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CAPITULO I
INTRODUCCION,

Durante la operacién de éécuperacidn de reactivos que se efectda en
la produccién de celulosa al sulfato o celulosa "Kraft", se sigue una eta
pa de concentracién del licor negro constituido por compuestos orgdnicos
e inorgdnicos de los dlcalis empleados en el cocimiento de las virutas de
madera, reactivos que por necesidades econémicas inherentes al proceso es
pfeciso recuperar.,

Esta etapa de concentracién se ha venido desarrollando, a veces par-
cialmente, en un sistema de evaporacién de miltiple efecto, con 4 a 6 pa-
sos a contracorriente en unidades de tubos largos verticales; sin embargg,
la experiencia bajo ciertas condiciones de operacién en este equipo, nos
muestra fndices elevados de incrustacién en los primeros efectos, que se
tornan particularmente importantes en el primero, las mas de las veces, =
lo suficiente que expongan seriamente la marcha adecuada del proceso.

El desarrollo de una modificacién que pudiera resolver el problema -
ya esbozado, es el objetivo perseguido en el presente trabajo; como se ob
servard mas adelante, se adopta el criterio de sustituir aquel primer efec
to por un evaporador de circulacién forzada, que parece el tdnico medio de
contrarrestar los efectos negativos del flujo pobre e incrustante que se =

maneja, mediante las altas velocidades que se obtienen con este sistema.



CAPITULO 1II

DESCRIPCION DE LA OPERACION DE RECUPERACION,

La industrializacién de la madera para la fabricacién de pulpa y pa-
pel, se ha orientado fundamentalmente a tres tipos de procesos: el de la
sosa, sulfato y sulfito, denominaciones derivadas del tipo de reactivos =
que se utilicen para el cocimiento de las virutas de madera en la digese-
tién.

El proceso al sulfato es una derivacién del proceso a la sosa, reci=-
biendo ambos el nombre de procesos alcalinos. Bésicamente el proceso al
sulfato, utiliza ademds del hidréxido de sodio del proceso a la sosa, car
bonato y sulfuro de sodio; el sulfuro se regenera aﬂadien;; sulfato de so
dio y reduciéndolo con carbén (de aquf el término de proceso al sulfato);
esta nueva combinacién confiere a la pulpa mayor resistencia, por lo.cual
también se conoce genéricamente como pulpa "Rraft" (del sueco 'resisten--
te").

Estos reactivos empleados en la digestién, se integran junto al mate
rial orgénico de la madera: celulosa, lignina, pentosanas y otros, al flu
jo denominado "licor negro", que siguiendo el proceso deber4 separarse de
la pulpa en la operacién de lavado, y conducido al proceso de recuperacién
de reactivos en donde deben regenerarse los 4lcalis del cocimiento, de ae
cuerdo a un tratamiento que es fundamental para la economfa del proceso. "

La operacién de recuperacién, debe capta& los licores agotados del co
cimiento v llevarlos a condiciones tales que puedan ser alimentados nueva-
mente al digestor, para e}lo deben seguirse las siguientes fases o etapas:

1.- Evaporacién.

2.= Incineracién.



3.- Lexiviacién.

4.- Caustificacién.

5.= Sedimentacién.

Mds estrictamente la operacién deberd cumplir dos funciones bdsicas:

a) Eliminar la materia orgdnica removida en la degestién por el ata
que alcalino.

b) Regenerar el 4lcali presente, cubriendo las mermas del mismo ori
ginadas en el curso del proceso.

Esta segunda funcién comienza con la adicién de sulfato de sodio pre
via a la operacién de recuperacién. En estas condiciomes, el licor negro
debe entrar en la etapa de evaporacién.
1.~ Evaporacién: El licor negro que contiene 157%-22% de s6lidos, debe =
concentrarse inicialmente hasta 457%-55% de s6lidos en un sistema de evapo
racién de miltiple efecto a contracorriente con 4 a 6 pasos. La discusién
de este sistema se presentard con amplitud en el préximo capitulo.

El licor concentrado previamente se pasa en ocasiones a un evaporador
de contacto directo en donde la concentracién del licor suele llevarse has
ta 70% en s6lidos. Los evaporadores de contacto directo pueden ser: evapgo
radores de cascada 6 evaporadores de pulverizacién.

En ambos casos el licor negro entra en contacto con una corriente de
gases de caldera que arrastrando agua del licor, logran el efecto persegui
do. En el evaporador de cascada o discos, el contacto se realiza por la -
exposicién continuada a la corriente gaseosa de un rotor con discos o ba-=
rras que se impregnan de licor sumergiéndose en el seno del mismo. El eva
porador de pulverizacién o secador de pulverizacidn, atomiza el licor por
medio de toberas en la mencionada corriente gaseosa, logrando una evapora=-

cién instantdnea que deja el material précticamente en estado sélido.
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2.- Incineracidén: Si el licor negro concentradc es del evaporador de cas
cada, se pasari inicialmente por un secador rotatorio en donde el material
debe pasar al estado s6lido para ser conducido al horno de fusién. El se~-
cador rotatorio es un cilindro recubierto con material refractario, incli=-
nado cerca de la horizontal que gira lentamente (1-2~r.p.m.) y en su movi-
miento‘arrastra los lodos dejdndolos caer en el seno de los gases de come=
bustién, aproximdndolos cada vez mds al extremo de la descarga. El medio
secante circula en contracorriente respecto al producto hidmedo.

En el horno de fusién se efectda la combustién de la materia orgédnica
y la conversién del sulfato de sodio adicionado a los licores agotados del
cocimiento a sulfuro de sodio por la reduccién con el carbén en la zona re
ductora del horno, a mis 6 menos 850°C - 1100°C convirtiendo el 90% del sul
fato a sulfuro. =

Cabe hacer notar que se dispone generalmente de un sistema de recupera
cién de los polvos finos de élcali, que son arrastrados por la corriente ga
seosa en el horno; el dispositivo es un precipitador electrostdtico que los
conduce periédicamente a los tanques de lexiviacién.

Las reacciones que se presentan en esta etapa son bastante complicadas,
distinguiéndose dos zonas de reaccién en el horno: la de oxidacién, que es
donde se introduce el aire primario, y la de reduccién donde se produce el
agotamiento del oxfgeno del aire primario; sin embargo, las reacciones mas
importantes son las siguientes:

Para la zona de oxidacién:

a) Descomposicién de la materia orgédnica.

C+ 0, —> C0»

2Hy + 09 ——> 2Hy0
b) Reaccién entre el biéxido de carbono y el hidréxido de sodio libre

2NaOH + COy —————> NapC03 + Hy0



Zona Reductora:

a) Reduccidén del sulfato de sodio.

NapS0;, + 2C————>NapS + 2C0p

y como reaccién secundaria.

3 NapS0;, + NapS ———> 4 Nap0 + 4503
B) El sulfuro reacciona también con el biéxido de carbono.

NajS + COp + Hp0 ——3 HyS + NayC03

Es importante el control adecuado de la concentracién del licor en la
alimentacién al horno, pues variaciones en ambos sentidos a la 6ptima, pue
den conducir a problemas en la combustién; asimismo debe cuidarse con esme
ro la alimentacién de aire de combustién en cuanto a cantidad y temperatu-
ra a fin de garantizar una combustién completa y eficaz, por ello, en oca=-
siones se utilizan entradas de aire secundario en las partes altas del hor
no.

El producto formado que contiene en gran proporcién, carbonato y sul=
furo de sodio mezclados con materia orgdnica, sale del horno como una masa
fundida que deber4 conducirse a los tanques de lexiviacién, en donde se di
suelve con el licor débil del sistema que contiene bdsicamente aguas proce
dentes del lavado de los lodos de carbonato de calcio derivadas de la ope=
racién de sedimentacién.
3.~ Lexiviacién: El material fundido del horno se introduce pues en el =
primero de una serie de tanques que deberd contener el licor mas concentra
do, dejando el final con el licor m4s débil, para las cenizas casi exhaus-
tas. Los tanques poseen fondos a manera de mallas para retener las cenie=-
zas, y el licor puede separarse del carbén por decantacién.

La solucién asi obtenida se denomina licor verde por su color caracte
ristico y deberd someterse a un proceso de clarificacién para separar por=

ciones insolubles, que en su mayor parte se constituyen de trozos de carbén



que deben eliminarse del sistema.

4.- Caustificacidén: El licor verde obtenido, debe someterse a la accidn
del hidréxido de calcio que se produce normalmente por separado mediante
el apagado de la cal viva. La caustificacién se realiza en tanques cilin
dricos provistos de inyectores de aire, agitadores de alta velocidad y ser
pentines de vapor que elevan la temperatura de reaccién a 80°C - 85°C que
es la éptima para el sistema. Esta operacién puede ser intermitente, en =
uno o varios tanques en serie o en ciclo, y aunque poco frecuentemente, el
apagado y la caustificacién se efectdan juntos.

‘En el proceso continuo, independientemente a la caustificacién, la =
cal se tritura normalizando el tamafio de las piezas de éxido de calcio que
se alimentan al equipo de apagado; éste es un cilindro inclinado rotatorio
en donde se logra el completo mezclado y desintegracién de la cal; asimis-
mo se eliminan adecuadamente particulas grandes indeseables en la operacién.

Durante la caustificacién, de manera que se integre a la reaccién, sue
le afiadirse carbonato de sodio, a fin de compensar las pérdidas de compues=
tos de sodio durante la combustién y lavado.

La reaccién que se efectda en el equipo de apagado de cal, es la si~=
guiente:

Ca0 + Hp0 ——>Ca (OH)2 ; y en la caustificacién:

Ca (OH)? + NapC03 ——>Ca CO3 + 2 NaOH
5.=- Sedimentacién: La solucién de hidréxido y sulfuro de sodio debe enton
ces separarse del carbonato de calcio e impurezas, (silicatos sobre todo,=-
provenientes de la cal); la solucién asi obtenida se denominard licor blan
co y serd alimentada a las unidades de digestidn.

El sistema esta formado de tres tanques ''asentadores' que operan en =
la siguiente forma: en el tanque de alimentacién se drenan lodos de carbo-

nato de calcio que contienen cantidades relativamente altas de dlcali, al



segundo tanque. El derrame es el licor caustificado buscado, que esta en
condiciones de operar el cocimiento.

En el segundo tanque, los lodos del primero se mezclan con el derra-
me de lavados del tercero, produciéndose a su vez un licor débil que es =
precisamente la base en la operaci‘n de lexiviacién, inadecuado para uti=-
lizarse directamente en la digestién; los lodos de este segundo tanque se
llevan al tercero en dcnde se adiciona agua de lavado fresca, destinando
los lodos de este dltimo al horno de calcinacién.

En las unidades, la sedimentacidén debe ayudarse con rastrillos giran
do lentamente sobre el piso inclinado del tanque que arrastrardn los séli
dos al drenado.

Finalmente, en tanto el licor blanco completa el ciclo de recupera=-=-
cién, en el horno de calcinacién, el carbonato de calcio se regenera a 6=
xido de calcio, quedando en condiciones de utilizarse nuevamente en la ==
caustificacién.

La reaccién que se verifica en el horno es la siguiente:

CaC03 — > Ca0 + CO2

A fin de hacer mas objetivo lo expuesto, juzgamos oportuno mostrar el

diagrama de flujo correspondiente; véase la figura 2.1.
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CAPITULO III.
ANALISIS DEL SISTEMA DE EVAPORACION CONVENCIONAL.

Como hemos observado, él proceso de recuperacién de reactivos que se
efect&a en la produccién industrial de celulosa al sulfato, involucra la -
evaporacién quimica del licor negro. Los rasgos sobresalientes del siste-
ma de evaporacién convencional se ofrecen a continuacién, complementéndose
con un diagrama tfpico del sistema al final de este capftulo.

Evaporacién a mdltiple efecto. En este caso, como en cualquier proce

8o de evaporacién, el costo mas importante es el derivado del vapor vivo -
requerido por el sistema, de ahf que cualquier método que permita abaﬁir -
esta demanda, sea importante por su economia. *

| Idealmente, la razén en peso de agua evaporada por vapor vivo alimen=-
tado al sistema, serfa igual al ndmero de efectos; sin embargo, en la préc
tica el incremento del calor latente de vaporizacién con la disminucién de
presién, las pérdidas adicionales de calor por radiacién y los incrementos
del punto de ebullicién provocados por los solutos, vuelven cada vez mas =
exigua la economfa a medida que aumenta el ndmero de efectos.

Las limitaciones que presenta el incremento del punto de ebullicién =
en el nimero de efectos posible, son especialmente importantes, pues a me=
dida que el nidmero de efectos se incrementa, la suma de elevaciones en el
punto de ebullicién por efecto es mayor, disminuyendo correspondientemente
el potencial de temperatura disponible. Ademds de existir un 1fmite en el
gradiente de temperatura efectivo por debajo del cual un oviy de ciy
culacién natural no funciona, los requerimientos de luperficig de transfe-

rencia se incrementan al disminuir el potencial de temperatura, basta ana=-

lizar la ecuacién general de Fourier.
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Por otra parte, habremos de considerar que los requerimientos de supqg
ficie de transferencia aumentan proporcionalmente al abatimiento de los re=-
querimientos de vapor; asf{, para una misma carga de evaporacién la superfi-
cie de transferencia se multiplica tantas veces como ndmero de efectos se
introduzca. En general puede estimarse que el ndmero de efectos mas econd=
mico, se determina de un balance 6ptimo entre los requerimientos de vapor
y superficie de transferencia requeridos.

Casi universalmente, la Industria de Pulpa y Papel ha seleccionado e~
quipos de 4 a 6 efectos, de acuerdo a consideraciones que se fundamentan =
en los principios expuestos.

Las unidades de evaporacién se prefieren de tubos verticales largos,
en donde los tubos usualmente van de 31.8 mm. a 50.8 mm. B,W.G, de didme=~
tro y de 3.66 m. a 6.10 m. de longitud.

El flujo de licor se alimenta desde abajo por el interior de los tu=-
bos eﬁ un solo paso; el licor hierve en el interior del haz, ocasionando -
un flujo natural hacia arriba.

Este tipo de evaporador ofrece coeficientes relativamente altos compa
rados con los obtenidos en otros evaporadores de circulacién natural, pero
es impropio cuando se manejan flujos viscosos e incrustantes, pues ademds
de ofrecer coeficientes sensiblemente bajos, permite la formacién de depé-
sitos con facilidad; el licor negro tiene esta particularidad.

Métodos de alimentacién. A pesar de que son posibles diversos méto--
dos de alimentacién, los sistemas de evaporacién a miltiple efecto, usual-
mente se alimentan en serie, bien en la misma direccién que el vapor llama
da en paralelo, o en direccién contraria llamada a contracorriente,

Cuando se evapora licor negro siempre se emplea alimentacidén a contra
corriente, ya que es preferible cuando la carga entra frfa como en el caso

que nos ocupa; la alimentacién en paralelo es recomendable cuando se ali—
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menta a una temperatura igual o mayor a la mixima de ebullicién del sis=-
tema. A pesar de que la alimentacién a contracorriente requiere de bombas
de trasiego entre los efectos dada la distribucién de presién, generalmen
te las relaciones de temperatura contrarrestan esta desventaja, pues la e
conomfa del vapor es mayor en la alimentacién a contfacorriente. Ademis -
cuando-el flujo concentrado hierve cada vez a temperatura mas alta se fa-
vorece la influencia de la viscosidad en los coeficientes de transferen =
cia térmica.

En la préctica pueden encontrarse algunas peculiaridades en el siste
ma de alimentacién a contracorriente; suele dividirse la alimentacién a
los dos dltimos efectos con objeto de disminuir el voldmen de las cdmaras
de vaporizacién que se requerirfan, si se alimentara todo el flujo en se=
rie a través de ellas, También en ocasiones se divide el ffrimer efecto en
dos cuerpos, fraccionando igualmente el flujo total; en ambos casos tam=
bién se promueve un incremento en los coeficientes de transferencia, con
el aumento de la velocidad de flujo.

En este tipo de procesos las lineas de licor, vapor y condensados,
se disefian en arreglos tales, que permitan a cualquier efecto salir de =
la li{nea de proceso con propésitos de mantenimiento.

Condensadores. Los sisteias de miltiple efecto para la concentracién
de licor negro, operan siempre con el Gltimo efecto a vacfo, por lo que
una de las consideraciones importantes de disefio, es la que hace referen
cia al sistema de condensacién que involucra un mecanismo para mantener
continuamente el vacfo requerido. Aunque ia técnica de recompresién de =
vapor encuentra cada vez mas aplicaciongs. en nuestro caso es prohivi
va debido a los elevados requeriﬁienCOs de energia necesarios para efec=
tuarla.

La escasa calidad del vapor final y la ventaja de lograr el vacfo -
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con la condensacién del mismo, conduce al empleo habitual del condensador
barométrico con eyectores de aire; especialmente a contracorriente, mas =
bien que en flujo paralelo, pues requiere cantidades menores de agua de en
friamieﬁto.

El flujo de agua entra por la parte superior del condensador y median
te charolas se distribuye en forma de cortina o chorros sobre el vapor que
asciende, logrando la condensacién casi total del mismo. El aire y vapor
no condensado se eliminan con el eyector; agua y condensados se descargan
por la pierna barométrica que mantiene el vacfo por la carga hidrostdtica
ligeramente mayor a la diferencia entre el vacfo y la presién atmosférica.
Por tanto la pierna barométrica recibe lfquido sometido a vacfo y descarga
el mismo lfquido a la presién atmosférica dentro del pozo caliente al fi-
nal de é&sta; puede garantizarse un vacfo completo, situando el fondo del
condensador a una altura de 10.5 m, sobre el nivel del 1lfquido en el pozo
caliente.

Evaporacién instanténea. A pesar que en ocasiones se pone en tela de
juicio la posible economfa del dispositivo de evaporacién instantdnea, por
las complicaciones que entrafia y los mayores requerimientos de energfa pa=-
ra retirar los condenggﬁos del dltimo paso, generalmente se introduce en =
los sistemas de evaporacién de licor negro. Estos tanques "flash'", prove=
en una cantidad adicional de vapor de calefaccién, que es recuperado de los
condensados cuando encuentran una presién menor que la de equilibrio con el
vapor que los originé.

Las cdmaras "flash" se intercalan entre los efectos, en donde reciben
el condensado del efecto precedente y entregan vapor al siguiente. Suele =
eliminarse el ubicado entre el primero y segundo efecto y a veces el siguien
te, sl se prefiere conducirlos a la casa de fuerza.

Los condensados remanentes son conectados en serie, de manera que sean
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aprovecﬁadou sucesivamente en las siguientes cdmaras, hasta que son remo=
vidos del sistema por la bomba de condensados.

Ciertos arreglos disponen de una cdmara "flash" sobre la linea de des
carga del licor concentrado del primer efecto; este aparato ademds de la =
‘produccién de vapor extra, logra aumentar un poco laAconcentracién final -
del li;or negro. Este tanque "flash" tiene la particularidad de encontrar
se a la presién atmosférica, por lo que los vapores 'flash' deben conectar
se al efecto cuyo vapor de caléfaccién se encuentra a esa presién.

Separadores. Estos aparatos se disponen sobre la linea del vapor pro
ducidé en cada efecto, que funge como elemento calefactor del siguiente:. =
Su funcién se limita a retener la pequefia fraccién lfquida que arrastra el
vapor mecdnicamente, y se hace mas o menos importante, de acuerdo a 1; efi
ciencia de los deflectores situados a la salida del haz de tubos en la c4-
mara de vaporizaciémn. Estos deflectores se denominan en ocasiones: "sepa-
radores de gotas", 1

El vapor seco saliendo del separador se conduce entonces al siguiente
efecto, mientras la fraccién lfquida retenida se suma a la descarga de li=-
cor del evaporador.

Bombas. Para el servicio de trasiego del licor se prefieren las bom-
bas centrifugas autocebantes, aunque el licor del dltimo efecto por su den
sidad y viscosidad, a veces conduce a la seleccién de bombas rotativas de
presién positiva o de émbolo buzo de carrera larga y poca velocidad. Es =
importante que ofrezcan garantfa de hermgticidad, provistas de empaquetadu
ras propias. La extraccién de condensados requiere también de bombas cen=

trifugas autocehantes o 4. Smhole

Instrumentos de control. La adecuada operacién del proceso de evapo-
racién depende del control de las variables en juego. Estas variables son

constituidas por las condiciones de proceso que estan sujetas a \aiiacio-
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nes, por lo que el conocimiento y mantenimiento controlado de las mismas,
es parte muy importante del disefio, Cuando se fijan tedricamente las con
diciones de flujo, presién y temperatura, debe cuidarse que se mantengan

relativamente constantes cuando el proceso es aplicado ffsicamente.

Aunque los aparatos de control pueden llegar a cierta sofisticacién,
el propésito de esta exposicién es presentar los requerimientos de con==-
trol primarios del sistema de evaporacién.

Los cuerpos de los evaporadores y el cinturémn de calefaccién del pri
mer efecto, deben estar provistos de manémetros que permitan tener presen
te la presién en las cédmaras de vaporizacién y la del vapor vivo de alie=
mentacién, Se utilizan casi siempre manémetros de resorte, aunque para -

presiones inferiores a 0.7 Kg/cm2 suelen ser inexactos.

Es importante recurrir al empleo de contadores de flujo de agua de

enfriamiento, vapor vivo de alimentacién, licor de alimentacién y licor

concentrado final, aunque en estos dos Gltimos casos, suelen utilizarse
tanques medidores de licor.

Generalmente se utilizan termémetros para el registro de temperatura
del agua de enfriamiento, licor de alimentacién y de la cédmara de vapori=-
zacién del dltimo efecto.

Cuando sea posible, deben introducirse mirillas para inspeccién vie=
sual de las cédmaras de vaporizacidn.

Coeficientes de transferencia. Desgraciadamente no se dispone de es

tudios suficientes acerca del comportamiento de los coeficientes de pelf-

cula individuales para los sistemas de evaporacién qufmica. El conocimien
to de estos coeficientes serfa 1a dnica base racional para la obtencién de
coeficientes formales. Los datos disponibles versan generalmente acerca =
de coeficlentes totales y éstos distan mucho de ser consistentes; por este

motivo, generalmente los disefios de sistemas de evaporacién quimica, se nor
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man con coeficientes totales aceptados, es decir, los encontrados durante
la operacién de equipos afines. Es lamentable que equipos tan importantes
como éstos, se disefien de esta forma, pero las propiedades de las solucio=
nes acuosas concentradas, presentan problemas tales que ofrecen pocas al=-
ternativas.

Los coeficientes de transferencia en estos evaporadores, se caractepi
zan por su sensibilidad a influencias insignificantes en las condiciones =
de funcionamiento, pero puede afirmarse que la velocidad de flujo es el fac
tor mas importante, pues el coeficiente de transferencia esta estrechamente
ligaéo a la conveccién.

Cualquier intentona por encontrar expresiones empiricas del comporta-
miento de coeficientes de transferencia en algin 4mbito de operacién y flui
do dados, deberd tener presente que éstos varian también sensiblemente en =
razén directa de la temperatura de ebullicién y gradiente de temperatura, y
en razén inversa a la viscosidad; cualquier modelo que no considere estos =
factores presentard dificultades en su aplicacidn.

Distribucién de temperatura. Cualquier disefio de sistemas de evapora

cién mdltiple, supone que las temperaturas de vapor vivo de alimentacién,
licor de alimentacién y agua de enfriamiento estdn determinadas de antema
no. Asimismo se conocen el flujo y concentracién del licor alimentado y

la pretendida concentracién final.

Generalmente la temperatura de operacién del condensador esta también
establecida, pero cuando hay oportunidad de seleccionarla, se pretenden a
veces vacfos tan altos como sea posible, a fin de aumentar el potencial
de temperatura disponible. Sin embargo, puede ocurrir que al operar con
vacfos elevados, la influencia de la disminucién de los coeficientes, o=
riginada por el abatimiento de los puntos de ebullicién, contrarreste el

efecto del incremento en el potencial de temperatura disponible. Ademds,
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a medida que el vacfo aumenta los requerimientos de agua de enfriamiento
rebasan con creces los posibles ahorros en superficie de transferencia -
logrados. En general parece razonable el empleo de un vacfo de 660 mm.

Manipulando las condiciones determinadas de operacién terminales, =
la distribucién de temperaturas en el sistema queda también determinada.

El incremento del punto de ebullicién que sufre el licor en cada eva
porador, ocasiona que la temperatura del vapor producido, esté a una tem=
peratura menor igual al incremento, que la de ebullicién del licor en la
cdmara de vaporizacién. |

La suma de los incrementos habidos en cada efecto, sustraidos del -
potencial total aparente de temperatura, constituyen el potencial efecti=-
vo de femperatura disponible en el sistema. Este potencial disponible,
se distribuye mis o menos uniformemente entre los efectos, de manera que
la suma de todas las diferencias entre, la temperatura del vapor de cale=-
faccién y la del licor en ebullicién ocurridas en los efectos, sea igual
al potencial de temperatura disponible.

Se considera que los condensados salen del evaporador a la misma tem
peratura que el vapor de calefaccién y la descarga de licor concentrado a
la de ebullicidn del efecto correspondiente.

La Incrustacién. Hemos expuesto que el licor negro posee caracteris

ticas incrustantes marcadas, y que el evaporador de tubos verticales lar-
gos no es especialmente apto para manejar este tipo de fluidos; ademis,
hemos analizado las caracteristicas de disefio mis destacadas que han con-
ducido al habitual equipo de evaporacién a miltiple efecto. Diffcilmente
los disefios logran evaluar el alcance de ciertos problemas de operacién,
que ocurren hasta que los equipos se ponen en funcionamiento; y es por la

experiencia de trabajo en este tipo de unidades, que se han apreciado en
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toda su magnitud los inconvenientes que originan la incrustacién con sus
implicaciones.

La formacién de incrustaciones en el sistema de evaporacién, se debe
a que el licor negro presenta una curva de solubilidad invertida; esto es,
que su solubilidad decrece al aumentar la temperatura; si ello se auna al
incremento de concentracién, puede deducirse que el problema se hace mas =
serio a medida que el licor avanza hacia el primer efecto.

La formacién de depésitos ocasiona en principio una disminucién de la
rapidez de transmisién de calor y asf de la capacidad del sistema de evapo
racién. Pero frecuentemente el problema se vuelve mas serio, pues a menu=
do hay necesidad de remover mecdnicamente las incrustaciones e inclusive =
reponer parte del equipo irreparablemente deteriorado. Obviamente esta me
cdnica mina seriamente la economfa del proceso de recuperacién.

Aparentemente en forma general, los depdsitos que ofrecen caracteris-
ticas desproporcionadas, ocurren con licores concentrados mas alld del 377
en peso; esta concentracidén caracteristica es manejada siempre por el pri=
mer efecto, al que de acuerdo con las condiciones de operacién, se alimen=
tan flujos del 267 al 36% en peso de s6lidos.

Cuando un flujo ofrece caracteristicas incrustantes, no puede evitare
se su accién pero si limitarse, y la dnica posibilidad razonable para lo-=-
grarse es utilizando grandes velocidades de circulacién.

Dadas las caracterfisticas del problema, puede inferirse que la intro-
duccién de un sistema de flujo a gran velocidad para el primer efecto, puede
ofrecer resultados satisfactorios. El desarrollo de esta alternativa en el
sistema de evaporacién cldsico, obedece consideraciones econémicas dificil-
mente ponderables, ya que la incrustacidén, como puede observarse, se ofrece
en términos poco apropiados para tratarse estadisticamente y poderse genera

lizar a todos los casos. Pero seguramente, no pocas instalaciones industria
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les podrfan inclinarse por la adopcién de un sistema que resuelva su pro=--

blema particular,
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CAPITULO IV

PRINCIPIOS DE CALCULO RELATIVOS AL SISTEMA DE EVAPORACION

Antes de introducirnos formalmente en el disefio del sistema de evapo-
racién de licor negro, habremos de exponer ciertos principios que se utili
zardn repetidamente en el desarrollo del sistema de evaporacién. Estas con
sideraciones de disefio, se derivan de un esquema del proceso que compendia
los principios analizados en el capitulo anterior, en donde ademdis de invo-
lucr;r lo relacionado con el primer efecto del sistema convencional, habrid
de plantear la interdependencia entre éste y el resto del equipo. Segin es
to, el desarrollo se apoyard en las siguientes consideraciones generales:
1.- Se seleccionard un sistema de evaporacién que comprenda 4 a 6 efectos
operando a contracorriente. )
2.= El primer evaporador operard con flujos elevados, tales que aseguren -
erradicar el problema de incrustacién que vienen sufriendo los equipos
habituales. Un evaporador de circulacién forzada parece la dnica alter
nativa.

3.- Los evaporadores restantes serdn los empleados normalmente de tubos lar
gos verticales.

4.~ Se dispondrd una cdmara de evaporacién instantdnea, sobre la linea de =
descarga del licor del primer efecto; asimismo sobre la 1inea de conden
sados del segundo efecto y siguientes. Los condensados del primer efec
to irdn a la casa de fuerza.

5.= Sobre la linea de vapor producido en todos los efectos se introducird =
un separador.

6.- El condensador final serd barométrico a contracorriente.

7.- La alimentacidén de licor serd en serie a todos los efectos.
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8.- El sistema se diseflard de acuerdo a las condiciones de operacién si=-

guientes, que aunque son hipotéticas, tipifican las condiciones gene

ralmente encontradas en la Industrfa de Pulpa y Papel.

Flujo de alimentacién de licor: Wp = 60 Ton/h

Concentracién de alimentacién de licor: Xp = 15% en peso.

Temperatura de alimentacién de licor: Ty = 60°C

Concentracién final de licor: Xg = 45% en peso.

Temperatura del vapor vivo de alimentacién, correspondiente a la pre-

sién absoluta: To = 130°C

Temperatura de operacién del condensador: T, = 52°C

9.- Algunas de las propiedades del licor negro involucradas en el disefio =

del sistema de evaporacién, estan comprendidas en las figuras 4.1, 4.2,

4.3 y 4.4,

Sistemas de evaporacién a miltiple efecto. Haciendo referencia a la =

figura 3.1, para un séxtuple efecto podrfa establecerse la siguiente nomen=-

claturas

I, IT ..... VI ¢ ndmero del efecto ccrrespondiente.

A1, ATy ..... Ayy ¢ area de transferencia en los respectivos efectos.

U, Urr . Uyp ¢ coeficiente de transferencia térmica en los res-
pectivos efectos.

Qs Q1T ..... Qyp ¢ calor transferido en los respectivos efectos.

EPEy, EPEyy ..... EPEyy : elevacién del punto de ebullicién en los -

respectivos efectos.

Cp1s CPIT «vvv- CpVI ¢ calor especifico en los respectivos efectos.

Ty, Typ +-... Typ ¢ temperatura de ebullicién del licor en los res-
pectivos efectos.

Wi, WiT ..... Wyr ¢ flujo de licor saliendo de los respectivos efec

tos.
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X5 Xpp ceeen Xy1 ¢ concentracién en peso de licor saliendo de los
respectivos efectos.
Tys Tp ewsos Tg +: temperatura del vapor producido saliendo de los -
respectivos efectos.
Vi, V2 ..... Vg ¢ flujo de vapor producido en los efectos respecti~
voS.

Xl, Xz & otn 5. X6 ¢ calor latente del vapor producido en los efectos

respectivos.
T, ¢ temperatura del vapor vivo alimentado.
'Vo ¢ flujo de vapor vivo alimentado.
Xo : calor latente del vapor vivo alimentado.

Tr : temperatura del licor negro alimentado.

=
]

flujo de licor negro alimentado.

Xp ¢ concentracidén inicial de licor negro.

Tc @ temperatura de licor concentrado saliendo de la cdmara ''flash".
>\(; ¢ calor latente del vapor producido en la cdmara de vaporizacidn
de licor concentrado.

We flujo de licor concentrado saliendo de la cdmara "flash".

co

Xc ¢ concentracién final de licor saliendo de la cdmara '"flash".
Cpc ¢ calor especifico del licor en la cdmara "flash".
EPEc ¢ elevacién del punto de ebullicién del licor en la cdmara =
"flash".
Ve ¢ vapor producido en la cdmara '"flash'.
Del balance global de materiales, puede¢ conocerse inmediatamente el -
flujo final y consecuentemente la evaporacién total, dado que son conocidos

el flujo y concentracién inicial de licor, asi como su concentracién final.

Por tanto:¢ .
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Xp Wp

wca..._.___ (a.l)
Xc

TV=V.+Vi+ Vg +Vg +V, +V.+V, =W, =W
( ] 2 3 4 5

6 F~ " (4.2 )

Las corrientes parciales no pueden conocerse directamente, pues estan
en funcién de la distribucién de temperaturas en el sistema, las expresio-
nes de’ balance en cada cuerpo serédn:

Wg= Wp-Vg

Wy= Wiz -V

Wi = ¥ = Vg

Wiz ™ - V3

Wy = Wy -V

Wy= W=7V

Wyrp = Wp - Vg ( 4.3)

*
La distribucién de temperatura se calcula de las ecuaciones de balance
de calor. Sin embargo, la determinacién de estas temperaturas constituye ==
un caso tipico de tanteos en funcién del 4rea de transferencia relativa en =
los efectos, ya que son mutuamente interdependientes. Las ecuaciones de ba-
lance son:
Vg Ag= WrCpg (T - Ig )
Qp=Vo Ng= Wpp Cpp ( Ty - Typ ) +Vy Ny
Qrr = Vi A1 = Wrpp Cppp ( Typ = Tppp ) + Vp Ng
Qrrp = V2 Ay = Wy Opppp ( Tppy = Ty ) + V3 Ay
Q=V3 Ag= Wy Cpry ( Ty - Ty )+ V4 A,
Qp =V, Ay = Wyp Cry ( Ty - Typ ) + Vs Ag
Qup = Vs M5 = Wp Cpyy (Typ=Tp )+ Vg Mg (46.5)
La diferencia de temperatura ¢illc <. .up. 1 VIVO do atidicitacion y la

de operacién del condensador, constituye el potencial aparente de tempera-

tura: ISTh. El potencial efectivo de temperatura: AT,, como hemos visto,



es el potencial aparente corregido por la elevacién del punto de ebullicién.
Las expresiones que los relacionan son las siguientes:
ATg = To - T, (4.5)
¥ EPE = EPE1 + EPE

rp + EPEppy + EPE;y + EPEy + EPEyp ( 4.6

ATe = ATy - E£EPE= (Ty-Tp )+ (Tp =Ty )+ (T, = Tppp ) +
+ (T3=Ty )+ (Tp=Ty )+ (T5 - Typ ) (4.7)

Pues la distribucién de temperaturas locales, puede escribirse como sigue
debe observarse el efecto de la elevacién del punto de ebullicién, en la tempe
ratura del vapor producido en cada efecto.

T) = Tp - EPEg

T, = Tyy - EPEqq

Ty = Trpp = EMEpyy

T, = Trv - EPEyy

Ts = Ty - EPEy

T = Typ - EPEyg (4.8)

Por dltimo, las ecuaciones de transferencia para la estimacién del 4rea =~
requerida en cada efecto, aparecen enseguida.

Qr= Up Ay (To - Ty )

Qrr = Urr Arx ( Ty - Tr1)

Qrrr = Urrr Arpp ( T - Trpp)

Qv = U Ay (T3 = Ty )

Qu= UyAy (T4 - Ty )

Qur= UyrAyp (T5 - Tyy ) (4.9)

Deliberadamente no se han tomado en cuenta los efectos de radiacién térmi
ca y la carga de vapor adicional producida por efecto "flash", a fin de expo--
ner el procedimiento de cdlculo con mayor claridad.

Las expresiones propuestas se establecen de acuerdo a las siguientes con=

sideraciones principales:
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1.- El condensado sale del cinturén de calefaccién a la temperatura de sa-
turacién de su vapor.

2.- El vapor alimentado y prcducido en cada efecto se condensa Integramen-
te en el siguiente.

3.= El recalentamiento del vapor, no afecta la diferencia de temperatura -
disponible. ‘

4.~ La solucién en ebullicién esta a una temperatura uniforme.

5.=- La solucién alimentada a los efectos se considera a la temperatura de
ebullicién del precedente.

6.- Los incrementos en el punto de ebullicién, no afectan el calor latente
de vaporizacién del vapor producido, computado en las tablas de vapor.

7.- Se considera que no existe aumento de punto de ebullicién por influen=-
cia de la carga hidrosté4tica. -

8.= El licor retornado por los separadores, no afecta el balance térmico.

9.- No existen efectos térmicos como resultado de la concentracién del 1i-
cor.,

10.- El evaporador de circulacién forzada del primer efecto, se comporta en
sus condiciones terminales como cualquiera de los otros evaporadores =
convencionales.

A continuacién se establece un procedimiento de c¢dlculo del sistema de
evaporacién, aunque pueden formularse varios con igual efectividad. Podemos
resumir las variables que directa o indirectamente se determinan de las con
sideraciones iniciales: Wg, W, £V, Tr, To, Tg» T» Aos Nes Ags Xps Xg» CPps
Cpc, BPEg, ATa, Uy, Upy, Uppps Upys Uy ¥ Uyp.  ( Los coeficientes estdn en -
funeidn de oiertas condiciones Je operacis, eome s  bscrvara en o1 estudiv
relativo a los mismos; pero no hemos querido introducirnos a ellos, con obje

to de simplificar este desarrollo ).
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Con el propésito de deducir las propiedades ffsicas del licor negro ex
clusivamente, puede plantearse la hipStesis de que la evaporacién esta uni=
formemente distribuida entre los efectos, despreciando la evaporacién fimal
en la cdmara '"flash". Esta suposicién por supuesto no es correcta, pero =
constituye una buena aproximacién a la realidad.

En el presente trabajo, las propiedades del licor negro se estiman de
acuerdo a las condiciones de salida, manteniendo el cdlculo del lado segu=-
ro.

Calculada la distribucién de concentracién quedardn establecidas las -
siguientes variables: EPEp, EPEyy, EPEprys EPEyy, EPEy, EPEyp, Cpy, Cprpys
Cpirrs CPpy» CPy» CPyps ZEPE yAT,.

Obviamente afin el sistema esta indeterminado por lo que se hace una =
segunda consideracién que supone una distribucién uniforme del gradiente =
efectivo de temperatura entre los efectos. As{ se determiman: Ty, Ty, §3,
T4 Tss Tpp Trps Trpp Trys Tys Typ ISTRITR TR VA 2 P8

Si volvemos a las ecuaciones ( 4.2 ) de balance global de materiales, =
( 4.3 ) balance parcial de materiales y ( 4.4 ) balance de energfa por efec=

to, concluimos que queda planteado un sistema determinado en donde son desco

N

nocidos: Wy, Wrg, Wrpps Wrvs Wys Wyrs Vo» Vis Vo, V3, V4, Vs ¥ Ve.

Resolviendo este sistema, se encontrardn los flujos actuales de vapor y
licor, asimismo el calor transferido por efecto, y de las ecuaciones ( 4.9 ),
se determinan las superficies de transferencia requeridas.

Las consideraciones introducidas, conducen a propésito a normalizar las
superficies de transferencia en los efectos, principio generalmente aceptado
por su economfa. Este criterio no es v4lido en el casc del evénorador de =
circulacién forzada, en donde se prefiere un drea de transferencia diferente,
pero es dtil para visualizar el procedimiento de anilisis del sistema.

Asf, los resultados obtenidos bajo las consideraciones anteriores arroja
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rédn superficies semejantes, de cuya relacién se ajustard una nueva distri-
bucién de temperatura, tendiente a igualar la superficie de transferéncia
requerida; puede asegurarse que este ajuste no afecta mucho los flujos ac=
tuales.

Las propiedades del licor negro, deben calcularse nuevamente de acuer
do a las concentraciones derivadas de los flujos encontrados.

Este procedimiento se repetird tantas veces como se requiera, hasta =
obtener una distribucién de temperaturas que arroje 4reas constantes; nor=-
malmente no se hardn necesarias mas de tres intentonas, resultando innecesa
rias aproximaciones de centésimas de °C, pues ningdn cdlculo puede hacerse
con tal precisién.

Vapor extra. Las complicaciones que introduce en lo# ba;ances, consi
derar el vapor extra entregado por las cdmaras de evaporacién instanténea,
y la poca importancia relativa de este vapor respecto al producido en los
cuerpos de los evaporadores, orilla a no considerarlos en el andlisis del
miltiple efecto. Sin embargo, la estimacién de flujos de vapor y condensa
dos en las cémar&s, es importante para la adecuada seleccién del equipo in
volucrado en este dispositivo.

Siguiendo el esquéma plaﬁteado al principio de este capftulo que hace
referencia al séxtuple efecto de la figura 3.1, llamaremos:

A, B, Cy D : cémaras de vaporizacién instdntanea de izquierda a de

recha, segdn figura 3.1.

V'g, V'3, V!4 y V's : vapor “flash“ entregado a las corrientes de =

vapor de calefaccién del mismo subindice.

Dy, D, D3, Dy y Dg : . condensados del vapor de calefaccién del mis=

mo subindice.

Dp, D, Dg v Dp : condensados remanentes de las cdmaras "flash'" res

pectivas.
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hy, hy, h3, hy y hs : entalpfa del condensado saturado del vapor de
calefaccién del mismo subfndice.
Por inspeccién de la figura 3.1 pueden postularse las ecuaciones de»-
balance de materiales siguientes:
D = V'p+ Dy
Dy + Dy = V'3+DB
D3 + Dy

Dy + Dg = V'5+DD ( 4.10 )

V'4+ DC

Siendo el flujo final de condensados: D5 + Dp
Igualmente las ecuaciones de balance de energfa serfan:
Dy hy = V'p Mg+ Dy hy

( D2+ Dy )dhy = V'3hy+ Dghy

( D3 + Dg )hj V' M4+ Do by

Cabe aclarar que el flujo de condensado no es estrictamente, el mismo
flujo de vapor de calefaccién introducido en los efectos calculado del ba=
lance global en el sistema, pero constituye una aproximacién inmejorable.

Aclarando lo anterior; aparentemente serfa necesario adicionar los =~
flujos "flash" a las corrientes de vapor de las cdmaras y por consiguiente
al flujo de condensados del paso siguiente. Ello supondria que el flujo =
de alimentacién de condensados a las c#maras "flash" serfa un poco mayor,
al estimado de la distribucién de flujos del balance global que no incluye
los efectos del vapor extra. Sin embargo, las demandas de vapor de calefac
cién para lograr la concentracién deseada, se mantienen sensiblemente cons
tantes; el vapor extra, abate los requerimientos de vapor vivo de calefac-
cién al primer efecto, esto es, aumenta la economicidad del sistema; por lo
cual el vapor extra no significa mas que una compensacién al abatimiento de

flujo de ve 7ivo de calefaccidn, | = wsantiene satisfechas las demandas -
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de los efectos, segin la carga de vaporizacién calculada en el balance glo

bal. Por tanto, podemos afirmar que:

D = N
by = ¥
D3 = V3
Dy = Vg
Dg = Vs (4.12)

Ademds de conocer los flujos de condensados saliendo de cada efecto, =
son conocidos hj, hp, h3, hy4, hg, N9, A3, M4 ¥ A5, de las condiciones térmi
cas del vapor o condensado en cada efecto. Introduciendo estos valores en
las ecuaciones de balance de materiales ( 4.10 ) y balance de energfa ===-
( 4.11 ), obtendremos los flujos de vapor "flash": V'p, V'3, V'y y V's, y =
los flujos de condensados remanentes de las cdmaras "flasH:: Dy, Dg, Dg ¥y =
Dp.

Condensador. Resulta interesante plantear la expresién de cdlculo del
requerimiento de agua de enfriamiento para un condensador barométrico a con

tracorriente. Esta expresién se deduce de un simple balance calorifico; de

nominemos: 4
Ty : temperatura de agua de enfriamiento de alimentacién: °C
T'y : temperatura de agua y condensados saliendo del condensador: °C

Tg : temperatura de operacién del condensador: °C

VG : flujo de vapor al condensador: Kg/h

Wy : flujo de agua de enfriamiento: Kg/h

N\ : calor latente de vaporizacién del vapor a condensar: Kcal/Kg

ilpfa del agua ifguida a [g: Real'Rg

hy : entalpfa del agua liquida a T'y: Kcal/Kg
Vo Ag+ Vg (hg = by ) =W, (Ty-Ty) ( 4.13 )
hg y hy, pueden considerarse numéricamente iguales a Tg y Ty ya que e
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calor especifico en el intervalo empleado en condensadores es précticamente
igual a uno. Haciendo esta simplificacién tenemos:

Vel + Vo (To - T'y ) =Wy (T'y - Ty) ( 4.14 )

Si llamamos T, = Tg = T'y temperatura de aproximacién del condensador;
de la sustitucién en la expresién tendremos:

Vohe + Vg Ty = Wy (Tg - Ty = Ty ) ¢ 4.15 )

Finalmente, expresando el flujo de agua: W en lt/min., la ecuacién fi-
nal queda como:

Ve )6 + Ve Ty

W= (6.16 )
60( Tg - Ty = Ty )

La temperatura de aproximacién: T;, para condensadores barométricos a
contracorriente se considera habitualmente igual a 8°C. Dada la insignifi-
cancia del término: Vg Ty, de ordinario se desprecia por lo que la cantidad
de agua requerida en un condensador barométrico se computa de:

V6 Ag
W= ( 4.17 )
60 Tg = Ty = Ty )

Coeficientes de transferencia térmica. Durante el desarrollo de este

trabajo, una de las preocupaciones importantes, ha sido encontrar alguna ex
presién empirica que correlacione los datos numéricos de los coeficientes de
transferencia térmica que ofrece la literatura.

Como hemos seflalado, los equipos de evaporacién quimica muchas veces se
disefian a base de coeficientes totales aceptados pues no se dispone de andli
sis que permitan esthiarlos a partir de coeficientes de pelfcula individua-
les.

Los coeficientes totales disponibles se expresan en funcién del efecto
ocupado por el evaporador de tubos verticales largos. Es notable que este =
dato ntmérico no es adecuado para emplearse en la resolucién de un sistema -

que puede no componerse del mismo ndmero de efectos o estar sujeto a condi--
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ciones diferentes de operacién a pesar de tratarse del mismo efecto.

Hemos juzgado conveniente, hacer un andlisis de los coeficientes tota
les aceptados, atendiendiendo las diferentes variables que en forma genéri
ca afectan dichos coeficientes; de manera que pueda derivarse alguna fun--
cién del coeficiente, que involucre estas variables de proceso.

Se han atendido variables como: temperatura de operacién del evapora=-
dor, gradiente de temperatura, concentracién del licor, propiedades fisicas
del licor, procurando correlacionar éstas con los coeficientes totales dis
ponibles, y finalmente hemos hallado una expresién que en forma aproximada,
satisface 13 coeficientes considerados en el andlisis. Esta expresién de-
fine el coeficiente en funcién de la temperatura del vapor producido en ca
da efecto y la viscosidad del licor a esta temperatura y a la concentracién
de salida del efecto en cuestién. Seguramente, esta ecuacidén es poco con=
fiable y carece de cualquier valor analftico, pero también es mas racional
y suceptible de manipulacién que los datos numéricos encontrados en la li-
teratura.

Creemos interesante ofrecer el resdimen final de nuestra investigacién
que comprende una aproximacién del conjunto de datos por el método de mini
mos cuadrados.

Los coeficientes totales para los evaporadores de tubos verticales lar
gos analizados, se enlistan a continuacién junto con las dos variables inhe

rentes; temperatura del vapor producido y viscosidad.

U T X o (figura 4.4)
Keal/hm2°C o % Kg/hm

541.7 121.7 52.7 32.80

639.3 121.7 45.7 15.00

888.2 81.1 23,7 3.55

917.4 68.3 20.0 3.38
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U T X s (figura 4.4)

Keal/hm2°C “G % Kg/hm
1039.4 54.4 21..5 4.95
1078.5 66.1 18.7 3.20
1078.5 917 20.0 4.60
1176.1 109.4 36,7 7.00
1200.5 96...1 28.6 4.15
1224.9 78.9 21.6 320
1229.8 92.8 24.7 3.20

- 1278.6 120.6 38.9 7.52
1439.6 106,7 29.8 3,95

El modelo probado con mejores resultados fue:

U= a(T/m)b ( 4.18 )
La expresién logarftmica es:
log U= log a + b log (T/u) ( 4.19 )

La linea de aproximacién por mfnimos cuadrados del conjunto de puntos:

(T1/r1, U1), (To/2, U2)y......(Tn/tn, Un), tiene la forma:
Y= a, + aiX ' ( 4.20)

que es llamada "

ecuacidén normal para la recta de minimos cuadrados'. Las
constantes a, y a; de la ecuacién ( 4.20 ) se determinan por la resolucién
de las ecuaciones simultdneas:

Y= aoN + aj X

£XY= a X + a; X2 ( 4.21)

que despejadas del sistema simultdneo quedan:

=Y) Ex2) - EX) EXY)

ag=

NEX2 - €x)2

NZIXY - (3X) €Y)
a= ( 4.22 )
NixZ - (3X)2
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En base a los datos iniciales puede elaborarse la siguiente tabla:

Y X 2 x* XY
log U log (T/w) (log U)2 log [(Tﬂl)] 2 (log U)[log (T//t)]
2,733 0.569 7.469 0.324 1.555
2.806 0.909 7.874 0.826 2,551
2,949 1.358 8.697 1.844 4.005
2.963 1.305 8.779 1.703 3.867
3.017 1.040 9.102 1.082 3.138
3.033 1.315 9.199 1,729 3.988
3.033 1.051 9.199 1.105 3.188
3.070 1.19 9.425 1.426 3.666
3.079 1.364 9.480 1.860 4.200
3.088 1.392 9.536 1.938 ) 4,298
3.090 1.462 9.548 2.137 4.518
3.107 1.205 9.653 1.452 3,744
3.158 . 1.431 9.973 2.048 4.519

Por tanto tendremos los siguientes valores:

N= 13
Zy= 39.126
TX= 15.595

Ty2= 117.934
TX2= 19.474
TX)2= 243.204
IXY= 47.237
dducidos o las ccuaclones ( +.4< ) determinan:
a,= log a= 2.539

ay= b = 0.393



finalmente, volviendo a la-ecuncidn ( 4.18 ) tendremos:
U= 346(T/u) 0393 ( 4.23)

La figura 4.5 es una grdfica que muéstra la ecuacién ( 4.23 ), donde
se aprecia el grado de dispersién de los datos considerados en el andli=-
sis.

La expresién ( 4.23 ) se aplica a los evaporadores de tubos vertica=-
les largos, no asf para el evaporador de circulacién forzada del primer -
efecto. Como veremos mas adelante, el coeficiente de transferencia de ca
lor para el evaporador de circulacién forzada se calcula en forma idénti=-
ca al procedimiento empleado en cambiadores de calor que emplean vapor co
mo medio de calefaccién; sin embargo, en el anidlisis del sistema de evapo
racién a miltiple efecto que efectuaremos en el capftulo siguiente, este
procedimiento introduce grandes dificultades, por lo que hemos tomado la
ecuacién empfrica ( 4.24 ) como una aproximacién inicial del cdlculo del
coeficiente. En el estudio relativo al evaporador de circulacién forzada

el coeficiente se calculard formalmente. Permftasenos entonces, la ecua=-

cién:
3778 v0-43
U mmmmmeonromrocrmeeries ( 4.24)
}0.25 AaT0-1
en donde:

U: coeficiente total de transferencia: Kcal/hm?°C
v: velocidad de flujo: m/seg

o viscosidad de salida: Kg/hm
OT: potencial efectivo de temperatura: °C

Evaporador de circulacién forzada. Como ya se ha esbozado, cuando un

cvaporador waineja 1lujos viscosos e incrustantes, probablemente la dnica al
ternativa que permite contrarrestar los efectos detrimentes de estos flujos

caracterfsticos, es el empleo del equipo de circulacién forzada.
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El licor negro incrusta el equipo convencional, pues ademds de presen
tar una curva de solubilidad invertida en el dmbito de temperatura de los
primeros efectos, las concentraciones mas elevadas ocurren precisamente en
los mismos efectos, sumdndose en forma critica en el primero. Ademds, da-
das las caracteristicas de funcionamiento del evaporador de tubos vertica-
les largos, el licor hierve en los tubos, determinando la formacién de de-
pdsitos.

El evaporador de circulacidén forzada maneja elevadas proporciones de
flujo que impiden que el licor hierva en los tubos (puede decirse que para
velocidades de circulacién por encima de 1.2 m/seg, la ebullicién esta su-
primida), ademds, estas velocidades impiden fisicamente la formacién de in
crustaciones,

Los evaporadores de circulacién forzada arrojan coeficientes de trans
ferencia térmica bastante elevados, pues manejan grandes masas velocidad.
Coeficientes de transferencia de esta indole permiten reducir la superfi-
cie de transferencia requerida, aunque el costo del equipo se incrementa,
pues los precios unitarios por superficie de calefaccién, son mayores en -
este dltimo.

Dentro de ciertos limites, la concentracién final y el coeficiente de
transferencia, pueden ser controlados precisamente en este tipo de equipo
sin afectar las caracteristicas fisicas de los evaporadores, lo que ofrece
cierta versatilidad, v se garantiza un funcionamiento idéneo del sistema.

La potencia consumida por la bomba de recirculacidén representa en tér
minos generales, un cargo especial a los costos de funcionamiento encontra
dos para equipos convencionales; este cargo, comparado con los originados
de un funcionamiento inadecuado y mantenimiento "especial' de los equipos
convencionales, deberd ofrecer un balance favorable.

Los equipos de circulacidén forzada se disefian en algunos casos, con el
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elemento calefactor incorporado al evaporador, sin embargo dltimamente se
prefiere que é&ste sea externo, pues su mantenimiento es mas sencillo v per
mite la construccién de unidades mas compactas, en donde la ebullicidn es
suprimida mas fdcilmente ubicando el calentador por debajo del espaci . des
ocupado.

La figura 4.6, esquematiza un evaporador de circulacién forzada con e
lemento calefactor externo vertical. Como puede observarse, el equipo se
compone de dos cuerpos; uno, el elemento calefactor que es un cambiador de
haz de. tubos y coraza, donde el fluido caliente, vapor vivo, se introduce
por él lado de la coraza y el fluid: frfo, licor, a través de los tubos; =
este cambiador podrfa ser horizontal y tener mas pasos del lado de los tu=-
bos y coraza; la seleccién del tipo adecuado es un problema involucrado en
el presente trabajo. El segundo cuerpo, es el evaporador propiamente dicho,
que funciona en este caso como una cdmara ''flash', ya que como se verd mas
adelante, ocurre una pequefia diferencial de temperatura entre la de descar
ga del cambiador y la de la solucién saturada en la cdmara '"flash", que pro
voca la evaporacién instantédnea; el cambio de fase se verifica en la vecin-
dad de la descarga al recipiente. La distribucién de temperatura en las =
diferentes partes del equipo, esta en funcién de las caracterfsticas del -
cambiador y de las proporciones de recirculacién deseadas.

Como puede observarse la bomba de recirculacién, maneja una mezcla de
las corrientes de recirculacién y de alimentacién proveniente del segundo
efecto y alimenta el elemento calefactor. El licor concentrado final, co
rresponde a una fraccién de la solucién saturada en la cdmara v se descarga
tan cerca como sea posible del fondo del recipiente.

Légicamente el vapor producido en la cdmara ''flash', se utiliza como =
vapor vivo en el segundo, y los condensados del primero pueden ser conduci=

dos tan calientes como sea posible a las calderas o utilizados para la pro



FIG 4.6 EVAPORADOR DE CIRCULACION FORZADA CON ELE-
MENTO CALEFACTOR EXTERNO VERTICAL.
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duccién de vapor extra en lgs subsecuentes efectos.

Ya hemos observado que la velocidad minima de circulacidén que asegu-
ra que la solucién no hierva en los tubos, es 1.2 m/seg. Pudiera parecer
atractivo utilizar velocidades mucho mas altas que ésta, a fin de lograr
coeficientes cada vez mas elevados, sin embargo, ello conduce a incremen-
tar los requerimientos de potencia en forma alarmante. Podemos afirmar -
que 3 m/seg es la velocidad limite razonable para este tipo de equipos, =
misma que habremos de utilizar al disefiar el sistema que nos ocupa:

Volviendo a la ecuacién 4.24, podemos introducir la velocidad de di-
sefio de 3 m/seg, con lo que la expresién se reduce a:

6194
v o—_— ( 4.25)
w0.25 ATO.1

Una vez conocidas las condiciones terminales en el primer evaporador,
de los cdlculos relativos al miltiple efecto, puede procederse a calcular
el equipo de circulacién forzada. Las variables determinadas serfan: T,,
s Trze Tis Bewdis OPps CPrze Bps Aqpps Ve Wps Wpps

Un disefio adecuado perseguirfa, un balance entre la potencia consumi
da y la superficie de calefaccién demandada por el cambiador, en tal pro-
porcidén, que se obtengan costos minimos. Sin embargo, como se apreciard
mas adelante, dadas las caracteristicas de este problema, ambos tienden =
individualmente a un minimo, es decir, si se busca el requerimiento de po
tencia minimo, coincidentemente nos encontraremos muy cerca de la minima
superficie de calefacciédn.

Puede intuirse que para obtener las condiciones de operacién y carac
teristicas fisicas del elemento calefactor que arrojen un requerimiento =
de potencfa minimo, debe verificarse un cdlculo por tanteos, dadas las in
terdependencias entre las variables comprendidas en el sistema. Esta si=

tuacién se comprende objetivamente cuando se presentan las expresiones de
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cdlculo fundamentales.

Primeramente analizaremos el sistema constituido por el evaporador de
circulacién forzada, en cuanto se refiere a la distribucién de flujos, con
centracién y temperatura. Para ello definamos la siguiente nomenclatura,
que complementa la de las condiciones terminales determinadas por el andli

sis global del sistema a miltiple efecto.

Ag: drea de flujo del haz de tubos del cambiador: m?
pr: calor especffico del licor a Xy: Kcal/Kg°C
Ty temperatura del licor manejado por la bomba: °C

T'y: temperatura del licor saliendo del cambiador: °C

vyt velocidad lineal de flujo de licor a través del cambiador: m/h
Xy: concentracién en peso manejada por la bomba: 7
W: flujo manejado por la bomba de recirculacién: Kg/h

Ou: densidad del licor a Ty y Xy: Kg/m3

El flujo manejado por la bomba de recirculacién esta dado por la expre
sién:

W= vyoeuw Af ( 4.26)
y considerando hipotéticamente el flujo isotérmico, el flujo descargado del
cambiador serd igualmente: W. La introduccién de esta simplificacidén condu
ce a errores insignificantes, Q puede determinarse a partir de la figura -
4,3,

La concentracién alimentada a la bowba puede determinarse por un sim-
ple balance de materiales. Puede observarse la figura 4.6 para verificar
las siguientes expresiones:

Wrp Xpp+ (W - WppXg

X ( 4.27 )
W
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concentracién que permanece constante a través del cambiador hasta la céd-
mara de vaporizacidén instdntanea (evaporador).

La temperatura del licor: Ty, manejado por la bomba y por tanto entre

)

gado al elemento calefactor del sistema, se determina de un balance calori
fico de las corrientes afluentes a dicha bomba. Asf:

(W - Wr ) Cpy (T1 - Ty)= Wrr Cpyp (Tw - TII) (4.28)

La temperatura del licor: T'y, descargado del cambiador hasta el evapo
rador, se computa de otro balance calorffico como sigueg

Vo No= W Cpy (T'y = Typ) (4.29)

. Finalmente, la evaporacién insténtaneé producida por la diferencial de
temperatura entre, la del flujo entregado por el cambiador:T'y y la de la cd
mara de vaporizacidén: Ty, puede ser computada por la ecuacién ( 4.30 ). El
flujo asi obtenido, deberd ser igual al calculado del mdltiple efecto que -
se ofrece como una de las condiciones terminales determinadas de antemano.
Por supuesto, el cdlculo de V; de la ecuacién ( 4.30 ) constituye un excelen
te método de comprobacién de los resultados obtenidos en el andlisis del e=-
quipo de circulacién forzada. Por tanto:

W Cpy (T'y - T1)

o 4.30
i x ( )

Este andlisis preliminar, ofrece las bases de cdlculo complementarias
para la seleccién del cambiador; pero como puede observarse, introduce una
hipStesis relacionada con el propio cambiador, cuando se hace referencia al
drea de flujo: Ag.

Obviamente cada drea de flujo propuesta, determinard diferentes resul-
tados en la naturaleza del cambiador y bomba de recirculacién. Visto de una
manera mas propia, cada proporcién de circulacién impuesta, determina un sis
tema de evaporacién diferente.

A priori he¢mos postulado que el sistema idéneo de circulacién forzada -
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serd aquel que requiera la bomba de recirculacién de menor caballaje, en
el marco de condiciones terminales fijadas al sistema. Puede inferirse -
entonces, que deberd determinarse la proporcidn de recirculacién que ofrez
ca el mfnimo requerimiento de potencia de la bomba de recirculacién.

Antes de introducirnos en el andlisis de la dependencia entre la pro
porcién de circulacién y potencia consumida, es conveniente revisar las =
expresiones de cdlculo para cambiadores de calor y posteriormente algunos
de flujo de fluidos, para la determinacién de la potencia al freno reque=-
rida per la bomba.

ias expresiones para el cdlculo del elemento calefactor introducen =
la siguiente nomenclatura complementaria:

ot= MLTD: diferencia verdadera de temperatura: °C

T,: temperatura promedio del licor: °C

Gy: masa velocidad del licor: Kg/hm?

My: viscosidad del licor a Ty: Kg/hm

ky: conductividad térmica del licor a T,: Keal/hm2 (°C/m)

Syt gravedad especifica del licor a T,: adimensional

Do: didmetro externo de los tubos: m

D.: didmetro interior de los tubos: m

hy: coeficiente de transferencia del lado de la coraza: Kcal/hm2°C

Rey: ndmero de Reynolds para transferencia de calor y cafda de pre=-

sién: adimensional.
Jy: factor de transferencia de calor: adimensional.
hjs coeficiente de transferencia de calor del lado de los tubos:
Kcal/hm2°C,
hio: coeficiente de transferencia del lado de los tubos corregido:
Kcal/hm2°C

Uc: coeficiente limpio de transferencia: Kcal/hm2°C
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Rq: factor de obstruccién: hm?°C/Kcal

Up: coeficiente de disefio: Kcal/hm2°C

A: 4rea de transferencia: m2

n: mndmero de pasos en los tubos: m?

L: longitud de los tubos: m

N¢: ndmero de tubos: adimensional

f: factor de friccién: adimensional

APy: caida de presién del lado de los tubos: m

AP.: caida de presifén de retorno: m

APp: caida de presién total del lado de los tubos: m

gc: aceleracién de la gravedad: m/seg?

El procedimiento utilizado para el anilisis del elemento calefactor se
comenta a continuacién: N

Dado que el vapor se condensa isotérmicamente, la temperatura de sali-
da del condensado es la misma que la de alimentacién de vapor: Tgp; esto o=
bliga a que el factor de diferencia de temperatura sea igual a la unidad, y
por tanto At = MLTD, Conocidas las temperaturas terminales del licor y va-
por, la diferencia verdadera de temperatura se computa de:

Ty - T
At= MLTD= —mM8Mm————— ( 4.31)

o - T

Ty = T'w

In

Aunque el flujo de licor puede estimarse viscoso en la terminal fria,
la diferencia de temperatura es francamente pequefia, ello conduce a usar-el
promedio aritmético entre las condiciones terminales de licor, en lugar de
la temperatura caldrica para la evaluacién de las propicdades ffsicas. Ade
mis la razén de viscosidades del lado del licor, puede suponerse sensible-

mente igual a la unidad.
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Por tanto:
Ty + T'y |
O (4.32)
2

Una vez determinada: Ty, pueden estimarse las propiedades fisicas del
licor: My, ky y Sy.

La naturaleza de los tubos se fija de antemano, de acuerdo a la expe=
riencia y necesidades del proceso que nos ocupa. Se han preferido de ace=-
ro inoxidable 316, 25.4mm DE, 12 BWG en una longitud, que de acuerdo al nd
mero de pasos posible por el lado de los tubos, podrfa fluctuar entre 3.66m
y 7.31m. Ademds de acuerdo a las necesidades normadas por la cafda de pre
8ién posible del lado de la coraza se ha preferido el arreglo triangular -
de 31.8mm. Deliberadamente se omiten de momento los cdlculos relativos a
la cafda de presién de vapor en la coraza, pues no son de importancia en
el planteamiento que nos ocupa.

El coeficiente de tmansferencia del lado de la coraza: hy de acuerdo
a la costumbre habitual, se considera igual a 7320 Kcal/hm2°C para la con
densacién isotérmica, sin considerar su localizacién pues éste nunca es la
pelicula controlante.

La masa velocidad: G¢ puede computarse de:

Ge= W Qw ¢ 4.33 )

El ndimero de Reynolds del flujo de licor puede estimarse de:

D¢ Gt

L ( 4.34)

HMu

El ndmero de Reynolds nos conduce a la determinacién de Jy y f.
Con lus datous anteriores ya puede estimarse el coeficiente de transfe

rencia de calor del lado del licor: hj, aplicando la expresién 4.35.

1/3

ky Cry ptw
hy= Jy — "8 . ( 4.35 )
D¢ ky
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Siendo el coeficiente corregido hjg:
D¢

hio= hy —D (4.36 )

e
El coeficiente de transferencia limpios U,, se computa de:
hio ho
Uc= —_— ( 4.37
hjo + hg
El factor de obstruccién: Ry, puede tomarse igual a 0.00025hm2C/Keal
de acuerdo a los habitualmente encontrados en cambiadores que utilizan va
por como medio de calefaccién.
Con el empleo de este factor de obstruccién, puede determinarse el =
coeficiente de disefio Up, atendiendo la siguiente expresién:
Ue
Up —m8 —— ( 4.38)
Rd Uc + 1

Por lo que el 4rea de transferencia: A, se deduce de:

Vo Ao
. O o ( 4.39 )
Up Ot
Dado que el 4rea de flujo: Af, el didmetro interior del tubo: Dt y el

4rea de transferencias A, han quedado explicitos, el cambiador en sus pro-

piedades ffsicas queda totalmente determinado con el cémputo de n, L y Nt,

por:

4 Af

Ng= ——— ( 4.40 )
T D2

A :

ng ——— ( 4.41)

TDe Ne
In ¢ ng _In ( 4.42 )
731 3.66

Naturalmente n, L y Np deberdn ajustarse a cifras cerradas de arreglos

posibles guardados por cambiadores estdndares. Una vez determinadas estas
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propiedades adecuadamente, la cafda de presién puede calcularse por:

£ G¢2 Ln
APe= ( 4.43 )
2.55 x 1014 p, sy

Cuando existen varios pasos en los tubos debe tomarse en cuenta la ca
{da de presién de regreso: APr, que se define como:
n Vw2
AOP= 4,62 Vit [m/segj (4.44)
Sy 8&c

Por lo que la cafda de presién total del lado de los tubo se calcula
de:

AP OPp + AP, ( 4.45 )

Ahora podemos apreciar como la variacién del drea de flujo: Ag, que =
determina diferentes flujos de licor: W, influye en las caracteriscicas del
cambiador.

Si revisamos la ecuacién ( 4.31 ), encontraremos que dado que T'y, es-
ta en funcidén de las condiciones de flujo: W, la diferencia verdadera de =
temperatura Ot, se afecta apreciablemente. Este potencial de temperatura:
At, guarda una relacién directa con el caudal de licor manejado: W, situa=
cién que conduce necesariamente al abatimiento del 4drea de transferencia =
requerida, siempre y cuando Up se mantenga constante; puede observarse la
ecuacién 4.39.

Asimismo, si asumimos que: gq, vy, Gt y Dy son constantes, y que f y
Sy se comportan pricticamente constantes también; dado que L y n se abaten
con el incremento del flujo W, la caida de presién en el cambiador, por el
lado de los tubos: APy, disminuye también; obsérvese las ecuaciones 4.43 y
4,44,

Podemos asegurar que la influencia de la variacién de T; en las carac

teristicas térmicas del licor v la de éstas en el ndmero de Reynolds: Rey v

el coeficiente de transferencia de disefio Up, son poco importantes compara-
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das con las producidas en la diferencia verdadera de temperatura, longitud
de los tubos y ndmero de pasos requeridos.

En suma, a medida que el flujo de licor: W se incrementa, el 4rea de
trensferencia requerida y la cafda de presién por el lado de los tubos dis
minuyen.

Pasemos ahora al andlisis del requerimiento de potencia al freno re-
querida por la bomba, para ello se presenta la siguiente nomenclatura com
plementariac

P: potencia consumida por la bomba: Kw

H: cabeza total de descarga de la bomba: m

AZ: diferencia de energfa potencial en el sistema: m

ZF: pérdida total de friccibén en el sistema: m

Q¢ gasto de licor manejado por la bomba: m3/h

€L: longitud total equivalente: m

€/D: aspereza relativa: adimensional

f': factor de friccién de la tuberfa: adimensional

D: didmetro interior de la tuberfa: m

NRe: numero de Reynolds en la tuberfa: adimensional

@¢y:  eficiencia de motor: %/100

@p: eficiencia de la bomba: %/100

La cabeza total de descarga de la bomba, se determina de la ecuacidn
de balance de energia derivada del teorema de Bernoulli:

H= DNZ +APT+EF ( 4.46 )
donde la diferencia de energfa potencial en el sistema: AZ es constante y
la caida de presién en el cambiador: APy variable, de acuerdo al flujo de
licor manejado por la bomba. La pérdida total de friccién en el sistema:
$F es variable también pero su influencia relativa es casi despreciable.

Para llegar a la ecuacién 4.46 se han hecho algunas suposiciones para



idealizar el sistema. Se ha considerado un sistema continuo entre la su-
perficie del licor en la cdmara "flash" a Ty y la descarga de licor en la
misma cdmara a T'w, sin atender la influencia de las corrientes: Wy de 1i
cor concentrado final y Wy de licor proveniente del segundo efecto. Se

presume que la tuberfa es de la misma seccién por lo que no hay cambio de
velocidad; se asume también, que todo el sistema maneja el mismo flujo: W.

Las propiedades fisicas de la solucién se consideran a la temperatura:
T, del cambiador, omitiendo la influencia de los cambios de temperatura ocu
rridos en el sistema. Ademids se supone que la carga de calor tomada por -
el licor, cedida por el elemento calefactor, se traduce integramente en un
incremento de entalpia, no en alguna otra forma de energfa.

El didmetro nominal de la tuberfia se selecciona de acuerdo al drea de
flujo de haz de tubos en el cambiador: Af, procurando un didmetro: D, que
ofrezca la misma seccién de flujo. Dificilmente, se logra que las seccio
nes sean iguales, por lo cual es prudente ajustar el término de velocidad
para la determinacién del ndmero de Reynolds: Npe ¥ la ecuacién final de -
Darcy ( 4.47 ).

De acuerdo a lo anterior, las pérdidas por friccién se calculan de =
las caracteristicas de la tuberia y propiedades fisicas del licor. Esti-
mando primero la aspereza relativa: €/D y la longitud total equivalente:
tL; posteriormente se calcula el ndmero de Reynolds en la tuberia: Npe; =
que tomado con el factor de aspereza relativa: &€/D, nos conduce a la esti
macién del factor de friccidn: £'.

Finalmente, las pérdidas totales por friccidén se calculan de la expre

sién. 4.47.
£' w2 @L)
2 ZF ————— Vigt &nseg (4.47)
2 go D

Mas adelante observaremos que las pérdidas por friccién: ZF, no vari~
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an apreciablemente en el intervalo de fluctuacién del flujo de licor: W.

Determinadas las pérdidas por friccién, puede determinarse la cabeza
de descarga total de la bomba por la ecuacién 4.46. La potencia consumi=
da por una electrobomba queda determinada por la siguiente ecuacidn:

0.00273 Q Sy H
P= ( 4.48 )

Oy %8

La ecuacién 4.48, muestra claramente que a medida que el flujo de li-

cor manejado: Q, aumenta, ejerce una influencia negativa en la estimacién
final de la potencia consumida: P. Sin embargo como hemos sefialado, dicho
incremento de flujo: W 6 Q, abate los requerimientos de 4rea de transferen
cia y caida de presién en el cambiador: ABT.

Este orden de cosas, indica que podrfa existir un flujo de licor que
determine que la influencia de ambos variables, Q y H (pof. la influencia =
de APT) condicionen un requerimiento de potencia mfnimo.

Efectivamente esto sucede, ya que ni el flujo: Q, o la cabeza de des=-
carga: H, son dé tal magnitud relativa que individualmente determinen una
curva carente de punto de inflexidén. Ademds, el anflisis econémico de he=
cho considerard la influencia de la magnitud del &rea de transferencia; -
aunque como se ha mencionado, :)casionalmente ésta se sitda cerca del mfni-
mo, cuando el requerimiento de potencia es mfnimo también. Pero esta afir

macién no se justifica antes del andlisis correspondiente.
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CAPITULO V

DESARROLLO DEL SISTEMA DE EVAPORACION A MULTIPLE EFECTO,

INVOLUCRANDO EL EQUIPO DE CIRCULACION FORZADA,

Ademds de proponer un anflisis econémico relativo a la seleccién del e
quipo de evaporacién entre 4, 5 6 6 efectos, el propSsito de nuestro estu--
dio es atender la influencia del equipo de circulacién forzada en el siste-
ma de evaporacién total.

Cuando se han diseflado equipos de esta naturaleza, siempre se ha utili
zado el criterio de superficies de transferencia iguales para todos los e-
fectos. Esta suposicién inicial es acertada siempre y cuando el sistema se
constituya de un tipo determinado de unidades de evaporacién. Con la intro’
duccién de un equipo de circulacién forzada, que por su naturaleza ofrece
diferencias profundas respecto al evaporador de tubos verticales largos, es
importante la evaluacién de las nuevas interdependencias que afectan este e
quilibrio de superficie.

Ademis de la optimizacién del sistema de evaporacién total, este andli
sis econémico preliminar, ubicard al evaporador de circulacién forzada den-
tro de ciertas condiciones terminales, a las que deber4 sujetarse en benefi
cio del sistema de mdltiple efecto. En sintesis, la determinacién del &rea
de transferencia Sptima para el equipo de circulacién forzada, relativa a -
12 requerida por el resto de unidades, parece ser una condicién necesaria -
psr 2 que la naturaleza del primer efecto pdeda evaluarse correctamente ya
en forma aislada.

Asi como se define un drea relativa Sptima para el equipo de circula -
cién forzada, podrfa hablarse de gradiente de temperatura éptima relativo ,

ya que cualquiera de los dos determinado, define al segundo y al resto de -
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las condiciones de operacién unfvocamente.

En lo sucesivo hablaremos de ''gradiente de temperatura 6ptimo'", para
designar la diferencia de temperatura idénea en el primer efecto, que arro-
ja un 4rea de transferencia mfnima, en términos econdmicos, para el sistema
a miltiple efecto.

Pe acuerdo a la idea general planteada en los pdrrafos anteriores, el
propésito de este capftulo, es determinar el ndimero de efectos y el gradien
te de temperatura en el primero, Sptimos, tales que arrojen costos minimos
para el sistema de evaporacién a miltiple efecto.

Balances de sistemas de 4, 5 y 6 efectos. A fin de situarnos en el =

problema, empezaremos a determinar las condiciones de operacifén y caracte-
risticas de superficie de un cuddruple, quintuple y séxtugle efecto, de a-
cuerdo a las condiciones y procedimientos planteados en el capftulo ante-
rior.

Los resultados finales de estos balances, se ofrecen en las tablas 5.1,
5.2, 5.3, 5.4, 5.5 y 5.6. Como puede apreciarse, en el desarrollo de cdlcn
lo priva el criterio de 4reas iguales para todos los efectos. Se hace paten
te que a medida que el ndmero de efectos se incrementa, la economicidad y su
perficie de transferencia total requerida, se incrementan también,

Influencia del gradiente de temperatura del primer efecto, en la super-

ficie de transferencia y su costo, para sistemas de 4, 5 y 6 efectos. Ade--

m4s de la influencia del ndmero de efectos en la economicidad y superficie.-
total de transferencia requerida, el gradiente de temperatura en el primér -
efecto determina también diferentes costos de equipo. Esto se debe fundamen
talmente a dos causas:

1.- Los coeficientes de transferencia alcanzados en el equipo de circulacién
forzada son mayores, disminuvendo en proporcién lineal la superficie de --

transferencia demandada por el primer efecto.



TABIA 5.1 Balance Térmico Cuddruple Efecto.

Efecto Calor Evaporacién
Keal/h Kg/h
1.- Tanque evaporacién instantdnea:
a.- Calor en el licor: 20656x0,772(120.3-97.9) 357,200
b.- Evaporacién: 357,200/544.6 656
2.- Primer efecto: B
a.= Calor en el vapor: 13451%519.2 6,983,811%*
b.- Calentamiento de licor: 32601x0.778(120.3-94.6) |~ 651,842
. 6,331,969 ||
c.= Evaporacién: 6,331,969/530.1 11,945
3.= Segundo efecto:
a.~ Calor en el vapor: 11945%530.1 6,331,991%
b.- Calentamiento de licor: 42815x0.852(94.6-73.5) - 769,610
5,562,381
c.= Evaporacién: 5,562,381/544.6 10,214
4,- Tercer efecto:
a.= Calor en el vapor: 10214x544.6 5,562,381%
b.- Calentamiento de licor: 51186x0.895(73.5=53.8) - 902,078
4,660,303
c.=- Evaporacién: 4,660,303/556.7 8,371
5.=- Cuarto efecto:
a.= Calor en el vapor: 8371x556.7 4,660,303*
b.= Calor en el licor: 60000x0.925 (60.0-53.8) + 344,343
5,004,646
c.= Evaporacién: 5,004,646/567.8 8,814
6.= Condensador:
a.=- Calor en el vapor: 8814x567.8 5,004,646

Economicidad: 40,000/13451= 2.97
( * ) Para cdlculos de superficie
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TABIA 5.2 Sumario de Evaporacién, Cuddruple efecto.
T
I Inciso - Efecto "Flash" 1 11 I11 v

J 1 | _t, vapor vivo: °C 130.0 113.9 91.2 71.2
2 | X\, vapor vivo: Kcal/Kg 519.2 530.1 . 544.6 556.7
3, at: °C 9.7 19.3 17, 4 17.4 -

4 t, licor alimentado: °C 120.3 94.6 73.5 53.8 60.0 -~

5 Cp: Kcal/Kg°C 0.772 0.778 0.852 0.895 0.925

6 | t, licor saliendo: °C 97.9 120.3 9.6 7.5 53.8 17 N

7] E.P.E.: °C 6.7 6.4 3.4 2.3 1.8 7 oigelia) 1/ ¥
8 | t, vapor producido: °C 91.2 113.9 91.2 71.2 S&e0 T

9 A, vapor producido: Kcal/Kg 544.6 530.1 544.6 556.7 567.8

10 Flujo vapor vivo: Kg/h - 13451.1 11944.9 10213.7 8371.3

11 Licor alimentado: Kg/h 20656.0 32600.9 42814.6 51185.9 60000.0 g

12 Evaporacion: Kg/h 656.0 11944.9 10213.7 - 8371.3 8814.1 —

[ 13 Licor saliendo: Kg/h 20000.0 20656.0 32600.9 42814.6 51185.9 I lom x %
14 S61lidos entrando: % 43.6 27.6 21.0 17.6 15.0. R )
15 S6lidos saliendo: 7 45.0 43.6 27.6 21.0 17.6 '
16 Q/1000: Kcal/h 6983.8 6332.0 5562.4 4660.3
17 #, (para Up): Kgm/hm 13.3 4.1 3.5 3.9
18 Up: Kcal/hm2 °C 2587.0 1171.0 1131.0 963.0
19 A: m2 280.0 280.0 280.0 280.0
Nota: Economicidad = 2.97

o
nD



TABLA 5.3 Balance Térmico Quintuple Efecto.

Efecto Calor Evaporacién
Kcal/h Kg/h
1.- Tanque evaporacidn instantdnea:
a.- Calor en el licors 20557x0.772(122.4-103.4) 301,538 |.
b.- Evaporacién: 301,533/541.2 557
2.= Primer efecto:
a.- Calor en el vapor: 11331x519.2 5,883,263%
b.- Calentamiento de licor: 30688x0.777(122.4-100.3) |-_ 527,003
5,356,260
c.=- Evaporacién: 5,356,260/528.7 10,131
3.= Segundo efecto:
a.= Calor en el vapor: 10131x528.7 5,356,260%
b.- Calentamiento de licor: 39531x0.840(100.3-83.1) - 570,537
4,785,723
c.=- Evaporacién: 4,785,723/541.2 8,843
4,= Tercer efectog
a.- Calor en el vapors 8843x541.2 4,785,723%
b.= Calentamiento de licor: 47070x0.881(83.1-67.9) - 630,502
; 4,155,201
L c.= Evaporacién: 4,155,221/551.2 7,539
rS.- Cuarto efectos
a.- Calor en el vapor: 7539x551.2 4,155,221%
b.- Calentamiento de licor: 53274x0.909(67.9-53.8) - 682,506
3,472,715
c.=- Evaporacién: 3,472,715/559.,7 6,205
6.- Quinto efecto:
a.=- Calor en el vapor: 6205x559.7 3,472,715%
b.- Calor en el licor: 60000x0.931(60.0-53.8) +_ 346,251
3,818,966
c.~- Evaporaciéng 3,818,966/567.8 6,726

7.- Condensador:
a.=- Calor en el vapor: 6726x567.8 3,818,966

Economicidad: 40,000/11331= 3,53
( * ) Para cdlculos de superficie



TABLA 5.4

Sumario de Evaporacién, Quintuple Efecto.

Inciso - Efecto ""Flash'" 1 Il III v \'
1 L, vapor vivo: °C 130.0 116.0 96.7 80.5 65.9
2 », vapor vivo: Kcal/Kg 519.2 528.7 541.2 551.2 559.17
3 at: °C 7.6 15.7 13.6 12.6 12.1
4 t, licor alimentado: °C 122.4 100.3 83.1 67.9 53.8 60.0
5 Cps Kcal/Kg 0.772 0,777 0.840 0.881 0.909 0.931
6 t, licor saliendo: °C 103.4 122.4 100.3 83.1 67.9 53.8
7 ! E.PE.; °C 6.7 6.4 3.6 2.6 2.0 1.8
8 | t, vapor producido: °C 96.7 116.0 96,7 80.5 65.9 52.0
944 A, vapor producido: Kcal/Kg | 541.2 528.7 541.2 551.2 559.7 567.8
10 | !lujo vapor vivo: Kg/h 11331.4 10131.0 8842.8 7538.5 6204.6
11 | licor alimentado: Kg/h 20557.2 30688.2 39531.0 47069.5 53274.1 60000.0
> 12 | lvaporacién: Kg/h 557.2 10131.0 8842.8 7538.5 6204,6 6725.9
13 | licor saliendo: Kg/h 20000.0 20557.2 30688.2 39531.0 47069.5 53274.1
14 561idos entrando: % 43.8 29.3 22.8 19.1 16.9 15.0
15 561idos saliendo: % 45,0 43.8 29.3 22.8 19.1 16.9
16 /10003 Kecal/h 5883.3 5356.3 4785.7 4155.2 3472.7
17 M, (para Up): Kgm/hm 13.0 4.4 3.4 3.3 3.7
18 Uj: Kcal/hmé °C 2668.0 1166.0 1209.0 11230 979.0
19 | A m? 294.0 294.0 294.0 294.0 294.0
&
Nota: Economicidad = 3,53




TABIA 5.5 Balance Térmico Séxtuple Efecto.

Efecto Calor Evaporacién
. Keal/h Kg/h
1.- Tanque evaporacién instantdnea:
a.- Calor en el licor: 20490x0.772(123.8-107.1)} 264,174
b.= Evaporacién: 264,174/538.8 490
2.= Primer efecto:
a.=- Calor en el vapor: 9934x519.2 5,157,889%
b.- Calentamiento del licor: 29417x0.776(123.8-104.2)|~ 447,533
4,710,356
c.= Evaporacién: 4,710,356/527.7 8,926
3.~ Segundo efecto:
a.= Calor en el vapor: 8926x527.7 4,710,356%
b.=- Calentamiento del licor: 38289x0.833(104.2-89.1) |=-_ 468,815
4,241,541
¢.= Evaporacién: 4,241,541/538.8 7,872
4, Tercer efecto:
a.~ Calor en el vapor: 7872x%538.8 4,241,541%
b.= Calentamiento del licor: 44113x0.873(89.1-76.0) - 504,664
3,736,877
c.- Evaporacién: 3,736,877/547.6 6,824
5.= Cuarto efecto:
a.- Calor en el vapor: 6824x547.6 3,736,877*
b.= Calentamiento del licor: 49897x0.900(76.0-64.3) - 525,767
3,211,110
c.- Evaporacién: 3,211,110/555.2 5,784
6.- Quinto efecto:
a.- Calor en el vapor: 5784x%555.2 3,211,110%
b.- Calentamiento del licor: 54662x0.921(64.3-53.7) -_ 533,488
2,677,622
c.= Evaporacién: 2,677,622/561.9 4,765
7.=- Sexto efecto:
a.,= Calor en el vapor: 4765x561.9 2,677,622%
b.= Calor en el licor: 60000x0.935(60.0-53.7) |+__ 353,408
3,031,031
c.= Evaporacién: 3,031,030/567.8 5,338
8.=- Condensador:
a.~ Calor en ¢l vapor; 533 3,031,930

Economicidad: 40,000/9934+ 4.03
( * ) Para cdlculos de superficie.



TABIA 5.6 Sumario de Evaporacién, Séxtuple Efecto.

N

Inciso - Efecto "Flash" I II III v \Y ]
iz A t, vapor vivo: °C 3 130.0 117.4 100.4 86.3 73.8 62.5 .|
2 X\, vapor vivo: Kcal/Kg 519,2 9277 538.8 547.6 555.2 561..9 |
3 | at: °C 6.2 13.2 11.3 10.3 9.5 8.8 |
4 t, licor alimentado: °C 123.8 104.2 89.1 76.0 64.3 53.7 60.0
5 Cp: Kcal/Kg °C 0:772 0.776 0.833 0.873 0.900 0.921 0.935
{ 6 t, licor saliendo: °C 107.1 123.8 104.2 89.1 76.0 64.3 53.7
.17 E.P.E.: °C 6.7 6.4 3.8 2.8 2.2 1.8 1.7
8 t, vapor producido: °C 100.4 117.4 100.4 86.3 73.8 62.5 52.0
9 N, vapor producido: Kcal/Kg 538.8 527.7 538.8 547.6 355.2 561.9 567.8
10 Flujo vapor vivo: Kg/h 9934.3 8926.2 7872.2 6824.1 5783.7 4765.3
11 Licor alimentado: Kg/h 20490.3 [29416.5 [37288.7 [44112.8 [49896.5 [54661.8 |60000.0
12 Evaporacién: Kg/h 490.3 8926.2 7872.2 6824.1 5783.7 4765.3 5338.2
13 Licor saliendo: Kg/h 200000.0 [20490.3 [29416.5 37288.7 [44112.8 |49896.5 |54661.8
14 S6lidos entrando: % 43.9 30.6 24.1 20.4 18.0 165 15.0
15 S6lidos saliendo: % 45.0 43.9 30.6 24.1 20.4 18.0 16.5
16 Q/1000: Kcal/h 5157.9 4710.4 4241.5 3736.9 32111 2677.6
17 | M, (para Up)s Kgm/hm 13.0 4.6 3.4 3.2 3.3 3.6
18 Up: Kcal/hm2 °C 2720.0 1150.0 1237.0 1190.0 1108.0 989.0
19 A: m2 308.0 308.0 308.0 308.0 308.0 308.0 |

Nota:

Economicidad = 4,03
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2.- Los costos por superficie unitaria de calefaccién para el equipo de cir
culacién forzada son mayores que en el equipo convencional.

Esta situacién nos obliga a determinar un gradiente de temperatura que
optimice econémicamente el sistema de cuddruple, quintuple o séxtuple efec-
to.

Como primer paso de este andlisis, determinaremos la superficie de --

transferencia requerida para los diferentes sistemas, en funcién del gradien
te de temperatura en el primero, de acuerdo a los resultados obtenidos en -
los balances respectivos va mencionados y bajo las siguientes consideracio-
nes:
1l.- Los balances de materiales y de calor no se afectan en forma importante
cuando el gradiente de temperatura en el primer efecto se mueve en el &mbi-
to de valores que estudiaremos. Ello significa que la carga térmica en ca-
da evaporador se mantiene constante.

Podemos asegurar que esta simplificacién no introduce desviaciones ma=
vores al 5%,

2.- Los coeficientes de transferencia se mantienen constantes a pesar de -
que el gradiente de temperatura en el primero se modifique en la forma des-
crita. Carecemos de datos numéricos que comprueben esta aseveracidén, pero

podemos afirmar que las dificultades que introducirfa el cémputo de los coe
ficientes para cada gradiente de temperatura y la poca importancia relativa
de los resultados, justifican plenamente esta simplificacién.

3.- El gradiente de temperatura total disponible: ATy no se altera tampoco,
pues la suma de los incrementos de temperatura por efecto: S EPE es précticg
mente constante.

De acuerdo a las simplificaciones anteriores, podremos establecer los
siguientes sistemas de ecuaciones: (se ilustra el procedimiento con el cui-

druple efecto).
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Denominemos:
Ti, T11 «.... Tiv : gradiente de temperatura disponible en los res
pectivos efectos (Tg = Ty, T = TI] cevevocens
T3 - T1y). s
A' : 4rea de transferencia en el segundo, tercero y cuarto efecto (ya
que se mantiene el criterio de 4reas iguales para los evaporado-
res de tubos verticales largos por lo que: AI1 = Ayyr = Apy = A').
A : 4rea de transferencia total del sistema.

Ky, KI ..... Kpy ¢ constantes numéricas de las razomes: Qp/Uy, Qpy/Usp

5 958 9 QIV/UIV‘

Ay Tp = QI/UI = Kg (5.1)
A' Tpy = Qpp/Urr = K11 (5.2)
A' Tyrrr = Qrrr/Urrr = Kirx (5.3)
A' Tpy = Qpy/Ury = Ky (5.4)
y dado que:
Tp+ Trp+ Trp+ Toy =ATp (4.7)
tendrfamos:
K1 K1 K111 K1y
e gt + =ATT € 5.5 )
Ar A' A A
finalmente:
Ky K11 + Kypp + Kpy
— = Bly (5.6)

|
AI _ A

De esta manera obtenemos por las ecuaciones (5.1 )y (5.6 ) una fun
cién que nos relaciona una 4rea total : A para cada gradiente de temperatu
ra en el primer efecto: T;. As{ se han determinado los valores de A y Ap/A

para 3°C £ Tr< 25°C en 4, 5 y 6 efectos. Los resultados numéricos se en-

cuentran en las columnas respectivos de la tabla 5.7; estos datos se han =



TABIA 5.7 Influencia del Gradiente de Temperatura del Primer Efecto en la Superfi
cie de Transferencia y su Costo, en Sistemas a Miltiple Efecto.

Cuddruple efecto Quintuple efecto Séxtuple efecto
AT | A/A A BP.U. M A1/A A P.U. M Ar/A A B M
3] 3.63 | 1644.5 | 2703.9 | 4446.5 | 2.62 | 1855.6 | 2353.3 | 4366.8 | 2.19 | 2077.3 | 2124.2 | 4412.7 .
4 | 2.67 | 1431.9 | 2536.9 | 3632.6 | 1.93 | 1691.3 | 2196.9 | 3715.6 | 1.61 | 1945.4 | 1987.0 | 3865.5
5 | 2.10 | 1309.7 | 2406.9 | 3152.3 | 1.52 | 1601.2 | 2084.2 ; 3337.2 | 1.23 | 1877.7 | 1892.5 | 3553.6
6 | 172 | 1233.0 | 2302.8 | 2839.3 | 1.24 | 1548.6 | 1999.2 | 3096.0 | 1.04 | 1842.6 | 1823.6 | 3360.1
7 1 1.45 | 1182.5 | 2217.6 | 2622.,3 | 1.05 | 1517.7 | 1932.9 | 2935.5 | 0.87 | 1826.7 | 1770.9 | 3234.9
8 | 1.25 | 1148.5 | 2146.5 | 2465.3 | 0.90 | 1500.7 | 1879.5 | 2820.6 | 0.75 | 1823.2 | 1729.4 | 3153.1
9 | 1.09 | 1125.7 | 2077.5 | 2338.6 | 0.79 | 1493.4 | 1836.3 | 2742.4 | 0.65 | 1828.4 | 1696.0 | 3101.0
11 | 0.86 | 1102.2 | 1989.8 | 2193.2 | 0.62 [ 1498.2 1768.5 | 2649.5 | 0.52 | 1857.1 | 1645.3 | 3055.4
13 | 0.70 | 1098.0 | 1916.2 | 2104.0 | 0.50 ! 1520.8 | 1718.7 | 2613.8 | 0.42 | 1903.4 | 1608.6 | 3061.8
15 | 6.58 | 1106.5 | 1857.9 | 2055.8 | 0.42 | 1556.2 1680.6 | 2615.4 | 0.34 | 1963.5 | 1581.0 | 3104.2
17 | 6.49 | 1124,7 | 1810.7 | 2036.5 | 0.35 | 1602.1 | 1650.5 | 2644.3 | 0.29 | 2035.8 | 1559.1 | 3174.0
19 | 0.42 | 1150.7 | 1771.7 | 2038.7 | 0.30 | 1657.4 | 1626.2 | 2695.3 | 0.25 | 2119.4 | 1541.7 | 3267.4
21 | 0.37 { 1183.9 | 1739.0 | 2058.8 [ 0.26 | 1722.5 | 1605.9 | 2766.2 | 0.21 | 2215.4 | 1527.3 | 3383.6
23 ] 0.32 | 1224.0 | 1711.0 | 2094.3 [ 0.23 | 1796.9 | 1589.0 | 2855.3 | 0.18 | 2325,5 | 1515.2 | 3523.7
25 | 0.28 | 1271.3 | 1686.9 | 2144.6 | 0.20 | 1882.5 1574.4 | 2963.9 | 0.16 | 2448.0 | 1505.2 | 3684.8
T: Gradiente de temperatura en el primer efecto °C
A: Sup: rficie de transferencia de todos los efectos: m2
P.U.: Prccio unitario de la superficle de transferencia: pesos/m2
M: Cost: total del sistema a miltiple efecto: pesos/1000 %
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vertido en la figura 5.1 a fin de hacerlos mas objetivos.

Por otro lado, para la cuantificacién del costo total del equipo de eva
poracién instalado, se ha recurrido a la literatura especializada y datos de
constructores, conformando un precio unitario de la superficie de calefac---
cién, para el equipo de circulacién natural, que va de 1420 pesos/m2 a 1520
pesos/m2 y para el equipo de circulacién forzada de 3550 pesos/m2 a 3850 pe-
sos/m% de acuerdo a la ley econdémica de rendimientos decrecientes.

Cabe aclarar que no pueden determinarse con mucha precisién los costos
unitarios de los equipos de evaporacién, dado que no existe normalizacién al
guna en cuanto a tamafios y tipos de equipo, pues cada instalacidén se proyec=-
ta especialmente v varia con respecto a otras en detalles como el tipo y ta-
mafio del condensador, bombas, tuberfas, artefactos de control o medicién, -
etc.; sin embargo los datos obtenidos pueden ofrecer un panorama realista.

Los resultados obtenidos se han traducido por simplificacién en un pre-
cio unitario global de la superficie de calefaccién: P.U. que define direc-
tamente el costo total del sistema de evaporacién instalado: M. Estos datos
aparecen en las columnas respectivas completando la tabla 5.7, y se han gra-
ficado en las figuras 5.2 y 5.3.

Costo de funcionamiento de los sistemas de 4, 5 y 6 efectos, y determi-

nacién del ndmero de efectos mds econdémico. Ya hemos hecho referencia al -

costo de construccién de los sistemas de evaporacién de 4.5 o 6 efectos., Es
ta premisa ofrece un primer elemento de juicio para la eleccidén del sistema
idéneo de evaporacién a miltiple efecto, de acuerdo a las alternativas pro-
puestas. Ademds, ofrece un punto de referencia para la determinacién de las
cargas fijas, involucradas en los costos de funcionamiento comparativos a -
que haremos referencia enseguida.

Para la determinacidén de los costos de funcionamiento del equipo operan
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do, se han tomado en cuenta las siguientes variables:

1.- Cargas fijas. Constituidas por los gastos en reparaciones, mantenimien
to, operacién (salvo vapor vivo de calefaccidén y agua de enfriamiento) y de
preciacién, que razonablemente pueden formarse de un porcentaje constante -
del costo fijo del equipo, cualquiera que sea el nidmero de efectos. Estos

cargos fijos, no exceden del 25% del costo inicial para los equipos de eva-
poracidén a miltiple efecto.

En nuestro estudio, asignamos a los cargos fijos un porcentaje del 15%
del costo inicial, de acuerdo a la experiencia en plantas que operan con e-
quipos afines.

2,- Costo de vapor. Encontramos que los costos de vapor vivo de calefaccidn
fluctdan dentro de lfmites muy amplios de acuerdo a su calidad, voldmen y zo
na de consumo, tipo y tamafio de la planta generadora, etc.

Advirtiendo que para el caso que nos ocupa, el vapor vivo, generalmente
procede de turbinas o mdquinas no condensantes, puede considerarse como sub-
producto de los ciclos de potencia de la planta y evaluarse con un costo re-
lativamente bajo.

El costo del vapor aplicado en este trabajo, se ha fijado en 9.75 pe--
sos/Ton, que parece en conformidad con los encontrados en la industria de -
Pulpa y Papel.

3.- Costo de agua de enfriamiento. Nuevamente, encontramos diferencias im-
portantes en los costos de agua de enfriamiento para la condensacién de los
vapores generados en el dltimo efecto del sistema. Igualmente, su calidad,
voldmen y zona de consumo, tipo y tamafio de las instalaciones de enfriamien
to, etc., producen resultados dispares en los costos relativos. Se propone
un costo de 0.25 pesos/m3 que puede ser lo suficientemente realista en nues

tro caso.
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Algunos costos de funcionamiento no se han considerado por su poca im
portancia en monto o las diferencias de éste, entre 4, 5 o 6 efectos, que
son despreciables.

Procurando determinar las diferencias en los costos de funcionamiento,
habidos entre las diferentes alternativas con mayor precisién, se han efec-
tuado nuevos balances que utilizan en cada caso, el criterio de diferencia
6ptima de temperatura en el primer efecto.

Las tablas 5.8, 5.9, 5.10, 5.11, 5,12 y 5.13, ofrecen los resultados
encontrados.

De acuerdo a los nuevos balances, se han obtenido los costos de la su
perficie de calefaccién instalada, para 4, 5 y 6 efectos y determinado los
volimenes de vapor y agua de enfriamiento demandados por el equipo en cada

L J
caso.

Finalmente aplicando los criterios propuestos anteriormente, para la
evaluacién de los costos de funcionamiento, hemos conformado la tabla 5.14
que muestra los resultados finales.

Para la determinacién de los voldmenes de vapor y agua de enfriamien-
to consumidos anualmente, se ha supuesto que el equipo opera las 24 horas
del dfa durante 300 dfas del afio. El consumo de agua de enfriamiento se -
obtiene segin la ecuacién ( 4.17 ).

Conclusiones. Al analizar los resultados mostrados en la tabla 5.14,
encontramos que las diferencias en los costos totales de los diferentes =
sistemas a miltiple efecto propuestos, no muestran divergencias tales, que
muevan a preferir algin sSistema con mucha ventaja sobre los otros. Un séx
tuple efecto, vmpezarfa a ser mas costeable que un cuddruple, despucés uac -
4.6 afios de operacidén, y mas que un quintuple, a partir de 6.7 afio. A pe-
sar que la vida promedio de estos equipos es bastante mayor que los perfo-

dos mencionados, la inversién inicial del séxtuple efecto es 50.1% y 19.9%



TABLA 5.9 Sumario de Evaporacién, Cuddruple Efecto.(jl)

ficie.

Inciso - Efecto "Flash" I II I1I v

s 1 t, vapor vivo: °C =€ 130.0 106.6 86.5 68.9

2 )\, vapor vivo: Kcal/Kg 519.2 534.8 547.5 558, 1

| 3 bst: °C , : 17.0 16.7 15,3 15,1

| 4 t, licor alimentado: °C 3¢ 113.0 / 89.9 71.2 53.8 60.0
5 Cp: Kcal/Kg 0.772 0.777 0.850 0.893 0.924

6 t, licor saliendo: °C 93.2 113.1 89.9 71,2 53.8

7 E.P,E,: °C 6.7 6.4 3.4 2.3 1.8

8 t, vapor producido: °C 86.5 106.6 86.5 68.9 52.0

9 A, vapor producido: Kcal/Kg 547.5 534.8 547.5 558.1 567.8

10 Flujo vapor vivo: Kg/h 13136.1 11669.0 10163.6 8551.1

11 Licor alimentado: Kg/h W 20605.3 32274.3 42437.9 50989.0 60000.0

12 Evaporacién: Kg/h 605.3 11669.0 10163.6 8551.1 9011,0
13 Licor saliendo: Kg/h X 20000.0 20605.3 ) | 32274.3 42437.9 50989.0 O

14 S61idos entrando: 7% X 43.7 _27.9 21,7 17.7 15.0

15 S61lidos saliendo: % X 45.0 43,7 27.9 21.2 17.7

16 Q/1000: Kcal/h 6820.3 6240.6 5564.6 4772.4

17 { m, (para Up): Kgm/hm 14.4 4.4 3.6 3.9

18 Up: Keal/hmé °C 2395.0 1118.0 1107.0 956.0

| 19 ] A: m? 168.0 335.0 335.0 335.0

. Nota Economicidad= 3.05

¢ Tomado el gradiente de temperatura en el primer efecto que arroja costo minimo de super-




TABLA 5.10 Balance Térmico Quintuple Efecto.( 1)

Efecto Calor Evaporacién|
Kecal/h Kg/h
1.~ Tanque evaporacién instanténea:
a.- Calor en el licor: 20504x%0,772(117.0-99.7) | 273,823 |.
b.- Evaporacién: 273,823/543.3 504
2.= Primer efecto:
a.= Calor en el vapor: 11107x519.2 5,766,910%
b.= Calentamiento de licor: 30436x0.776(117.0-96.7) - 480,000
5,286,910
c.= Evaporacién 5,286,910/532.3 9,932
3.= Segundo efecto:
a.=- Calor en el vapor: 9932x532.3 5,286,910%
b.- Calentamiento de licor: 39204x0.840(96.7-80.8) - 523,201
4,763,709
c.- Evaporacién: 4,763,709/543.3 8,768
4.~ Tercer efecto:
a.=- Calor en el vapor: 8768x543.3 4,763,709%
b.=- Calentamiento de licor: 46762x0.880(80.0-66.5) - 588,024
4,175,685
c.= Evaporacién: 4,175,685/552.5 7,558
5.= Cuarto efecto:
a.=- Calor en el vapor: 7558x%552.5 4,175,685%
b.- Calentamiento de licor: 53116x0.909(66.5-53.8) - 613,109
3,562,576
c.- Evaporacién: 3,562,576/560.7 6,354
6.= Quinto efecto:
a.=- Calor en el vapor: 6354x560.7 3,562,576%
b.=- Calor en el licor: 60000x0,931(60.0-53.8) + 346,159
3,908,735
c.- Evaporacién: 3,908,735/567.8 6,884
7.~ Condensador:
a.= Calor en el vapor: 6884x567.8 3,908, 735

Economicidad' 40 000/1110%8 3.60

( )

Ge Supel

(1) Tomado e1 gradiente de temperatura en el primer efecto que arroja
costo minimo de superficie.




TABLA 5.11

Sumario de Evaporacién, Quintuple Efecto.( 1)

Inciso = Efecto ""Flash" I II I1I v v
1 t, vapor vivo: °C 130.0 110.6 93.0 38.2 64.5
2 A, vapor vivo: Kcal/Kg 519.2 532.3 543.3 552.5 560.7
3 At: °C 13.0 13.9 12.2 11.7 10.7
4 t, licor alimentado: °C 117.0 96,7 80.8 66.5 53.8 60.0
5 Cp: Keal/Kg °C 0772 0.776 0.840 0.880 0.909 0.931
6 t, licor saliendos °C 99.7 117.0 96.7 80.8 66.5 53.8
7 E.P,E,s °C 6.7 6.4 3.7 2.6 2.0 1.8
8 t, vapor producido: °C 93.0 110.6 93.0 78.2 64.5 52.0
9 A, vapor producido: Kcal/Kg 543.3 532.3 543.3 552.5 560.7 567.8
10 Flujo vapor vivo: Kg/h 11107.3 9932.2 876821 "' 7557.8 6353.8
11 Licor alimentado: Kg/h 20504.0 30436.2 39204.3 46762.1 53115.9 60000.0
12 Evaporacién Kg/h 504.0 9932.2 8768.1 7557.8 6353.8 6884.1
13 Licor saliendo: Kg/h 20000.0 20504.0 30436.2 39204.3 46762.1 53115.9
14 S6lidos entrando: 7% 43.9 29.6 23.0 19.3 16.9 15.0
15 S61idos saliendo: 7% 45.0 43.9 29.6 23.0 19.3 16.9
16 Q/1000: Kcal/h 5766.9 5286.9 4763.7 4175.7 3562.6
17 M, (para Up): Kgm/hm 14.1 4.7 3.6 3.8 3,7
18 Up: Keal/hmé °C 2474.0 1121.0 1159.0 1053.0 979.0
19 A: m2 180.0 340.0 340.0 340.0 340.0
L 3
Nota: Economicidad= 3.60
(1). Tomado el gradiente de temperatura en el primer efecto que arroja costo mifnimo de superficie.




TABIA 5.12 Balance Térmico Séxtuple Efectof 1)

!

Efecto Calor Evaporacié
Kecal/h Kg/h
1.- Tanque evaporacién instantanea:
a.=- Calor en el licor: 20453x0.772(119.0-103.4) 246,115 .
b.=- Evaporacién: 246,115/543.3 453
2,= Primer efecto:
a.= Calor en el vapor: 9707x519.2 5,040,082%
b.=- Calentamiento de licor: 29211x0.776(119.0-100.6) |=__390.513
4,649,569
c.=- Evaporacién: 4,649,569/530.9 8,758
3.~ Segundo efecto:
a.=- Calor en el vapor: 8758x530.9 4,649,569*
b.- Calentamiento de licor: 36991x0.831(100.6-86.6) |=-_ 439,249
4,210,320
c.- Evaporacidn: 4,210,320/541.2 7,780
4,- Tercer efecto:
a.- Calor en el vapor: 7780%541.2 4,210,320%
b.=- Calentamiento de licor: 43810x0.871(86.6=74.6) - 465,435
3,744,885
c.- Evaporacién: 3,744,885/549.2 6,819
5.= Cuarto efecto:
a.=- Calor en el vapor: 6819x549.2 3,744,885%
b.= Calentamiento de licor: 49651x0.899(74.6-63.6) - 497,122
3,247,763
c.=- Evaporacién: 3,247,763/556.0 5,841
6.= Quinto efecto:
a.= Calor en el vapor: 5841x556.0 3,247,763%
b.- Calentamiento de licor: 54540x0.919(63.6=53.7) -_ 498,358
2,749,405
c.=- Evaporacién: 2,749,405/562.4 4,889
7.- Sexto efecto:
a.=- Calor en el vapor: 4889%562.4 2,749,405%
b.~ Calor en el licor: 60000x0.935(60.0-53.7) +_ 350,783
3,100,188
c.=- Evaporacién: 3,100,188/567.8 5,460
8.- Condensador:
a.= Calor en el vapor: 5460x567.8 3,100,188
Economicidad: 40,000/9707= 4.12
( * ) Para cdlculos de superficie
(1) Tomado el gradiente de temperatura en el primer efecto que arroja

costo minimo de superficie.



TABIA 5.13 Sumario de Evaporacién, Séxtuple Efecto.( 1)

Inciso - Efecto ""Flash" I I III v v Vi
1 t, vapor vivo: °C 130.0 112.5 96.7 83.8 72.4 61.7
2 ), vapor vivo: Kcal/Kg 519.2 530.9 541.2 549.2 556.0 562.4
3 Atz °C 11.0 11.9 10.1 9.2 8.8 8.0
4 t, licor alimentado: °C 119.0 100.6 86.6 74,6 63.6 53.7 60.0
5 Cp: Kcal/Kg °C 0.772 0,776 0.831 0.871 0.899 0,919 0,935
6 t, licor saliendo: °C 103.4 119.0 100.6 86.6 74.6 63.6 53..7
7 E.P.E,: °C 6.7 6.5 3.9 2.8 2,2 1.9 1,7
8 t, vapor producido: °C 96.7 112.5 96.7 83.8 72.4 61.7 52.0
9 N, vapor producido: Kcal/Kg 541.2 530.9 541,2 549.2 556.0 562.4 567.8
10 Flujo vapor vivo: Kg/h 9707.4 8757.9 7779.6 6818.8 5841.3 4888.7
11 Licor alimentados Kg/h 20453.4 129211.3 [36990.9 143809.7 [49651.0 [54539.7 160000.0
12 LEvaporacién: Kg/h 453.4 8757.9 7779.6 6818.8 5841.3 4888.7 5460.3
13 Licor saliendo: Kg/h 20000.0 20453.4 129211.3 [36990.9 [43809.7 [49651.0 |54539.7
L4 S61idos entrando: 7 44.0 30.8 24,3 20,5 18.1 16.5 15.0
LS S61idos saliendo: % 45.0 44,0 30.8 24.3 20.5 18.1 16.5
L6 (G/1000: Keal/h 5040.1 4649.6 4210.3 3744.9 3247.8 2749.4
17 A, (para Up): Kgm/hm 14.8 4,9 3.6 3,3 3.4 3.6
18 Uj): Kcal/ °c ' 2482.0 1121.0 1190.0 1166.0 1054.0 982,0
19 A: m2 185.0 350.0 350.0 350,0 350.0 350.0

.
Nota: Economicidad: 4.12
(1) Tomado el gradiente de temperatura en el primer efecto que arroja costo minimo de superficie.



TABLE 5.14 Costo de Funcionamiento por Ndmero de Efectos.

Inciso = Numero de Efectos Cuddruple | Quintuple Séxtuple
1 Vapor vivo consumido: Kg/h 13,136 11,107 | 9,707
2 Vapor al condensador barométrico: Kg/h 9,011 6,884 5,460
3 Calor en el vapor a condensar: Kecal/h 5,116,446 | 3,908,735 | 3,100,188
4 Agua de enfriamiento requerida: lt/h 213,185 162,864 129,175
5 Superficie total del sistema: m2 1,173 1,540 1,935
6 Costo unitario de superficie: pesos/m2 1,815 1,731 1,652
7 Costo inicial del sistema: pesos 2,129,100 | 2,665,200 | 3,195,750
8 Cargas fijas: pesos/afio 319,365 399,780 479,363
9 Costo del vapor vivo de calefaccién: pesos/afio 922,145 779,708 681,428
10 Costo del agua de enfriamiento: pesos/afio 383,733 293,155 232,515
11 Costo total de funcionamiento: pesos/afio 1,625,243 | 1,472,643 | 1,393,306
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mayor que la necesaria para un cuiddruple y un quintuple efecto respectiva-
mente. Esta diferencia relativa en el costo inicial puede ser prohibitiva
en algunos casos para la seleccién de un equipo a séxtuple efecto sobre los
otros, por lo que aparentemente, la determinacién del tipo de sistema puede
volverse un poco subjetiva.

De acuerdo a los resultados obtenidos, juzgamos que generalmente podrfa
preferirse el sistema a séxtuple efecto, aunque las diferencias en costo no
sean muy importantes.

El desarrollo final del sistema efectuado en el capftulo VII, utiliza
entonces un sistema‘de evaporaci6ﬂ a séxtuple efecto.

Por otro lado, de acuerdo a los resultados obtenidos en el an4lisis -
del gradiente 6ptimo de temperatura en el primer efecto, para el sistema a

R d
séxtuple efecto, habremos de utilizar un valor de ATy = 11°C para introdu-

cirnos al estudio del evaporador de circulacién forzada del primer efecto,

que se desarrolla en el préximo capftulo.



/e

CAPITULO VI

DETERMINACION DE LAS CONDICIONES DE OPERACION IDONEAS

PARA EL EQUIPO DE CIRCULACION FORZADA.

Hemos previsto un gradiente de temperatura Sptimo para el primer efecto:
0Ty = 11°C, que involucra un conjunto de condiciones terminales fijas, dentro
de los cuales deber4 situarse el equipo de circulacién forzada. Estas condi-
ciones terminales, como puede apreciarse, se derivan del balance para el séx-
tuple efecto, contenidas en las tablas 5.12 y 5.13. Los valores numéricos de
estas constantes son por consiguiente:

Para el vapor vivo de calefaccién:

Tp = 130°C

Vg = 9707.4 Kg/h

Mg = 519.2 Kcal/Kg

Para el licor negro alimentadof
Trr = 100.6°C

Wi = 29211.3 Kg/h

Cprr = 0.831 Kcal/Kg°C

X771 = 30.8%

Para el vapor producido:

T; = 112.5°C

vy
M

[}

8757.9 Kg/h

530.9 Kcal/Kg
Finalmente, para el licor negro concentrado saliendo:
Ty = 119°C

Wy = 20453 Kg/h
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Cpy = 0.776 Kcal/Kg°C

Xy = 44%

Recordaremos que deberemos determinar la proporcidén de recirculacién
que arroje un requerimiento de potencia mfnimo para %a bomba y que coinci
dentemente encontraremos una superficie de transferencia muy cercana a la
minima.

Esta proporcién de recirculacién, esta en funcién del drea de flujo
impuesta al sistema, por lo que empezaremos por determinar la proporcién
de recirculacién habida para cada una de 20 4reas de flujo diferentes ca-
racter{sticas.

Asumiendo una velocidad lineal: wy = 10800 m/h y por la determinacién
de: @y = 24.2°B& = 1200 Kg/m> a Ty = 118°C y Xy = 43.3% (de la figura 4.3),
condiciones a las que la masa: W es tomada por la bomba, ;Ltenemos de la -
ecuacién 4,26 un sistema que determina el flujo manejado por la bomba: W -
para cada drea de flujo propuesta: Af.

Es obvio que la densidad no puede determinarse sin antes conocer la -
temperatura y concentracién manejada por la bomba, por lo que la determina
cién de: W se efectda por tanteos. Las condiciones a las que fue determi-
nada la densidad fueron las deducidas para el inciso 1 de.la tabla 6.1, y
fue utilizada en los sucesivos incisos, dado que no varfa précticaﬁente, -
pues: Ty y Xy son sensiblemente constantes en todos los casos.

Los resultados obtenidos de: W para cada: Af se encuentran en las co-
lumnas respectivas de la tabla 6.1.

Enseguida se procede a la determinacién de Xy y Ty por las ecuaciones
4,27 v 4,28 respectivamente. Los resultados también se encuentran en la -

tabla 6.1. ’

Para la determinacién de la temperatura del licor saliendo delﬁ




TABIA 6.1 Gradiente de Temperatura Efectivo en el Ele-
mento Calefactor en Funcién del Flujo Maneja
do por la Bomba.

Inciso Af W Ty Xy Cpy T'w 7,14
(m2) Kg/h °C % Kcal/Kg°C | °C °c

1 0.045 583,200 | 118.0 | 43.3 0.779 129.1 4.3

2 0.055 712,800 | 118.2 | 43.5 0.778 127.3 6.2

3 0.065 842,400 | 118.3 | 43.5 0.778 126.0 7.2

4 0.075 972,000 | 118.4 | 43.6 0.778 125.1 7.8

5 0.085 | 1,101,600 | 118.5 | 43.7 0.777 124.4 8.2

6 0.095 | 1,231,200 | 118.5 | 43.7 0.777 123.8 8.6

7 0.105 | 1,360,800 | 118.6 | 43.7 0.777 123.4 8.8

8 0.115 | 1,490,400 | 118.6 | 43.7 0.777 123.0 9.0

9 0.125 | 1,620,000 | 118.6 | 43.8 0.777 122.6 9.2

10 0.135 | 1,749,600 | 118.7 | 43.8 0.777 122.4 9.3

11 0.145 | 1,879,200 | 118.7 | 43.8 0.777 122.2 9.5

12 0.155 | 2,008,800 | 118.7 | 43.8 0.777 121.9 9.6

13 0.165 | 2,138,400 | 118.7 | 43.8 0.777 ~ | 121.7 9.7

14 0.175 | 2,268,000 | 118.7 | 43.8 0.777 121.6 9.8

15 0.185 | 2,397,600 | 118.8 | 43.8 0.777 121.5 9.8

16 0.195 | 2,527,200 | 118.8 | 43.9 0.776 121.4 8.9

17 0.205 | 2,656,800 | 118.8 | 43.9 0.776 121.2 9.9

18 0.215 | 2,786,400 | 118.8 | 43.9 0.776 121.1 | 10.0

19 0.225 | 2,916,000 | 118.8 | 43.9 0.776 121.0 | 10.1

20 0.235 | 3,045,600 | 1158.38 1 43.9 | 0.776 | 120.?_1 lO.{AJ
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dor: T'y, se estima de la ecuacién 4.29, para la que se han determinado los
valores de Cpy a X; y Ty segin la figura 4.2. Los valores de Cpy y T'" es-
tan registrados también en la tabla 6.1.

Por dltimo, los valores del gradiente de temperatura efectivo: pt=MLID
que se encuentran en la tabla 6.1, se calculan segin la ecuacién 4.31.

Para la determinacién del coeficiente de transferencia limpio de la ta
bla 6.2, se.emplean los valores de Ty » Xy T'y, obtenidos anteriormente,
junto con las caracterfsticas fisicas derivadas del empleo de tubos de =---
25.4 mm, 12 BWG, y en una longitud que fluctda entre 3.66 m y 7.31 m; eva--
luando sucesivamente: Tg4 ,/4',,pr s ky » Reg , JH > hiy , hy y finalmente
Uc, de acuerdo a la ecuacién 4.32, tablas 4.4y 4.2, ky = 0.9k (agua), ecua
cién 4.34, figura 24 (Kern) y ecuaciones 4.35, 4.36 y 4.37 en el orden res-
pectivo. :

Como se ha expresado el coeficiente de transferencia de lado de la co-
raza se considera: hy = 7320 Kcal/hm2°C, valor empleado para la determina-
cién del coeficiente de disefio Up, seglin la ecuacién 4.38, el que se encuen
tra consignado en la tabla 6.3.

El drea de transferencia requerida de la tabla 6.3, se determina direc
tamente de la ecuacién 4.39.

Por otro lado, ya que se ha determinado el 4rea de transferencia reque
rida para cada drea de flujo propuesta, y de acuerdo a las caracteristicas
de los tubos asignada lineas atris, se determinan: el ndmero de tubos: N¢,
la longitud de los mismos: L y el nimero de pasos por el lado del haz: n:'-
de acuerdo al criterio establecido en las ecuaciones 4.40, 4.41 y 4.42,

Los datos asf obtenidos se han graficado en la figura 6.1, en donde =
puede apreciarse el drea de flujo y nimero de pasos en los tubos, requeridos

para cada proporcién de flujo manejado por la bomba, o 4drea de flujo del haz



TABIA 6.2 Coeficiente de Transferencia Limpio en Funcién del Flujo Mane
jado por la Bomba.

Inciso Tg C Re J h hio U
°C éw ‘f;Qth Kca17§g°c Kcal/h:§(°c/m) B % Kcal/%m2°c Real/tm2°C | Keal/bm2°C
1 123,6 | 43.3 | 11.5 0.779 0.53 22381 | 78 5339.2 4174.7 2658.5
2 122.8 | 43.5 | 11.8 0.778 0.53 21812 | 78 5380.9 4207.3 2671.7
3 122.2 | 43.5 | 11.9 0.778 0.53 21629 | 77 5332.4 4169.4 2656.4
A 121.8 | 43.6 | 12.0 0.778 0.53 21449 | 77 5350.9 4183.8 2662.2
5 121.5 | 43.7 | 12.1 0.777 0.53 21272 | 76 5287.5 4134.2 2642.0
6 121,2 | 43,7 | 12.2 0.777 0.53 21097 | 76 5299.7 4143.8 2645.9
7 121.0 | 43.7 | 12.2 0.777 0.53 21097 | 76 5299.7 4143.8 2645.9
8 120.8 | 43.7 | 12.2 0.777 0.52 21097 | 76 5233.5 4092.0 2624.7
9 120.6 | 43.8 | 12.3 0.777 0.52 20926 | 76 5243.5 4099.8 2627.9
10 120.5 | 43.8 | 12.3 0.777 0.52 20926 | 76 5243.5 4099.8 2627.9
11 120.4 | 43.8 | 12.4 0.777 0.52 20756 | 75 5203.9 4068.9 2615.2
12 120.3 | 43.8 | 12.4 0.777 0.52 20756 | 75 5203.9 4068.9 2615.2
13 120.2 | 43.8 | 12.5 0.777 0.52 20591 | 75 5213.7 4076.5 2618.3
14 120.2 | 43.8 | 12.5 0,777 0.52 20591 | 75 5213.7 4076.5 2618. 3
15 120.1 | 43.8 | 12.5 0.777 0.52 20591 | 75 5213.7 4076.5 2618, 3
16 120.1 | 43.9 | 12.6 0,776 0.52 20427 | 75 5223.6 4084. 3 2621.6
17 120.0 | 43.9 | 12.6 0.776 0.52 20427 | 75 5223.6 408%4.3 2621.6
18 120.0 | 43.9 | 12.6 0.776 0.52 20427 | 75 5223.6 40843 2621.6
19 119.9 | 43.9 | 12.6 0.776 0.52 20427 | 75 5223.6 4084. 3 2621.6
20 119.9 | 43.9 | 12.6 0,776 0.52 20427 | 75 5223.6 40843 2621.6




TABIA 6.3 Superficie de Transferencia Requerida en Fun
cién del Flujo Manejado por la Bomba.

gl ey T B e S T G R
1; 1597.1 4.3 | 0.045 206 | 6.38 | 8 | 733.9
2 1601.8 6.2 | 0.055 252 | 7.21 | 4 | 507.5
3 1596.3 7.2 | 0.065 298 | 5.27 | 4 | 438.5
4 1603.3 7.8 | 0.075 344 | 4.20 | 4 | 403.0
5 1591.1 8.2 | 0.085 | 389 | 7.12 | 2 | 386.3
6 1592.5 8.6 | 0.095 | 435 | 6.06 | 2 | 368.0
2 1592.5 8.8 | 0.105 | 481 | 5.36 | 2 | 359.6
8 1584.8 9.0 | 0.115 | 527 | 4.81 | 2 | 353.4
9 1585.9 9.2 | 0.125 | 573 | 4.32 | 2 | 345.4
10 1585.9 9.3 | 0.135 | 618 | 3.96 | 2 | 341.7

11 1581.3 9.5 | 0.145 | 664 | 7.24 | 1 | 335.5
12 1581.3 9.6 | 0.155 710 | 6.70 | 1 | 332.0
13 1582.4 9.7 | 0.165 756 | 6.22 | 1 | 328.4
14 1582.4 9.8 | 0.175 802 | 5.81 | 1 | 325.0
15 1582.4 9.8 | 0.185 | 847 | 5.44 | 1 | 325.0
16 1583.7 9.9 | 0.195 | 893 | 5.16 | 1 | 321.5
17 1583.7 9.9 | 0.205 939 | 4.91 | 1 | 321.5
18 1583.7 10.0 | 0.215 985 | 4.63 | 1 | 318.2
19 1583.7 10.1 | 0.225 | 1031 | 4.38 | 1 | 315.1
20 1583.7 | 0.1 | 0.235 ) 1077  4.19 |1 3151
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de tubos.

Asimismo, por la aplicacién de las ecuaciones 4.43 y 4.44, que evaldan
la cafda de presién en la porcién lineal del haz de tubos y en su caso la -
cafda de presién de regreso, APy y BP,, respectivamente, y la ecuacibn 4.45,
se computa la cafda de presién total en los tubos APy.

Los téfminos necesarios para el cflculo de: &Py, se encuentran en la -
tabla 6.4 (;ara la evaluacién de £ se emple§ la figura 26 del Kern en térmi
nos adimensionales); la figura 6.2 traduce los resultados con mayor claridad;
graficando la cafda de presién total: APy, como una funcién del drea de flu-
jo de los tubos: Af, o flujo manejado por la bomba: W.

Para la determinacién de la cabeza total de descarga de la bomba: H, es
necesario determinar de acuerdo a la ecuaciép 4.46, las pérdidas por fric--
cién totales en el sistema: €£F, ya que la cafda de presién total en el cam-
biador: APy, esta determinada, y la diferencia de energfa potencial en el -
sistema: AZ, se supone constante e igual a 3 m, dadas las caracterfsticas -
ffsicas del equipo de circulacién forzada.

Antes de introducirnos en el cdlculo de ZF, es recomendable el ajuste
del término: vy*, de acuerdo a las caracterfisticas ffsicas de la tuberia, -
suceptible de emplearse en cada caso. Para principiar el ajuste, se compu-
ta el gasto manejado: Q, a partir de W ye@y.

Debe establecerse en forma comparativa con Af, el 4drea de flujo: S y -
asf el difmetro nominal: @, de la tuberfa capaz de manejar dicho gasto, y de
acuerdo a estos elementos se ajusta el término de velocidad: v*y. En forma
regresiva, determinamos la masa velocidad real: Gy, relacionada con dicha ve
locidad lineal de flujo: v*y y drea de flujo de la 1{nea: S.

La informacién recabada en los pasos anteriores, determina el ndmero de

Reynolds en la 1lfnea: Npo, empleando la viscosidad: Xy obtenida en anteriores



TABIA 6.4 Cafda de Presi6n en el Elemento Calefactor
en Funcién del Flujo Manejado por la Bomba.

_Inciso Re; 3 L n AP Apr, OPT
n m m m
1 22381 | 0.0317 | 6.38 | 8 | 44.64 | 28.24 | 72.88 |
2 21812 | 0.0317 7:21 4 25.20 14.12 32.39
3 21629 0.0318 | 5.27 4 18.58 14,12 32,70
4 21449 | 0.0320 | 4.20 | 4 | 14.83 14.12 28.95
5 21272 0.0321 712 2 12.67 7.06 19.73
6 21097 | 0.0323 6.06 2 10.80 7.06 17.86
7 21097 | 0.0323 | 5.36 | 2 9.50 7.0§ 16.56
8 21097 | 0.0323 | 4.81 2 8.64 7.06 15.70
9 20926 | 0.0324 | 4.32 2 1.17 7.06 | 14.83
10 20926 | 0.0324 | 3.96 2 7.06 7.06 14,12
11 20756 0.0325 7.26 | 1 6.48 3.03 9.51
12 20756 | 0.0325 | 6.70 | 1 6.05 3.03 9.03
13 20591 | 0.0327 | 6.22 1 5.62 3.03 8.65
14 20591 | 0.0327 | 5.81 | 1 5.33 3.03 8.86
15 20591 | 0.0327 5.44 1 4.90 3.03 7.93
16 20427 | 0.0325 5,16 1 4.61 3.03 7.64
17 20427 | 0.0325 | 4.91 | 1 4.46 3.03 7.49
18 20427 | 0.0325 4.63 |'1 4.18 3.03 7.21
19 20427 | 0.0325 | 4.38 | 1 3.89 3.03 6.92
20 20427 | 0.0325 3.03 6.77
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célculos.

Los elementos empleados para la determinacién del ndmero de Reynolds,
aparecen en la tabla 6.5

Para la determinacién del factor de friccién: f', se estima previamen
te el factor de aspereza relativa: €/D, para acero comercial ( apéndice C-1,
Foust ), empleado junto con el némero de Reynolds calculado: Ngpp ( apéndice
C-3, Foust ).

Paralelamente, se estima la léngitud total equivalente: ZL, de acuerdo
al esquema general de tuberfa siguiente: 15 m de tuberfa recta ced.40, 3 co
dos esténdar 90°, 1 entrada y 1 salida de borde afilado, ( vednse apéndices:
C-2a, C-2B, C-2c y C-2d, Foust ). Este arreglo ffsico de tuberfa pudiera -
ser diferente, pero, salvo si se deseara introducir un "by-pass'", con una -
bomba de reserva, no producirfa variaciones importantes en la potencia al -
freno consumida por la bomba.

Pueden entonces, con los elementos anteriores, calcularse las pérdidas
totales por friccién:% F, de acuerdo a la ecuacién 4.47. El procedimiento
y resultado de los cdlculos mencionados se plantean en la tabla 6.6.

Finalmente se calcula la cabeza total de descarga de la bomba: H, se-
gin la ecuacién 4.46, y la potencia consumida por la electrobomba: P, por
la ecuacién 4.48. Para la evaluacién de P, se ha empleado una eficiencia
del conjunto motor-bomba: @y Pg del 75%.

La cabeza de descarga de la bomba: H, se grafica junto con la cafda -
de presién total en los tubos: APy, en la figura 6.2, y la potencia al fre
no consumida por la bomba de recirculacién: P, en la figura 6.3, en funcién
del 4rea de flujo: Af o el gasto manejado: Q.

Conclusiones. Los resultados obtenidos no pueden considerarse conclu-

yentes, pues la superficie de transferencia requerida por el primer efecto,



TABLA 6.5 Ajuste del Término Velocidad y Determinaciém del Ndmero de
Reynolds en la Lfnea.

('] *
Inciso Std. D S w Q N
pulg m m2 Kg/h m3/h ﬂvl‘/'h Kg%mz /"W .
1 10 0.25451 | 0.05086 583200 486 9555.6 | 11466720 | 11.5 | 253773
2 12 0.30709 | 0.07406 712800 594 8020.5 9624600 | 11.8 | 250476
3 12 0.30709 | 0.07406 842400 702 9478.8 | 11374560 | 11.9 [ 293531
4 14 0.33655 | 0.08895 972000 810 9106.2 | 10927440 | 12.0 | 306469
5 14 0.33655 0.08895 1101600 918 | 10320.4 | 12384480 12,1 344463
6 16 0.38735 0.1178 1231200 | 1026 8709.7 | 10451640 12,2 331840
7 16 0,38735 | 0.1178 1360800 | 1134 9626.5 11551800 | 12.2 366770
8 16 0.38735 | 0.1178 1490400 | 1242 | 10543.3 | 12651960 | 12.2 | 401700
9 18 0.44135 | 0.153 1620000 | 1350 8823.5 10588200 | 12.3 | 379927
10 - 18 0.44135 | 0.153 1749600 | 1458 9529.4 | 11435280 | 12.3 | 410322
11 18 0.44135 | 0.153 1879200 | 1566 | 10235.3 | 12282360 | 12.4 | 437163
12 20 0.48895 | 0.1878 2008800 | 1674 8913.7 | 10696440 | 12.4 | 421776
13 20 0.48895 | 0.1878 2138400 | 1782 9488.8 | 11386560 | 12.5 445397
14 20 0.48895 | 0.1878 2268000 | 1890 | 10063.9 | 12076680 | 12.5 | 472391
15 20 0.48895 0.1878 2397600 | 1998 | 10639.0 | 12766800 | 12.5 499386
16 24 0.59055 0.2739 2527200 | 2106 7688.9 9226680 | 12.6 | 432446
17 24 0.59055 | 0.2739 2656800 | 2214 8083.2 9699840 | 12.6 | 454622
18 24 0.59055 | 0.2739 2786400 | 2322 8477.5 | 10173000 | 12.6 | 476799
19 24 0.59055 | 0.2739 2916000 | 2430 8871.9 10646280 | 12.6 | 498981

20 24 0.59055 | 0.2739 3045600 | 2538 9266.2 | 11119440 | 12.6 | 521158




TABLA 6.6 Pérdidas totales por friccién en la 1fnea en funcién del
:}ujo maneja#o.
9 D vw* £/D <L Npe £ TF
. Inciso std.

Pulg. m m/seg m m
1 10 0.25451 2.65 [ 0.00018 63°| 253773° .0166° | 1.47°
2 12 0.30709 2.23 | 0.00016 72 | 250476 .0165 | 0.98
3 12 0.30709 2.63 | 0.00016 72 | 293531 .0160 | 1.32
4 14 0.33655 2.53 | 0.00014 82 | 306469 .0159 | 1.26
5 14 0.33655 2.87 | 0.00014 82 | 344463 .0158 | 1.59
6 16 0.38735 2.42 | 0.00012 95 | 331840 +0158 | 1.15
7 16 0.38735 2.67 | 0.00012 95 | 366770 .0156 | 1.39
8 16 0.38735 2.93 | 0.00012 95 | 401700 .0152 | 1.64
9 18 0.44135 2.45 | 0,00010 | 109 | 379927 L0151 | 1.14
10 18 0.44135 2.65 0.00010 109 | 410322 .0150 1.32
11 18 0.44135 2,84 | 0.00010 | 109 | 437163 .0148 | 1.50
12 20 0.48895 2.48 | 0.00009 | 126 | 421776 .0148 | 1.20
13 20 0.48895 2,64 | 0.00009 | 126 | 445397 L0147 | 1.35
14 20 0.48895 2.80 | 0.00009 | 126 | 472391 .0146 | 1.50
15 20 0.48895 2.96 | 0.00009 | 126 | 499386 .0145 | 1.66
16 24 0.59055 2.14 | 0.00008 | 146 | 432446 .0148 | 0.86
17 24 0.59055 2,25 0.00008 146 | 454622 .0147 0.93
18 24 0.59055 2.35 | 0.00008 | 146 | 476799 .0146 | 1.02
19 24 0.59055 2.46 | 0.00008 | 146 | 498981 L0144 | 1.10
20 24 0.59055 2Dl 0.00008 146 521158 .0143 1:19




TABLA 6.7 Requerimiento de potencia de la bomba en funcién
del flujo manejado.

. Inciso w Q z APT =F H P
Kg/h m3/h m m m m Kw
1 583,200 486 3.0 72.88 1.47 7735 164.2
2 712,800 594 3.0 39.32 0,98 43,30 112.3
3 842,400 702 3.0 32,70 1.32 37.02 113.5
4 972,000 810 3.0 28.95 1.26 33.21 117.5
5 1,101,600 918 3.0 19.73 1.59 24,32 97.5
6 1,231,200 1,026 3.0 17.86 L.15 22,01 98.6
7 1,360,800 1,134 3.0 16.56 1.39 20.95 103.8
8 1,490,400 1,242 3.0 15.70 1.64 20.34 110.3
9 1,620,000 1,350 3.0 14,83 1,14 18.97 111.9
10 1,749,600 1,458 3.0 14,12 1.32 18.44 117.4
11 1,879,200 1,566 3.0 9.51 1.50 14,01 95.8
12 2,008,800 1,674 3.0 9.03 1,20 13,23 96.7
13 2,138,400 1,782 3.0 8.65 1,35 13.00 101.2
14 2,268,000 1,890 3.0 8.36 1.50 12,86 106.2
15 2,397,600 1,998 3.0 7.93 1,66 12.59 109.9
16 2,527,200 2,106 3.0 7.64 0,86 11.50 105.8
17 2,656,800 2,214 3.0 7.49 0.93 11.42 110.4
18 2,786,400 2,322 3.0 T2 1.02 11..23 113.9 -
19 2,916,000 2,430 3.0 6.92 1,10 11.02 117.0
20 3,045,600 2,538 3.0 §¢17 1.19 10.96 121.5
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se sitda muy cerca de los 340 mZ, de acuerdo a nuestro anflisis anterior --
(ver figura 6.1), para un requerimiento de potencia mfnimo (ver figura 6.3);
valor sensiblemente distinto de los 185 m2, esperados en el balance del mdl
tiple efecto (ver tabla 5.13). Esta situacién se ha presentado, debido fun
damentalmente a dos razones:
1.- El coeficiente de disefio: Up, computado de la ecuacién 4.25, igual a -
2482 Kcal/hm2°C y aplicado para el andlisis del sistema de evaporacién a -
miltiple efecto, es bastante mayor que el obtenido por los procedimientos
uti}izados en e;te capftulo, enmarcados en la tabla 6.1, 6.2.y 6.3; que en
el:punto 6ptimo adquiere un valor de 1585 Kcal/hm2°C.
2.- El valor del gradiente de temperatura efectivo: At, para el elemento -
calefactor, se sitda en 9.3°C seglin se estimé en este capftulo (ver tabla
6.1), valor menor de los 11°C previstos en el andlisis de mdltiple efecto.

No obstante, se presenta un panorama objetivo del sistema que se capi
taliza en el préximo capftulo, para la resolucién final del sistema.

Puede visualizarse inmediatamente, que el sistema idéneo de circulacién
forzada, habrd de utilizar 1 paso en los tubos y coraza, empleando tubos de
7.31 m de longitud. Cabe la posibilidad de emplear 2 pasos en los tubos, -

también de 7.31 m, aunque menos ventajosamente.



CAPITULO VII

TRATAMIENTO FINAL Y RESULTADO.

Para el desarrollo del sistema de evaporacién que se ha venido presen-
tando en capftulos anteriores, se introdujo una expresién para la determina-
cién del coeficiente de transferencia total en el equipo de circulacién for
zada; desarrollada por Fragen y Badger [Ind. Eng. Chem. 28, 534 (1936)] , =
representada por la ecuacién 4.24, La simplicidad de la expresién nos movié
a emplearla, dadas las complicaciones que introducirfa el método desarrolla
do por Kern en su libro [Procesos de Transferencia de calor], considerando
las repetidas aproximaciones que exige el balance total del miltiple efecto.

El procedimiento desarrollado, persegufa dotar al equipo de circulacién
forzada de un gradiente de temperatura que condicionara un costo mfnimo de -
superficie de calefaccién total, e implicarfa necesariamente una relacién 6p
tima, entre la superficie requerida por el primer efecto y la del resto del
sistema.

Cuando se hubo situado este gradiente en: AT; = 11°C, se atacé el pro
blema del equipo de circulacién forzada, y dentro del andlisis, se aplicé -
el criterio de resolucién propuesto por Kern para la determinacién del coe-
ficiente de transferencia.

Los resultados comparativos presentaron serias diferencias en el valor
numérico obtenido para el coeficiente y para el valor del gradiente de tem-
peratura efectivo, que ipplica este proceaimiento; por lo que la superfi;ie
de transferencia prevista para el primer efecto, sufrié un aumento notable.

Esta situacién conduce a situar la relacién de superficies 6ptima, en
un marco de nuevas condiciones terminales, ya que esta propie&ad del siste-

ma, esta influenciada exclusivamente por el valor asignado a las superficies
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de calefaccién.

No podemos discutir la validez de uno u otro procedimiento; pero resul
ta deseable escoger el que ofrece mas garantfas a la capacidad prevista del
sistema; lo que conduce a preferir el método propuesto por Kern, que por o-
tro lado es extensamente aplicado para la resolucién de problemas relaciona-
dos con intercambiadores de calor.

Esta situacién exige reconsiderar el gradiente de temperatura en el -
primer efecto y sus consecuentes condiciones terminales. Esto resulta rela
tivamente sencillo, si se interpreta adecuadamente el panorama resultante -
de los intentos anteriores, por definir un sistema id6émeo de evaporacién pa
ra el caso que no ocupa.

Ya que la razén guardada por la superficie de transferencia demandada
por el primer efecto, respecto a la del resto de unidades, segin el anfli-
sis que es representado por la figura 5.3, adquiere un valor aproximado de
0.5; el gradiente de temperatura en el primer efecto corregido, deberd arro
jar un valor cercano a dicha razén; si bien, el valor de la superficie to--
tal de calefaccién y por ende su costo, serdn un poco mayores a las expresa
das en las estimaciones representadas por las figuras 5.1 y 5.2, dado que al
aumentar el gradiente de temperatura en el primer efecto, se demeritan el -
resto de potenciales en las unidades de tubos verticales largos, aumentando
consecuentemente su drea de transferencia.

Asimismo, dada la influencia de: Aty > 11°C, la superficie de calefac
cién esperada para alguna proporcién de flujo manejado, adquirird un valor
bastante menor del esperado por el anilisis que representa la figura 6.1. -
Consecuentemente con la disminucién de la superficie d¢ calefaccién, los va
lores de la cafda de presién, cabeza total de descarga y potencia consumida
por la bomba de recirculacién, sufrirdn un abatimiento (ver figura 6.2 y -

6.3).
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A fin de ubicar la resolucién final del sistema cerca de la condicién:
Ay/A = 0.5, que determina un nuevo valor de ATy > 11°C se plante6 el siguien
te razonamiento:
1.~ Habremos de procurar, determinar una expresién que nos relacione las -
idreas de transferencia del primero y alguno de los demds efectos (empleare-
mos el sexto, pudiendo ser cualquiera de las otros), en funcién de los gra-
dientes de temperatura obtenidos, introduciendo una variable correctora de
dichas temperaturas,

Partiendo de las ecuaciones de transferencia 4.9, para el primero y -

sexto efectos, tendrfamos lo siguiente:

Ar Qp Uy Tyr .
—_—= 0,5 = ¢ 7.1 )
Ayy Q1 Uy Tp

Dado que el potencial efectivo de temperatura: AT, permanece préictica
mente constante, el aumento en el gradiente de temperatura del primer efec-
to: ATy que denominaremos: 8, ocasionari una desminucién en los gradientes
de temperatura restantes, y dado que § se distribuye mas o menos uniforme-
mente en el resto de efectos, la disminucién en el potencial de temperatura
ocurrido en el sexto efecto podrfa estimarse en 8/5. Introduciendo estas -

consideraciones en 7.1, llegarfamos a:

A Qr Uy (Tyy - 8/5)
1 I ' I
o= DS = ¢ 7.2 )
Ayr QU (Tp +8)
2.- Podemos suponer por simplificacién que: Qp, Qyp y Uy, son constantes,

cuyos valores numéricos se expresan en la-tabla 5.13. Introduciendo estos -
valores y los de ATy y ATyy, referidos en la misma tabla, a la ecuacién -
7.2, tendremos:

Ar . 5040082 x 982.0 (8.0 -8/5)

= “HT3)
Ayt 2749405 U  (11.0+6)
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finalmente, el coeficiente UI de acuerdo al procedimiento propuesto por
Kern, segin las conclusiones del capftulo VI, tendrfa un valor de : 1585 -
Kcal/hm2°C, asf:

Ap 1.1357 (8.0 - &/5)

11.0+ &
resolviendo tendremos:
§- 4.9 °c

De esta manera, obtenemos un valor de ATI = 15.9 °C con el que pueden -
iniciarse, el balance del mdltiple efecto y la determinacién del sistema de
circulacién forzada.

Con este valor del gradiente de temperatura en el primer efecto se ob-
tuvo un valor de AI/AVI, un poco mayor a 0.5 y aunque bastante satisfacto--
rio se prefirié elevar un poco mds a: ATy = 17 °C, encontrando los resulta-
dos que se presentan en el apéndice de este capftulo como solucién final.

Los datos destacados obtenidos segin se presenta en el apéndice, se --

encuentran en la figura 7.1 al final del capftulo.
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APENDICE

A manera de corolario, se presenta a continuacién la solucién numérica
del sistema final de evaporacidn‘a séxtuple efecto, con un equipo de circu-
laci6n.forzada en el primer efecto.

1.- Dado que la temperatura del vapor vivo de calefaccién: Ty es igual a --
130°C y la temperatura en el condensador barométrico: Tg, igual a 52°C, el
potencial aparente de temperatura, por la ecuacién 4.5, igual a:

DT, = 130°C - 52°C = 78°C

2.~ Asumiendo que las concentraciones»probables, para las corrientes de li-

cor negro serdn:

Xp = 15.0 % (concentracién de alimentacién).
' -

Xy = 16.6

Xy = 18.3

XIV = 20.8

X3 = 31.2

X1 = 44,1

Xc = 45.0 (concentracién final deseada).

pueden obtenerse, los calores espec{ficos y elevaciones del punto de e-
bullicién de los licores a dichas concentraciones a partir de las figuras -
4,2 y 4.1 respectivamente, por lo que tendrfamos:

Cpyr = 0.933 Kcal/Kg°C

Cpy = 0.917

0.895

L[}

Crry
Cpyyy = 0.870

CPII = 0.830
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cpy = 0.776

Cpe = 0.772

EPEy; = 1.7 °C
EPEy = 1.9
EPE;y = 2.3

EPEIII = 2.9

EPEII * 4.0
EPE; = 6.5
EPE; = 6.7

3.- La suma de las elevaciones del punto de ebullicién, por la ecuacién -
4,6, seri:
ZEPE = 1,7°C+ 1.9°C+ 2.3°€ + 2.9°C+ 4.0°C+ 6.5°C = 19.3°C
4,- El potencial efectivo de temperatura serd, segln ecuacién 4.7:
DTe = 78.0°C - 19.3°C = 58.7°C
5.~ Suponiendo que los gradientes de temperatura por efecto probables seri

ans

T, - T; = 17.0°%
T, - Typ = 10.4°C
°
Ty - Tyrg 8.7°C
T3 - T = 8.0°C

comprobamos que cumplen la ecuacién 4.7:
AT, = 17.0°C + 10.4°C+ 8.7°C+ 8.0°C+ 7.5°C+ 7.1°C = 58.7°C
pudiendo establecer la distribucién de temperaturas locales en el siste
ma, con la ayuda del conjunto de ecuaciones 4,8:

Tp = 130°C
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Ty = 130.0°C - 17.0°C = 113.0°C
T; = 113,0°C - 6,5°C = 106,5°C
Typ = 106.5°C - 10.4°C =  96.1°C
T, = 96.1°C - 4.0°C = 92.1°
Topp = 92.1% - 8.7% = BL.4%C
Ty = 83.4°C - 2.9°C = 80.5°C
Tyy = 80.5°C - 8.0°C = 72.5°C
Tp = 7A5% < L,3C = TULE
Ty = $0.3°8- 7.5% = 62.7%
Tg = 62,.7°C -'1.9°C = 60.8°C N
Ty; = 60.8°C - 7.1°C = 53.7°C
Tg = 53.7°C- 1.7°C = 52,0°C

ademds la temperatura del licor saliendo de la cémara“flashﬁ dado que
el vapor producido se interconectard con el vapor T, alimentado al tercer
efecto, seri:

Tg = Ty + EPEg = 92.1°C+ 6.7°C = 98.8°C

y finalmente, por condicién, la temperatura de alimentacién inicial de

licor serd:
Tp = 60°C

6.- Los calores latentes, para las diferentes temperaturas de vapor, se en

cuentran en las tablas de vapor como sigue:

)O = 519.2 Kcal/Kg
M = 534.9

Xy = g = 544.0

Ny = 551.2

Ay = 557.3

XS = 562.9 A
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A6 = 567.8
7.- El balance térmico individual, se plantea de acuerdo al conjunto de -

ecuaciones ( 4.4 ), de la siguiente manera:

544.0 Vo = 0.772 Wy  ( 113.0 - 98.9 )

519.2 Vg = 0.776 Wyy ( 113.0 - 96.1 ) + 534.9 V;
534.9 V; = 0.830 Wr;p ( 96.1 - 83.4 ) + 544.0 V,
544.0 V, = 0.870 Wyy ( 83.4 - 72.5 ) + 551.2 V4
551.2 V3 = 0.895 Wv. ( 72,5 - 62.7 ) + 557.3 V,
557.3 V4, = 0.917 Wyp ( 62.7 - 53.7 ) + 562.9 Vg
562.9 Vs = 0.933 Wp ( 53.7 - 60.0 ) + 567.8 Vg

ademds, por condicién impuesta al sistema, conocemos los valores del -
flujo de licor alimentado, pudiendo deducir por los valores de la concentra
cién inicial y final de licor, el valor del flujo final saliendo del siste-

ma; de acuerdo a la ecuacién 4.1; por tanto:

Wgp = 60,000 Kg/h

15 x 60,000
Wg = ——————— = 20,000 Kg/h
45

y manipulando el conjunto de ecuaciones 4.3, podemos poner los valores
de los flujos de licor intermedios en las ecuaciones de balance, en funcidn

de los flujos de vapor y de las condiciones terminales de flujo de licor co

nocidas; por lo que dichas ecuaciones toman la forma:

544.0 Vg = 0.772 (20,000 + Vo) (113.0 - 98.8)

519.2 Vg = 0.776 (20,000 + Vg + Vi) (113.0 - 96.1) + 534.9 ¥y
534.9 Vy = 0.830 (20,000 + Vg + Vi + Vy) (96.1 - 83.4) + 544.0 Vy
544.0 V, = 0.870 (60,000 - Vg = Vs - V,) (83.4 - 72.5) + 551.2 Vg
551.2 V5 = 0.895 (60,000 - Vg - Vs) (72.5 - 62.7) + 557.3 V,
557.3 V4 = 0.917 (60,000 - Vg) (62.7 - 53.7) + 562.9 Vs

562.9 V5 = 0.933 x 60,000 (53.7 - 60.0) + 567.8 Vg
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resolviendo la primera ecuacién que ha quedado explfcita, tendremos:

Vg = 411.3 Kg/h
introduciendo el valor de V; en las ecuaciones restantes, podemos re
solverlas, poniendo los valores de los flujos de vapor desconocidos, en -

funcién de uno de ellos: Vg; de esta manera tendrfamos:

Vo = 1.0535 Vg + 3506.8
V, = 0.9981 Vg + 2833.9
Vo = 0.9437 Vg + 2291.8
Vi = 0.9832 Vg + 1223.3

V4 = 1.0040 Vg + 255.7

Vs = 1.0087 Vg + 626.5

ahora tenemos un sistema simultdneo de 6 ecuaciones con 7 incégnitas.
La ecuacién 4.2, puede emplearse satisfactoriamente para ;eterminar el sis-
tema, dado que la evaporacién total puede calcularse ficilmente. Comence--
mos entonces por evaluar el valor numérico de Vg:

vV = 60,000 - 20,000 = 411.3 + 0.9981 Vg + 2833.9 + 0.9437 Vgt oeennn
cesess + 2291.8 4+ 0.9832 Vg + 1223.3 + 1.0040 Vg + 255.7 + 1.0087 Vg - ...
cesens = 626.5 + Vg = 6389.5 + 5.9377 V¢

por lo que:

Vg = 5660.5 Kg/h
determinando el resto de flujos de vapor:
Vo = 9470.1 Kg/h

Vi = 8483.7

V, = 7633.6
V3 = 6788.7
v, = 5938.9

Vs = 5083.3
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8.~ De acuerdo al grupo de ecuaciones 4.4, se determina el calor transfe-

rido en cada efecto:

Qr = 9470.1 x 519.2
Qpy = B8483.7 x 534.9
Qrrr = 7633.6 x 544.0
Qy = 6788.7 x 551.2
Qy = 5938.9 x 557.3

Qyp = 5083.3 x 562.9

n

4,537,931

4,152,678

3,741,931

3,309, 749

2,861,390

4,916,876 Kcal

9.- Para la determinacién de los coeficientes totales de transferencia, es

necesario calcular las viscosidades para cada efecto, de acuerdo a las con-

diciones mas desfavorables

lores y su correspondiente

enseguida:

Efecto 1II (31.2%

III  (24.6%
IV (20.8%
vV (18.3%
VI (16.6%

finalmente, por la aplicacién

coeficientes totales de acuerdo al

asf:
Efecto II (92.1°C

III (80.5°C

IV (70.2°C
v (60.8°C
Vi (52.0°C

]

’

de concentracién y temperatura. Los pares de va

viscosidad, deducida de la figura 4.4, se ofrecen

92.1°C) ; My =
80.5°C) ; My =
70.2°C) ; My

60.8°C) ; Uy =

52.0°C) sy =

5.51 Kg/hm); Upg
3.79 Kg/hm); Uprp
3.45 Kg/bm); Uy
3.48 Kg/hm); Uy

3.65 Kg/hm); Uyp

5.51 Kg/hm
3.79
3.45
3.48

3.65

de la ecuacién 4,23, se determinan los -

par de valores ( T ,/L ) correspondiente;

1046 .7 Kcal/hm2°C

1148.7

1130.7

1065.0

983.0

10.- Para la obtencién del &rea de transferencia requerida, en cada uno de -

los efectos, se emplea el grupo de ecuaciones 4.9; de la siguiente manera:



A = 4,537,931/1046.7 ( 10.4 )

Arpp = 4,152,678/1148.7 ( 8.7 )

Ary = 3,741,931/1130.7 ( 8.0 ) =
Ay = 3,309,749/1065.0 ( 7.5 ) =
Ay; = 2,861,390/ 983.0 ( 7.1) =

104

416.9 m2
415.5
413.7
414, 4

410.0

Estos resultados pueden considerarse satisfactorios, por lo que los =

gradientes de temperatura propuestos en el inciso 5, han sido acertados.

Tomaremos un valor conservador de 420 m? para el drea de transferencia por

efecto.

11.- A fin de confirmar la veracidad de la primera suposicién, relativa a

la distribucién de concentraciones, se calculan éstas a partir de los flu-

jos actuales, segin ecuaciones 4.3:

We = 20,000.0 Kg/h
W, = 20,411.3
Wip = 28,895.0
Wipp = 36,528.6
Wy = 43,317.3
Wy = 49,256.2
Wyr = 54,339.5
Wp = 60,000,0

y dado que la cantidad de sélidos es constante en el sistema, las con-

centraciones serdn:

X¢ = 45.0% ‘
Xy = 44.1_

X;p = 3L.1

Xppp = 24.6

Xy = 20.8

XV = 18.3
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Xy = 16.6

Xp = 15.0

que al compararse con las propuestas en el inéiso 2, resultan total-
mente satisfactorias.
12.- Las condiciones terminales para el equipo de circulacién forzada, han

quedado determinadas, exponiéndose enseguida:

Para el vapor de alimentacién : Vg = 9470.1 Kg/h
Tg = 130°C
Yo = 519.2 Kcal/Kg
Para el licor alimentado : Wip = 28,895.0 Kg/h
Typ = 96.1°C
Cpry = 0.830 Kcal/Kg °C
Xp = 31.17%
Para el vapor producido : Vi = 8483.7 Kg/h
Iy = 106.5°C
\1 = 534.9 Kcal/Kg
Para el licor saliendo : Wy = 20411.3 Kg/h
Tp = 113°C

Cpyp = 0.776 Kcal/Kg °C
Xp = 44.17%
Calor transferido : Qp = 4,916,876 Kcal
ademds, debe sujetarse a las siguientes condiciones, derivadas de las
conclusiones del capftulo anterior:

Tubos : 25.4 mm @ , 12 BWG ; arreglo triangular de 31.8 mm.

L = 7.31m
n = 1 paso
D = 0.01986 m
De = 0.02540 m
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13.- Presumiendo un 4rea de transferencia: Ay = 230 m?, se obtiene el nd-
mero de tubos segdn la ecuacién 4.41:
Ne = 394.3 tubos ( tanteo )
que pueden ajustarse a las posefdas por un cambiador est4ndar de --
736.6 mm D.I. ( ver tabla 9, Kern ) a:
N¢ = 397 tubos
por lo que el 4rea de transferencia segdn 4.41, serfa:
Ar = 231.6 m2
y por la ecuacién 4.40, el 4rea de flujo serfa:
" Ag = 0.1232 m2
14,.- Para la evaluacién de- la proporcién de recirculacién, se supone que la
densidad del licor alimentado a la bomba eé igual a 1205 Kg/m3 ( 24.7°Bé ),
v
y dado que la masa velocidad: Gt, serd segin la ecuacién 4.33:
Ge = 126% x 10800 = 13,014,000 Kg/hm2
la proporcién de circulacién serfa:
W= 13,014,000 x 0.1232 = 1,603,324.8 Kg/h
15.- La concentracién alimentada a la bomba, por la ecuacién 4.27 ser4:

28895.0 (0.311) + (1603324.8 - 28895.0) 0.441
- =43.9 %

Xy =
1,603,324.8

16.- La temperatura del flujo alimentado a la bomba, de acuerdo a la ecua--
cién 4.28, queda:
(1603324.8 - 20411.3) (0.776) (113.0 - Ty)=
(28895.0) (0.830) (Ty - 96.1)
resolviendo:
Ty = 112.7°C
y la temperatura del licor descargada del cambiador, se computa de la
ecuacién 4.29, una vez determinado el calor especf{fico del licor manejado -

por la bomba a Xy, segin la tabla 4.2, as{:
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.

Cpy 0.777 Kcal/Kg°C
por tanto:

4,916,876 = 1,603,324.8 (0.777) (T'y - 112.6)

resolviendo:
T'y = 116.5°C
17.- Para verificar los balances térmicos anteriores, se aplica la ecuacién
4,30, que determina un valor para el vapor producido en la c4mara ''flash',
por la diferencial de temperatura (T'y - TI); este valor deberd ser sensi-
blemente igual, al determinado en el balance a miltiple efecto.

(1603324.8) (0.777) (116.5 - 113.0)

V1=
534.9

= 8151.5 Kg/h =~ 8483.7 Kg/h
aproximacién satisfactoria.
18.- La diferencia verdadera de temperatura en el equipo de circulacién for
zada, se evalda a partir de Tp, Ty y T'y, segln la ecuacién 4.31:

116.5 - 112.7

130.0 ~ 112.7
2.3 log ——————
130.0 - 116.5
resolviendo:
At = MLTD = 15,3°C
19.- Las propiedades del licor se evaldan a partir del cdlculo de la tempera
tura promedio en el cambiador, segin la ecuacién 4.32, y de la concentracién

mane jada por la bomba; asf:

112.7 + 116.5
114.6°C

1 =

por lo que:

My = 13.3 Kg/hm ( figura 4.4 )

/A‘d = 0.52 Kecal/hm? (°C/m) ( ky = 0.9 k agua )
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Sy = 1.205 = 24.7°Bé ( figura 4.3 0

la gravedad especf{fica asf obtenida, verifica satisfactoriamente la
hipétesis formulada en el inciso 14.
20.- Para la evaluacién del factor de transferencia Qe calor y factor de -
friccién por el lado de los tubos, se determina el valor del Reynolds, em-
pleando los datos ffsicos del tubo de 25.4 mm D.E., 12 B,W.G., segin la -

ecuacién 4.34:

0.01986 (13014000)

Re, = = 19,432.9
13.3
por lo que:
Jg = 68 ( figura 24, Kern )
f' = 0.0331 ( valor adimensional, figura 26, Kern )

L
21.- El coeficiente de transferencia de calor del lado de licor, se estima

de acuerdo a la ecuacién 4.35; as{:

68 x 0.52 0.777x13.3 \ 1/3
h; =
0.01986 0.52
que resolviendo:
h; = 4823.4 Kcal/hm? °C

siendo el coeficiente corregido, segin ecuacién 4.36:

4823.4 (0.01986)
hip = = 3771.3 Kcal, hm?°C
0.0254

valor, que combinado con un coeficiente del lado de la coraza de -
7320 Kcal/hm2°C, determina un coeficiente de transferencia limpio, por la -
ecuacién 4,37 de:
3771.3 =% 7320 R
U = ————— = 2489 Kcal hm-°¢
3771.3 + 7320

22.- En funcién de la superficie de transferencia propuesta en el inciso 13,
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el coeficiente de disefio deberfa ser, segdn la ecuacién 4.39, el siguiente:

4,916,876
Up = ————————— = 1387.6 Kcal/hm2°C
231.6 x 15,3
23.- Verificando la magnitud del factor de obstruccién, segin la_ecuacién -

4,38, tendremos:

2489
1387.6 =
2489 Rd + 1

que resolviendo:
Rg = 0.00032 hm2°C/Kcal =
valor superior a 0.00025 hmZ°C/Kcal, lo que indica que el 4rea propue;
te, resulta plenamente satisfactoria.
24 .- La cafda de presién de la seccién lineal de los tubos se deduce de --
4,43, de la siguiente forma:
0.0331 ( 13014000 )2 x 7.31

AP = = 5,16 m
2.55 x 1014 x 0.01986 x 1.205

que aunada a la cafda de presién de regreso, computada de 4.44, nos -
determina la cafda de presién total del lado de los tubos, por la ecuacién
4.45, Por tanto:

4,62 x 1 x 32

AP, = ———————— = 3,52 m
1.205 x 9.81
asi:
APy = 5.16 + 3.52 = 8.68 m

25.- Para la determinacién de la longitud equivalente, asumiremos que la -
tuberfa de recirculacién, constard de 15 m de tramos rectos y 3 codos estdn
dar, v que existen una entrada y una salida de borde afilado.

Dado que el 4rea de flujo en el cambiador es 0.1232m2, la seccién de -

flujo para la tuberfa podrfa ser: 0.1178m2; correspondiente a 16" @ nominal,
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Ced. 40, ( Ver apéndice C, Foust ).
Partida longitud equivalente
Tuberfa recta 15.0 m
Codos de 90°L/D = 30 L= 11.4m
para cada uno, ( 3 piezas ) 34,2 m
Entrada de la cdmara "flash" al tubo
K= 0.5, L/D= 41 L=15.3m 15.3 m
Salida del tubo a la cdmara '"flash"

K=1.0 L/D= 80 L=30.5m 30.5 m

zL = 95.0 m

26.- Por el ajuste del término velocidad, dado que W = 1,603,324.8 Kg/h, la

masa velocidad, serfa: '
1,603, 324.8 Kg

Gy = ——————— = 13,610,567.1
0.1178 hm?

y por tanto la velocidad:

13,610,567.1
= ——— = 11295.1 m/h = 3.14 m/seg
1205

M)

y el ndmero de Reynolds en la tuberfa, dado que su didmetro interior es:
0.3874 m, resultarfa:
0.3874 x 13,610,567..1

- = 396,446
13.3

NRe

27.- El factor de friccién, puede conocerse a partir del ndmero de Reynolds
y de la aspereza relativa, que es igual a; 0.00012, para tuberfa de acero -
comercial, resultando igual a 0.0152. ( Ver Apéndice C, Foust )

28.- Las pérdidas totales por friccién en el sistema, se computan de la ---

ecuacién 4.47, de la seguiente forma:

2
0, 2 3. E
. 0152 14 )" x 95 R

2 x 9.81 x 0.3874
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29.- La cabeza total de descarga de la bomba, puede calcularse empleando la
ecuacién 4.46, en donde introducimos un valor para la diferencia en la ener
gfa potencial de 3 m. Por tanto:

H= 8.68+ 1.87+ 3= 13.55m
30.- La potencia al freno consumida por la bomba, empleando un valor para -
la eficiencia del conjunto motor-bomba del 75 %, se calcula segin 4.48; pre
via determinacién del gasto volumétrico manejado por la misma; entonces:

1,603,324.8
Q= ————— = 1330.6 w/h
1205
y la potencia al freno:

0.00273 x 1330.6 x 1.205 x 13.55 = 79,08 Kw

0.75
31.- Los flujos de condensados y vapor 'flash'", manejados por las 4 cdmaras
de vaporizacién instantdnea, se estiman de acuerdo al esquema planteado por

las ecuaciones 4.10, 4.11 y 4.12., Por tanto, en la cdmara A, tendrfamos:

8483.7 = V'p+ Dy

8483.7 hy = 544.0 V'y+ Dy hy

si: h; = 106.6 Kcal/Kg a 106.5 °C
y: hy = 92.2 a 92.1

por la introduccién de los valores, se resolverfa:

V'2

L}

270.4 Kg/h

8213.3

Dp

para la cdmara B, tendrfamos:

7633.6 + 8213.3 = V'3 + Dy
( 7633.6 + 8213.3 Yh, = 551.2 V' + 0 i3
si: h3 = 80.4 Kcal/kg a 80.5 °C-

por la introduccién de los valores, se resolverfa:

V'3 = 397.2 Kg/h
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Dg = 15,449.7

para la cdmara C, tendrfamos:

6788.7 + 15449.7 = V', + D¢
( 6788.7 + 15449.7 Yhg = 557.3 V', + Dg hy
si: hy, = 70.1 Kcal/Kg a 70,2 "¢

por la introduccién de los valores, se resolverfa:

469.8 Kg/h

V',

D¢ 21768.6

finalmente, para la cdmara D, tendrfamos:

5938.9 + 21768.6 = V'5 + Dp

( 5938.9 + 21768.6 )hgy = 562.9 V's + Dp hg

si: hg = 60.6 Kcal/Kg a 69.8 °C

por la introduccién de los valores, se resolver{a:

V'5

522.7 Kg/h

Dp 27184.8
y el flujo final de condensados, serfa:
D5 + Dp = 5083.3 + 27184.8 = 32268.1 Kg/h
32.- Para el cdlculo del requerimiento de agua de enfriamiento en el conden

sador, empleamos la ecuacién 4.17, por lo que resulta, tomando:

temperatura de aproximacién: T, = 8 °C

temperatura del agua: Ty 20 °C

5660.5 x 567.8
W= — = 133,918 Kg/h
52 - 8 - 20

siendo el voldmen y temperatura de los condensados:

W+ Vg = 133918 + 5660.5

139,578.5 Kg/h
T'y = T -Tq = 52 -8 = 44 °C

33.- Asumiendo el empleo de tubos de 50.4 mm D.E., 12 B.W.G. para los evapo
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radores de tubos verticales largos, de 6.096 m de longitud, el nimero de tu

bos requerido para un 4rea de 420 m? serfa : 432.
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FIGT.! DIAGRAMA DE FLUJO DEL SISTEMA DE EVAPORACION A MULTIPLE EFECTO,CON UN -

EQUIPO DE CIRCULACION FORZADA.
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CAPITULO VIII
CONCLUSIONES

Dentro del proceso de evaporacién para la concentracién de licor negro,
puede ser introducido un evaporador de circulacién forzada que maneje los 1i
cores mis concentrados, a fin de prevenir las incrustaciones ocurridas en =~
los evaporadores de tubos verticales largos, que casi siempre lesionan econ§
micamente la operacién de recuperacién,

Dado que el evaporador de circulacién forzada es una entidad interdepen
diente del sistema a mdiltiple efecto, ocurre un gradiente de temperatura &p-
timo en dicho evaporador, que condiciona un costo mfnimo Qe superficie. Es-
te gradiente en el evaporador de circulacién forzada, para un séxtuple efec-
to, se sitda alrrededor de 17 °C.

Ocurre también, que esta superficie demandada por el evaporador de cir-
culacién forzada, influye en forma diferente segin el nimero de efectos, ya
que los costos de funcionamiento en cierta medida, son proporcionales al mon
to de la inversién inicial. Sin embargo, no encontramos diferencias tales,
que muevan a preferir con mucha ventaja un nimero de efectos determinado; ge
neralmente podrfa preferirse por escaso margen, un séxtuple efecto.

Condicionadas las caracterfsticas de flujo terminales y superficie de -
transferencia id6neas para el equipo de circulacién forzada, se ha determina
do que para el elemento calefactor, resultan desables: un solo paso en tubos
y coraza, y el haz de tubos tan largo como sea posible; ya que los requeri--
mientos de¢ potencia v superficie, son mfnimos para cste arreglo.

En general, resulta satisfactorio el tipo de alimentacién en serie a -

contracorriente, asimismo el arreglo v naturaleza de cdmaras de vaporizacién
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instant4nea y condensador, elegidos en la resolucién del sistema; aunque -
son posibles otras alternativas, no creemos que existan deferencias nota--
bles en cuanto a esto se refiere.

Como hemos observado, la solubilidad del licor negro decrece a partir
de cierta temperatura, con el aumento de ésta. A fin de disminuir al mfni
mo las posibilidades de incrustacidén en el primer efecto, podrfa desarro--
llarse la alternativa de operar el evaporador a una temperatura menor que
la condicionada por las constantes de operacién desarrolladas en este tra-
bajo. Ello podrfa lograrse por la alimentacién de un vapor de calefaccién
a menor temperatura al primer efecto, llevando el vapor generado en éste,
al efecto cuyo vapor de calefaccién esta a su temperatura de saturacién; -
entretanto el resto del sistema opera generado por un vapor con una tempe=-
ratura mayor ( similar a la del vapor vivo en nuestro caso ), alimentado -
al segundo efecto, Quede esta alternativa, como interesante tema de algin

nuevo trabajo.



BIBLIOGRAFTIA,.

Aries and Newton - Chemical Engineering Cost Estimation - Mc. Graw - Hill.

1955.

Badger and Banchero - Introduction to Chemical Engineering - Mc. Graw ===

Hill, 1955.

Brown, G. G. - Operaciones Bdsicas de la Ingenierfa Qufmica - Editorial --

Marin. 1965.

Crane Co. Technical Paper No. 410 - Flow of Fluids Through Valves, Fittings,
v

and Pipe - 1969.

Espinoza, M. - Tesis. Disefio de un Sistema de Evaporacién de Licores Negros

en una Planta de Celulosa al Sulfato de 200 Toneladas por Dfa - 1958 - 1962.

Foust, A. S. - Principios de Operaciones Unitarias - Compafifa Editorial Con

tinental, S. A., Tercera Impresién. Julio de 1969.

Grant, J. - Manual Sobre la Fabricacién de Pulpa v Papel - Compadfa tdito--

rial Continental, S. A., Primera Reimpresién. 1968.

Kern, D. Q. - Procesos de Transferencia de Calor - Compafifa Editorial Conti

nental, S. A., Séptima Impresidén. Marzo de 1973.
Mc. Adams, W. H. - Ho=t Transmission - Mc. Graw Hill. 1942,

Perry, J. H. - Manual del Ingeniero Quimico - Unién Tipogrdfica Editorial -

Hispano Americana, Tercera Edicién. 1958.



4. r. - Piping Design for Process Plants - John Wiley and Sons, Inc.

1963.
Ruprescentaciones y Servicios de Ingenierfa, S. A. - Tablas de Vapor - 1970.

Spiegel, M. R. - Theory and Problems of Statistics - Schaum Publishing Co.

1961.

Tyler, C. - Chemical Engineering Economics - Mc. Graw - Hill. 1948.



	Portada 
	Índice 
	Capítulo I. Introducción 
	Capítulo II. Descripción de la Operación de Recuperación 
	Capítulo III. Análisis del Sistema de Evaporación Convencional 
	Capítulo IV. Principios de Cálculo Relativos al Sistema de Evaporación 
	Capítulo V. Desarrollo del Sitema de Evaporación a Múltiple Efecto, Involucrando el Equipo de Circulación Forzada 
	Capítulo VI. Determinación de las Condiciones de Operación Idóneas para el Equipo de Circulación Forzada 
	Capítulo VII. Tratamiento Final y Resultado 
	Capítulo VIII. Conclusiones 
	Bibliografía 

