, Ae  ( V BVA2) / Ue

11, Te

f) Checar que la suma de las áreas de calentamiento y ebullici6n

supuesta y calculada respectivamente sea igual al área total real

de los tubos, o suponer un área de calentamiento diferente. 

10.- Una vez determinadas las áreas de ambas zonas se - 

procede a calcular el coeficiente total de transferencia de calor

a lo largo de los tubos. 
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a) La fracci6n del área total correspondiente a la zona de calen

tamiento es: 

Ac / A

b) La fracci6n del área total correspondiente a la zona de ebu— 

llici6n es: 

lor sea: 

Ae / A

De aquí que el coeficiente global de transmisi6n de ca

U = 

U
c (

A
c ) + 

U
e (

A
e

A

Los coeficientes obtenidos de esta manera resultan ba- 

jos comparados con los obtenidos experimentalmente, 
pero como se

había mencionado anteriormente pueden ser útiles en ciertos cál- 

culos, y aún usarse para disefto ya que en general los equipos se

diseffan dejando un cierto margen de seguridad. 

Existen otras correlaciones para el cálculo de los coe

ficientes de transfer̀encia de calor por el lado de la soluci6n - 

para evaporadores de tubos largos verticales como la siguiente - 

ecuaci6n derivada por Coulson y Mc Neely ( Rf. 25) 

1. 3 + 39 D) ( N ) 0 23 ( N ) 0. 34 ( N ) lo. 9 ( dl/ d0 0. 25N Nu Re 1 Re g Pr 9

Viscg/ viscl) - 

NNU  h D / h

Los números de Reyno1ds para el líquido y el vapor se - 

calculan suponiendo que cada fluido se desplaza a lo largo del - 
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tubo en una sola fase. 

Evaporadores de tubos cortos verticales.- Para este ti

po de evaporador, Foust, Baker y Badger ( Ref. rivaron la- mk de, 

siguiente correlaci6n: A-11 _" . 

375 ( AhT r) 0. 22 NprO. 4
U (

Vg - V1) 
0. 37

Donde el subíndice r se refiere a la temperatura real - 

del líquido, considerando el au- nto en la temperatura de ebulli

ci6n y los subíndices g y 1 se refieren al vapor y al agua satu- 

rados a la presi6n del domo. 

otra forma para calcular el coeficiente de transferen- 

cia de calor es mediante la ecuaci6n: 

U = 28 NTO. 55 / Vi, C. 

u Coeficiente total de transferencia de calor

gnL T Caída total de temperatura. 

COEFICIENTES GLOBALES.- En el caso de evaporadores, a diferen— 

cia de los otros problemas de transmisi6n de calor el método más

común es estudiar directamente los coeficientes globales y no - 

dividirlos en sus componentes individuales por varias razones: 

1.- Es difícil determinar el efecto de los gases incon

densables sobre el coeficiente de condensaci6n en la superficie. 

2.- En la mayor parte de los evaporadores los coeficien

tes de vapor condensante son altos comparados con el coeficiente
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del líquido en ebullici6n que de hecLo el coeficiente global es

aproximadamente igual al coeficiente de la soluci6n. 

3.- La determinaci6n experimetal de los coeficientes - 

de superficie requiere de un equipo especial, complicado y cos- 

toso. Por otra parte, este es un factor que limita la posibili- 

dad de corroborar las relaciones obtenidas para el coeficiente. 

El valor numérico del coeficiente total depende de la

caída de temperatura área sobre las cuales se bas6 su determina

ci6n. Los coeficientes globales evaluados tomando en cuenta s6 - 

lo la caída efectiva de temperatura se encuentran reportados co

mo " Coeficientes corregidos por elevaci6n del punto de ebulli— 

ci6n." Por otra parte, cuando no se conoce la elevaci6n en el - 

punto de ebullici6n del líquido que se evapora, se considera el

gradiente de temperatura como la diferencia de temperatura en— 

tre el vapor de calentamiento y la temperatura de saturaci6n - 

del agua pura a la presi6n del domo del evaporador despreciando

así la elevaci6n en el punto de ebullici6n y a los coeficientes

calculados de esta forma se les conoce como " Coeficientes apa— 

rentes de transmisi6n de calor ". En caso de usar coeficientes - 

aparentes debe utilizarse también la caída aparente de tempera- 

tura. 

A continuaci6n se muestra una tabla comparativa de los

rangos típicos para los coeficientes globales de transmisi6n de

calor en diferentes tipos de evaporadores. ( Ref. 20). 
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COEFICIENTES DE TRANSMISION DE CALOR. 

Coeficiente total. 

Btu / ( hr)( ft2) (" F). 

Evaporadores de tubos largos verticales. 

Circulaci6n natural ............. 200 - 600

Circulaci6n forzada ............. 400 - 2 000

Evaporadores de tubos cortos. 

Tubos horizontales .............. 200 - 400

Tipo Calandria .................. 150 - 500

Espiral .......................... 200 - 400

Evaporadores de película agitada, líquidos Newtonianos. 

1 centipoise .................... 400

100 centipoises ................. 300

10 000 centipoises .............. 120
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FORMACION DE INCRUSTACICNES

Un factor muy relacionado con el coeficiente de trans

misión de calor es la formación de incrustaciones en las pare - 

des de los tubos, pues de hecho constituyen una resistencia adi

cional al flujo de calor. 

1, a mayor parte de los solutos aumenta su solubilidad - 

al elevarse la temperatura. Sin embargo, existen casos en los

que sucede lo contrario, como ejemplo se tienen las sales de

sulfato de calcio, sulfato s6dico anhidro y carbonato s6dico

monohidratado, que presentan "
curvas de solubilidad invertida". 

es decir, al aumentar la temperatura su solubilidad disminuye - 

cuando se somete a este tipo de compuestos a un proceso de eva- 

poraci6n, la solubilidad del solutO llega a un valor mínimo pre

cisamente en las paredes de la superficie de
calentamiento, Por

ser la zona que se encuentra a mayor temperatura ; 
ésto origina - 

la precipitación del soluto sobre dichas paredes formandose una - 

costra o incrustación que dificulta la trasferencia de calor. 

por otra partec ya que en el proceso se evapora el -- 

disolvente, también los solutos que presentan solubilidad nor - 

mal tienden a precipitar, 
pero debido a que su solubilidad au - 

menta al incrementarse la temperatura la precipitación se lleva

a rabe en la zona más fría que es la masa del líquido. 
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El hecho de que precipiten en el evaporador tanto -- 

los solutos con solubilidad invertida como los solutos con so- 

lubilidad normal implica que de una u otra manera se presenta - 

el problema de eliminar las incrustaciones formadas. 

La forraa de eliminaci6n depende de la naturaleza de - 

las incrustaciones que puede ser muy variada y ax5n dentro de - 
un mismo equipo se pueden presentar diferentes tipos de ellas, 
como por ejemplo en la industria azucarera se forman incrusta- 

ciones de: 

a) sales de calcio: fosfatos, sulfatos, oxalatos y

carbonatos. 

b) Oxidos metálicos: oxidos de magnesio, 
aluminio

y fierro. 

c) Dep6sitos de sílice. 

En general la limpieza de los evaporadores puede lle

varse a cabo por dos caminos: 

1.- Limpieza mecánica. 

2.- Limpieza química. 

La limpieza mecánica se realiza mediante barrenado

ras o raspadores eléctricos, 
pero presenta la desventaja de

que se desgastan los tubos e i-.Ic uso 1.. 
herramienta desprende

pequeños trozos de metal, además de que la mano de obra es cos

tosa. 

La limpieza química consiste en disolver
las incrus- 
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taciones en algvIn disolvente adecuado, 
que lo mismo pudiera -- 

ser agua que un ácido o un álcali dependiendo del tipo de sus- 
tancia depositada. Así, cuando las incrustaciones son solubles

en agua, se puede resolver el problema haciendo hervir agua pu

ra en el evapnrador y en el caso de oxalatos y silicatos se em

plean soluciones de sosa y para
carbonatos, sulfitos y fosfa - 

tos soluciones de ácido clorhídrico. 

En la limpieza química se deben tener ciertas precau

siones para no perjudicar el equipo. 
cuando se usa ácido clor- 

hídrico para la limpieza de equipos de
hierro o acero, la con- 

centraci6n de la solución ácida no debe
sobrepasar el 2% y ge- 

neralmente se opta por soluciones al 1%, al 0. 5% o al 0. 25%. - 

Algunas veces se hace un lavado alcalino y en seguida un lava- 

do ácido con el fin de eliminar incrustaciones refractarias co
mo las formadas por el sulfato de calcio. 

La limpieza de los evaporadores para eliminar los de

positos incrustantes obliga a parar la producción periodicamen

te con las consecuentes pérdidas
económicas, por este motivo - 

se debe tratar de disminuir hasta donde sea posible la forma - 
ción de incriistaciones. De hecho nc existe ningi1n método para - 

evitar completa -mente que se depositen sales cuando se evaporaii

soluciones que las contengan, 
pero la experiencia ha demostra- 

do que la velocidad de formación de las incrustaciones dismi - 

nuye sensJ`blemente al aumentar la
velocidad del líquido, ésto- 
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representa una ventaja más en el empleo de circulaci6n forza- 

da en los evaporadores. 

En algunos otros casos se puede recurrir a la adi - 

ci6n de otros materiales a la soluci6n con el fin de dismi -- 

nuir la formaci6n de incrustaciones. Uno de estos casos es el

de la industria azucarera donde es posible evitar considera - 

blemente los depdsitos agregando tetra- fosfo- glucosanato de - 

calcio. 

Las incrustaciones formadas representan una resis - 

tencia adicional al flujo de calor y por lo tanto modifican el

coeficiente de transmisi6n de calor de tal forma que al cabo - 

de cierto tiempo Q el coeficiente global de transmisi6n de ca

lor se reduce en la proporcift: 

I / U2 1/ U 2 71 b 49

Donde: 

Q Tiempo desde el principio de la formaci6n de incrustacio - 

nes, hr. 

U. Coeficiente global al principio de la formaci6n de incrus- 

taciones. 

u Coeficiente global al cabo del tiempo 19- 

b Constante para cada caso particular. 

El producto bID también se conoce como factor de in
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crustaci6n 0 factor de obstrucción y se representa por Rd. 

1/ U 2 j1U 2 71 R d0

El hecho de que 1/ U2 y 9 guarden entre sí una reja - 

ci6n líneal, permite conocer b para cada caso particular, pues

los valores del coeficiente total de transmisión de calor ( U) - 

se pueden determinar por medio de balances de calor en el equi

po para diferentes tiempos de operación -0 y la gráfica de 11U - 

contra 9 es una línea recta cuya pendiente es el valor de la - 

constante b. 

Las incrustaciones formadas provocan una caída en el

coeficiente global de transferencia de calor y por lo tanto en

la transmisión de calor por lo que deben eliminarse, pero la - 

frecuencia con que se da limpieza al equipo no debe ser arbi - 

traria sino que existe un tiempo óptimo de operación entre ca- 

da dos peri3dos de eliminación de depósitos. cada vez que se da

limpieza al equipo, la producción se detiene y si se hace con - 

demasiada frecuencia la producción media de la planta es baja. 

Por otra parte s- las limpiezas son muy espaciadas el coefi -- 

ciente de transmisión de calor medio es bajo y por lo tanto la

capacidad del equ- po también lo es. El tiempo óptimo entre ca- 

da limpieza varl:, con --Las condiciones de operación y en gene— 

ral oe determina por experiencia. 
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BALANCES DE MASA Y ENERGIA

En el diseño de un evaporador para un servicio dado, 

donde se requiere obtener una determinada cantidad de calor -- 

transferido. 

Q = U A Z T

es necesario evaluar los diferentes términos de la ecuación pa

ra conocer el área de transmisión de calor requerida. 

Por lo que respecta a las condiciones de operación, - 

los datos directos con los que comunmente se puede contar son: 

La cantidad de solución que se debe tratar y sus caracteristi- 

cas de concentración y temperatura, así como también la concen

traci6n deseada en el producto final; la presión reinante en el

espacio de vapor y la presión del vapor de calentamiento dispO

nible. 

También es posible tener información acerca del eva- 

porador mismo, pues las características de la solución, medio - 

de calentamiento y condiciones de operación determinan el tipo

de evaporador que debe usarse. Por ejemplo para el caso de so- 

sa cáustica se emplearía un evaporador de tubos largos verti - 

cales con circulación forzada, en este tipo de evaporador las - 

velocidades de diseño son altas, del orden de 6 a 18 ft/ seg y - 

se fabrican con tubos de pequeño diámetro que generalmente no - 

exceden de 2" y sus longitudes son de 8 a 12 ft. Esto implica- 
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que se debe definir de antemano el tipo de evaporador, las di- 

mensiones de los tubos y la velocidad con que circula la solu- 

ci6n a través de ellos. 

Con todos los datos directos antes mencionados se -- 

puede proceder a determinar el área del evaporador tomando en - 

cuenta lo expuesto en la sección de Criterios Generales de Di- 

sefio. 

Considerando un evaporador de tubos largos vertica - 

les como el representado en la figura 10 sea: 

F Alimentación al evaporador ( Lb/ hr). 

XF Concentración de la alimentación (% en peso). 

F
Temperatura de la alimentación (' F). 

F
Entalpia de la alimentación ( BTU/ Lb). 

Descarga de liquido concentrado ( Lb/ hr). 

XL Concentración de la descarga (% en peso). 

TL Temperatura de la descarga ( F). 

HL Entalpia de la descarga ( BTU/ Lb). 

C
PL

Capacidad calorífica del liquido concentrado ( BTU/ Lb' F). 

VISCL Viscosidad del liquido concentrado ( cp). 

KL Conductividad térmica del líquido concentrado ( BTIT/ hr ft

F) . 

DENS L Densidad del líquido concentrado ( Lb/ ft3). 

V vapor producido ( Lb/ hr). 
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Fig. 10.- Evaporador de tubos largos verticales. 
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p Presión en el espacio de vapor ( psia). 

TV Temperatura de saturación correspondiente a P (* F). 

HV Entalpia de vapor saturado a la presi6n P, ( BTU/ Lb). 

HVAP 1 calor latente de vaporización a la presión Pl( BTU/ Lb). 
S Vapor de calentamiento ( Lb/ hr) . 

PS Presión del vapor de calentamiento ( psia). 

T S Temperatura de saturación a la presión PS

HvAP S calor latente de vaporizaci6n a la presión PS( BTU/ Lb). 
C Condensado ( Lb/ hr). 

Q Calor transferido. ( BTU/ hr). 

h Coeficiente individual detransferencia de calor ( BTU/ 

hr ft 2 * F) 

u Coeficiente total de transferencia de calor ( BTU/ hr - 

ft2 OF) . 

pq Pérdidas de calor ( BTU/ hr). 

A Area de transferencia de calor ( ft2). 

Vel velocidad de circulación del líquido a través de los

tubos ( ft/ seg). 

D Diámetro interior de los tubos ( ft). 

at Area de trasferencia de calor por ft líneal de tubo - 

f t2 / ft línea 1 de tubo). 

lt Longitud de los tubos ( ft). 

NT Ndmero de tubos requeridos para el evaporador. 

w Cantidad de agua de enfriamiento en el condensador. 
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T
w1

Temperatura de entrada del agua al condensador. ( OF). 

Tw2 Temperatura de salida del agua del condensador. ( F). 

a) Del balance de materia para la soluci6n: 

F= V r' L

y del balance de materia para el soluto disuelto. 

F XF = L X L

se obtiene la cantidad de líquido concentrado y de

vapor generado: 

L = F XFI XL

V = F - L

b) Con la presión p del vapor de calentamiento se en
S

cuentan los valores de temperatura de saturación ( TS) y calor - 

latente de evaporación ( RVAPS) en las tablas de vapor. 

c) El vapor se genera saturado a la presión del domo- 

Pl. En las tablas de vapor se leen los valores de temperatura - 

de saturación y entalpia de vapor saturado, así como también el

calor latente de vaporización a dicha presión. 

d) Con la temperatura de ebullición del agua ( Tvl) a- 

la presión del evaporador y la concentración final de la solu - 

ci6n ( XL ) como parámetros se determina la temperatura de ebu -- 

llici6n de la solución concentrada ( T
L ) 

utilizando la regla de- 

DUhring o la correlación correspondiente. 

e) Las entalpias de la alimentación y de la descarga- 
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se determinan para sus respectivas concentraciones y temperatu
ras usando la gráfica entalpia- concentraci6n 0 su correlaci6n. 

f) Balance general de calor. 

FHV¿ S H S = L I-1L 7 V I-IV 1 7¿ CHC

siendo HSla entalpia del vapor de calentamiento Y HC la ental - 

pia del condensado. ya que todo el vapor de calentamiento se - 

condensa S = C. 

S ( HS - HC) = L HL/ VHV 1- F HF

RS- I-Ic) es el calor latente de vaporizaci6n a la presi6n PS - 

ya que es la diferencia de entalpias de vapor y líquido satura

dos a dicha presi6n. 

S IJVAPS = L HL 71 V JJV 1 - F HF

Q= S HVApS = calor disponible para la transferencia. 

9) La cantidad de vapor de calentamiento necesaria

es: 

S = ( L HL 71 V I-IV 1- F HF) / HVAPS

h) Con la concentraci3n y la temperatura de descarga

se encuentran las propiedades de la soluci6n concentrada; cap—a

cidad calorífica, 
viscosidad, 

conductividad térmica y densidad

haciendo uso de las gráficas correspondientes a sus correla - 

ciones. 

i) conociendo las propiedades del producto, 
el diá— 
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metro de los tubos y la velocidad de
diseño se encuen

1

tra el coe

ficiente ind-4vidual de transmisión de calor del lado de la solu

ci6n con la ecuación de Boarts. 

hD/ 1<  0. 0278 ( D Vel Dens/ visc) O* 8 ( CP Visc/ 10 0. 4

j) considerando el coeficiente individual de trans

ferencia de calor para el vapor condensante como 1 500 Btu/ hr
ft2) ( OF), se obtiene el coeficiente globa! 

de transferencia

de calor. 

u = ( 1 500 h) / ( 1 500 71 h ) . 

k) El gradiente de temperatura es: 

N T= TS - TL

e) El área de transmisión de calor es: 

A = Q / Uth, T

m) El n1mero de tubos que se requiere es: 

NT = A/ ( at) ( Lt) 

n) El balance de calor en el condensador: 

V I-IVAPl W CP ( T 1 - 
T

w2 

cp= 1 Btu/ Lb OF, de aquí que la cantidad de agua de - 

enfriamiento en el condensador es: 

W= V HVAP, / ( T w, - T w2 
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FvAPORACION EN MULTIPLE EFECTO

IA evaporaci6n normal con vapor como medio de calenta

miento en un solo evaporador se llama evaporaci6n en simple -- 

efect.c. Una modificaci6n importante a este sistema es la evapo- 

raz,"On en mi- itiple efecto, que se utiliza en las operaciones a - 

gran escala con E l fin de lograr una mayor economía de - wapor de

ac ua. 

Los evaporadores de militiple efecto consisten de una - 

serie de evaporadores simples conectados entre si de tal forma - 

que el vapor producido en uno de ellos sirva como medio de ca— 

lentamiento en el siguiente evaporador. 
Este es el principio

fundamental de un sistema en militiple efecto. 

A cada uno de los evaporadores simples se le llama

cuerpo 0 efecto y se numeran siempre en la direcci6n del flujO- 

de vapor. 

ECONOMIA DE UN MULTIPLE EFECTO.- La raz6n principal - 

de trabajar con un sistema en miSitiple efecto es reducir tanto - 

el consumo de vapor como el consumo de agua de enfriamiento en - 

el condensador necesarios para una
determinada capacidad, enten

diendose por capacidad la cantidad de agua evaporada por hora. 

ya- que el calor latente necesario para evaporar un

Kg. de agua a una temperatura dada es igual al calor latente

liberado al condensar un Kg. de vapor a la jcisma temperatura; 
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tecricamente en el primer efecto se produce un Kg. de vapor por

cada Kg. de vapor de calentamiento que se condensa. 
De acuerdo - 

con este razonamiento, en el segundo efecto también se produci- 

rá un Kg. de vapor por cada Kg. proveniente del primer efecto - 

que se condensa en él. 

Así, para un sistema de N efectos se evaporaran N Kg. 

de agua por cada Kg. de vapor de calentamiento alimentado. 
Sin - 

embargo en la práctica no sucede así debido a las pérdidas de - 

calor y la cantidad real evaporada es del orden de 75 a 801% de - 
la evaporación teórica. Por lo tanto se obtienen aproximadamen- 

te 1. 6 Kg. de vapor por cada Kg. de vapor de calentamiento para

un doble efecto y 2. 25 para un triple. 

OPERACION DE UN MULTIPLE EFECTO.- para analizar el me

canismo de arranque de un evaporador de mi5ltiple efecto conside

rese la figura 11 que muestra un sistema de evaporación en tri- 

ple efecto siendo: 

1, li, 111 Nimero de efecto. 

DI, D 2' D3
válvulas de condensado. 

Fl, F2' F3
válvulas de alimentación o de líquido de un efec

to a otro. 

SI
Válvula de vapor de agua de calentamiento. 

T válvula de líquido concentrado. 

vi, V 2' V 3
Válvulas de eliminaci6n de gases incondensables. 

Po, PI, P2, P3
Presiones. 
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Fig. 11.- Evaporador de mvIltiple efecto. 

J' j1, 1II
Primero, segundo y tercer efectos. 

DI, D2' D3
Válvulas de condensado. 

Válvulas de alimentación o de líquido de
FlIF 2' F 3 un efecto a otro. 

si
Válvulas de vapor de agua. 

Válvula de líquido concentrado. 
T

de eliminación
de gases inconden

V1, V2, V3 Válvulas

sables. 

p 0 PlIP 2' p 3
presiones. 

TO, T1 T2, T3
Temperaturas. 



M

TO, TI, T 2' T3
Temperaturas. 

originalmente el sistema se encuentra frío a la pre

sión atmosférica y los cuerpos contienen el líquido que ha de
evaporarse hasta un nivel determinado, 

todas las válvulas se - 

encuentran cerradas, excepto las válvulas VI, V2, V3 de las - 

líneas de gases incondensables que se encuentran completamen- 

te abiertas. 

Si se pone en marcha la bomba de vacío, 
todas las - 

líneas de gases incondensables y las de vapor llegaran al va- 

cio producido por la bomba. 

Al abrir las válvulas S, y DI de entrada de vapor - 

de calentamiento Y salida de condensado en el primer efecto, - 

el vapor que entra a la calandria del cuerpo desplaza al aire

que pudiera haber en su interior, esto se hace a través de la

válvula Vil que se cierra una vez desplazado el aire y se ha - 

establecido una determinada presidn Po. 

Ya que el líquido que se encuentra en los tubos del

evaporador está frío, el vapor se condensa y el condensador se

drena por la válvula DI a medida que se va formando. 

Al condensarse el vapor calienta al líquido conteni

do en los tubos hasta su temperatura de ebuilici6n correspon- 

diente a la presi6n en el cuerpo de vapor, que es la propor— 

cionada por la bomba de vacío y el liquido se
evapora. El va- 
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por producido desplaza el aire existente en el domo del primer

efecto ' la línea de conexi6n de vapor y en la calandria del

segundo efecto, a través de la válvula V 2 que se cierra cuando

el vapor proveniente del primer efecto ha llenado todos los

espacios antes mencionados. 

El vapor de agua producido en el primer efecto se

encuentra a la temperatura de saturaci6n TO correspondiente a- 

la presi6n Po Y se condensa cediendo su calor latente al líqui
do contenido en los tubos del segundo efecto y el condensado - 

se extrae por la válvula D2, A medida que el líquido en este - 

efecto se calienta, 
disminuye la diferencia de temperatura en- 

tre él y el vapor del primer
efecto, por lo tanto también dis- 

minuye la cantidad condensada y esto produce un aumento de pre

si6n en el domo del primer efecto, 
con el consiguiente aumento

en la temperatura de ebullici6n del líquido presente en él. -- 
Finalmente se llega a un punto tal que la presi6n en el espacio

de vapor en el segundo efecto es ahora la presi3n de vacío pro

porcionada por la bomba, y el líquido en él empieza a evaporar

se a la temperatura de ebullicí6n correspondiente a dicha pre - 

s i6n. 

El mismo proceso se repite en el tercer
efecto. Con- 

forme se calienta el líquido disminuve la diferencia de tempe- 

ratura entre él y el vapor producido en. e,' 
segundo efectcw, la- 
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cantidad de este vapor que se condensa también disminuye y

por lo tanto aumenta la presión en el segundo efecto con la
correspondiente elevación en la temperatura de ebullición del

líquido. Esto disminuye a su vez la diferencia de temperatura

entre el vapor que viene del primer efecto y la solución en - 

el segundo, con esto baja la velocidad de condensación de este

vapor y por consiguiente aumenta a1m. más la presión en el do- 
mo del primer efecto. 

Finalmente se llega a un régimen permanente donde - 

la presión en el Sitimo efecto es el vacío que da la bomba y - 
se tiene la solución en ebullición

en todos los cuerpos, 
es - 

to hace descender los niveles del líquido que se deben mante- 
ner constantes ajustando las válvulas Fl, F21 F3* 

El liquido en el 51timo efecto se concentra cada

vez más y cuando alcanza la concentración requerida se abre
la válvula de salida de líquido concentrado y se pone en mar- 

cha la bomba de extracción. 

Las cantidades de calor transmitidas en el primer - 

y segundo efecto son respectivamente: 

ql= Al Jl AT I

q2 = A2P2 & T2

Tomando en cuenta la consideración
hecha anterior - 



102

mente de que todo el calor cedido por el vapor de calentamien- 

to aparece como calor latente del vapor producido en el efec- 

to 1 y a su vez lo transmite completamente al líquido en el se

gun -o efecto - on¿iensandose; se deduce c- ue las cantidades de ca

lor transferido en ambos efectos son iguales: 

ql = q 2

Ul Al AT,= U2 A2 AT2

como en general el área de todos los efectos es igual

debido a que se obtiene una considerable economía en la cons— 

trucci6n, esto conduce a la igualdad: 

Ul & T, = U2 eh.. T 2

seg,5n la cual en un sistema de evaporaci6n en militiple efecto

las caldas de temperatura son inversamente proporcionales a --- 

los coeficientes de transferencia de calor. 

Estas ecuaciones son solo aproximadas pues deben co- 

rregirse cjrsiderando fact— -res tales cOm,D las pérdidas de C.O. j-or. 
METODOS DE ALIMENTACIO1-- Existen diferentes métodos

de alimentaci6r a ur mi5ltiple efecto seg -án la direcci6n de flu, 

jo de ¡ a soluci', i con respecto al flujo de vapor. 
Est3s métO - 

dos son: 

1.- Alimer.tac,-ón er corriente uirectW, 

22.- Alimentaci6n en contracorrienti- 
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Vapor. 

Alimentac

Descarga. 

Condensado., 

Fig. 12.- Alimentaci6n en corriente directa. 

Vapor. 

Descarga. II.Limentación 1

Condensado. 

Fig. 13.- Alimentaci6n en contracorriente. 
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3.- Alimentación mixta

4.- Alimentación en paralelo. 

Alimentación en corriente directa ( Fig. 12).- Como - 

se había puntualizado anteriormente, en un mtíltiple efecto -- 

los evaporadores se numeran en la dirección del flujo de va— 

por y en la alimentación en corriente
directa de £ lujo de la - 

solución es la misma que la dirección del vapor. 

Consiste en bombear la solución diluida al primer

efecto y hacerla pasar sucesivamente a través de los demás

efectos. La concentración de la solución aumenta al pasar por

cada uno de los cuerpos hasta que finalmente se extrae median

te una bomba la solución a la concentración deseada del dlti- 

mo efecto. 

ya que la solución fluye del primer efecto hacia el

Jitimo esto implica que lo hace en la misma dirección que de- 

crecen las presiones y por lo tanto fluye por diferencia de - 

presiones entre efectos subsecuentes sin necesidad de bombear

la solución entre efecto y efecto. Solo se requiere una bom - 

ba para introducir la alimentación diluida al primer efecto - 

y otra para extraer la solución concentrada del x5ltimo efec - 

to; así como válvulas de control en las tuberías de conexión. 

Alimentaciór en contracorriente ( Fig. 13), A este - 

método que es ut. lizado muy frecuentemente se le conoce tam - 

bién como alimentación inversa y es el caso contrario de la— 
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mentación en corriente directa. 

Consiste en introducir la solución diluida al iltimo

efecto y extraer la solución concentrada en el primero de tal - 

forma que el flujo se efecti5a en el sentido de presiones ascen

dentes y por consiguiente se requiere de una bomba entre cada - 

dos efectos para impulsar la solución, 
así como también otra - 

bomba para extracción de líquido concentrado en el primer efec

to. 

Alimentación mixta ( Fig- 14).- En la alimentación -- 

mix

1

ta la solución diluida entra en un efecto
intermedio, cir— 

cula como alimentación directa hasta el iSitimo efecto y des -- 

pués se bombea en sentido contrario en los primeros efectos p_a

ra extraer el producto en el primer efecto. 

con esto es posible evitar algunas bombas que serían

necesarias en la alimentación en contracorriente y se puede -- 

realizar la evaporación final a la temperatura más elevada. 

Alimentación en paralelo ( Fig. 15).- Consiste en al¡ 

mentar directamente cada efecto sin transferir material de uno

a otro, es aplicable a aquellos casos en que se alimenta con - 

una solución saturada y se extrae poco o nada de líquido con - 

c- nti:ado del evaporador, 

Este métcd- se utiliza ampliamente en la manufactura

de sal corriente. 
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vapor. 

I

Descarga. Condensado. 

Fig. 14.- Alimentaci6n mixta. 

MMIM MMIMIIJ

vapor. ti 1 2 13

Descarga De-Scarga. Descarcía. 

1 1 cor densad(:,,, 

Alimentaci6n Alinientación Alimentaci6n. 

Fig. 15.- Alimentaci6n en paralelo. 
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cada tipo de alimentación presenta ventajas e incon

venientes con respecto a los otros dependiendo de las carac— 

terísticas del licor a tratar, temperatura de la alimentación, 

etc . 

SI el líquido concentrado es muy viscoso, es prefe - 

rible la alimentación en contracorriente, 
pues en caso de em

plear la alimentación directa el líquido más concentrado se

encuentra en el ditimo efecto donde la temperatura es más baja

y la viscosidad mayor. corwD se había mencionado anteriormente, 

la viscosidad es uno de los factores que afectan más directa - 

mente al coeficiente de transferencia de calor, 
disminuyendo - 

dicho coeficiente con el aumento de la viscosidad y, por lo -- 

tanto, en estas condiciones la capacidad del ditimo efecto es - 

baja, repercutiendo ésto en la capacidad total del sistema. 

Sin embargo empleando alimentación en contracorriente sucede

lo contrario, el liquido más concentrado se encuentra en el

primer efecto que es el más caliente y por lo tanto la viscosi

dad no es tan alta lograndose as¡ que el coeficiente de trans- 

ferencia de calor y la capacidad sea más elevadas que las que - 

pudieran obtenerse empleandose alimentación directa. 

cuando la alimentación al sistema se encuentra fría, 

es preferible alimentar en contracorriente, 
pues en caso de ha

cerlo en forma directa se obtendria una economía baja, debido- 
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a que la alimentación entra al efecto más caliente y es necesa

rio elevar su temperatura hasta la existente en dicho efecto, - 

mediante la condensación de vapor de calentamiento, y ya que - 

la alimentación entra fría y en gran cantidad al efecto de ma- 

yor temperatura, se requiere un elevado consumo de vapor direc

to, que se traduce en una baja economía. Por otra parte si se - 

alimenta en contracorriente, 
la solución circula en el sentido

de las temperaturas crecientes y en tales circunstancias siem- 

pre llega a una temperatura por debajo de su punto de ebulli - 

ción correspondiente a cada efecto y por lo tanto, 
parte de la

carga térmica se debe emplear en elevar hasta su temperatura - 

de ebullición a la solución. 

Haciendo un balance de calor con fines comparativos

entre ambos métodos se llega a la conclusión de que cuando la

alimentación está fría el método más conveniente desde el pun

to de vista de la economía de vapor es alimentar en contraco- 

rriente. 

Por lo que toca a aquellos casos en que la alimenta

ci6n está caliente, es preferible la alimentación en directo, 

sobre tod. si la alimentación se encuentra muy cercana a la - 

temperatura del primer efecto, pues no es necesario condensar

vapor directo para calentarla hasta su temperatura de ebulli- 

ci6n, sino que todo el calor latente liberado por este
vapor- 
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al condensarse se utiliza para evaporar
la solución. Debido a - 

que el líquido fluye en la dirección de temperaturas decrecien

tes, entra a cada efecto a una temperatura mayor que la tempe- 

ratura de ebullición correspondiente y esto ocasiona una evap—o

ración flash en todos los efectos, 
produciendose asf una canti

dad extra de vapor aprovechable como medio de calentamiento -- 

en los efectos subsecuentes. 

si la solución diluida se alimentará en contraco --- 

rriente, 
entraría al cuerpo de menor temperatura y la evapora- 

ción flash en este efecto sería bastante más considerable que- 

ja obtenida en el primer efecto con
alimentación directa, pe— 

ro se desaprovecha su energía pues todo este vapor pasa direc- 

tamente al condensador y no se puede utilizar como fuente de - 

calor en efectos subsecuentes y por otra parte el liquido esta

ría circulando en la misma dirección que aumentan las tempera- 

turas por lo que siempre entrarla a los diferentes cuerpos a - 

temperaturas menores que su punto de ebullición y se tendría - 

que calentar la solución en cada efecto a expensas y se ten -- 
dría que calentar la solución en cada efecto a expensas del ca

lor que de otra forma estaría completamente disponible para la
evaporación de la solución. 

Todo esto trae como resultado que - 

se tenga una economía baja alimentando , una solución caliente - 

en contracorriente. 

para determinar la dirección de flujo de la alimentación - 

con respecto a la dirección del vapor, 
es necesario hacer una- 
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evaluación económica, 
pues para cada caso determinado la --- 

elección de uno u otro método puede conducir o no a una menor

superficie de transmisión de calor, 
ésto dependiendo de la -- 

cantidad de agua que ha de evaporarse y de las propiedades de

la solución, 
principalmente la viscosidad en la solución fi - 

soluciones de sosa cáustica se emplea en gene
nal. Así ' para

ral la alimentación en contracorriente mientras que para la - 
concentración de licores de azdcar se emplea la alimentación - 

directa. 

CIRcuLACION DE LA SOIZCIOS

En la sección anterior fueron discutidos los métO - 

dos de alimentación a un sistema de evaporación en mdltiple - 

efecto en forma general. Sin embargo por lo que toca a la al¡ 

mentaci6n entre cuerpos sucesivos también puede llevarse a ca

bo de diferentes formas para
alimentación directa, que son: - 

Ref. 7) 

1.- Del fondo de un cuerpo a la parte superior de— 

la calandria siguiente. 

2.- Del fondo de un cuerpo al fondo del cuerpo si - 

guiente. 

nivel. 

3.- De fondD a fondo por medio de un regulador de - 

4.- De fondo a fondo con circulación Chapman. 

Del fondo de un cuerpo a la parte superior de la ca
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landria siguiente. ( Fig. 16).- Este sistema es el más senci— 

llo y en otro tiempo fué el más
empleado. La sección del tubo

de intercomunicaci6n se determina de tal forma que la veloci- 

dad de flujo de la solución tenga como máximo los siguientes- 

valores- ( Ref. 7) 

Triple efecto. 
1. 00 m / seg. 

cuádruple efecto
0. 75

Quíntuple efecto
0. 60

séxtuple efecto
0. 50

En general se calcula el tubo de intercomunicaci6n

entre los primeros dos efectos, que es el que necesita la sec- 

ción más gruesa y se usa ésta misma para los demás tubos. 

Este sistema presenta los siguientes inconvenientes: 

1.- La solución se proyecta sobre los tubos, 
siendo - 

que es necesario que suba por ellos para lograr su ebullición. 

2.- 14 solución que llega puede bajar por el tubo

central y pasar por la salida al cuerpo siguiente sin pasar

por los tubos

Del fondo de un cuerpo al fondo del cuerpo siquien— 

te ( Fig. 17), En este sistema el tubo llega al fondo del cuer

po y la solución se distribuye por medio de un dispositivo -- 
cualquiera, por ejemplo un tubo anular perforado que lo envía - 

hacia los tubos de la periferia. En este caso se emplean sec - 

ciones tales que la velocidad de la solución en el tubo de in- 
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CIR JLACION DE LA SOIJJCIo—N

Fig. 16.- Circulaci6n del fondo de un cuerpo a la parte

superior de la calandria siguiente. 

Fig. 17.- Circulaci6n del fondo de un cuerpo al fondo

del cuerpo siguiente. 
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tercomunicaci6n no pase de: ( Ref. 7). 

Triple efecto. 1. 50 m/ seg. 

Cuádruple efecto. 1. 20

Quíntuple efecto. 1. 00

Séxtuple efecto. 0. 75

por regulador de nivel. ( Fig. 18).- En general las - 

válvulas colocadas en los tubos de intercomunicaci6n entre -- 

los cuerpos se manejan por el mismos operador que mantiene a- 

un nivel constante el líquido dentro del evaporador. Actual - 

mente este trabajo se evita instalando en el tubo una caja re

guladora de nivel que consiste en un recipiente provisto de - 

un flotador que abre una válvula de salida cuando el líquido - 

sube sobre cierto nivel y la cierra completamente cuando baja

de dicho nivel. 

En la figura se muestra un modelo muy simple que -- 

puede construirse fácilmente en el taller de la planta y que - 

funciona perfectamente. La parte superior de la caja tiene un

pequeño tubo de comunicaci6n con el vaso evaporador del cuer- 

po anterior, de manera que los niveles hidrostáticos ccrres

ponden en la caja y dentro del cuerpo, y el tubo de salida

de la soluci6n de este cuerpo a la caja se desborda cuando el

nivel de soluci6n en ese cuerpo llega al nivel de la extremi- 

dad de ese tubo. 
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CIRCULACION DE LA SOLUCION.. 

Fig. 18.- Circulaci6n por regulador de nivel. 

Fig. 19.- circulaci6n Chapman. 
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Circulaci6n Chapman. ( Fig. 19).- Este sistema consis

te simplemente en obturar la abertura inferior del tubo central

por medio de una especie de embudo que forma el punto de parti- 

da de la solución hacia el cuerpo siguiente. De esta manera so- 

lo la solución que cae por el tubo central sale del cuerpo. Ade

más el sistema puede instalarse de tal forma que la solución

se dirija a la parte baja de los tubos de la periferia de la

calandria y pase varias veces a través de los tubos antes de

llegar al tubo de caída central. 

El sistema ha dado excelentes resultados y es bastan- 

te recomendable. 

CIRCULACION DEL VAPOR.- El vapor se admite a la calan

dria por una, dos o más entradas. Generalmente sólo se usa una - 

entrada en los vasos de menos de 3 m de diámetro, 2 en los de - 

3m de diámetro y algunas veces 4 para los vasos muy grandes, 
de

manera que pueda proporcionarse vapor a todos los tubos; de ~- 

otra manera algunos quedarían muy lejos de la entrada dnica. Pa

ra facilitar el acceso de vapor a las partes más lejanas de la - 

calandria se dejan corredores de vapor entre los tubos que se - 

obtienen simplemente dejando sin tubos una fila de éstos sobre - 

cierta parte de la calandria. 

Los tubos de escape de incondensables se localizan en

el punto más alejado de la entrada de vapor. 

Por diversas consideraciones económicas y de pérdidas
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ic s tubos de vapor se calculan para dar aproximadamen- de carga

te las siguientes velocidades: (
Ref. 7). 

Velocidad de vapor ( m/ seg). Triple. 
cuádruple. Quíntuple. 

vapor al primer efecto. 
20- 25 20~25 20- 25

Vapor del primer efecto. 
25- 30 25- 30 25- 30

vapor del segundo efecto. 
35- 40 30- 35 25- 30

vapor del tercer efecto. 
so 40- 45 30~35

vapor del cuarto efecto. 
50- 60 40- 45

50- 60

vapor del quinto efecto. 

EFECTO DE LA ELEVACION DEL PUNTO DE
EBULLICION— La -- 

cantidad de calor transferida en un evaporador: 

q = U A A T

depende en forma directa del gradiente de temperatura efectivo, 

definido como la diferencia entre la temperatura de saturaci6n~ 

del vapor vivo y la temperatura de ebullicift de la solucift, - 

y no de la caída total de temperatura disponible que sería la - 
diferencia de temperaturas entre el vapor vivo y el vapor produ

cido. 

Como ya se habla mencionado
anteriormente, las solu— 

ciones tienen un punto de ebullici6n más alto que el correspon- 

diente al disolvente puro, 
debido a la presencia de los s6lidos

disueltos en 61 y dicha elevaci6n en la temperatura de ebulli ~ 

ci6n aumenta con la concentraci6n. 
Esto ocasiona que la calda - 
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total ue temperatura disponible que sería la diferencia de -- 

temperaturas, entre el vapor vivo y el vapor producido. 

como ya se había mencionado anteriormente, 
las sOl—u

ciones tienen un punto de ebullición más alto que el corres

pondiente al disolvente puro, debido a la presencia de los

s6lidos disueltos en él y dicha elevación en la temperatura

de ebullición aumenta con la concentración. 
Esto ocasiona que

la caída efectiva de temperatura disponible para la transmi - 

si6n de calor en un evaporador se vea disminuida. 

En una operación en múltiple efecto se presenta el - 

mismo fenómeno en cada uno de los cuerpos y por lo tanto la

caída de temperatura efectiva es igual a la calda total de

temperatura entre el vapor suministrado al primer efecto y el

vapor que se produce en el último menos la suma de las eleva- 

ciones del punto de ebullición en todos los
efectos. Así, en- 

tre mayor sea el námero de efectos habrá máE elevaciones en ~ 

la temperatura de ebullición que restar al gradiente total de

temperatura y su reducción ocasiona un derecemento notable en

la capacidad del sistema. 

Si se tiene un gran número de efectos o elevaciones

muy grandes en el punto de ebullición, 
pudiera pensarse en el

caso extremo de que la suma de elevaciones en los puntos de - 

ebullición sea igual o mayor a la calda total de temperatura - 

disponible, en cuyas condiciones obviamente sería
imposible - 
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Pr oper- cijn por car- cer de un gradiente de temperatura que ¡ m

pulse -, a tra5;smisión de calor. 

En general la economía de un militíple efecto depende

ciel balance de calor y no de su velocidad de
transmisión, por - 

lo tan -,-c no se ve afectada por las elevaciones en los puntos - 

de ebullici('--'- 

E7 aumento de la temperatura de ebullici6L Pued- 2 cO19

pensarse usan<,o vapor de más alta presión en el primer efecto, 

pero normalmente el balance de vapor en la planta, en particu- 

lar cuando se genera potencia por turbinas, 
determina un lími- 

te económico para la presión en la línea de suministro de va - 

por a la planta de evaporación. 
Frecuentemente es más econ6mi- 

co usar un meror ndmero de efectos y vapor de baja presi6n 

UTiLIZACCION DE CONDENSADOS.- En general se puede con

siderar que el vapoX de calentamiento en cada efecto cede díi

cament9 su ce- I, ir latente de vaporización y pGr lo tanto los

condensados se extraen a su temperatura de saturación. 
Estos

czjndensados pueden reprovecharse haciendolos pasar a un tanque

as¡. y utilizando el vapor as! 
obtenido como vapor aQicional

de calentamiento a efectos subsecuentes. 

si se trata de los condensados del primer efecto, -- 

por ser los menos contaminados, pueden enviarse al tanque de -- 

alimentación a calderas, ya sea directamente 0 pasando primero

por un tanque fash. En general los condensados de los otros - 
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efectos no se envían a calderas por encontrase contaminados, - 

debido a que proceden de la solución- 
Sin embargo en ocasiones

los condensados del segundo efecto también pueden enviarse a
calderas, pero no se envían al tanque principal de alimenta

ci6n sino a un tanque contiguo que se comunica a él por medio - 
de una válvula de flotador, de tal forma que la cantidad de ~ 

condensados provenientes de segundo efecto que reciben las cal

deras es Inicamente la indispensable. 

GASES INCONDENSABLES.- 
En la descripción del arran - 

que de un multiple efecto se mencionó la necesidad de hacer va
clo en cada una de las calandrias para eliminar el aire que se
encontraba en su interior. Sin embargo , 

durante la operación

normal se originan gases incondensables dentro del equipo que - 

pueden ser: 

1.- Gases disueltos en el líquido a evaporar y que - 

se liberan durante la ebullición, 
como por ejemplo en la obten

ci6n de azi5car a partir de remolacha se encuentra amonjaco

disuelto en los licores y en el proceso a partir de caña de

az-ácar se encuentra principalmente aire. 

2.- Aire arrastrado por el vapor de calentamiento. 

3.- Gases desprendidos por reacciones que se efec

txIan durante la evaporación, 
como sucede en la concentración

de soluciones de carbonatos, 
donde se desprende dióxido de car

bono. 
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4.- Aire que se infiltra a través de las fisuras del

equipo ya sea en válvulas, mirillas, etc. 

La cantidad de gases incondensables es menor en el - 

primer cuerpo y aumenta considerablemente hacia el xÍltimo efec

to. Su presencia en los evaporadores ocasiona una disminución - 

en el valor del coeficiente de transferencia de calor debido

a la resistencia que presentan al flujo de calor y por otra

parte, la presión total de la mezcla vapor - gases incondensa- 

bles es igual a la suma de las presiones parciales de ambos -- 

componentes y la temperatura del vapor es la de saturación co- 

rrespondiente a su presión parcial. Por lo tanto, entre mayor - 

sea la cantidad de gases incondensables la presión parcial del

vapor será menor así como también su temperatura; pues se en

cuentra a la temperatura de saturación correspondiente a su

presión parcial. 

Por estos motivos deben eliminarse a medida que en

tran al sistema, cuando la cantidad de gases incondensables es

pequeña basta con instalar en el lugar más alejado de la entra

da de vapor un pequeño tubo de escape hacia el exterior del -- 

equipo. Por otra parte, si la cantidad de gases incondensables

es muy grande es necesario instalar varios tubos de este tipo - 

distribuidos en forma adecuada. 

TOMAS DE VAPOR.- Un aspecto importante en la econo— 
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mía global, de una planta que contenga un evaporador en mdlti-- 

ple efecto es el hecho de considerar que la función del equipo

no se limita a la concentración de soluciones sino que también

se extiende a la generación de vapor de baja presión, que tie- 

ne gran áemanda en algunas industrias, 
principalmente en la -- 

azucarera donde se utiliza como medio de calentamiento en pre - 

calentadores - y tachos reáuciendc así los costos totales de ser

vicios de calentamiento en la Dlanta. 

si las tomas son pequeñas comparadas con la cantidad

de vapor que Eluye de un efectz,- a otro, 
el evaporador puede di

señarse sin tomarlas en consideración. 
Por el contrario, si la

cantidad de vapor retirada es grande comparada con el flujo de

vapor de un efecto a otro es necesaric, incluir en las ecuacic- 

nes de balance de calor y de masa el término correspondiente - 

a estas tomas de vapor. 

NUMERO OPTIMO DE EFECTOS.- La finalidad principal -- 

de utilizar evaporadores en mdltiple efecto es lograr una ma - 

yor economía tanto de vapor vivo al primer efecto como de agua

de enfriamiento al condensador. 

La economía en dichos servicios se incrementa al au- 

mentar el ndmero de efectos, pero lógicamente ésto trae como - 

consecuencia un aumento en el costo inicial del equipo y en -- 

los costos fijos áe mantenimientc). Por este motivo, debe deter

minarse el niSmero ele efectos más económico
graficando para di- 
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ferente nImero de eÉectos el valor de los costOs fijos Y 111

costos variables, así como también la suma de ambos, que es - 

el costO t, --.tal de operaci6n, 
esta ditima curva presenta un - 

mínimo ue corresponúe al nilmero de efectos más econ6micos.- 

En realidad no siempre se sigue este
procedimiento, excepto - 

cuando se trata de un proceso nuevo y es necesario hacer un - 

análisis econ6mico completo, pues el diseño tiende a estanda

rizarse y actualmente el ndmero de efectos se encuentra fijo

y establecido para algunas industrias químicas básicas así, - 
por ejemplo en los ingenios azucareros se opera con

4, 5, o 6

efectos en flujos paralelos; siendo el sistema en cuádruple - 

efecto el más comtIn, las soluciones de sosa cáustica se con- 

centran en 2 o 3 efectos con £ lujos en contracorriente y la - 

sal de mesa en 4 efectos con alimentaci6n paralela. 



CAPITULO VII

CALCULO DE UN MULTIPLE EFECTO
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CALCULO DE UN MULTIPLE EFECTO

En el disefto de un evaporador en miltiple efecto los - 

resultados que generalmente se desea obtener
son: área de trans

ferencia de calor necesaria, 
cantidad de vapor de calentamiento

que ha de suministrarse al primer
efecto, 

temperaturas aproxima

das en los diferentes efectos y cantidad de vapor que sale del- 
ISItimo efecto y va al condensador. 

para ésto se dispone de las - 

ecuaciones de los balances de masa y
energía, así como ! a ecua- 

ci6n general de transferencia de calor. 

El hecho de que se trabaje con un ndmero considerable

de variables y que algunas de ellas no puedan expresarse en re- 

laciones matemáticas simples implica que resulte completamente- 

impráctico tratar de resolver el problema por algán método alg.1

braico directo y en su lugar se utilice un método de aproxima— 

ciones sucesivas. 

En esta secci6n se describen los métodos de cálculo

típicos en la resoluci3n de un problema de evaporaci6n en mi5lti

ple efecto; con el fin de simplificar la descripci6n primero se

considerará que se opta por utilizar coeficientes de transferen

cias de calor aceptados y posteriormente se harán las correc -- 

ciones necesarias en el caso de que se pretenda evaluar el coe- 

ficiente por medio de las correlaciones mencionadas en la sec - 

ción correspondiente a este tema. 
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NOMENCLATURA. 

F Alimentación al sistema ( lb/ hr). 

XF composici6n < e la alimentación (% en neso). 

TF Temoera-t. Urz- e la dlimentaci6n (' 0F) - 

HF Entalpia de la alimentaci6n ( 13tu/ 1b_.. 

Li Descarga en el efecto i ( lb/ hr). 

xi Composición de la descarga del efecto i (% en peso). 

Ti Temperatura de la descarga del efecto i( OF). 

Hi Entalpia de la soluci6n concentrada en el efecto i(Btu/ 1bi. 

PS Presión del vapor de calentamiento ( psia) . 

HVAPS Calor latente de vaporización del vapor de calentamiento - 

Btu/ 1b) . 

TS Temperatura de saturaci6n del vapor de calentamiento PF). 

S Vapor de calentamiento ( lb/ hr). 

p N Presi6n en el d1timo efecto ( Psia). 

TV N Temperatura de saturaci6n del vapor en el i5ltimo efecto (> F). 

HV N Entalpia de vapor saturado a P N ( Btu/ lb). 

V cartidad total- de agua evaporada ( lb/ hr). 

V i cantiCad vaporizada en el efecto i ( lb,/hr). 

p i Presi6n en el efecto i (Psia). 

TV i Temperátura de saturación del vapor generado en el efecto - 

i ( lar). 

Ew i Entalpia de vapor saturado z la presi3n P i. B-I: u/ lb). 
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HVAP calor latente de vaporización a la presión P i (Btu/ lb)- 

GTT Gradiente total de temperatura ( OF). 

GT i Gradiente de temperatura en el efecto i ( OF). 

N NiSmero de efectos. 

u
Coeticiente total de transferencia de calor en el efecto

i ( Bti; / (hr) ( ft2) ( OF) ) - 

A i Area de transmisi6n de calor en el efecto i (ft2). 

NT
Ndmerj de tubos. 

Q i Calor transferido en el efecto i ( Btu/ hr). 

Entre los criterios dtiles en la resolución de un mxIl

tiple fecto, se encuentra que para un sistema de N efectos donde

se tiene una evaporación total V, 
la cantidad de vapor produci- 

da en el llitimo efecto siempre es menor que V/ N para la alimen- 

taci6n en contracorriente, 
mientras que para el sistema con flu

jos paralelos esta cantidad representa el límite inferior. 

En un evaporador de mdltiple efecto con superficies

de calentamiento iguales en todos los cuerpos y que opere en

flujos paralelos, las diferencias de presión entre efectos sub- 

secuentes deberían ser casi iguales, en realidad ésto no sucede

y las caldas de presión son ligeramente decrecientes del prime- 
ro al tíltimo efecto. Un ejemplo de la posible distribución de - 

presiones seria: ( Ref. 7. 
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Triple efecto. 
11/ 30 10/ 30 9/ 30

cuádruple efecte. 
11/ 40 10. 5/ 40 95140 9/ 40

Quíntuple efecto. 
11/ 50 UL5/ 5 0 10/ 50 9. 5/ 50 9/ 50

En la descripción de los métodos de cálculo se consi- 

derará un evaporador de triple efecto en
contracorriente; 

así - 

mismo se considerará que se cuenta con los siguientes datos di- 
rectos: 

1.- Alimentaci6n al sistema F

2.- Composición de la alimentación X F

3.- Temperatura de la alimentación T F

4.- Concentración del producto X 1

s.- Condiciones de vacío en el último efecto P N

6.- Presión del vapor de calentamiento disponible P S

otra consideración es que se desea obtener evaporado - 

res de igual área . 

LOS pasos a seguir en el cálculo de un múltiple son: 

1.- Determinar los datos indirectos, que en el caso - 

de tener alimentación en contracorriente son: 

a) H F = f ( XF, TF) 

b) L 1 = F ( XF) XI

C) V = F - L

d) Propiedades del vapor de calentamiento en función

de su presión: 
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T S, HVAP S

e) Propiedades del vapor generado en el último efecto

q = 3): 

TV 3, h -V 3

2.- Suponer una distribuci6n de ! a caída total de tem

peratura disponible a través de cada uno de los efectos: 

La caída total de temperatura disponible en el siste- 

mr, es la suma de las caldas de temperatura en cada efecto: 

GTT = GT 1 + GT 2 + GT 3

GTT = GT 1 + GT 2 + GT 3

como primera aproximaci6n se puede consideiar que no - 

existe una elevaci6n apreciable en el punto de ebuilici6n de -- 

las soluciones. Esto es: 

Tv 1 T 1

TV 2 T 2

TV 3 T 3

LO cual conduce a: 

GT 1 = TS T 1 1: T S TV 1
u

GT 2 = TV - T 2 Tv 1 TV 2

TV 2 Tv 3
GT 3 = TV 2 - T 3

GTT = GT 1 71 GT 2 -/ GT 3

GTT ""' TS - Tv 3
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Si esta calda total de temperatura se estima igualmen

te distribuida entre los N
efectos, cada uno de ellos tendría - 

un gradiente: 

GT = GTT/ N

Un criterio para suponer la distribuci6n de la caída - 

total de temperatura es considerar COMO primera aproximaci6n

que en todos los efectos el gradiente de temperatura es igual

y tiene un valor GT. 

3.- Deteiminar las temperaturas del vapor en los do— 

mos de los efectos 1 y 2. 

a) TV 1 T 1 = T S GT 1

b) TV 2 T 2 = TV GT 2

4.~ Determinar las propiedades del vapor generado en - 

los efectos 1 y 2. 

a) HV 1 f,.(TV

J-IVAP ( TV 1) 

b) Rv 2 f ( TV 2) 

HVAp 2 = f ( Tv 2) 

S.- Determinar la entalpia de la soluci6n concentrada

en el efecto 1 en funci6n de su concentraci6n y temperatura. 
H 1 = f ( T 1, X 1) 

6.- Hasta este punto los pasos a seguir son comunes

a todos los métodos de cálculo. En seguida se procede a efec

tuar los balances de masa y
energía en cada efecto con el fin
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1 - 

de determinar li cantidad de agua evaporada er, cada cuerpo que

satisface la dis,.zibución de tempera.turBs supuesta. Esr-o se -- 

puede llevar a cabo de dos formas: 

A.- Supoidendo el vapor de calentamiento alimentado - 

al primer efecto. 

r-..- Suponiendo la cantidad de capor producido en el - 

Sitimo efecto. 

Los procedimientos a seguir s< -:n , Qs siguientes: 

A.- Suponiendo el vapor de calentamiento. 

1 A) Suponer S. Tomando en cuenta que la economía en - 

un sisteaw de evaporación en mIltiple efecto definida como: 

E Lb. de vapor qenerado- - V

Lb. de vapor de calentamiento. S

tiene un valor aproximado de: 

E = 
0. 75 N

N= Nilmero de efectos. 

se puede tomar como primera aproximación: 

s = v / 0. 75 ( 3) 

cuando la alimentación está a su temperatura de ebullición; de

no ser así se debe bajar el factor 0. 75 de eficiencia de eva - 

poraci6n a un valor de 0. 7

2 A) Del balance de calor alrededor del primer efec- 

to: 
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S HVAP S = L 1 ( H 1) 7t V 1 ( HV 1) - L 2 ( 1-1 2) 

se desconoce V 1, L 2, H 2 y sus valores se determinan siguien

do un cálculo interativo: 

V 1 ( Supuesto. Se puede empezar por suponer V 1 = V / N = v/ 3) t- 

L 2 L 1 7,( V 1

x 2 F ( XF) / L 2

H 2 f ( X 2, T 2) 

V 1 = ( S HVAP S 7¿ L 2 ( H 2) - L 1 (H 1) ) / HV 1 ? 

3A) Del balance de calor en el segundo efecto: 

V 1 J -IV 1 = L 2 ( H 2) 71 V 2 ( HV 2) - L3 ( H3) 

se calcula v 2, L3, 1-13 de manera similar a la indicada en el - 

inciso 2 A). 

4h) Del balance de calor en el tercer efecto: 

v 2 HVAp 2 = L 3 ( H 3) 7d V 3 ( Hv 3) - F ( H F) 

se despeja el valor de V 3: 

v 3 = ( V 2 HvAp 2 71 F ( H F) - L 3 ( 1-1 3) ) / I -1V 3

SA) La suma de los valores así obtenidos para el va- 

por generado en cada efecto debe ser igual a la cantidad total

de agua vaporizada calculada con el balance de masa alrededor - 

de todo el sistema: 

V 1 í V 2 ,-' V 3 = V

De no ser así se debe suponer otro valor
para S, y - 

repetir el cálculo desde el inciso 2 A hasta que ambos balan - 

ces de masa concuerden. 
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B.- Suponiendo el vapor generado en el víltimo efecto. 

1 B) Suponer V 3. Se puede empezar por suponer V 3 = V/ 3

2 B) Determinar la cantidad de agua vaporizada en cada - 

efecto que satisface la distribución de temperaturas
supuesta. Es- 

to se lleva a cabo mediante el siguiente método iterativo: 

V 3 Supuesto) 

L 3 F - V 3. 

3 F ( XF) / L 3

3 f (Tv 3, X 3) 

H 3 f ( T 3, X 3) 

V 2 L 3 ( 1-1 3) 7t V 3 ( HV 3) F ( I-1 F) HVAP 2

L 2 L 3 - V 2

2 F ( XF) / L 2

2 f ( TV 2, X 2

H 2 f ( T 2, X 2) 

V 1 L 2 ( H2) y¿ V 2 ( RV 2) L 3 ( 1-1 3) HVAP 1

v V 2 ¡ V 3 = V ? 

El nuevo valor de V 3 supuesto es: 

V 3 ' = V 3 j¿ (v - ( V 1 yt V 2 y( V 3) ) / N

con lo cual se asegura una convergencia rápida hacia el - 

resultado correcto. 

3 B) calcular la cantidad de vapor de calentamiento ne - 

cesario. 

S = ( L 1 (Ij 1) / V 1 ( Hv 1) - L 2 ( H 2) ) / HVAP S
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7.- Ambos métodos vuelven a coincidir a partir de es- 

te punto que consiste en calcular la cantidad de calor transfe- 

rido en cada uno de los efectos: 

Q 1 = S ( HVAP S) 

Q 2 = V 1 ( HVAP 1) 

Q 3 = v 2 ( HVAP 2) 

8.- Determinar el área de transferencia de calor nece

saria para cada efecto: 

1 = Q 1 U 1 ( GT 1) 

2 = Q 2 U 2 ( GT 2) 

3 = Q 3 U 3 ( GT 3 ) 

9.- Calcular el área media entre estas tres áreas. 

Es preferible usar un área media ponderada con los gradientes

de temperatura, de tal forma que: 

A M P
A I ( GT 1) 7z A 2 ( GT 2) 7 A 3 ( GT 3) 

GT 1 7z GT 2 / GT 3

lo.- Si el valor de las áreas difiere mucho del valor

del área media ponderada se deben suponer nuevos valores para - 

los gradientes de temperatura supuestos: 

GT V GT 1 A M P A 1) T S T V

GT V GT 2 A M P A 2) TV - T 21

GT Y GT 3 A M P A 3) TV 2' - T 3' 

11.- El aumento en el punto de ebullici6n de las solu
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ciones A P E i, se pu,.,le considerar que se mantiene constante: 

A P E 1 = T 1 - TV 1 = cte. 

A P E 2 = T 2 - TV 2 = cte. 

Los nuevos valores de las temperaturas de la solu -- 

ci6n y del vapor en los efectos 1 y 2 son: 

T - = T S - GT 1' 

TV V = T V ~ A P E 1

T V = TV V - GT 2' 

TV 2' = T 2' - A P E 2

12.- Con los nuevos valores de T V, T 2', TV V, - 

Tv 2' repetir el cálculo desde el incíso 4, hasta que el valor

de las áreas calculadas no difiera mucho del valor de área me- 
dia ponderada con los gradientes de temperatura. 

pp,OCEDIMIENITC, DE CALCULO ESTIMANDO EL cOEFICIENTE DE TRANSFE - 
RENCIA DE CALOR. 

En realidad el procedimiento es muy similar al segui

do anteriormente; en el caso de evaporadores de circulaci6n -- 

forzada donde es conocida la velocidad de flujo de la soluci6n

a través de los tubob, e! coeficiente queda Inicamente en fun- 

ci6n de las propiedades de la soluci6n, 
por lo tanto una vez - 

conocidas 6stas ? uede procederse a calcular el coeficiente de- 

transkerencia do calor mediante la e.cuaci6n de Boart.. 
Después - 

del inciso 6 han quedado definidas
todas las concentraciones - 
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y temperaturas de la soluci6n en
cada efecto, estos parámetros

se pueden determinar las propiedades necesarias para el cálcu- 

lo del coeficiente que después se usará en el inciso 8 para la

determinaci6n de las áreas. 

cuando se trata de evaporadores de tubos largos ver- 

ticales el procedimiento se complica, 
pues no se conoce de an- 

temano la velocidad de circulaci6n del líquido a través de los

tubos, sino que la masa velocidad queda determinada por: 

Flujo de líquido
G = 

área de flujo / tubo) ( Ndmero de tubos) 

No se puede establecer el niSmero de tubos sin antes - 

haber determina- c) el área del evaporador, 
por lo tanto si se - 

quiere diseñar un sistema de mi5ltiple efecto con evaporadores- 

de circulaci6n natural evaluando el coeficiente de transferen- 

cia de calor, se debe empezar por suponer el coeficiente para - 

todos los efectos antes de hacer la suposici6n de los gradien- 

tes de temperatura, ésto es antes del inciso 2 y seguir la mis

ma secuencia de cálculo hasta obtener áreas iguales en todos - 

los efectos. Una vez determinada el área media se conoce el - 

nilmero de tubos y se puede seguir el método de cálculo descri- 

to en el capítulo de transferencia de calor para este tipo de- 

evaporadores. 

si los coeficientes calculados difieren mucho de los
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valores supuestos, se repite todo el cálculo, pero ahora con

los nuevos coeficientes en forma de aproximaciones sucesivas

As¡ como para cada distribución de temperaturas -- 

supuesta existe sólo una forma de distribuir la vaporización

entre todos los efectos que satisfaga la distribución de gra

dientes, también exíste solamente un valor para el área que - 

haga coincidir e- c,) 2-1- iciente caicu-,E c con el supuesto. 



CAPITULO VIII

DESCRIPCION DEL PROGRAMA
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DESCRIPCION DEL PROGRAMA

En este capítulo se presenta la estructura del pro- 

grama de computadora implementado en lenguaje Fortran para -- 

ilustrar uno de los métodos de cálculo en la resoluci6n de un

problema específico. El método seleccionado fué suponer la -- 

cantidad de vapor producido en el Iltimo efecto y calcular el

coeficiente de transferencia de calor para evaporadores de tu

bos largis verticales con circulaci6n forzada. 

LOS balances de masa y energía en evaporadores de - 

mdltiple efecilo s n largos, especialmente en unidades que op! 

ran con un ndmero considerable de efectos. En la actualidad - 

este problema puede simplificarse bastante gracias a la ayuda

de la computaci(5n como un auxiliar para el Ingeniero Químico. 

El objetivo prinripal de esta tesis está enfocado - 

hacia el estud- o de la evaporaci 5n como u,,la operaci6n unita - 

ria y no hacia la computaci6n, que se emple6 precisamente como

un auxiliar. Por este motivo, s6lo se discutirá brevemente es

te tema. 

os ,-, mponentes principales de una computadora son: 

1.- La unidad de entrada, que se utiliza para sumi- 

nistrar los datos y las instrucciones a la computadora. 

2.- a memoria o unidad de almacenamiento, en la -- 

q u, - — ardan los datos Y las instrucciones. 
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3.- La unidad aritmética- 16gica, que efectia las -- 

operaciones aritméticas y suministra la posibilidad de otomar

decisiones", 0 16gica de la computadora. 

4.- La unidad de control, que como su nombre lo di- 

ce controla las operaciones de la computadora. 

5.- La unidad de salida, a través de la cual la com

putadora suministra los resultados obtenidos. 

Con frecuencia a las unidades de control y aritméti

ca- 16gica se les considera como una s6la
unidad, llamada Uni- 

dad de Procesamiento Central. 

El programa es específico para la resoluci6n de un - 

sistema de evaporaci6n en mdltiple efecto que opere con solu- 

ciones de sosa cáustica y la alimentaci6n sea en contracorrien

te. Se tomaron en cuenta las siguientes consideraciones gene- 

rales. 

1.- como ejemplo ilustrativo se seleccion6 la evapo

raci6n de una soluci6n acuosa de hidr6xido de sodio debido a - 

que para este sistema es posible encontrar reportados en la - 

literatura las propiedades necesarias para la resoluci6n del - 

problema. 

2.- La alimentaci6n es en contracorriente, 
por ser - 

el método más adecuado para las soluciones de sosa cáustica. 

3.- Todos los evaporadores tienen las mismas dimen- 

siones y caracteristicas: 
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a) Circulaci6n forzada. 

b) Cuerpo chapado de níquel. 

c) Tubos de níquel : 1 " 0, 16 B W G. 

a pies de longitud. 

4.- La soluci6n se boiDbéa a través de los tubos a - 

una velocidad de 8 ft/ seg. 

s, ya que para soluciones acuosas de hidr6xido de - 

sodio el ndmero de efectos generalmente es 2 o 3, el programa

se limita a determinar el sistema más econ6mico entre un do - 

ble y un triple efecto. 

6.- Las propiedades de la soluci6n se determinan me

diante las relaciones reportadas en el apéndice ndmero 2. 

7.- bas propiedades del vapor se determinan hacien~ 

do uso de las relaciones del apéndice 3. 

8.- El coeficiente de transmisi6n de calor para la - 

película de soluci6n de sosa cáustica se calcula mediante la- 

ecuaci6n de Boarts, que ha demostrado ser aplicable a este -- 

sistema. La ecuaci6n involucra los valores de diámetro de los

tubos y velocidad, que se habían fijado previamente, por lo - 

cual se puede introducir su valor, así como también algunos - 

factores para conversi6n de unidades modificandose de esta ma

nera la ecuaci6n de Boarts, con el dnico fin de simplificar - 

el cálculo de los coeficientes individuales de
transferencia- 
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de calor para la película de soluci6n. 
Estas modificaciones

se describen en el apéndice 4. 

9.- El costo del equipo se calcula de acuerdo a la- 

relaci6n reportada en el apéndice S. 

lo.- La determinaci6n de los costos de operaci6n y - 

costo total anual de operaci6n se lleva a cabo por medio de - 

las ecuaciones desarrolladas en el apéndice 6. 

11.- Los datos que se deben proporcionar a la comPI1

tadora para la ejecuci6n del programa son: 

a) Alimentaci6n ( lb / hr). 

1

b) Concentraci6n de la alimentaci6n (% 
en peso). 

c) 
Temperatura de la alimentaci6n ( OF). 

d) Concentraci6n del producto (% en peso). 

e) vacío en el ditimo efecto ( psia). 

f) Presi6n del vapor de calentamiento (
psia). 

12.- El programa sigue la secuencia de cálculo pre- 

sentada en el diagrama de flujo del apéndice 7. 

13.~ Los resultados que se imprimen son: 

a) Alimentaci6n a cada efecto.- Composici6n y templ

ratura. 

b).- solucift concentrada en cada efecto.~ 
COmPOsi- 

cift y temperatura. 

c).- Presi6n, cantidad de vapor generado en cada -- 

efecto y calor transferido. 
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d), Cantidad de vapor de calentamiento necesario. 

e).- Area de transferencia de calor necesaria para

cada evaporador y ndmero de tubos. 

f), inversión inicial en equipo. 

g), costos de operación. 

h), CostO total anual de operación. 

i), NxImero de efectos más conveniente. 

14.- En el apéndice 8 se encuentra reportado el lis_ 

tado del programa. 

15.- La nomeclatura es la misma que se siguió en la

descripción de los métodos de cálculo, sólo resta agregar. 

visc i viscosidad de la solución concentrada en - 

el efecto i (cp). 

c i Conductividad térmica de la solución con- 

centrada en el efecto i (Btu/ hr ft' F). 

DENS i Densidad de la soluci<5n concentrada en el

efecto i (lb/ ft3). 

CTQ i Coeficiente individual de transmisión de - 

valor para la película de solución en el - 

efecto i (Btu / hr ft2 , F). 

u i Coeficiente global de transmisi6n de ca - 

lor en el efecto i (Btu / hr ft2 oF). 

A Area de transmisi6n de calor en el efecto

i (
ft2 ). 
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NT N15mero de tubos. 

Q i Calor transferido en el efecto i ( Btu / hr). 

CE j costo del equipo para el sistema de j efectos

pesos) . 

CO j costo de operación anual ( pesos). 

CT j Costo total anual de operación (
pesos). 

16.- En el apéndice 9 se muestran los resultados obte- 

nidos para el caso particular cuyos datos son: 

a) Alimentaci6n: loo 000 lb / hr. 

b) Concentracift de ! a alimentac ór: lWIc

c) Temperatura de la alimentacift: 100'0F. 

d) concentraci6n del producto: 5CP/e

e) Presión en el ilitimo efecto: 2 psia. 

51 Presión Jel vapor de calentamiento: 
50 psia. 



CAPITULO l 

CONCLUSICNES
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CONCLUSIONES

Se utiliz6 el programa de computadora para calcular - 

una serie de sistemas de evaporaci6n variando la alimentaci6n- 

F), presi6n del vapor de calentamiento ( p s) y la temperatura - 

de alimentaci6n ( T F); permaneciendo constantes la concentra-- 

ci6n de la alimentaci6n ( XF = 10%), concentraci6n de la descar

ga ( X 1= 50%) y la presi6n en el x5ltimo efecto (
p N = 2 psia), 

con lo cual se obtuvo la siguiente Tabla de Resultados. 

Respecto a la metodología de cálculo, se puede consi

derar que su confiabilidad es de 71 10%. obviamente las desvia- 

ciones se deben a la incertidumbre en los valores del coefi -- 

ciente de transferencia de calor, reflejandose su falta de pre

sici6n en el modelo matemático, ya sea que se decidiera calcu- 

larlo mediante las correlaciones reportadas en la literatura o

bien que se hubieran tomado valores de " coeficientes acepta -- 

dos" . 

por otra parte, en el caso de calcular los coeficien

tes de transmisi6n de calor, se consider6 el diseño de evapora

dores de tubos largos verticales con circulaci6n natural y con

circulaci6n forzada, desde luego cuando se tenga otro tipo de - 

equipo se deberán usar las correlaciones correspondientes, pe- 

ro si se opta por utilizar "
coeficientes aceptados" el alcance

del método es el mismo. 

Desafortunadamente se encontraron limitaciones para- 
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la comprobación en cuanto a los diferentes tipos de evaporado

res y las soluciones que manejan, lo cual sería un tema inte- 

resante para trabajos posteriores. 
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APEISMICES

1.- propiedades de las soluciones de soa cáustica. 

a) Temperatura de ebullici6n. 

b) Entalpia. 

c) capacidad calorifica. 

d) viscosidad. 

e) Densidad. 

f) Conductividad térmica. 

2.- Relaciones que expresan las propiedades de las soluciones

de sosa cáustica en funci6n de su concentraci6n y temperatu - 

ra. 

3.- Propiedades de vapor saturado en funci6n de su presi6n. 

a) Temperatura de saturaci6n. 

b) Entalpia. 

c) calor latente de vaporizaci6n. 

4.- Ecuaci6n para el coeficiente de transmisi6n de calor. 

S.- costo de evaporadores en funci6n del área de transmisi6n

de calor. 

6.- Costos variables de operaci6n y costo total anual de opera

ci<Sn. 

7.- Diagrama de flujo para la implementación del programa. 

8."- Listado del programa de computadora. 

8.- Resultados para un problema específico. 
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APENDICE 1

Propiedades de las soluciones de sosa cáustica. 

a) Temperatura de ebuilici6n. 

Lntp-ii- a

c) capacidad calorífica. 

d) viscosidad. 

e) Densidad. 

f) Conductividad térmica. 
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lf.- CONDUCTIVIDAD TERMICA. 

La conductividad térmica de soluciones de sosa cáustica - 

a 20'OC calculada segin Riedel, ( Ref. 27), son las siguientes: 

Concentraci6n (%). 
Conductividad térmica ( Kcal/ m hr OC). 

5
0. 528

10
0. 538

15
0. 544

20
0. 549

25
0. 552

30
0. 555

50
0. 556

Riedel establece que para soluciones acuosas de electroli

tos la conductividad a otras temperaturas puede calcularse mul

tiplicando las cifras dadas en la tabla por el factor: 

K
wt / 

K
w20

donde Kt es la conductividad térmica del agua a la temperatu- 

ra deseada, Y Yw20 la conductividad térmica del agua a 200C --- 
0. 514) . 
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coráuctividad térwjica d,31 agua a diferentes temperaturas. 

Temperatura ( OC) 
Conductividad térmica ( Kcal/ mi/ m hr ' C) 

0. 4767
0

0. 4798
1. 6

0. 4857
4. 5

0. 4902
7. 2

0. 4962
10

0. 5006
13

0. 5066
16

0. 5111
19

0. 5155
21

0. 5200
24

0. 5245
27

0. 5290
29

0. 5334
32

0. 5364
35

0. 5394
38

0. 5424
41

0. 5468
43

0. 5498
46

0. 5528
49

0. 5558
52

0. 5588
54
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Temperatura ( OC) Conductividad térmica ( Kcal/ mi/ m hr OC) 

57
0. 5620

60
0. 5632

63
0. 5647

66
0. 5677

69
0. 5692

71
0. 5722

74
0. 5737

77
0. 5751

80
0. 576E. 

0. 5781
82

0. 5796
85

88
0. 5811

91
0. 5826

93
0. 5841

0. 5841
96

99
0. 5856

100
0. 5856

102
0. 5856

104
0. 5871

107
0. 5871

ilo
0. 5886
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C) 
Conductividad térmica ( 1<cal/ mi/ m hr <'C) 

Temperatura

0. 5886
113

0. 5901
116

0. 5901
119

0. 5901
121

0. 5901
127

0. 5901
132

0. 5901
138

0. 5901
143

0. 5901
149

0. 5901
154

0. 5886
160

0. 5886
166

0. 5841
171

0. 5811
177

0. 5781
182

0. 5766
188

0. 5737
193

0. 5701
199

0. 5692
204
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APENDICE 2

PROPIEDADES DE LAS SOLUCIONES DE SOSA

1.- Temperatura de ebullici6n. 

T = - 36. 3942 + 1. 0724 TV + 2. 0100 X

Coeficiente de correlaci6n = R = 0. 9964

Coeficiente de determinaci6n = R 2 = 0. 9929

Rango = ( 10, 60) % ( 1, 30) psia. 

2.- Entalpia. 

n= 2. 1968 - t 0. 8722 T - 3. 3633 X + 0. 0882 X2

Coeficiente de correlaci6n = 0. 9598

Coeficiente de determinaci6n = 0. 9213

Rango (. lo,., ' 1001 OF

3.~ Capacidad cajorrífica. 

cp 0. 8830 + 5. 0113 ( 10- 4 ) T - 1. 2534 ( 10- 6 ) 1: 2

X 4. 6380 ( 10- 5 ) X2

Coeficiente de correlaci6n = 0. 9987

Coeficiente de determinaci6n = 0. 9974

Rango = ( 10, 60)% ( 60, 260) OF

4.- Conductividad Térmica. 

K = 0. 3015 + 8. 2832 ( 10- 4) T - 1. 6749 ( 10- 6) T2 + 1. 2521 ( 10- 3) X

1. 5406 ( 10- 5) X2

Coeficiente de correlación = 0. 9977

Coeficiente de determinaci6n = 0. 9954
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Rango  ( 5, 60) <' F ( C,8, 250) <> F

5.- Viscosidad. 

Visc= Exp ( 9. 3302 - 2. 3368 Ln T - o. 0172 ( Ln T) 2 + 1. 1711 Ln X) 

Coeficiente de correlaci6n = 0. 8802

Coeficiente de determinación = 0. 7748

Rango = ( 10, 60) % ( 150, 270) <>F

6.- Densidad. 

Dens = 67. 1087 - 0. 0307 T + 7. 1446 ( 10- 6) T2 + 0. 6204

Coeficiente de correlaci6n = 0. 9985

Coeficiente de determinación =- 0. 997C

Rango = ( 10, 60) % ( 175, 370) <>F

NOMENCUITOP-1 * 

T = Temperatura de la soluci6n PP) 

TV= Temperatura de saturaci6n del agua a la
misma presión ( OF) 

x = Concentraci6n (% en peso). 

H = Entalpia ( Btu / Lb de solución) - 

Cp= Capacidad calorífica ( BtU / Lb OF) . 

K = Conductividad Térmica ( Btu / Hr Ft ` F). 

Visc= Viscosidad ( cp). 

Dens= Densidad ( Lb / Ft3). 
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APENDICE 3

PROPIEDADES DE VAPOR SATURADO

1.- Temperatura de saturaci6n. 

rV = 99. 1885 - 7 0. 7493 y¿ 37. 6481 Ln P

coeficiente de correlación = 0. 9983

Coeficiente de determinación = 0. 9966

Rango = ( 1. 50) psia. 

2.- Entalpia de vapor. 

HV = 1102. 8820 7" E,. 5881 P - 0. 2922 p2 - 4. 7223 ( 10- 3) P" 

Coeficiente de correlación = 0. 9987

coeficiente de determinación = 0. 9974

Rango = ( 1, 30) psia. 

3.- Calor latente de vaporización. 

a) HVAP = 1040. 6914 - 9. 4085 P 7¿ 0. 4033 p2 6. 5774 ( 10- 3 , 1 P 3

Coeficiente de correlación 0. 9966

Coeficiente de determinación = 0. 9932

Rango:: ( 1, 30) psia. 

b) HVAp = 1006. 1585 - 2. 9603 p 7 3. 7817 ( 10- 2) p2 - 2. 2853 ( 1k.`-* 

p3

coeficiente de correlación = 0. 9994

Coeficiente de determinación = 0. 998E 
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Rango = ( 15, 70) psia. 

NOMENCLATURA - 

p= Presi6n ( psia). 

TV= Temperatura de satu-.raci.6n (* F) - 

liv= Entalpia de vapor saturado ( BTU/* Lb) - 

ffvAp= calor latente de vaporizaci6n ( BTU/ Lb)- 
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APENDICE 4

Ecuací6n para calcular el coeficiente de transferencia de ca- 

lor. 

Características de los tubos: P 0 16 B W G. 

l.D.= 7. 25 ( 10- 2) ft. 

velocidad de flujo de la solucidn: Vel = 8 ft / seg. 

hi = 0. 0278 k/ D C1, Visc/ k ) 0. 4 D Vel d / Visc) 0- 8

p Visc / kJ
Btu / lb* F) cp 2. 42 lb / ft hr) / ( Btu

cp

hz ft " F) Adimensional. 

ID Vel d 7. 25 ( 10- 2) ft) ( 8 ft 3600 seq) ( cp 2. 42
Visc

seg hr ft

lb/ ft hr) = 
Adimensional. 

cp

hi = 0. 0278 k 2. 42 Cp Viscl
0. 4 _ 7. 25( 10~2)( 8) 

1
7. 25( 10- 2) k

1

2. 42 Visc

L 1 L. 

3 0 0) d
0. 8

hi = 121. 8891 ( Cp Visc / k) 0. 4 ( d/'Visc) 0. 8k
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APENDICE 5

Costos de evaporadores en enero de 1979. incluyendo el costo - 

de instalaci6n. 

A.- Evaporad -or de circulaci6n forzada cor, tubos de níquel. 

B.- Evaporador de tubos verticales estandar o tipo cesta, 

con tubos de plomo. 

C.- Evaporador de circulaci6n forzada con tubos de cobre. 

D.- Evaporador de tubos largos verticales de cobre. 

E.- Evaporador de tubos verticales estandar o tipo cesta, 

con tubos de cobre. 

F.- Evaporador estandar con tubos horizontales de cobre. 

G.~ Evaporador de tubos largos verticales de acero. 







167

De la gráfica anterior se obtuvo la siguiente correlaci(5n

por el método de mínimos cuadrados: 

C = eNp (- 0. 4689 7 0. 8822 Ln A) 

donde: 

C Costo del equipo en millones de pesos. 

A Area de transferencia de calor del equipo en cientos

de ft2. 

Los coeficientes de correlac 6n y determinaci3n son: 

R  0. 9969

D  0. 9977

CE ( pesos

exp 0. 4689 7 0. 6822 Ln ( A ft2 / 100) ) 
106

evap
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INDICE 6

Costos variables y costo total anual de operaci6n. 

Considerando que el costo variable más significativo es el -- 

costo de vapor de calentamiento que actualmente puede estimar

se en 30 pesos/ Ton: 

CO = S ( lb. vapor / hr  ( Ton/ 2200 lb.) ( 30 pesos / Ton) ( 8000 hr/ afío) 

Esto es asumiendo que el tiempo de operación anual es de

8000 hrs. 

Co= log s ( pesos / afio) 

CE = exp ( 0. 8822 Ln( A/ 100) - 0. 4689) (
106) ( N) 

Los costos fijos de operación representan aproximadamente

el 19% de la inversión inicial ( cE), que corresponden lo-% a -- 

depreciación y 9% a mantenimiento. 

CF = 0. 19 CE

El costo total anual de operación es la suma de los cOs - 

tos fijos y los costos variables: 

CT - O- lc4 CE + CC
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INDICE 7

Diagrama de flujo

Princi
PED

1
Leer datos : F, XF, IT F, X 1, P N, P S. 

Calcular datos indirectos: 

H F  f (XF, TF) 

L 1  F ( XF) / L 1

T S  f ( P S) 

HVAP 5 = f( P S) 

TV N  f ( P N) 

HV N  f ( P N) 

V = F - L 1

N = 2

GTT = T S TV N

GT = GTT 2

TV TV N 71 GT

6

P P N

F—Tv f i. 

a b
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b d

Tv - TV 3 p I
0. 85

Si

Hv I = f ( p I ) 

HVAP 1  f ( P 1) 1
I V 2 = V / 2 1

L 2 F v 2

X 2 F XF L 2

T 2 f TV 2, X 2

R 2 f T 2, X 2

VI IV2) 

HVAP I

I V 12 - V 1 / V 2

N2 V2 = V2 - V —12- V

12 - V :!- 0. 00025V"— 2

si

I H I = f ( T 1 , X 1 ) I

1 Ql= (VI) (HV1) 7¿( L1) ( Hl)~ (L2) ( H2) 1
Q 211( V2) ( HV2) 7¿ ( L2) ( H2) - ( F) ( HF) 1

c p i = f ( T i X i

Visc i= f ( T i X i

c i = f ( T i X i

Dens i= f ( T i x i

I CTQi = f(Cpi, Visci, Ci, Densi) I

1
ui 1500 ( CTQ

1500 -/ CTQ

d



A i = Q i / U i 1

T_ - 
A M = ( A 1 7-' A 2) 

A 1 -AM / -!- 0. 0

1 si

1 S = Q 1 / I-1VAP S 1

1 N T = f ( A M) 1

C E 2 = f ( AM N) 

C F 2 = 0. 19 C 2

C 0, 2 = f ( S) 1 C T 2 = CF2 + CO2 1
IMPRIMIR

RESULTADOS

N = 3

GTT = T S - TV N

GT  GTT / 3

TV 2  TVN GT

TV I = TV2 GT

171

i) i TV 1 = T S - GT 1 ( Al / AM1) - APE1

GTT = T S 7,' TV 1 T 1 - T 2

AM1 = ( Al) (TS - T1) 7,' ( A2) ( TV1- T2) 1 GTT

APE 1 = T I - TV 1

GT 1 = T S - T 1
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L 2 L 3 - V 2

X 2 F HF ) L 2

T 2 f TV 2, X 2) 

R 2 f T 2 , X 2) 

Vl CV2) HV2) L2) ( H2) - ( L2) ( H3) 

HVAP 1

I V 123 = V 1 7z V 2 71 V 3 _] 

23 - V :- 0. 0 V3= V3 - V 123 - V

3

si

I 1-1 1 = f (T 1 , X 1) 1

Ql= ( VI) (HV1) 71 ( Ll) (Hl)- ( L2) ( H2) 

Q2= ( V2) ( HV2) 7, ( L2) ( H2) - ( L3) ( H3) 

Q 3= ( V3) ( HV3) 71 ( L3) ( H3) - ( F) ( HF) I
IC P i = f ( T i , X i) 

visc i = f (T i , X i) 

C i f (T i , X i) 

Dens = f ( T i , X i) 

J- - CWi -- f ( Cpi, Visci, Ci, Densi) j

1 u
1500 ( CTQ

1500 7 CTQ

I A i  Q i / U i ( GT i ) I

JAM= ( Al7, A2/ A3 )/ 31

Al -AM / :!- 0. 05AM? 

si

11

TV 1 = T S - GT 1 ( Al / AM1) 

APE1

TV 2 = TVI - GT 2 ( A2/ AM1)- 

APE 2

11

h i
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A2- AM/ Z 0. 05AM. GTT= TS 7 TV2 - Tl - T2 - T3

Arvil = ( Al (TS - Tl) 71 A2 (TV1- T2) 

71 A3( TV2- T3) / GTT

T 1 - TV 1
A 3 - AM/ 0. 05AM"' APE 1

FE%  _ l APE 2 = T 2 - TV 2

GT 1 = T S - T 1

GT 2 = TV I - T 2

N T  f A M

C E 3 = f (AM, N) C E 3 f (

in
14

C F 3 E 3

C 0 3

C T 3 C

3

0. 10' CC F 3 E 3

C 0 3
C 0 3 = f ( S) 

f

0

f

C T 3 C F 3 + C 0 3

IMPRIMI

OSRESULTADOS

CT2- CT3? 
No

si

N = 3

N

FIN . 
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