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CAPil'ULO I 

IN TRODUCC ION. 

Durante la operaci6n de recuperaci6n de reactivos que se efectáa en 

la producci6n de celulosa al sulfato o celulosa "Kraft", se sigue una et,! 

pa de concentración del licor negro constituido por compuestos orgánicos 

e inorgánicos de los álcalis empleados en el cocimiento de las virutas de 

madera, reactivos que por necesidades econ6micas inherentes al proceso es 

preciso recuperar. 

Esta etapa de concentraci6n se ha venido desarrollando, a veces par­

cialmente, en un sistema de evaporación de múltiple efecto, con 4 a 6 pa­

sos a contracorriente en unidades de tubos largos verticales; sin embarg9, 

l a experiencia ba jo ciertas condiciones de operación en este equipo, nos 

11Uestra indices elevados de incrustaci6n 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 modificación que pudiera resolver el problema -

ya esbozado, es el objetivo perseguido en el presente trabajo; como se o.!?_ 

servará mas adelante, se adopta el criterio de sustituir aquel primer efe_s 

to por un evaporador de circulación forzada, que parece el único medio de 

contrarrestar los efectos negativos del flujo pobre e incrustante que se -

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

DESCRIPCION DE LA OPERACION DE RECUPERACION. 

La industrializaci6n de la madera para la fabricaci6n 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 diges--

ti6n. 

El proceso al sulfato es una derivaci6n de l proceso a la sosa, reci-

biendo ambos el nombre de procesos alcalinos . Básicamente el proceso al 

sulfato, utiliza además del hidr6xido de sodio del proceso a la sosa, ca!. 

• 
bonato y sulfuro de sodio; el sulfuro se regenera afladiendo sulfato de S.2, 

dio y reduciéndolo con carb6n (de aquí el término de proceso al sulfato); 

esta nueva combinaci6n confiere a la pulpa mayor resistencia, por lo cual 

también se conoce genéricamente como pulpa ''llraft" (del sueco "resisten--

te"). 

Estos reactivos empleados en la digestión, se integran junto al mat,! 

rial orgánico de la madera: c~lulosa, lignina, pentosanas y otros, al f l~ 

jo denominado "licor negro", que siguiendo el proce so deberá separarse de 

la pulpa en la operaci6n de lavado, y conducido al proceso de recuperaci6n 

de reactivos en donde deben regenerarse· los álcalis del cocimiento, de a• 

cuerdo a un tratamiento que es fundamentaJ para la economía del proceso. · 

La operaci6n de recuperación, debe captar los licores agotados del c~ 

cimiento v ll<' Varl ,, s a c ondici,,nc s tales qu'" puedan ser alimen tado s nueva-

mente al digestor, para ello deben seguirse las siguientes fas.es o etapas: 

1.- Evaporación. 

2.- Incineraci6n. 



3.- Lexiviación. 

4.- Caustificación. 

5.- Sedimentación. 
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Más estric tamente l a oper ac í 6n deberá cumplir dos fu nciones bás icas: 

a) Eliminar la materia orgánica removida en la degestión por el at~ 

que alcalino. 

b) Regenerar el álcali presente, cubriendo las mermas del mismo or,! 

ginadas en el curso del proceso. 

Esta segunda función comienza con la adición de sulfato de sodio pr.!;_ 

via a la operaci6n de recuperación. En estas condiciones, el licor negro 

debe entrar en la etapa de evaporación. 

1.- Evaporación: 11 licor negro que contiene 15%-22% de sólidos, debe -

concentrarse inicialmente hasta 45%-55% de sólidos en un sistema de evap.!?. 

ración de múltiple efecto a contracorriente con 4 a 6 pasos. La discusión 

de este sistema se presentará con amplitud en el próximo capítulo. 

El licor concentrado previamente se pasa en ocasiones a un evaporador 

de contacto directo en donde la concentración del licor suele llevarse ha,! 

ta 70% en sólidos. Los evaporadores de contacto directo pueden ser: evap.!?. 

radores de cascada ó evaporadores de pulverización. 

En ambos casos el licor negro entra en contacto con una corriente de 

gases de caldera que arrastrando agua del licor, logran el efecto persegu,! 

do. En el evaporador de cascada o discos, el contacto se realiza por la -

exposición continuada a la corriente gaseosa de un rotor con discos o ba-­

rras que se impregnan de licor sumergiándose en el seno del mismo. El ev.! 

porador de pulverización o secador de pulverización , atomizR e l licor por 

medio de toberas en la mencionada corriente gaseosa, logrando una evapora­

ción instantánea que deja el material prácticamente en estado sólido. 
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2.- Incineración: Si el licor negro concentrado es del evaporador de ca~ 

cada, se pasará inicialmente por un secador rota t orio en donde el materiál 

debe pasar al estado sólido para ser conducido al horno de fusión. El se-

cador r otatorio es un cilindro recubier to con materia l r efractario , incli­

nado cerca de la horizontal que gira lentamente (1-2 r.p.m.) y en su movi­

miento arrastra los lodos dejándolos caer en el seno de los gases de com-­

bustión, aproximándolos cada vez más al extremo de la descarga. El medio 

secante circula en contracorriente respecto al producto h11medo . 

En el horno de fusión se efectúa la combustión de la materia orgánica 

y la conversión del sulfato de sodio adicionado a los licor es agotados del 

cocimiento a sulfuro de sodio por la reducción con el carbón en l a zona r!_ 

ductora del horno, a más ó menos 850ºC - llOOºC convirtiendo el 90% del sul 

fato a sulfuro. 

Calie hacer notar que se dispone generalmente de un sistema de recuper.! 

ción de los polvos finos de álcali, que son arrastrados por la corriente 8! 

seosa en el horno; el dispositivo es un precipitador electrostático que los 

conduce periódicamente a los tanques de lexiviación . 

Las reacciones que se presentan en esta etapa son bastante complicadas, 

distinguiéndose dos zonas de reacción en el horno: la de oxidación , que es 

donde se introduce el a i r e pr imario, y la de reducci6n donde se produce el 

agotamiento del oxigeno del aire primario; sin embargo, las reacciones mas 

importantes son las siguientes: 

Para la zona de oxidaci6n: 

a) Descomposición de la materia orgánica. 

C + 0 2 ---- C0 2 

2H2 + 02 ----. 2H20 

b) Reacci6n entre el bi6xido de carbono y el hidróx i do de sod io lib re 

2;-.:ao11 
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Zona Reductora: 

a) Reducción del sulfato de sodio. 

Na2 S04 + 2c ----Naz s + 2co2 

y como reacción secundaria. 

NazS ----4 NazO + 4S02 

b) El sulfuro reacciona también con el bióxido de carbono. 

NazS + COz + HzO ---~ HzS + NazC03 

Es importante el control adecuado de la concentración del licor en la 

alimentación al horno, pues variaciones en ambos sentidos a la óptima, pu~ 

den conducir a problemas en la combusti6n; asimismo debe cuidarse con esm~ 

ro la alimentaci6n de aire de combusti6n en cuanto a cantidad y temperatu­

ra a fin de garantizar una combusti6n completa y eficaz, por ello, en oca­

siones se utilizan entradas de aire secundario en las partes altas del ho!, 

no. 

El producto formado que contiene en gran proporción, carbonato y sul­

furo de sodio mezclados con materia orgánica, sale del horno como una masa 

fundida que deberá conducirse a los tanques de lexiviaci6n, en donde se di 

suelve con el licor débil del sistema que contiene básicamente aguas proc~ 

dentes del lavado de los lodos de carbonato de calcio derivadas de la ope­

ración de sedimentación. 

3.- Lexiviación: El material fundido del horno se introduce pues en el -

primero de una serie de tanques que deberá contener el licor mas concentr.!!. 

do, dejando el final con el licor más débil, para las cenizas casi exhaus­

tas. Los tanques poseen fondos a manera de mallas para retener las ceni-­

zas, y el licor puede separarse del carbón por decantación . 

La solución así obtenida se denomina licor verde por su color caract~ 

ristico y deberá someterse a un proceso de clarificación para separar por­

ciones insolubles , que en su mayor parte se constituyen de trozos de carbón 
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que deben eliminarse del sistema. 

4.- Caustificación: El licor verde obtenido, debe someterse a la acción 

del hidróxido de calcio que se produce normalment e por separado mediante 

el apagado de la cal viva. La caustificación se r ealiza en tanques cilí.!:_ 

dricos provistos de inyectores de aire, agitadores de alta velocidad y se.r 

pentines de vapor que elevan la temperatura de reacción a 80º C - 85ºC que 

es la óptima para el sistema. Esta operación puede ser intermit ent e , en -

uno o varios tanques en serie o en ciclo, y aunque poco frecuentemente, el 

apagadp y la caustificación se efectúan juntos. 

En el proceso continuo, independientemente a la caustificación, la -

cal se tritura normalizando el tamaffo de las piezas de óxido de calcio que 

se alimentan al equipo de apagado; éste es un cilindro inclinado rotatorio 

en donde se logra el completo mezclado y desintegración de la cal; asimis­

mo se eliminan adecuadamente partículas grandes inde seables en la operación. 

Durante la caustificación, de manera que se integre a la reacción, su~ 

le affadirse carbonato de sodio, a fin de compensar las pérdidas de compues­

tos de sodio durante la combustión y lavado. 

La reacción que se efectúa en el equipo de apagado de cal, es la si~ ­

guiente: 

CaO + H20 Ca (OH)2 ; y en la caustificaci6n: 

Ca (OH)2 + Na2C03 Ca C03 + 2 NaOH 

5. - Sedimentación: La solución de hidróxido y sulfuro de sodio debe enton 

ces separarse del carbonato de calcio e impurezas, (silicatos sobre todo,­

provenientes de la cal); la solución así obtenida se denominará licor blan 

co y será alimentada a las unidades de digestión. 

El sistema esta formado de tres tanques "asentadores" que operan en -

la siguiente forma: en e l tanque de alimentación se drenan lodos de carbo­

nato de calcio que contienen cantidades r e lativamen t e altas de álcali, al 
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segundo tanque. El derrame es el licor caustificado buscado, que es ta 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 operacirn de lexiviaci6n, inadecuado para uti­

lizarse directamente en la digesti6n; los lodos de este segundo tanque se 

llevan al tercero en dende se adiciona agua de lavado fresca, destinando 

los lodos de este último al horno de calcinación. 

En las unidades, la sedimentaci6n debe ayudarse con rastrillos gira.!!. 

do lentamente sobre el piso inclinado del tanque que arrastrarán los sóli 

dos al drenado. 

Finalmente, en tanto el licor blanco completa el ciclo de recupera-­

ción, en el horno de calcinación, el carbonato de calcio se regenera a ó­

xido de calcio, quedando en condiciones de utilizarse nuevamente en la 

caustificación. 

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

CaC03 ---- CaO + C02 

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, el proceso de recuperaci6n de reactivos que se 

efectda en la producci6n industrial de celulosa al sulfato, involucra la -

evaporaci6n química del licor negro. Loa raa¡os sobresalientes del siste­

ma de evaporaci6n convencional se ofrecen a continuaci6n, complementindose 

con un diagrama típico del sistema al final de este capítulo. 

Evaporaci6n a mdltiple efecto. En eate caso, como en cualquier proc_! 

ao de evaporaci6n, el costo mas illportante es el derivado del vapor vivo -

requerido por el sistema, de ah! que cualquier método que permita abatir -

esta demanda, sea importante por su economía. • 

Idealmente, la raz6n en peso de agua evaporada por vapor vivo alimen­

tado al sistema, sería igual al ndmero de efectos; sin embargo, en la pri~ 

tica el incremento del calor latente de vaporizaci6n con la disminuci6n de 

presi6n, las p~rdidas adicionales de calor por radiaci6n y los incrementos 

del punto de ebullici6n provocados por los solutoa, vuelven cada vez mas -

exigua la economía a medida que aumenta el ndmero de· efectos. 

Las limitaciones que presenta el incremento del punto de ebullici6n -

en el ndmero de efectos posible, son especialmente importantes, pues a me­

dida que el ndmero de efectos se incrementa, la suma de elevaciones en el 

punto de ebullici6n por efecto ea mayor, disminuyendo correspondientementé 

el potencial de temperatura disponible. Adenms de existir un límite en el 

gradiente de temperatura efectivo por deba jo d ~ l c u ~ l uio ._,v,1; L J1.· C Í1 

culaci6n natural lM> funciona, los requerimientos de superficie de transfe­

rencia ae incrementan al disminuir el potencial de temperatura, basta ana­

lizar . la ecuaci6n general de Fourier. 
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Por otra parte, habremos de considerar que los requerimientos de supe.! 

ficie de transferencia aumentan proporcionalmente al abatimiento de los re­

querimientos de vapor; a1í, para una misma carga de evaporaci6n la superfi­

cie de transferencia se nrultiplica tantas veces como número de efectos se 

introduzca. En general puede estimarse que el ndmero de efectos mas econó• 

mico, se determina de un balance 6pti1110 entre los requerimientos de vapor 

y superficie de transferencia requeridos . 

Casi universalmente, la Industria de Pulpa y Papel ha seleccionado e­

quipo• de 4 a 6 efectos, de acuerdo a consideraciones que se fundamentan -

en los principios expuestos. 

Las unidade1 de evaporaci6n 1e prefieren de tubo1 verticales largos, 

en donde los tubos usualmente van de 31.8 nm. a 50.8 nm. B.W.G. de diime·­

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 en 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 comp.! 

rados con los obtenidos en otros evaporadores de circulaci6n natural, pero 

es impropio cuando se manejan flujos viscosos e incrustantes, pues además 

de ofrecer coeficientes sen1iblemente bajos, permite la formaci6n de dep6-

sito1 con facilidad; el licor negro tiene esta particularidad. 

~todos de alia¡enta5i6n. A pesar de que son po1ibles diversos ~to•• 

dos de alimentaci6n, los sistemaa de evaporaci6n a máltiple efecto, uaual­

mente se alimentan en serie, bien en la misma direcci6n que el vapor llama 

da en paralelo, o en direcci6n contraria llamada a contracorriente . 

cuando se evapora licor negro siempre 1e emplea alimentaci6n a contr,! 

corriente, ya que es preferible cuando la carga entra fría como en el caso 

que nos ocupa; la alimentaci6n en paralelo e s recomendable cuando se ali-



11 

menta a una temperatura igual o mayor a la mixima de ebuliici6n del sis­

tema. A pesar de que la alimentaci6n a contracorriente requiere de bombas 

de trasiego entre los efectos dada la distribución de presión, generalme!!_ 

t e las r e l aciones de t emperatura contrarr estan esta desventaj a, pues l a ~ 

conom!a del vapor es mayor en la alimentación a contracorriente. Además -

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 práctica pueden encontrarse algunas peculiaridades en el sist~ 

ma de alimentación a contracorriente; suele dividirse la alimentación a 

los dos dltimos efectos con objeto de disminuir el voldmen de las cámaras 

de vaporización que se requerirían, si se alimentara todo el flujo en se­

rie a través de ellas. También en ocasiones se divide el '1-imer efecto en 

dos cuerpos, fraccionando igualmente e l flujo total; en ambos casos tam­

bién se pr0D11eve un incremento en los coeficientes de transferencia, con 

el aumento de la velocidad de flujo. 

En este tipo de procesos las líneas de licor, vapor y condensados, 

se disenan en arreglos tales, que permitan a cualquier e fecto salir de -

la línea de proceso con propósitos de mantenimiento. 

Condensadores. Los sistemas de mdltiple efecto para la concentraci6n 

de licor negro, operan siempre con el dltimo efecto a vacío, por lo que 

una de las consideraciones importantes de diseno, es la que hace refere~ 

cia al sistema de condensación que involucra un mecanismo para mantener 

continuamente el vacío requerido. Aunque la técnica de recompresi6n de -

vapor encuentra cada vez mas aplicaciones. en nuestro ca so es pr or <,.< · · 

va debido a los elevados requerimientos de energía nece sarios para efec­

tuaru. 

La escasa calidad del vapor final y la ventaja de l ograr el vacío . 
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con la condensación 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 e~ 

friamiento. 

El flujo de agua entra por la parte superior del condensador y media~ 

te charolas se distribuye en forma de cortina o chorros sobre el vapor que 

asciende, logrando la condensación 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 vacío por la carga hidrostática 

ligeramente mayor a la diferencia entre el vacío y la presión atmosférica. 

Por tanto la pierna barométrica recibe líquido sometido a vacío y descarga 

el mismo líquido a la presión atmosférica dentro del pozo caliente al fi-

nal de ésta; puede garantizarse un vacío completo, situando el fondo del 

condensador a una altura de 10.5 m. sobre e l nive l del líquido en el pozo 

caliente. 

Evaporación instantánea. A pesar que en ocasiones se pone en tela de 

juicio la posible economía del dispositivo de evaporación instantánea, por 

las complicaciones que entrafta y los mayores requerimientos de energía pa• 

"' ra retirar los condensados del dltimo paso, generalmente se introduce en -

l os sistemas de evaporación de licor negro. Estos tanques "flash", prove• 

en una cantidad adicional de vapor de calefacción, que es recuperado de los 

condensados cuando encuentran una presión menor que la de equilibrio con el 

vapor que los originó. 

Las cámaras "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 efect-0 y a veces el siguie_!l 

te, si se prefiere conducirlos a la casa de fuerza. 

Los condensados r emanent es son conectado s en ser i e , de manera que sean 
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aprovechados sucesivamente en las siguientes cámaras, hasta que son remo~ 

vidas del sistema por la bomba de condensados. 

Ciertos arreglos disponen de una cámara "flash" sobre la línea de de!!. 

carga del licor concentrado de l primer e fecto ; este apar a t o además de la -

·producci6n de vapor extra, logra aumentar un poco la concentraci6n final • 

del licor negro. Este tanque "flash" tiene la particularidad de encontra!. 

se a la pre si6n atmosférica, por lo que los vapores "flash" deben conecta!. 

se al efecto cuyo vapor de caléfacci6n se encuentra a esa presi6n. 

Separadores. Estos aparatos se disponen sobre la línea del vapor pr_2 

ducido en cada efecto, que funge como elemento calefactor del siguiente ; • 

Su funci6n se limita a retener la pequena fracci6n líqui da que arrastra el 

vapor mecánicamente, y se hace mas o menos importante, de acuerdo a la ef,! 

ciencia de los deflectores situados a la salida del haz efe tubos en la cá­

mara de vaporizaci6n. Estos deflectores se denominan en ocasiones: "sepa­

radores de gotas". 

El vapor seco saliendo del separador se conduce entonces al siguiente 

efecto, mientras la fracci6n líquida retenida se suma a la descarga de li· 

cor del evaporador. 

Bombas. Para el servicio de trasiego del licor· se prefieren las bom• 

bas centrífugas autocebantes, aunque el licor del dltimo efecto por su den 

sidad y viscosidad, a veces conduce a la selecci6n de bombas rotativas de 

presi6n positiva o de émbolo buzo de carrera larga y poca velocidad. Es -

importante que ofrezcan garantía de hermeticidad, provistas de empaquetad~ 

ras propias. La extracc.f6n de condensados r equiere también de bomb,as cen• 

trifugaA au tocc>1' nntp s o " · .<:·1!- o l o 

Instrumentos de control. La adecuada operacidn del proceso de evapo­

raci6n depende del control de las variables en juego. Estas variables son 

constituidas por las condiciones de proceso que estan suj e t as ..i , ..11 i.1ci -i - " 
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nea, por lo que el conocimiento y mantenimiento controlado de las mismas, 

es parte nuy importante del disefto , Cuando se f ijan teóricamente las co!!. 

diciones de flujo, presión y temperatura, debe cuidarse que se mantengan 

re l ativamente constantes cuando el proceso es aplicado físicamente. 

Aunque los aparatos de control pueden llegar a cierta sofisticaci6n, 

el prop6sito de esta exposici6n es presentar los requerimientos de con-­

trol primarios de l si st ema de evaporaci6n . 

Los cuerpos de los evaporadores y el cinturón de calefacción del pr,! 

mer efecto, deben est ar provistos de man6metros que permitan tener prese!!. 

te la presión en las cilmaras de vaporizaci6n y la del vapor vivo de ali-­

mentación. Se utilizan casi siempre man6metros de resorte, aunque para -

presiones inferiores a 0.7 ~/cm2. suelen ser inexactos. 

Bs importante recurrir al empleo de contadores de flujo de agua de -

enfriamient o, vapor vivo de alimentaci6n, licor de aliment aci6n y licor -

concentrado final, aunque en estos dos dltimos casos, suelen utilizarse -

tanques medidores de licor. 

Generalmente se utilizan termómetros para el registro de temperatura 

del agua de enfriamiento, licor de alimentaci6n y de la cilmara de vapori­

zaci6n del último efecto. 

Cuando sea posible, deben intr oducirse mirillas para inspecci6n vi-­

sual de las cilmaras de vaporizaci6n. 

Coeficientes de transferencia . Desgraciadamente no se dispone de e.! 

tudios suficientes acerca del comportamiento de los coeficientes de pelí­

cula individuales para los sistemas de evaporación química. ·El conocimie!!. 

tu de estos coeficientes sería la única base rac ional par a l a obtenci 6n de 

coeficientes formales. Los datos disponibles versan generalmente acerca • 

ele coeficientes totales y ~stos distan mucho de ser consistentes; por este 

motivo, generalmente los diseftos de sistemas de evaporaci6n química, se no!: 
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man con coeficientes totales aceptados, es decir, los encontrados durante 

la operaci6n de equipos afines. Es lamentable que equipos tan importantes 

como éstos, se diseñen 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 caracter.f. 

zan por su sensibilidad a influencias insignificantes en las condiciones -

de funcionamiento, pero puede afirmarse que la velocidad de flujo es el fa_s 

tor ma.s importante, pues el coeficiente de transferencia esta estrechamente 

ligado a la convecci6n. 

Cualquier intentona por encontrar expresiones empíricas del comporta-. 

miento de coeficientes de transferencia en algún ámbito de operaci6n y fluí 

do dados, deberá tener presente que éstos varían también sensiblemente en -

raz6n directa de la temperatura de ebullici6n y gradiente de temperatura, y 

en raz6n inversa a la viscosidad·; cualquier modelo que no considere estos 

factores presentará dificultades en su aplicaci6n. 

Distribuci6n de temperatura. Cualquier diseño de sistemas de evapor~ 

ci6n múltiple, supone que las temperaturas de vapor vivo de alimentaci6n, 

licor de alimentación y agua de enfriamiento están determinadas de antetn!!. 

no. Asimismo se conocen el flujo y concentraci6n del licor alimentado y 

la pretendida concentraci6n final. 

Generalmente lá temperatura de operaci6n del condensador esta también 

establecida, pero cuando hay oportunidad de seleccionarla, se pretenden a 

veces vacíos tan altos como sea posible, a fin de aumentar el potencial 

de temperatura disponible. Sin embargo, puede ocurrir que al operar con 

vacíos elevados, la influencia de la disminución de los coeficientes, o­

riginada por el abatimiento de los puntos de ebullici6n, contrarreste el 

efecto del incremento en el potencial de temperatura disponible. Además, 



16 

a medida que el vacío 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 vacío de 660 mm. 

Manipulando las condiciones determinadas de operación terminales, -

la distribución de temperaturas en el sistema queda también determinada. 

El incremento del punto de ebullición que sufre el licor en cada ev!_ 

porador, ocasiona que la temperatura del vapor producido, esté a una tem­

peratura menor igual al incremento, que la de ebullición del licor en la 

cámara de vaporización. 

La suma de los incrementos habidos en cada efecto, sustraídos del -

potencial total aparente de temperatura, constituyen el potencial efecti­

vo de temperatura disponible en el sistema. Este potencial disponible, 

se distribuye más o menos uniformemente entre los efectos, de manera que 

la suma de tocias las diferencias entre, la temperatura del vapor de cale­

facción y la del licor en ebullición 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 calefacción y la descarga de licor concentrado a 

la de ebullición del efecto correspondiente. 

La Incrustación. Hemos expuesto que el licor negro posee caracterí.:::_ 

ticas incrustantes marcadas, y que el evaporador de tubos verticales lar­

gos no es especialmente apto para manejar este tipo de fluidos; además, 

hemos analizado las características de diseño más destacadas que han con­

ducido al habitual equipo de evaporación a múltiple efecto. Difícilmente 

los diseños logran evaluar el alcance de ciertos problemas de operación, 

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 incrustaci6n con sus 

implicaciones. 

La formaci6n de incrustaciones en el sistema de evaporaci6n, 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 concentración, puede deducirse que el problema se hace mas -

serio a medida que el licor avanza hacia el primer efecto , 

La formación de depósitos ocasiona en principio una disminución de la 

rapid~z de transmisión de calor y así de la capacidad del sistema de evap,2_ 

ración. Pero frecuentemente el problema se vuelve mas serio, pues a merru­

do hay necesidad de remover mecánicamente las incrustaciones e inclusive -

reponer parte del equipo irreparablemente deteriorado. Obviamente esta ID.!!_ 

cánica mina seriamente la economía del proceso de recuperación. 

Aparentemente en forma general, los depósitos que ofrecen caracterís­

ticas desproporcionadas, ocurren con licores concentrados mas allá del 37% 

en peso; esta concentración característica es manejada siempre por el pri­

mer efecto, al que de acuerdo con las condiciones de operación, se alimen­

tan flujos del 26% al 36% en peso de sólidos. 

Cuando un flujo ofrece características incrustantes, no puede evitar­

se su acción pero si limitarse, y la única posibilidad razonable para lo-­

grarse es utilizando grandes velocidades de circulación. 

Dadas las características . del problema, puede inferirse que la intro­

ducción 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 evaporación clásico, obedece consideraciones económicas difícil­

mente ponderables, ya que la incrustación, como puede observarse, se ofrece 

en términos poco apropiados para tratarse estadísticamente y poderse gener~ 

lizar a todos los casos. Pero seguramente, no pocas instalaciones industria 
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les podrían inclinarse por la adopción 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 diseño del sistema de evapo­

ración de licor negro, habremos de exponer ciertos principios que se utili 

zarán repetidamente en el desarrollo del sistema de evaporación. Estas con 

sideraciones de diseño, se derivan de un esquema del proceso que cowpendia 

los p~incipios analizados en el capítulo anterior, en donde además de invo­

lucrar lo relacionado con el primer efecto del sistema convencional, habrá 

de plantear la interdependencia entre éste y el resto del equipo. Según e~ 

to, el desarrollo se apoyará en las siguientes consideraciones generales: 

1.- Se seleccionará un sistema de evaporación que comprenda 4 a 6 efectos 

operando a contracorriente. 

2.- El primer evaporador operará con flujos elevados, tales que aseguren -

erradicar el problema de incrustación que vienen sufriendo los equipos 

habituales. Un evaporador de circulación forzada parece la única alter 

nativa. 

3.- Los evaporadores restantes serán los empleados normalmente de tubos lar 

gos verticales. 

4.- Se dispondrá una cámara de evaporación instantánea, sobre la línea de -

descarga del licor del primer efecto; asimismo sobre la línea de conde_!! 

sados del segundo efecto y siguientes. Los condensados del primer efec 

to irán a la casa de fuerza. 

S.- Sobre la línea de vapor producido en todos los efectos se introducirá -

un separador. 

6.- El condensador final será barométrico a contracorriente. 

7.- La alimentación de licor será en serie a todos los efectos. 
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8. - El sistema se diseñará de acuerdo a las condiciones de operaci6n si­

guientes , que aunque son hipotéticas, tipifican las condiciones gen~ 

ralmente encontradas en la Industría de Pulpa y Papel. 

Flujo de alimentaci6n de licor: WF = 60 Ton/h 

Concentraci6n de alimentaci6n de licor: XF = 15% en peso. 

Temperatura de alimentaci6n de licor : Tf = 60 º C 

Concentración final de licor: Xc = 45% en peso , 

Temperatura del vapor vivo de alimentaci6n, correspondiente a la pre­

si6n absoluta: T0 = 130ºC 

Temperatura de operaci6n del condensador: Tn = 52ºC 

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

del sistema de evaporaci6n, estan comprendidas en las figuras 4.1, 4.2, 

4.3 y 4.4. 

Sistemas de evaporaci6n a rmíltiple efecto. Haciendo referencia a la -

figura 3.1, para un séxtuple efecto podría establecerse la siguiente nomen­

clatura~ 

I, II . •• .. VI 

Ar, Arr 

ur, urr 

Avr 

Uvr 

QI, Qrr ...•• QVI 

número del efecto ccrrespondiente. 

area de transferencia en los respectivos efectos. 

coeficiente de transferencia térmica en los res­

pectivos efectos . 

calor transferido en los respectivos efectos. 

EPEr, EPErr •.. .. EPEvr elevación del punto de ebul lici6n en los -

respectivos efectos. 

Cpr, Cprr ... . . CpVI calor específico en los r~ spectivos efec tos. 

T1, Trr •.... Tvr temperatura de ebullici6n del licor en los res­

pectivos efectos. 

wr, Wrr . .... Wvr flujo de licor saliendo de los r espectivos efec 

to s. 

' 
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Xr, Xrr ····· Xvr concentración en pe so de licor saliendo de los 

r e spectivos e fectos. 

T1, Tz .•..• T6 t emperatura del vapor producido saliendo de los -

r espect ivos efectos. 

flujo de vapor producido en los efectos respecti-

vos. 

>.1, A.z •••.• >..6 calor latente del vapor producido en los efectos 

respectivos. 

~o temperatura del vapor vivo alimentado. 

V0 flujo de vapor vivo alimentado. 

~o calor latente del vapor vivo alimentado. 

1'F temperatura del licor negro alimentado. 

WF flujo de licor negro alimentado. 

XF concentración inicial de licor negro. 

Te temperatura de licor concentrado saliendo <Je la cámara "flash". 

Ae calor latente 0el vapor producido en la cámara de vaporización 

de licor concentrado. 

flujo de licor concentrado saliendo de la cámara "flash". 

concentraci6n final de licor saliendo de la cámara "flash". 

calor específico del licor en la cámara "flash". 

elevaci6n del punto de ebullici6n del licor en la cámara 

"flash". 

Ve vapor producido en la cámara "flash". 

Del balance global de materiales, puede conocerse inmediatamente e l -

flujo final y consecuentemente la evaporació,n total, dado que son conocidos 

el flujo y concentración inicial de licor, así como su concentración final . 

Por tanto : • 
) 
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Xp Wp 
We"' 

Xc 
4.1 

T.V = Ve+ v1 + V~ + V3 + V 4 + V 5 + V 6 = WF - We ( 4.2 ) 

Las corrientes parciales no pueden conocer se directamente , pues están 

en función de la distribución de temperaturas en el sistema, las expresio-

nes de ' balance en cada cuerpo serán: 

We"' W¡ - Ve 

W¡ • Wrr - Vl 

Wrr = Wrrr - v2 

Wnr • Wrv - V3 

Wrv - Wv - V4 

wv • Wvr V5 

Wvr - Wp - v6 

·¡ 

• ( 4.3 ) 

La distribución de temperatura se calcula de las ecuacione s de ba lance 

de calor . Sin embargo, la determinación de estas temperaturas constituye --

un caso típico de tanteos en función del área de transferencia relativa en -

los efectos, ya que son nutuamente interdependientes. Las ecuaciones de ba-

lance son: 

Ve >-e - W¡ epe ( T¡ - Te ) 

Q¡ = V0 A0 = Wrr Cp¡ ( r 1 - Trr ) + v 1 °>1. 1 

Qrr = V¡ >-1 = Wur Cprr < Tn - Trrr > + V2 )\2 

Qu¡ • V2 >-2 - Wrv CpIII ( TIII - TIV) + V3 X3 

QIV .. V3 .>.3 - Wy ep¡v ( TIV - Tv ) + V4 A 4 

QV e V 4 >. 4 • Wvr CPy ( Tv - Tv¡ ) + V5 )\ 5 

QVI • V5 )>. 5 • WF CPvI ( T VI - Tp ) + V6 )\ 6 ( 4.4 ) 

La diferencia de temperatur -.1 L·li...l'l 1. . - ~1; ~ r v 1\1 0 ..!"- ,t.1..L. h~uLctLl.011 y la 

de -Operación del condensador, constituye el potencial aparenfe de tempera-

tura: ATa· El potencial efectivo de temperatura: ATP, como hemos visto, 

J 
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es el potencial aparente corregido por la elevación del punto de ebullición . 

Las expresiones que los relacionan son las siguientes: 

6Ta.. T0 - T0 

1: EPE EPE¡ + EPEII + EPEnr + EPE r v + EPEy + EPEy¡ 

ATe = A Ta - 2: EPE • ( T0 - T¡ ) + ( T1 - TII ) + ( T2 - TIII ) + 

( 4.5 

4. 6 

+ ( TJ - Tiv ) + ( T4 - Tv ) + ( Ts - Tv¡ ) ( 4. 7 ) 

Pues la distribución de temperaturas locales, puede escribirse como sigue ; 

debe observarse el efecto de la elevación del punto de ebullición, en la teinpe 

ratura de l vapor producido en cada efecto. 

T1 = T¡ - EPE¡ 

Tz • Tn - EPEII 

TJ • TIII - EPEIII 

r4. Tiv - EPE¡y 

T5 Ty - EPEy 

T6 = Ty¡ - EPEy¡ ( 4.8 ) 

Por dltimo, las ecuaciones de transferencia para la estimación del área -

requerida en cada efecto, aparecen enseguida. 

Q¡c U¡ A¡ ( T0 - T¡ ) 

Qu • un Au < T¡ - Tn > 

Qn¡ .. Urn A1n < Tz - Tn1 

QIV "' UIV AIV ( TJ - TIV ) 

Qv• UvAv<T4-Tv) 

Qy¡ = Uy¡ A VI ( Ts - Ty¡ ( 4.9 ) 

Deliberadamente no se han tomado en cuenta los efectos de radiación térm.!. 

ca y la carga de vapor adicional producida por ef ecto "flash" , a fin de exoo- ­

ner el procedimiento de cálculo 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 cinturón de calefacción a la temperatura de sa-

turación de su vapor. 

2.- El vapor alimentado y producido en cada efecto se condensa íntegramen-

te en el siguiente. 

3.- E~ recalentamiento del vapor, no afecta la diferencia de temperatura -

disponible. 

4.- La solución en ebullición esta a una temperatura uniforme. 

5.- La solución alimentada a los efectos se considera a la temperatura de 

ebullición del precedente. 

6.- Los ·incrementos en el punto de ebullición, no afectan el calor latente 

de vaporización del vapor producido, computado en las tablas de vapor. 

7.- Se considera que no existe aumento de punto de ebullición por influen-.. 
cia de la carga hidrostática. 

8.- El licor retornado por los separadores, no afecta el balance t~rmico . 

9.- No existen efectos t~rmicos como resultado de la concentración del 11-

cor. 

10.- El evaporador de circulación forzada del primer efecto, se comporta en 

sus condiciones terminales como cualquiera de los otros evaporadores -

convenc iona les. 

A continuación se establece un procedimiento de cálculo del sistema de 

evaporación, aunque pueden fol"lllllarse varios con igual efectividad. Podemos 

resumir las variables que directa o indirectamente se determinan de las co~ 

sideraciones iniciales: Wp, Wc, l:V, Tp, T0 , T6 , Te· >. 0 , ~6• :>-e, Xp, Xc• CpF, 

Cp0 11118', ATa, u1, u1p UrII• Urv, Uv y UVI" ( Los coeficientes están en -

relativo a los mismos; pero no hemos querido introducirnos a ellos, con obj~ 

to de simplificar este desarrollo ). 
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Con el propósito de deducir las propiedades físicas del licor negro e.!. 

clusivamente, puede plantearse la hip6tesis de que la evaporaci6n esta uni-

formemente distribuida entre los efectos, despreciando la evaporación final 

en la cámara "f l ash ". Esta suposici6n por supuesto no es correc ta , pero 

constituye una buena aproximaci6n a la realidad . 

En el presente trabajo, las propiedades del licor negDo se estiman de 

acuerdo · a las condic i ones de salida, manteniendo el cálculo del lado segu-

ro. 

Calculada la distribuci6n de concentraci6n quedarán establecidas l~s -

siguientes variables: EPE¡, EPE¡¡• EPE¡¡¡. EPE¡v. EPEv, HFBv1• Cp¡, Cpll, 

Cpu¡. Cprv, CPv, CPvl' I:EPE yATe· 

Obviamente adn el sistema esta indeterminado por lo que se hace una 

segunda consideraci6n que supone una distribuci6n uniforme del gradiente 

efectivo de temperat ura entre los efectos. As í se determinan : T1, T2, !3, 

T4, T5, TJ' Tu, Tlll' TIV' Tv, TVI' >-1· >-2, )1.3' >. 4 y ).5· 

Si volvemos a las ecuaciones ( 4.2 ) de balance global de materiales, -

( 4.3 ) balance parcial de materiales y ( 4.4 ) balance de energía por efec-

to, concluimos que queda planteado un sis~ema determinado en donde son deseo 
~ -

nocidos: W¡, W¡¡, W¡¡¡. W1v• Wv, Wv¡. Vo, V1, V2, V3, V4, V5 y Ve· 

Resolviendo este sistema, se encontrarán los flujos actuales de vapor y 

licoL, as imismo el calor transferido por efecto, y de las ecuaciones ( 4.9 ), 

se determinan las superficies de transferencia requeridas. 

Las consideraciones introducidas, conducen a prop6sito a normalizar las 

superficies de transferencia en los efectos, principio generalmente aceptado 

por su economía. Este criterio no es válido en el cas~ de l evanor ador de 

circulaci6n forzada, en donde se prefiere un área de transferencia diferente, 

pero es dtil para visualizar el procedimiento de análisis del sistema • 

. Así, los resultados obtenidos bajo la s consideracione s anteriore s arroj~ 

j 
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rán superficies semejantes, de cuya relación se ajustará una nueva distri­

bución de temperatura, tendiente a igualar la superficie de transferencia 

r equerida; puede asegurarse que este a juste no afecta mucho los fluj os ac­

tuales. 

Las propiedades del licor negro, deben calcularse nuevamente de acue!. 

do a las concentraciones derivadas de los fluj os encontrados. 

Este procedimiento se repetirá tantas vece s como se requiera, hasta -

obtener una di stribución de temperaturas que arroje áreas constantes; nor­

malmente no se harán necesarias mas de tres intentonas, resultando inneces.!! 

rias aproximaciones de centésimas de ºC, pues ninglin cálculo puede hacerse 

con tal precisión. 

Vapor extra. Las complicaciones que introduce en lo,ba~ances, cona! 

derar el vapor extra entregado por las cámaras de evaporación instantánea, 

y la poca importancia relativa de este vapor respecto al producido en los 

cuerpos de los evaporadores, orilla a no considerarlos en el análisis del 

múltiple efecto. Sin embargo, la estimación de flujos de vapor y condens.!! 

dos en las cámaras, es importante para la adecuada selección del equipo i.!,! 

volucrado en este dispositivo. 

Siguiendo el esquéma planteado al principio de este capítulo que hace 

referencia al séxtuple efecto de la figura 3.1, llamaremos: 

A, B, C y D cámaras de vaporización instántanea de izquierda a d~ 

recha, seglin figura 3 . 1 . 

V'21 V'3, V'4 y V'5 vapor "flash" entregado a las corrientes de -

vapor de calefacción del mismo subíndice . 

condensados del vapor de calefacción de l mis­

mo subíndice. 

condensados r emanentes de las cámara s "flash" r e s 

pectivas. 
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entalpía del condensado saturado del vapor de 

calefacci6n del mismo subíndice. 

Por inspecci6n de la figura 3.1 pueden postularse las ecuaciones de -

balance de materia l es siguientes: 

D1 V'z + DA 

Dz + DA = V'3 + Ds 

D3 + Da V'4 + ºe 

D4 + ºe V'5 + DD 

Siendo el flujo final de condensados: D5 + ºD 

Igualmente las ecuaciones de balance de energía serían: 

( °2 + DA )hz 

( D3 + Da )h3 

D4 + De )h4 

V'3 ~3+ Da h3 

V' 4)'.. 4 + De h4 

V' 5 }. 5 + DD hs 

( 4.10) 

( 4.11 ) 

Cabe aclarar que el flujo de condensado no es estrictamente, el mismo 

flujo de vapor de calefacci6n introducido en los efectos calculado -del ba­

lance global en .el sistema, pero constituye una aproximaci6n inmejorable. 

Aclarando lo anterior; aparentemente sería necesario adicionar los 

flujos "flash" a las corrientes de vapor de las cámaras y por consiguiente 

al flujo de condensados del paso siguiente. Ello supondría que el flujo -

de alimentaci6n de condensados a las cámaras "flash" sería un poco mayor, 

al estimado de la distribuci6n de flujos del balance global que no incluye 

los efectos del vapor extra. Sin embargo, las demandas de vapor de calefa.5:_ 

ci6n para lograr la concentraci6n deseada, se mantienen sensib l emente con.!! 

tantea; el vapor extra, abate los r equerimientos de vaoor viv0 d~ ca l efac ­

ci6n al primer efecto, esto es, aumenta la economicida·d del sistema; por lo 

cual el vapor extra no significa mas que una compensaci6n al abatimiento de 

fluj o de v P 1iv0 de calefacc i ón, ~' .; .a.1t iene satisfechas la s demandas -



32 

de los efectos, segán la carga de vaporización calculada en e l balance gl_2 

bal. Por tanto, podemos afirmar que: 

Dl V1 

Dz Vz 

D3. = V3 

D4 V4 

D5 V5 ( 4.12 ) 

Además de conocer los flujos de condensados saliendo de cada efecto, -

son conocidos h1, hz, hJ, h4, h5, 1'z, >.3, '>.4 y)..5, de las condiciones térm,! 

cas del vapor o condensado en cada efecto. Introduciendo estos valores en 

las ecuaciones de balance de materiales ( 4.10 ) y balance de energía 

( 4.11), obtendremos los flujos de vapor "flash": V'z, V1 3, V'4 y V'5, y -.. 
los flujos de condensados remanentes de las cámaras "flash": DA> IJs, De y -

Condensador. Resulta interesante plantear la expresión de cálculo del 

requerimiento de agua de enfriamiento para un condensador baromátrico a co~ 

tracorriente. Esta expresión se deduce de un simple balance calorífico; de 

nominemos: 

1%1 temperatura de agua de enfriamiento de alimentación: ºC 

T'w temperatura de agua y condensado s sa l iendo de l condensador: ºC 

T6 temperatura de operación del condensador: •e 

v6 flujo de vapor al condensador: Kg/h 

Ww flujo de agua de enfriamiento:. Kg/h 

~6 calor latente de vaporización del vapor a condensar: Kcal/Kg 

0 

hw entalpía del agua liquida a T'w: Kcal/Kg 

( 4.13 ) 

h6 y hw, pueden considerarse numáricamente iguales a T6 y Tw ya que e , 
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calor específico en el intervalo •mpleado en condensadores es prácticamente 

igual a uno. Haciendo esta simplificación tenemos: 

( 4.14 ) 

Si llamamos Ta = T6 - T'w temperatura de aproximación del condensador ; 

de la sustitución en la expresión tendremos: 

( 4.15 ) 

Finalmente, expresando el flujo de agua: W en lt/min., la ecuación fi­

nal queda como: 

v6 ).6 + v6 Ta 
W= ~~~~~~~~~~ ( 4 . 16 ) 

60 ( T6 - Ta - Tw 

La temperatura de aproximación: Ta• para condensadores barométricos a 

contracorriente se considera habitualmente igual a 8ºC. Dada la insignifi­

cancia del término: V6 Ta, de ordinario se desprecia por lo que la cantidad 

de agua requerida en un condensador barométrico se computa de: 

V6 h 6 
w- ~~~~~~~~~~ ( 4.17 ) 

60( T6 - Ta - 'JW ) 

Coeficientes de transferencia térmica. Durante el desarrollo de este 

trabajo, una de las preocupaciones importantes, ha sido encontrar alguna ~ 

presión empírica que correlacione los datos nUméricos de los coeficientes de 

transferencia térmica que ofrece la literatura . 

Como hemos se~alado, los equipos de evaporación química 11B1chas veces se 

diseftan a base de coeficientes totales aceptados pues no se dispone de análi 

sis que permitan estudiarlos a partir de coeficientes de película individua­

les. 

Los coefici cnt~s tota les disponibles se expr esan en funci6n de l efecto 

ocupado por el evaporador de tubos verticales largos. Es notable que este -

dato nllmérico no es adecuado para emplearse en la resolución de un sistema -

qu e puedC' no compo1wrse del n1ismo número de efectos o es tar sujeto a candi--
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ciones diferentes de operación a pesar de tratarse del mismo efecto. 

Hemos juzgado conveniente, hacer un análisis de los coeficientes tota 

l es aceptados, atendiendiendo las diferentes variables que en forma genér.!_ 

ca afectan dichos coeficientes; de manera que pueda derivarse alguna fun-­

ción del coeficiente, que inv3 lucre estas variables de proceso. 

Se han atendido variables como : temperatura de operación del evapora­

dor, gradiente de temperatura, concentración del licor, propiedades físicas 

del licor, procurando correlacionar éstas con los coeficientes totales di~ 

ponibles, y finalmente hemos hallado una expresión que en forma aproximada, 

satisface 13 coeficient~s considerados en el análisis. Esta expresión de­

fine el coeficiente en función de la temperatura del vapor producido en c~ 

da efecto y la viscosidad del licor a esta temperatura y a la concentración 

de salida del efecto en cuestión. Seguramente, esta ecuación es poco con­

fiable y care ce de cualquier valor analítico, pero también es mas racional 

y suceptible de manipulación que los datos numéricos encontrados en la li­

teratura. 

Creemos interesante ofrecer el resúmen final de nuestra investigación 

que comprende una aproximación del conjunto de datos por el método de míni 

mos cuadrados. 

Los coeficientes totales para los evaporadores de tubos verticales lar 

gos analizados, se enlistan a continuación junto con las dos variables inhe 

rente s; temperatura del vapor producido y viscosidad. 

u T X 
~ (fig~ra 4.4) 

Kcal/hm2 °c ºC % Kg/hm 

541.7 121.7 52.7 32.80 

639.3 121.7 45.7 15.00 

888.2 81.l 23. 7 3.55 

917.4 68.3 20.0 3.38 
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u T X .?-- (figura 4.4) 

Kcal/hm2 °c º C % Kg/hm 

1039.4 54.4 21. 5 4.95 

1078 .5 66 .1 18 . 7 3.20 

1078 .5 51. 7 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 3.20 

.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(Tf,µ.)b ( 4 . 18 ) 

La expresión logarítmica es : 

l og U= log a+ b l og (T~JJ-) ( 4.19 ) 

La línea de aproximación por mínimos cuadrados del conjunto de puntos : 

(T1(µ1, U1), (T2/,M2, U2), ...... (Tn (Pn, Un), tiene la forma : 

Y= a 0 + a1X ( 4.20 ) 

que es llamada "ecuación normal para la r ecta de mínimos cuadrados". Las 

constantes a 0 y ªl de la ecuación ( 4.20 ) se determinan por la resolución 

de las ecuaciones simultáneas : 

i..Y= a 0 N +. ªl X 

~ XY= a0 X + ªl x2 

que despejadas del sistema simultáneo quedan: 

(~Y) czx2) - (iX) ('LXY) 

N:l XY (~X) ('i.Y) 

( 4.21 ) 

( 4. 22 ) 



En base a los datos iniciales puede elaborarse la 

y X y2 x2 

log U log (T(p..) (log u)2 log ( (TtJ' )J 2 

2.733 0.569 7. (¡.69 0.324 

2.¡!06 0.909 7.874 0.826 

2.949 1.358 8.697 1.844 

2.963 1.305 8. 779 l. 703 

3.017 1 . 040 9.102 1 . 082 

3.033 1.315 9.199 l. 729 

3.033 1.051 9.199 1.105 

3.070 1.194 9.425 1.426 

3.079 1.364 9.480 1.860 

3.088 1.392 9.536 1.938 

3.090 1.462 9.548 2.137 

3.107 1.205 9.653 1.452 

3.158 1.431 9.973 2.048 

Por tanto tendremos los siguientes valores: 

N= 13 

I.Y= 39 .126 

1:X~ 15.595 

~Y2= 117. 934 

'ix2= 19.474 

<rx> 2= 243. 204 

1XY= 47.237 

~uc i·:::r..;.:h1ci .... \."'.::> .... 1~ Li.:i .... ... _..JJC.L.u111 .. ~ ~ \ -+- -- ) ciet~ r m ina n : 

a0= log a= 2.539 

b 0.393 
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siguiente tabla: 

XY 

(log u)[log (T[,u.~ 

1.555 

2.551 

4.005 

3.867 

3.138 

3.988 

3.188 

3.666 

4.200 
• 

4.298 

4.518 

3.744 

4.519 
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finalmente, volviendo a la ecuación ( 4.18 ) tendremos: 

U= 346(T/,lil-)o. 393 ( 4. 23 ) 

La figura 4.5 es una gráfica que ouéstra la ecuación ( 4.23 ), donde 

se aprecia el grado de dispersión de l os datos considerados en el análi­

sis. 

La expresión ( 4.23 ) se aplica a los evaporadores de tubos vertica­

les largos, no así para e l evaporador de circulación forzada del primer -

efecto. Como veremos mas adelante, el coeficient.e de transferencia de .S! 

lor para el evaporador de circulación for zada se calcula en forma idénti­

ca al procedimiento empleado en cambiadores de calor que emplean vapor C.2, 

mo medio de calefacción; sin embargo, en el análisis del sistema de evap.2. 

ración a 11111ltiple efecto que efec t uar emos en el capítulo siguiente, este 

.procedimiento introduce grandes dificultades, por lo que hemos tomado la 

ecuación emp í rica ( 4.24 ) como una aproximación inicial de l cá lculo del 

coeficiente. En el estudio r elativo al evaporador de circulación forzada 

el coeficiente se calculará formalmente. Permítasenos entonces, la ecua-

ción: 

en donde: 

3778 v 0 · 45 

U= 
}'-0.25 ti.f>·l 

U: coeficiente total de transferencia: Kcal/run2°c 

v: velocidad de flujo~ m/seg 

)'-: viscosidad de salida: Kg/hm 

.c.T: potencial efectivo de temperatura: ºC 

( 4.24 ) 

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

.._vdp0r..iJu1 mdtheja ilujos viscosos e incrustantes , pr obablemente l a única al 

ternativa que permite contrarrestar los efectos detrimentes de estos flujos 

característicos, es el empleo del equipo de circulación forzada. 
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El licor negro incrusta e l equipo convencional, pues además de prese~ 

tar una curva de solubilidad invertida e n el ámbit o de temperatura de l o s 

primeros efectos, las concentraciones mas elevadas ocurren pr e cisamente en 

l os mismos efec tos, sumándose e n fo rma crítica en e l primero. Además, da­

das las características d e funcionamiento d e l evapora dor de tubos vertica­

l es larg os, e l licor h i erve en l os tubos, det e rminando la formación de d e ­

pósitos. 

El evaporador de circulación fo rza da maneja e l evadas proporcione s de 

flujo que impiden que e l licor hierva en los tubos (puede decirse que para 

velocidades de circulación por encima de 1.2 m/ seg, la ebul lición esta su­

primida), ad emás, es tas velocidades impiden físicame nte la formación de in 

crustaciones . 

Los evaporador e s de circulación forzada arrojan coef icien t e s de tr~ns 

f e rencia t érmica bastant e e l evados, pues mane jan grandes masas velocidad. 

Coeficientes d e transfer e ncia de esta índole permit e n reducir la sup e r fi­

ci e de transf e rencia reque rida, aunque e l c os t o del eq uipo se incrementa, 

pues l os precios unitarios por supe rficie d e calefacción, s o n mayor es en -

es t e último. 

Den tro d e ci e rtos límit e s, la concen tración final y e l coeficiente de 

transf e rencia, pueden ser c on trolados precisamente en es t e tipo de eq uipo 

si n af e ctar las caract e rísticas físicas de l os evapora do r es , l o que ofrece 

ci e rta v e rsatilidad, v s e garantiza un funcionami e nto idóneo del sistema. 

La potencia c on sumi da por la bomba de r e circulación repr e senta en t éE 

mi nos gene rales , un cargo e special a l os costos de funcionami e nt o e ncon tr~ 

dos para equ ipos c onvenc ionale s; e ste cargo, comparado con los originados 

de un f unci onam i e nt o inadecuado y mantenimiento " especial" de los eq uipos 

convenc i onales , debe rá ofr ece r un balance favorabl e . 

Los equ ipos de circulación forzada se diseñan en algunos casos, c on e l 
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e lemento cale factor incorporado al evaporador, sin embargo últimamente se 

prefiere que éste sea externo, pues su mantenimiento es mas sencillo y pe~ 

rnite la construcción de unidades mas compactas, en donde la ,.bullición es 

suprimida mas fácilmente ubicando el calentador por debajo del espaci des 

ocupado , 

La figura 4.6, esquematiza un evaporador de circulación forzada con !C 

lernento calefactor externo vertical. Corno 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 el lado de la coraza y el fluid ; frío, licor, a través de los tubos; -

este cambiador podría ser horizontal y tener mas pasos del lado de los tu­

bos y coraza; la selección del tipo adecuado es un problema involucrado en 

el presente trabajo. El segundo cuerpo, es el evaporador propiamente dicho, 

que funciona en este caso corno una cámara "flash", ya que corno se verá mas 

adelante, ocurre una peque~a diferencial de temperatura entre la de desear 

ga del cambiador y la de la solución saturada en la cámara "flash", que pr~ 

voca la evaporación instantánea; el cambio de fase se verifica en la vecin­

dad de la descarga al recipiente. La distribución de temperatura en las 

diferentes partes del equipo, esta en función de las características del 

cambiador y de las proporciones de recirculación deseadas. 

Corno puede observarse la bomba de recirculación, maneja una mezcla de 

las corriente s de recirculación y de alimentación provenie~te del segundo 

efecto y alimenta el elemento calefactor. El licor concentrado final, e~ 

rresponde a una fracción de la solución saturada en la cámara y se de scarga 

tan cerca corno sea posible de l fondo del recipiente. 

Lógicamente el vap or producido en la cámara "flash '', s e utiliza corno -

vapor vivo en el segundo, y los condensados del primero pue de n ser conduci­

dos tan calient e s corno sea posible a las calderas o utilizado s para la pr~ 
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FIG 4.e EVAPORADOR DE CRCULACION FORZADA CON ELE -
MENTO CALEFACTOR EXTERNO VERTICAL . 
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duccí6n de vapor ex tra en los subsecuentes efectos. 

Ya hemos ob servado que la velocidad mínima de circulación que asegu­

ra que la solución no hierva en los tubos, es 1 .2 m/seg. Pudiera parecer 

atractivo utilizar velocidades nrucho mas altas que ésta, a fin de lograr 

coeficientes cada vez mas e levados, sin embargo, ello conduce a incremen­

tar los requerimientos de potencia en forma alarmante. Podemos afirmar -

que 3 m/seg es la velocidad límite razonable para este tipo de equipos, -

misma que hab remos de utilizar al diseñar el sistema que nos ocupa. 

Volvi endo a la ecuación 4.24, podemos introducir la velocidad de di­

seño de 3 m/seg, con lo que la expresión se reduce a: 

6194 
U= ( 4.25 ) 

/.Á. o. 25 /.:::;. '.{'Ü. l 

Una vez conocidas las condiciones terminales en e l primer evaporador, 

de l os cálculos r e l at i vos al múltiple efecto, puede procederse a calcular 

e l equipo de circulación forzada. Las variables determinadas serían : T0 , 

Tr, Tn, Ti,),º' >-1· Cpr, Cprr, Xr, Xrr• Vº, Wr, Wn. 

Un diseño adecuado perseguiría, un balance entre la potencia consumí 

da y la superficie de calefacción demandada por el cambiador, en tal pro­

porción, que se obtengan cos tos mínimos. Sin embargo, como se apreciará 

mas adelante , dadas las caract erísticas de este problema, ambos tienden -

individualmente a un mínimo, e s decir, sí se busca e l requerimiento de ~ 

tencia mínimo, coíncidentemente nos encontraremos nruy cerca de la mínima 

superficie de ca l efacción. 

Puede intuirs e que para obtener las condiciones de operación y cara~ 

terísticas fís ica s del e lemento calefactor que arrojen un requerimiento -

de potencía mí nimo, debe verificarse un cálculo por tanteos, dadas las i.!!_ 

terdependencias ent r e las variables comprend i da s en e l sistema. Esta si­

tuación se comprende objetivamente cuando se presentan las expresiones de 
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cálculo fundamental es. 

Primeramente analizaremos el sistema con stitu ido por e l evaporador de 

circul ación forzada, en cuanto s e r ef i e r e a la distribución de fl ujos, co~ 

c e ntración y temperatura. Para e llo definamos la siguiente nomenclatura, 

que compleme nta la de l a s c ondiciones t e rminales de t e rminadas por e l análi 

sis global de l sistema a múltiple efecto . 

sión: 

T ' . w· 

Xw: 

W: 

área de flujo de l haz de tubos del cambiador: m2 

calor e specífico del licor a Xw: Kcal/KgºC 

t emperatura del licor manejado por la bomba: º C 

t emperatura del licor salie ndo del cambiador: ºC 

velocidad lineal de flujo de licor a través del cambiador: m/ h 

concentración en peso mane jada por la bomba: % 

flujo manejado por la bomba de recirculación: Kg/h 

densidad de l licor a T¡.¡ y Xw: Kg/m3 

El flujo manejado por la bomba de r ecirculación e sta dado por la expr~ 

( 4.26 ) 

y considerando hipotéticame nt e e l flujo isotérmico, e l flujo descargado del 

cambiador s erá igualmente: W. La introducción de e sta simplificación cond~ 

ce a errores insignificant e s, Q w puede de terminarse a partir de la figura -

4 .3. 

La concentración alimentada a la bo1 .. ba puede de t e rminarse por un sim-

ple balance de mat eriale s. Puede obser varse la figura 4.6 para verificar 

las siguient es expr e siones: 

( 4.27 ) 
w 
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concentraci6n que permanece constante a través del cambiador hasta la cá­

mara de vaporizaci6n instántanea (evaporador) . 

La temperatura de l licor : Tw, manejado por la bomba y por tanto entr~ 

gado al e l emento calefactor del sistema, se determina de un balance calorí 

fico de las corrientes afluentes a dicha bomba . Así : 

(W - Wr ) Cpr (Tr - T¡.¡)= Wn Cpn (T¡.¡ - Tn) ( 4.28 ) 

La temperatura del licor : T'w, descargado del cambiador hasta e l evap~ 

radar, se c omputa de otro balance calorífico como sigue : 

( 4 . 29 ) 

Finalmente, la evaporación instántanea producida por la diferencial de 

t emperatura e ntr e , la del flujo entregado por el cambiador: T'w y la de la c~ 

mara de vaporizaci6n : r 1, puede ser computada por la ecuación ( 4 .30 ). El 

fluj o así obtenido, deberá ser igual al calculado del múltip le efecto que -

se ofrece como una de las condiciones t erminales determinadas de antemano . 

Por supuesto, el cálculo de v1 de la ecuaci6n ( 4.30 ) constituye un excelen 

t e mé todo de comprobación de los resultados obtenidos e n e l análisis del e ­

quipo de circulaci6n forzada . Por tanto : 

( 4.30 ) 

Este análisis preliminar, ofrece las bases de cálculo complementarias 

para la selección de l cambiador; pero como puede observarse, introduce una 

hipótesis relacionada con e l propio cambiador, cuando se hace referencia al 

área de fluj o: Af. 

Obv iament e cada área de f luj o propuesta, determinará diferent es r esul­

tados en l a naturaleza de l camb iador y bomba de r ecirculación. Visto de una 

manera mas propia, cada proporción de circulación impuesta, determina un sis 

t ema de evaporación diferente . 

A priori h~mos pos tulado que e l sistema id6neo de circulación forzada -
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será aquel que requi era la bomba de recirculaci6n de menor caballaje, en 

el marco de condiciones terminales fijadas al sistema. Puede inferirse -

entonces, que deberá determinarse la proporci6n de recirculaci6n que ofrez 

ca el mínimo requerimiento de potencia de la bomba de recirculaci6n. 

Antes de introducirnos en el análisis de la dependencia entre la P!.2. 

porci6n de circulaci6n y potencia consumida, es conveniente revisar las -

expresiones de cálculo para cambiadores de calor y posteriormente algunos 

de flujo de fluidos, para la determinaci6n de la potencia al freno reque­

rida ppr la bomba. 

Las expresiones para el cálculo del elemento calefactor introducen -

la siguiente nomenclatura complementaria: 

AJ;= MLTD: diferencia verdadera de temperatura: º C 

Ta: temperatura promedio del licor: ºC 

Gt: masa velocidad del licor: Kg/hm2 

pw: viscosidad del licor a Ta: Kg/hm 

kw: conductividad térmica del licor a Ta : Kcal /hm2( ºC/ m) 

sw: gravedad específica del licor a Ta: adimensional 

De: diámetro externo de los tubos: m 

Dt: diámetro interior de los tubos: m 

h0 : coeficiente de transferencia de l lado de la coraza: Kcal/hm2°c 

Ret: número de Reynolds para transferencia de calor y caída de pre-

si6n : adimensional. 

JH: factor de transferencia de calor : adimensional. 

hi : coeficiente de transferencia de calor del lado de los tubos: 

Kcal / hm2º c. 

hio : coeficient e de transferencia del lado de l os tubos corregido: 

Kcal / hm2 ºC 

Uc: coef iciente limpio de trans fe r e ncia: Kca l / hm2°c 



Rtl: factor de obstrucción: tun2°C/Kcal 

u0: coeficiente de diseno: Kcal/hm2•c 

A: área de transferencia: m2 

n: ndmero de pasos en los tubos: m2 

L: longitud de los tubos: m 

Nt: número de tubos: adimensional 

f: factor de fricción: adimensional 

A.I't: caida de presión del lado de los tubos: m 

.APr: caida de presión de retorno: m 

APT: caida de presión total del lado de los tubos: m 

8c: aceleración de la gravedad: m/seg2 
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El procedimiento utilizado para el análisis del elemento calefactor se 

comenta a continuación: 

Dado que el vapor se condensa isotérmicamente, la temperatura de sali­

da del condensado es la misma que la de alimentación de vapor: T0 ; esto o­

bliga a que el factor de diferencia de temperatura sea igual a la unidad, y 

por tanto 6.t = MLTl>. Conocidas las temperaturas terminales del licor y va­

por, la diferencia verdadera de temperatura se computa de: 

T'w - 'IW 
6t= MLTD= ( 4.31 ) 

ln----
To - T'w 

Aunque el flujo de licor puede estimarse viscoso en la terminal fría, 

la diferencia de temperatura es francame~~e pe.quena, ello conduce a usar · el 

promedio aritmético entre las condiciones terminales de licor, en lugar de 

la temperatura calórica para l a evaluación de la s propi"dad,,s f ísicas. Ade 

más la razón de viscosidades del lado del licor, puede supone~se sensible­

mente igual a la unidad. 
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Por tanto: 

lW + T'w 
( 4.32 ) 

2 

Una vez determinada: Ta, pueden estimarse las propiedades físicas del 

licor:,,uw. kw y Sw· 

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 n.!!_ 

mero de pasos posible por el lado de los tubos, podría fluctuar entre 3.66m 

y 7.3lm. Además de acuerdo a las necesidades normadas por la caída de pr~ 

si6n posible del lado de la coraza se ha preferido el arreglo triangular -

de 31.8mm. Deliberadamente se o9'ten de momento los cálculos relativos a 

la ca{da de presión de vapor en la coraza, pues no son de importancia en 

el planteamiento que nos ocupa . 

El coeficiente de tnansferencia del lado de la coraza: h0 de acuerdo 

a la costumbre habitual, se considera igual a 7320 Kcal/run2°c para la CO!!, 

densación isotérmina, sin considerar su localización pues éste nunca es la 

película controlante. 

La masa velocidad: Gt puede computarse de: 

( 4.33 

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

Ret• ( 4.34 ) 

El ndmero de Reynolds nos conduce a la determinación de JH y f . 

Ce"• J .. , ·'«lci ~ .< 11Lv rinr e s ya pu e de estimarse e l coe fici <'nr f' d C' tra n sfC' 

rencia de calor del lado del licor: hi, aplicando la expresión 4.35. 

1/3 
( 4. 35 ) 
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Siendo el coeficiente corregido hi0 : 

( 4.36 ) 

El coeficiente de transferencia limpio : Uc, se computa de: 

( 4.37 

El factor de obstrucción: ~. puede tomarse igual a 0.00025hm2c/Kcal 

de acuerdo a los habitualmente encontrados en cambiadores que utilizan va 

por como medio de calefacción. 

Con el empleo de este factor de obstrucción, puede determinarse el -

coeficiente de dise~o Uo, atendiendo la siguiente expresión: 

( 4.38 ) 
Rct Uc + 1 

Por lo que el área de transferencia: A, se deduce de : 

A=---- ( 4.39 ) 
Uo bt 

Dado que el área de flujo: Af, el diámetro interior del tubo: Dt y el 

área de transferencia: A, han quedado explícitos, el cambiador en sus pro-

piedades físicas queda totalmente determinado con el cómputo de n, L y Nt, 

por : 

4 Af 
Nt= ( 4.40 ) 

1T Dt2 

A 
Ln= ( 4.41 ) 

TI De Nt 

Ln ~ n f Ln ( 4.42 ) 
7.31 3 .66 

Naturalmente n, L y Nt deberán ajustarse a cifras cerradas de arreglos 

posibles guardados por cambiadores estándares. Una vez determinadas estas 
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propiedades adecuadamente, la caída de pre si6n puede calcularse por ; 

f Gt 2 Ln 

2.55 x 1014 De Sw 
( 4.43 ) 

Cuando existen varios pasos en los tubos debe tomar se en cuenta la ca 

ida de presi6n de regreso : 6.Pr, que se define como: 

n vw 2 
( 4.44 ) 

Por l o que la caída de presi6n total del lado de l os tubo se calcula 

de : 

( 4.45 

Ahora podemos apreciar como la variaci6n del á r ea de fluj o : Af, que -

determina diferentes flujos de licor: W, influye en l as caracterís cicas del 

cambiador. 

Si revisamos la ecuaci6n ( 4.31 ), encontraremos que dado que T'w, e s­

ta en funci6n de las cond iciones de flujo : W, la difere'lcia verdadera de -

t emperatura !:;t., se afecta apreciablement e . Este potencial de temperatura : 

At, guarda una relaci6n directa con e l caudal de licor manejado: W, situa­

ci6n que conduce necesariamente al abatimiento de l área de transferencia -

requerida, siempre y cuando Uo se mant enga constante ; puede obser varse la 

ecuación 4 .39. 

Asimismo, si asumimos que: gc, vw, Gt y De son constantes , y que f y 

~ se comportan prácticamente c.onstantes también; dado que L y n se abaten 

con e l incremento del flujo W, la caída de pr es i6n e n e l cambiador, por e l 

lado de los tubos : APr, disminuye también; obsérvese l as ecuaciones 4.43 y 

4.44 . 

Podemos asegurar que la influencia de l a variaci6n de Ta en las carac 

terísticas t érmicas de l licor y l a de éstas en el nómero de Reyn olds : Ret y 

e l coef icient e de transferencia de diseño Un , son poco importantes compara-
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das con las producidas en la diferencia verdadera de temperatura, longitud 

de los tubos y número de pasos requeridos. 

En suma, a medida que el flujo de licor : W se incrementa, el área de 

trensferencia requerida y la ca{da de presión por el lado de los tubos dis 

minuyen. 

Pasemos ahora al análisis del requerimiento de potencia al freno re­

querida por la bomba, para ello se presenta la siguiente nomenclatura com 

plementaria : 

P: potencia consumida por la bomba: Kw 

H: cabeza total de descarga de la bomba : m 

6Z: diferencia de energía potencial en el sistema : m 

LF '. pérdida total de fricción 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 fricción de la tubería : adimensional 

D: diámetro interior de la tubería: m 

NRe: número de Reynolds en la tubería: adimensional 

0M: eficiencia de motor: %/100 

0B: eficiencia de la bomba: %/100 

La cabeza total de descarga de la bomba, se determina de la ecuación 

de balance de energía derivada del teorema de Bernoulli: 

H= bZ + 6.PT + ~F ( 4.46 ) 

donde la diferencia de energía potencial en el sistema: t::.Z es constante y 

la caída de presión en el cambiador : C..PT variable, de acuerdo al flujo de 

licor manejado por la bomba. La pérdida total de fricción en el sistema ; 

!F es variable tambi~n pero su influencia relativa es casi despreciable. 

Para llegar a la ecuación 4.46 se han hecho algunas suposiciones para 
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idealizar el sistema. Se ha considerado un sistema continuo entre la su­

perficie del licor en la cámara "flash" a Tr y la descarga de licor en la 

misma cámara a T'w, sin atender la influencia de las corrientes : w1 de li 

cor concentrado final y W11 de licor proveniente del segundo efecto. Se 

presume que la tubería es de la misma secci6n por lo que no hay cambio de 

velocidad; se asume también, que todo el sistema maneja el mismo flujo: W. 

Las propiedades físicas de la soluci6n se consideran a la temperatura ~ 

Ta del cambiador, omitiendo la influencia de los cambios de temperatura oc~ 

rridos· en el sistema. Además se supone que la carga de calor tomada por -

el licor, cedida por el elemento calefactor, se traduce íntegramente en un 

incremento de entalpía, no en alguna otra forma de energía. 

El diámetro nominal de la tubería se selecciona de acuerdo al área de 

flujo de haz de tubos en el cambiador: Af, procurando un diámetro: D, que 

ofrezca la misma secci6n de flujo. Difícilmente, se logra que las seccio 

nes sean iguales, por lo cual es prudente ajustar el tfrmino de velocidad 

para la determinaci6n del número de Reynolds: ~Re y la ecuaci6n final de -

Darcy ( 4.47 ). 

De acuerdo a lo anterior, las pérdidas por fricci6n se calculan de -

las características de la tubería y propiedades físicas del licor. Esti­

mando primero la aspereza relativa ; é/D y la longitud total equivalente ; 

~L; posteriormente se calcula el número de Reynolds en la tubería: NRe; -

que tomado con el factor de aspere za relativa ~ é/D, nos conauce a la esti 

maci6n del factor de fricci6n : f'. 

Finalmente, las pérdidas totales por fricci6n se calculan de la expr~ 

si6n. 4.47. 

!F= ( 4.47 ) 

~las adelante observaremos que las pérdidas por fricci6n; ~F, novar{-
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an apreciablemente en el intervalo de fluctuación del flujo de licor: W. 

Determinadas las pérdidas por fricción, puede determinarse la cabeza 

de descarga total de la bomba por la ecuación 4.46. La potencia consumi-

da por una electrobomba queda determinada por la siguiente ecuación: 

0.00273 Q Sw H 
P= ( 4.48 ) 

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

cor manejado: Q, aumenta, ejerce una influencia negativa en la estimación 

final de la potencia consumida: P. Sin embargo como hemos senalado, dicho 

incremento de flujo: W ó Q, abate los requerimientos de área de transfere.!l 

cia y calda de presión en el c.ambiador: b.:&r. 

Este orden de coaas, indica que podrla existir un flujo de licor que .. 
determine que la influencia de ambos variables, Q y H (por la influencia -

de APT) condicionen un requerimiento de potencia mínimo. 

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 inflexión. Además, el análisis económico de he-

cho considerará la influencia de la magnitud del área de transferencia; 

aunque como se ha mencionado, ocasionalmente ésta se sitda cerca del mini-

mo, cuando el requerimiento de potencia es mínimo también. Pero esta afi!. 

mación no se justifica antes del análisis correspondiente. 
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DESARROLLO DEL SISTEMA DE EVAPORACION A MULTIPLE EFECTO, 

INVOLUCRANDO EL EQUIPO DE CIRCULACION FORZADA. 
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Además de proponer un análisis económico relativo a la selección del ~ 

quipo de evaporación entre 4, 5 ó 6 efectos, el propósito de nuestro estu- ­

dio es atender la influencia del equipo de circulación forzada en el siste­

ma de evaporación tot a l . 

Cuando se han diseftado equipos de esta naturaleza, siempre se ha utili 

zado el criterio de superficies de transferencia iguales para todos los e­

fectos. Esta suposición inicial es acertada siempre y cuando el sistema se 

constituya de un tipo determinado de unidades de evaporación. Con la intro ' 

ducción de un equipo de circulación forzada , que por su naturaleza ofrece 

diferencias profundas respecto al evaporador de tubos verticales largos, es 

importante la evaluación de las nuevas interdependencias que afectan este ~ 

quilibrio de superficie, 

Además de la optimización del sistema de evaporación total, este anál.!, 

sis económico preliminar, ubicará al evaporador de circulación forzada den­

tro de ciertas condiciones terminale s, a las que deberá suj e tarse en benefi 

cío del sistema de múltiple efecto. En síntesis, la determinación del área 

de transferencia óptima para el equipo de circulación forzada, relativa a -

l a requerida por el resto de unidades, parece ser una condición necesaria -

P"' ·1 que la naturaleza de l primer efecto pueda evaluarse corr ectamente ya 

en forma aislada . 

As! como se define un área relativa óptima para el equipo de circula -

ción forzada, podría hablarse de gradiente de temperatura óptima relativo 

ya que cualquiera de los dos determinado, define al segundo y al resto de -
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las condiciones de operaci6n unívocamente. 

En lo sucesivo hablaremos de "gradiente de temperatura óptimo", para 

de signar la diferencia de t emperatura idónea e n e l pr imer e f ecto, que arro­

ja un área de transferencia mínima, en términos econ6micos, para el sistema 

a múltiple efecto. 

Be acuerdo a la idea general planteada en los párrafos anteriores, el 

prop6sito de este capítulo, es determinar e l número de efectos y el gradie~ 

te de tempe r a tur a en el primero, 6ptimos, tales que arrojen costos mínimos 

para el sistema de evaporaci6n a múltiple efecto. 

Balance s de sistemas de 4, 5 y 6 efectos. A fin de situarnos en el -

problema, empezaremos a determinar las condiciones de operación y caracte­

rísticas de superficie de un cuádr uple, quíntuple y séxtu¡le efecto, de a­

cuerdo a las condiciones y procedimientos planteados en e l capítulo ante­

rior . 

Los resultados finales de estos balances, se ofrecen e n las tablas 5.1, 

5.2, 5.3, 5.4, 5.5 y 5.6 . Como puede apreciarse, en el desarrollo de cálc•• 

lo priva el criterio de áreas iguales para todos los efectos . Se hace pate~ 

te que a medida que el número de efectos se incrementa, la economicidad y su 

perficie de t ransf er encia t ot a l r equer ida , se i ncrementan tambi én. 

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-­

más de la influencia del número de efectos en la economicidad y superficie -

total de transferencia requerida, el gradiente de temperatura en el primer -

efecto determina también diferentes costos de equipo. Esto se debe fundamen 

t almente a dos causa s : 

1.- Los coeficientes de transferencia alcanzados en el equ i po 'de circulación 

forzada son mayores, disminuvend o <'11 pr opo r cí0n li.neal l a superficie de 

transferencia demandada por el primer efec to. 



1.-
a.-
b.-

2.-
a.-
b.-

c.-

3.-
a.-
b.-

c.-

4.-
a.-
h.-

c.-

5.-
a.-
b.-

c.-
--

6.-
a.-

TABIA 5.1 Balance Térmico Cuádruple Efecto . 

E f e c t o 

Tanque evaporación instantánea: 
Calor en e l licor: 20656x0 . 772(120.3-97 . 9) 
Evaporación: 35 7' 200/544. 6 

Primer efecto: 
Calor en el vapor: 1345lx519 : 2 
Calentamiento de licor1 3260lx0.778(120.3-94.6) 

Evaporación: 6,331,969/530.1 
-

Segundo efecto: 
Calor en el vapor: 11945x530.l 
Calentamiento de licor: 42815x0.852(94.6-73.5) 

Evaporación: 5,562,381/544.6 

Tercer efecto: 
Calor en el vapor: 10214x544.6 
Calentamiento de licor: 51186x0.895(73.5-53.~ 

Evaporaci6n: 4,660,303/556.7 

Cuarto efecto: 
Calor en el vapor: 8371x556. 7 
Calor en el licor: 60000x0.925(60.0-53.8) 

Evaporaci6n: 5,004,646/567.8 

Condensador: 
Calor en el vaoor: 8814x567 .8 

Economicidad: 40,000/13451• 2.97 
( * ) Para cálculos de superficie 

Calor 
Kcal/h 

357,200 

6,983,811* 
- 651.842 
6,331,969 

6,331,991* 
- 769,610 
5,562,381 

5,562,381* - 902.078 
4,660,303 

4,660,303* 
+ 344.343 

5,004,646 

5 004 646 

Evaporación 
Kg/h 

656 

( 
11, 945 

10,214 

8,371 

8,814 



" 
TAIHA 5. 2 Sumario de Evaporación, Cuádruple efecto. 

1 I nci so - l'fecto "Flas h" I Il 

L L ¡ t vapor vivo : º C 130 .0 113. 9 
í 2 >. vapor vivo: Kcal/Kg 519. 2 530. 1 . 
1 3 1:1.t: º C 9.7 19.3 

4 t. licor alimentado: º C 120.3 94.6 73.5 
5 Cp: Kcal/ Kgº C O. 772 ¡ o. 778 0.852 
6 t licor saliendo: ºC 97.9 ! 120 . 3 94. 6 
7 E.P.E.: º C 6 . 7 6 . 4 3.4 
8 t vapor producido: º C 91. 2 113. 9 91. 2 
9 >. vapor producido: Kcal/Kg 544.6 530..1 544.6 

10 Fluio vapor vivo: Kg/h - 134~1. l 11944. 9 
11 Licor alime ntado: Kg/ h 20656.0 32600.9 42814.6 
12 Evaporacion: Kg / h 656 . 0 11944. 9 10213.7 · 

1 13 Licor saliendo: Kg /h 20000.0 20656.0 32600.9 
' 14 Sólidos entrando: % 43 .6 27.6 21.0 

15 Sólidos saliendo: % 45.0 43.6 27. 6 
16 Q/1000: Kcal / h 6983.8 6332.0 
17 JJ.. (para Un): Kgm/hm i 13 . 3 4.1 
18 Un: Kcal/hm2 º C 258 7. o 1171.0 
19 A: m2 280 . 0 280.0 

Not a : Economicidad = 2 .97 

-

III 

91. 2 
544.6 

17.7 
53. 8 ' 
0.895 

. 73. 5 
2. 3 . 

71. 2 
556 . 7 

10213 . 7 
51185. 9 

83 71. 3 
42814.6 

17 .6 
21.0 

5562.4 
3.5 

1131.0 
280.0 

IV 

--
71. 2 

556 . 7 
17 . 4 
60.0 ,..d'.; 
o. 925 

- 53. 8 
1.8' 1 -

512. ~ 0 .• ~ 
567.8 

8371,.3 ! 

60000.0 • 
8814.1 

51185. 9 ' 
/ .:.-15.0 . 

17.6 
4660.3 

3.9 
963 . 0 
280.0 

'Íf 'l 
J(\o·~ 

'f. ¡ ...,...,;,' s.Jj. 

..),..,. • % 
-:;:_-" ,,_),, Á<· 



TABLA 5.3 Balance Térmico Quíntuple Efecto. 

1 E f e c t o Calor 
1 Kcal/h 

1.- Tanque evaporación instantánea: 
a.- Calor en el licor : 20557x0.772(122.4-103.4) 301,533 
b.- Evaporación: 301,533/541.2 

2.- Primer efecto: 
a.- Calor en el vapor: 1133lx519.2 5,883,263* 
b.- Calentamiento de licor: 30688x0. 777(122.4-100.3) - 527 1 003 

1 

5,356,260 
c.- Evaporación : 5,356,260/528.7 

3.- Segundo efecto : 
a.- Calor en el vapor : 1013lx528. 7 5,356,260* 
b.- Calentamiento de licor: 3953lx0.840(100.3-83.l) - 570,537 

4, 785' 723 
c.- Evaporación : 4, 785' 723/541. 2 

4.- Tercer efecto : 
1 Calor en e l vapor : 8843x541.2 4,785,723* 1 a.-
1 b.- Calentamiento de licor: 47070x0.881(83.l-67.9) - 630,502 
! 4,155,221 
1 

1 
c.- Evaporación : 4,155,221/551.2 

: 5 .- Cuarto efecto: 
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.- Evaporación: 3,472, 715/559. 7 

r----·· -
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 

~-E:::apom~6ne _____ 3_'. 81~-~~~~~~8 ________ - -----··· ·-- -

Condensador: 
Calor en e l vanor: 6726x567.8 3. 818 966 

Economicidad: 40,000/11331= 3.53 
( * ) Para cálculos de superficie 

Evaporación 
Kg/h 

557 

10, 131 

8,8.+3 

7,539 

6,205 

6, 726 



TABLA 5.4 Sumar i o de Evaporación, Quíntuple Efecto. 

Inciso - Efecto "Flash" I II III IV V 

1 l vapor vivo: ºC 130.0 116.0 96.7 80.5 65.9 
2 " vaoor vivo: Kcal/Kl!: 519.2 528.7 541.2 551.2 559.7 
3 t.. t • ºC 7.6 15 . 7 13.6 12.6 12.1 
4 l licor alimentado: ºC 122.4 100.3 83.1 67 .9 53.8 60.0 
5 Cp: Kcal/Ko: o. 772 o. 777 0.840 0.881 0.909 0.931 
6 l licor saliendo: ºC 103.4 122.4 100 . 3 83.1 67. 9 53.8 
7 !· . • P.E.: ºC 6.7 6.4 3.6 2.6 2.0 1.8 
8 l vapor oroducido: ºC 96.7 116 . 0 96. 7 80.5 65.9 52.0 
9 )., vapor producido: Kcal/Ko: 541. 2 528.7 541.2 551.2 559.7 567.8 

10 1 luío vaoor vivo: Ko:/h 11331 . 4· 10131.0 8842.8 7538.5 6204.6 
11 !.i cor alimentado: K2/h 20557. 2 30688. 2 39531.0 47069.5 53274.1 60000.0 

' 12 '.. vaoorac!l6n: K2/h 557 .2 10131.0 8842.8 7538 . 5 6204.6 6725. 9 
13 Li cor saliendo : Ka /h 20000.0 20557. 2 30688.2 39531.0 47069.5 53274.1 
14 :;6 lidos entrando: % 43.8 29. 3 22. 8 19.1 16.9 15.0 
15 S6lidos saliendo: % 45.0 43. 8 29.3 22.8 19.1 16.9 
16 Q/1000: Kcal/h 5883.3 5356.3 4785. 7 4155 .2 3472. 7 
17 fa (para Un): Kam/hm 13.0 4.4 3.4 3.3 3. 7 
18 U11 : Kcal/hm.l ºC 2668.0 1166.0 1209 . 0 1123;0 979.0 
19 i A m.l 294.0 294.0 294 . 0 294.0 294.0 

• 
Nota: Economicidad • 3.53 



TABLA 5.5 Balance Térmico Séxtuple Efecto. 

E f e c t o Calor Evaporaci6r 
. Kcal/h Kg/h 

1.- Tanque evaporaci6n instantánea: 
a.- Calor en el licor: 20490x0.772(123.8-107.l) 264, 174 
b.- Evaporaci6n: 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) - 4471533 

4, 710·,356 
c.- Evaporaci6n: 4, 710, 356/527. 7 8,926 

3.- Segundo efecto: 
a.- Calor en el vapor: 8926x5 27.7 4, 710,356* 
b.- Calentamiento del licor: 38289x0 . 833(104.2-89.l) - 4681815 

4,241,541 
c.- Evaporaci6n: 4,241,541/538.8 7,872 

4.- Tercer efecto: 
a.- Calor en el vapor: 7872x538 .8 4,241,541* 
b.- Calentamiento del licor: 44113x0.873(89 .l- 76.0) - 504,664 

3,736,877 
c.- Evaporaci6n: 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) - 5251767 

3,211,110 
c.- Evaporaci6n: 3,211, 110/555.2 5,784 

6.- Quinto efecto: 
a.- Calor en el vapor: 5784x555.2 3,211, 110* 
b.- Calentamiento del licor: 54662x0.921(64.3-53. 7) - 533,488 

2,677,622 
c.- Evaporaci6n: 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) + 3531408 

3,031,031 
c . - Evaporaci6n: 3,031,030/567.8 5,338 

8. - Condensador: 
a.- Calor en L, ] va~or . ; JJ.c.-: .. 3.031 vJO 

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



TABIA 5.6 Sumario de Evaporación, Séxtuple Efecto. 

1 
Inciso - Efecto "Flash" I II III IV V VI 

1 
1 

I • 1 t vaoor vivo : ºC 130 . 0 117 .4 100.4 86.3 73.8 62.5 .1 
2 ~.vapor vivo : Kcal/Kg 519.2 527.7 538 . 8 547 .6 555.2 561. 9 i 
3 At: ºC 6.2 13.2 11. 3 10.3 9.5 8.8 

1 4 t, licor alimentado: ºC 123.8 104.2 89.1 76.0 64.3 53.7 60.0 
5 Cp: Kcal/Kg ºC o. 772 o. 776 0.833 0.873 0.900 0.921 º· 935 ' 

i 6 t licor saliendo : ºC 107.1 123.8 104.2 89.1 76.0 64.3 53.7 
1 7 E.P.E. : ºC 6.7 6.4 3.8 2.8 2.2 1.8 l. 7 
' 8 t. vaoor oroducido : ºC 100 . 4 117 .4 100.4 86.3 73.8 62.5 52.0 
! 9 ' r. vapor oroducido: Kcal/K2 538.8 527.7 538.8 547 .6 555.2 561. 9 567. 8 

10 ! Fluía vapor vivo : Kg/h 9934.3 8926.2 7872 . 2 6824.1 5 783. 7 4765.3 
11 Licor alimentado : K2/h 20490.3 29416.5 37288. 7 44112. 8 49896.5 54661. 8 60000.0 
12 Evaooración : K2/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 Sólidos entrando : % 43.9 30.6 24.1 20.4 18.0 16.5 15.0 
15 Sólidos saliendo : % 45.0 43.9 30.6 24.1 20.4 18.0 16.5 
16 Q/1000: Kcal/h 515 7. 9 4710.4 4241.5 3736.9 3211.1 2677. 6 
17 ,U.. (vara Un) : K"'m/hm 13.0 4.6 3.4 3.2 3.3 3.6 
18 Un: Kcal/hm2 ºC 2720.0 1150.0 1237.0 1190.0 1108. o 989.0 
19 A: m2 308.0 308.0 308.0 308.0 308.0 308.0 1 

Nota : Economicidad = 4 . 03 
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2.- Los c os t o s por superficie unitaria de calefacción para el equ ip o decir 

culación forzada son mayores que en el eq uip o convencional. 

Esta situación nos obl i ga a det e r minar un gradiente de temperatura que 

optimice econ6micamente el sist ema de cuádruple, quíntuple o séxtuple efec­

to. 

Como primer paso de es te análisis, determinar emo s la superficie de 

transferencia requerida para los diferentes sistemas, en funci6n del gradie~ 

te de temperatura en el primero, de acuerdo a los resultados obtenidos en -

los balances respectivos va mencionados y bajo las siguientes consideracio-

nes: 

1.- Los balances de materiales y de calor no se af ectan en forma importante 

cuando el gradiente de temperatura en el primer efecto se mueve en el ámbi­

to de valor es que estudiaremos. Ello significa que la carga térmica en ca ­

da evaporador se mantiene constante . 

Podemos ase gur ar que esta simplif icaci6n no introduce desviaciones ma ­

yores al 5%. 

2.- Los coe fi c ientes de transferencia se mantienen constantes a pesar de 

que el gradiente de temperatura en el primero se modifique en l a forma des ­

crita. Carecemos de datos numéricos que comprueben esta aseve ración, pero 

podemos afirmar que las dificultades que introduciría el c6mput o de los co~ 

ficientes para cada gradiente de temperatura y la poca importancia r e lativa 

de los resultados, justifican plenamente esta simplificaci6n. 

3 . - El gradiente de tempe ratura t otal disponible: ATr no se altera tampoco, 

pues la suma de l os incrementos de t empe r a tura por efecto: 2 EPE es pr ~ctic~ 

mente co ns tante. 

De acuerdo a las simplificaciones ant eri or e s , podr emos e stablecer l os 

siguientes sistemas de ecuaciones : (s e ilustra e l procedimien t o con el cuá­

druple efecto). 
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Denominemos: 

Tr, Trr ..... Trv gradiente de temperatura disponible en los res 

pectivos e f ectos (To - Tr , Tr - Trr 

A' área de transferencia en el segundo, tercero y cuarto efecto (ya 

que se mantiene el criterio de áreas iguales para los evaporado-

res de tubos verticales largos por lo que: Arr = Arrr = Arv =A'). 

A área de transferencia t ot a l del sistema. 

Kr, Krr .... . Krv: cons tante s numéricas de las razones : Qr/Ur, Qrr1Urr 

y dado que: 

t endríamos: 

finalmente: 

· · · · · Q¡v/Urv· 

Ar Tr = Qr/Ur = Kr 

A' Tn = Qn/Un - Kn 

A' Trrr = Qr r r/Ur rr = Krrr 

A' Trv = Qrv/Urv = Krv 

Kr Krr Krrr Krv 
-- + -- + --- + =t>TT 
Ar A' A' A' 

Kn + Knr + Krv 

A' 

5 . l 

5.2 

5.3 

5.4 

( 4. 7 ) 

( 5 . 5 ) 

( 5.6 

De esta manera obtenemos por las ecuaciones ( 5.1 ) y ( 5.6 ) una fun 

ci6n que nos relaciona una área total A para cada gradiente de temperat~ 

ra en e l pr imer efecto: Ir . Así se ha n dt>te r minado los va l or es de A y A1; A 

para 3°C " T¡ ~ 25ºC 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 

/ 



TABLA 5.7 Influencia del Gradiente de Temperatura del Primer Efecto en la 8upe~fi 
cie de Transferencia y su Costo, en Sistemas a Máltiple Efecto. -

Cuádruple efecto Quíntuple efecto 

AT A t /A A P.U. M A1/A A P.U. 

3 3. 63 1644.5 2703.9 4446 .5 2.62 1855.6 2353.3 
4 2. 67 1431. 9 2536. 9 3632.6 l. 93 1691. 3 2196.9 
5 2 . 10 1309.7 2406.9 3152.3 1.52 1601. 2 2084.2 
6 l 72 1233.0 2302.8 2839.3 l. 24 1548. 6 1999.2 
7 1.45 1182.5 2217.6 2622.3 1.05 1517. 7 1932.9 
8 l 25 1148.5 2146.5 2465.3 0.90 1500. 7 1879.5 
9 l. 09 1125. 7 2077.5 2338.6 0.79 1493. 4 1836.3 

11 0. 86 1102.2 1989.8 2193.2 0.62 1498. 2 1768.5 
13 o 70 1098.0 1916.2 2104.0 o.so 1520. 8 1718. 7 
15 o· 58 1106.5 185 7. 9 2055 .8 0.42 1556. 2 1680.6 
17 0.49 1124. 7 1810.7 2036.5 0.35 1602.1 1650.5 
19 0 .42 1150. 7 1771 . 7 2038.7 0.30 1657 .4 1626.2 
21 0 . 37 1183.9 1739.0 2058.8 0.26 1722. 5 1605.9 
23 0 . 32 1224.0 1711. 0 2094.3 0.23 1796. 9 1589.0 
25 0 .2 8 1271.3 1686.9 2144 .6 o 20 1882 .5 1574.4 

T: Gra tl i ente de temperatura en el primer efecto ºC 
A: Sup< r ficie de transferencia de todos los efectos: m2 

p. U.: P1 .·cio unitario de la superficie de transferencia: peeos/ntl 
M: Cost. total del sistema a múltiple efecto: pesos/1000 

Sáxtuple efecto 

M A1/A A P.U. 

4366.8 2.19 2077.3 2124 .2 
3715. 6 1.61 1945.4 1987 .0 
3337.2 1.23 1877. 7 1892 . 5 
3096.0 1.04 1842.6 1823 .6 
2935.5 0.87 1826. 7 1770.9 
2820.6 0 .75 1823.2 172 9.4 
2742.4 0.65 1828 .4 1696 .0 
2649.5 0.52 185 7 .1 1645 .3 
2613.8 0.42 1903.4 1608. 6 
2615.4 0.34 1963.5 1581. o 
2644.3 0.29 2035.8 1559 .1 
2695.3 0.25 2119.4 15 41.. 7 
2766.2 0.21 2215.4 15 27 .3 
2855.3 0.18 2325.5 1515.2 
2963.9 0.16 2448.0 1505. 2 

M 

4412.7 . 
3865.5 
3553.6 
3360.l 
3234.9 
3153.1 
3101.0 
3055.4 
3061.8 
3104.2 
3174.0 
3267.4 
3383.6 
3523. 7 
3684.8 
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vertido en la figura 5.1 a fin de hacerlos mas objetivos. 

Por otro lado, para la cuantificaci6n del cost o total del equipo de eva 

poraci6n instalado, se ha recurrido a la lite ratura especializada y dat os de 

const ructores, conformando un precio unitario de la superficie de calefac--­

ci6n, para e l equipo de circulaci6n na tural, que va de 1420 pesos / m2 a 1520 

pesos / m2 y para el equ ipo de circulaci6n forzada de 3550 pe sos /m2 a 3850 pe­

sos / m~ de acuerdo a la ley econ6mica de rendimi en tos decrecientes. 

Cabe aclarar que no pueden determinarse con mucha precisi6n los costos 

uni tarios de l os eq uipos de evaporaci6n, dado que no ex iste normalizaci6n al 

guna en cuanto a tamanos y tipos de eq uipo, pues cada instalación se proyec­

ta especialment e v varía con r especto a otras en detalles como el tipo y ta­

mano del condensador, bombas, tuberías, artefactos de control o medición, 

e tc .; sin embargo l os datos obtenidos pueden ofrecer un panorama realista. 

Los r e sultados ob t enido s se han traducido por simplif icaci6n en un pre­

cio unitario global de l a superficie de calefacción: P.U. que define direc­

tamente e l costo t otal del sistema de evaporaci6n instalado : M. Estos dat os 

aparecen en las columnas r espectivas c omple tando la tabla 5.7, y se han gra­

f icado en las figuras 5.2 y 5 .3. 

Costo de funcionamiento de l os sistema s de 4, 5 y 6 efect os , y determi­

naci6n del número de efectos más económico . Ya hemos hecho referencia al 

costo de construcci6n de l os sistemas de evaporac i 6n de 4.5 o 6 efec tos. Es 

ta premisa ofr ece un prime r e lemen to de juicio para la e lecci6n de l sistema 

idóneo de evaporación a múltiple efe c to , de acue rdo a las alternativas pro­

puestas. Además, ofrece un punto de r efer encia para la determinaci6n de las 

cargas fijas, invo lucradas en los costos de funcionamien t o c omparativos a 

que haremos referencia enseguida . 

Para la de t erminación de los costos de funcionamien t o del equipo opera~ 
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do, s e han tomad o en cuenta la~ s i guien tes variables : 

1.- Cargas fijas . Constituidas por los gastos en r eparaciones, mantenimi en 

t o , operaci6n ( s a l vo vapor vivo de calefacci6n y a gua de enfriamiento) y d~ 

pr eciaci6n, que razonableme nt e pueden fo rmarse de un porcentaje constante -

del costo fijo de l eq uipo , cualquiera que sea e l número de efectos . Estos 

cargos fijos, no exceden de l 25% del costo i nicial para los equipos de eva­

poraci6n a múltiple e f ecto . 

En nuestro es tudio, asignamos a los cargo s fijos un porcentaj e de l 15% 

del costo inicial, de acuerdo a la experiencia en plantas que operan con e ­

quipos afines. 

2 .- Costo de vapor. Encontramos que los cost os de vapor vivo de calefacci6n 

fluctúan dentro de límites muy amplios de acuerdo a su calidad, volúmen y zo 

na de consumo, tipo y tamafto de la planta generadora, e tc. 

Advirtiendo que pa r a e l ca so que nos ocupa, el vapor v ivo , generalme nt e 

procede de turbinas o máquinas no condensantes, puede ~ons iderarse como sub­

producto de los c i clos de potencia de la planta y evaluarse con un costo r e ­

lativamen t e bajo. 

El costo del vapor ap licado en e ste traba j o, se ha fi j ado en 9. 75 pe -­

sos /Ton , que parece en con fo r midad con los encontrados en la industria de -

Pulpa y Papel. 

3.- Cost o de agua de enfr iamiento. Nuev ament e , encontramos d ife r encias im­

portante s e n l os costos de agua de e nfriamiento para la conde nsaci6n de los 

vapores generados en el último efecto de l sistema. Igualmente, su calidad, 

volúmen y zona de consumo, ti po y t amafto de las insta l acione s de e nfriamien 

t o , etc. , produc en r e sultados dispares en los cos t os r e lativos . Se propone 

un c osto de 0.25 peso s /m3 que puede se r l o suficientemente r ea lista en nues 

tro caso . 
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Algunos costos de funcionamiento no se han considerado por su poca i_!!! 

portancia en monto o las diferencias de éste, entre 4, 5 o 6 efectos, que 

son despreciables. 

Procurando determinar las dif er encias en l os costos de funcionamiento, 

habidos entre las diferentes alternativas con mayor precisi6n, se han efec-

tuado nuevos balances que utilizan en cada caso, el criterio de diferencia 

6ptima de temperatura en el primer efecto. 

Las tabla s 5.8, 5. 9, 5.1 0 , 5 . 11, 5.12 y 5.13, ofrecen los r e sultados 

encontrados . 

De acuerdo a los nuevos balances, se han obtenido los costos de la su 

perficie de calefacci6n instalada, para 4, 5 y 6 efectos y determinado los 

volúmenes de vapor y agua de enfriamiento demandados por el equipo en cada 

• 
caso. 

Finalmente aplicando los criterios propuestos anteriormente, para la 

evaluaci6n de los costos de func i onamiento, hemos confor mado la tabla 5.14 

que muestra los resultados finales. 

Para la determinaci6n de los volómenes de vapor y agua de enfriamien-

to consumidos anualmente, se ha supuesto que el equipo opera las 24 horas 

del día durante 300 días del ano. El consumo de agua de enfriamiento se -

obtiene según la ecuaci6n ( 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 múltiple efecto propuestos, n~_ muestran divergencias tales, que 

muevan a pre ferir algún sistema con mucha ventaja sobre los otros. Un séx 

tuple cfcct ', l ":pt·z~r ía a ser mas C1..'Ste o bL· que• un cuád ru p l L" , dt.!sput~ 1.ü -

4.6 anos de operaci6n, y mas que un quíntuple, a partir de 6. z ano. A pe-

sar que la vida promedio de estos equipos es bastante mayor que los perío-

dos mencionados, la inversión inicial de l séxtuple efecto es 50.1% y 19.9% 
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No ta: 
( 1 ) 

TABIA 5.9 ihmario de Evaporación, Cuádruple Efecto. (l) 

Inciso - Efecto "Flash" I II III IV 

t vapor vivo: ºC ~ 130.0 106.6 86.5 68.9 
). vaPor vivo: Kcal/K2 519.2 534.8 547 .5 558.1 
t.t: ºC 17.0 16 . 7 15.3 15.l 
t. licor alimentado: ºC ~ 113.0 / 89.9 71.2 53.8 60.0 
Cp : Kca 1 /lúl o. 772 o. 777 o.aso 0.893 0.924 
t licor saliendo: •e ~ 93.2 113.1 89.9 71.2 53.8 
E.P.E.: ºC 6.7 6.4 3.4 2.3 1.8 
t vaoor oroducido: ºC 86.5 106.6 86.5 68.9 52.0 
>.. vapor Producido: Kcal/K2 547 .5 534.8 547.5 558.1 567.8 
Flu1o vaoor vivo: K2/h 13136.1 11669.0 10163.6 8551. l 
Licor alimentado : K2/h y 20605.3 32274.3 42437.9 50989.0 60000.0 
Evaooraci6n: K2/h 605.3 116~9.-0 10163.6 8551.1 9011 .0 
Licor saliendo: K2/h ~ 20000.0 20605.3 ) 32274.3 42437.9' 50989.0 ) 
Sólidos entrando: % Mr 43.7 27.9 21.2 17.7 15 .o 
Sólidos saliendo: % V 45.0 43.7 27.9 21.2 17.7 
0/1000: Kcal/h 6820.3 6240.6 5564.6 4772.4 
>'-. <oara Un): Kom /hrn 14.4 4.4 3.6 3.9 
Un: Kcal/hm:l ºC 2395.0 1118.0 1107.0 956.0 
A: m2 168.0 335.0 335.0 335.0 

Economicidad- 3.05 
Tomado el gradiente de temperatura en el primer efecto que arroja costo mínimo de super­
ficie. 
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TABIA 5.10 Balance Térmico Quíntuple Efecto. ( 1 ) 

E f e c t o Calor Evaporación 
Kcal/h Kg/h 

Tanque evaporación instantánea: 
Calor en el licor: 20504x0.772(117.0-99.7) 273,823 
Evaporación: 273~823/543.3 504 

Primer efecto: 
Calor en el vapor : 11107x519.2 5,766,910* 
Calentamiento de licor: 30436x0 .776(117. 0-96. 7) - 480¡000 

5,286,910 
Evaporación 5,286,910/532.3 9,932 

Segundo efecto: 
Calor en el vapor: 9932x.532. 3 5,286,910* 
Calentamiento de licor: 39204x0 . 840(96.7-80.8) - 523,201 

4,763,709 
Evaporación: 4,763,709/543.3 8,768 

-
Tercer efecto: 
Calor en el vapor: 8768x543.3 4,763,709* 
Calentamiento de licor: 46762x0.880(80.0-66.5) - 588,024 

4,175,685 
Evaporación: 4, 175,685/552.5 7,558 

Cuarto efecto: 
Calor en el vapor : J558x552.5 4,175,685* 
Calentamiento de licor: 53116x0.909(66 . 5-53.8) - 613, 109 

3,562,576 
Evaporación: 3,562,576/560. 7 6,354 

Quinto efecto: 
Calor en el vapor: 6354x560. 7 3,562,576* 
Calor en el licor: 60000x0.931(60.0-53.8) + 346,159 

3,908,735 
Evaporación: 3, 908, 735 /56 7. 8 6,884 

Condensador: 
Calor en el vaoor: 6884x567.8 3. 908 735 

Economicidad: 40,000/11107= 3.60 
( ) P::ir .. 1 ~ Í 1

...:u .. 1 .:> '
1

L :::>L.r .... 

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

TABLA 5.11 ~rio de Evaporación, Quíntuple Efecto.( 1) 

Inciso - Efecto "Flash" I II III IV V 

t. vapor vivo: ºC 130.0 110.6 93.0 i18.2 64.5 . 
).. vanor vivo: Kcal/Ksr: 519.2 532.3 543.3 552.5 560.7 
l>t: ºC 13.0 13.9 12.2 11. 7 10.7 
t licor alimentado: •e 117.0 96.7 80.8 66.5 53.8 60.0 
Cp: Kcal/Ka ºC o. 772 0.776 0.840 0.880 0.909 0.931 
t licor saliendo: ºC 99.7 117.0 96.7 80.8 66.5 53.8 
E. P.E,: ºC 6.7 6.4 3.7 2.6 2.0 1.8 
t, vapor producido: ºC 93.0 110.6 93.0 78.2 64.5 52.0 
).. vapor producido: Kcal/Ksr: 543.3 532.3 543.3 552.5 560.7 567.8 
Flujo vanor vivo: Ksr:/h 11107.3 9932.2 57asn , 755 7. 8 6353. 8 
Licor alimentado: Ka/h 20504.0 30436.2 39204.3 46762.l 53115. 9 60000.0 
Evaooract·6n K11:/h 504.0 9932 . 2 8768.1 7557 .8 6353.8 6884.1 
Licor saliendo: Ksr:/h 20000.0 20504.0 30436.2 39204.3 46762.l 53115. 9 
Sólidos entrando: 7. 43.9 29 . 6 23.0 19.3 16.9 15.0 
Sólidos saliendo: 7. 45.0 43.9 29.6 23.0 19.3 16.9 
Q / 1000: Kcal/h 5766. 9 5286.9 4763.7 4175. 7 3562.6 
,U. (oara Un): Kcnn/hm 14. 1 4.7 3.6 3.8 3.7 
Un: Kcal/hm2 ºC 2474.0 1121.0 1159.0 1053.0 979.0 
A: m2 180.0 340.0 340.0 340.0 340.0 

• 
Economicidad- 3.60 
Tomado el gradiente de temperatura en el primer efecto que arroja costo mínimo de superficie. 



TABLA 5.12 Balance T~rmico Sáxtuple Efecto' 1 ) 

E g e c t o Calor Evaporación 
Kcal/h Kg/h 

1.- Tanque evaporación instantanea: 
a.- Calor en el licor: 20453x0.772(119.0-103.4) 246,115 . 
b.- Evaporación: 246~115/543.3 453 

2.- Primer efecto: 
a.- Calor en el vapor: 9707x519.2 5,040,082* 
b,.;. Calentamiento de licor: 292llx0.776(119.0-100.6) - 390.513 

4,649,569 
c.- Evaporación: 4,649,569/530.9 8, 758 

3.- Segundo efecto: 
a.- Calor en el vapor: 8758x530.9 4,649,569* 
b.- Calentamiento de licor: 3699lx0.831(100.6-86.6) - 439.249 

4,210,320 
c.- Evaporación: 4, 210, 320/541.2 7,780 

4.- Tercer efecto: 
a.- Calor en el vapor: 7780x541.2 4,210,320* 
b.- Calentamiento de licor: 43810x0.871(86.6-74.6) - 465 1435 

3,744,885 
c.- Evaporación: 3,744,885/549.2 6,819 

5 . - Cuarto efecto: 
a.- Calor en el vapor: 6819x549.2 3, 744,885* 
b.- Calentamiento de licor: 4965lx0.899(74.6-63.6) - 497.122 

3,247,763 
c.- Evaporación: 3,247,763/556.0 5,841 

6.- Quinto efecto: 
a.- Calor en el vapor: 584lx556.0 3,247,763* 
b.- Calentamiento de licor: 54540x0.919(63.6-53.7) - 498 1358 

2,749,405 
c.- Evaporación: 2,749,405/562.4 4,889 

7.- Sexto efecto: 
a.- Calor en el vapor: 4889x562.4 2, 749,405* 
b.- Calor en el licor: 60000x0.935(60.0-53.7) + 3501 783 

3,100,188 
c.- Evaporación: 3,100,188/567.8 5,460 

8.- Condensador: 
a.- Calor en el vaoor: 5460x567. 8 3 100.188 

Economicidad: 40,000/9707• 4.12 
( * ) Para cálculos de superficie 
( 1 ) Tomado el gradiente de temperatura en el primer efecto que arroja 

costo minimc> de superficie. 



TABIA 5.13 &lmario de Evaporación, Séxtuple Efecto.( 1) 

Inciso - Efecto "Flash" I II III IV V VI 

1 t va1>or vivo: ºC 130.0 112.5 96.7 83.8 72.4 61.7 
2 ¡. vanor vivo: Kcal/Klr 519.2 530.9 541.2 549.2 556.0 562.4 
3 ót: ºC 11.0 11.9 10.l 9.2 8.8 8.0 
4 t licor alimentado: ºC 119.0 100.6 86.6 74.6 63.6 53.7 60.0 
5 Cp: Kcal/K2 ºC o. 772 o. 776 0,831 0.871 0.899 0.919 0.935 
6 t. licor saliendo: ºC 103.4 119.0 100.6 86.6 74.6 63.6 53.7 
7 E.P.E,: ºC 6.7 6.5 3.9 2.8 2.2 1.9 1.7 
8 t. va1>or 1>roducido: ºC 96.7 112.5 96. 7 83.8 72.4 61. 7 52.0 
9 >-. vapor producido : Kcal/Klr: 541.2 530.9 541.2 549.2 556.0 562.4 567.8 

10 Flu1o va1>or vivo: K2/h 9707 .4 8757 9 7779.6 6818.8 5841.3 4888.7 
11 Licor alimentado: Kg/h 20453.4 29211.3 36990.9 43809.7 49651.0 54539. 7 60000.0 
12 Eva1>oración: KR:/h 453.4 8757. 9 7779.6 6818.8 5841.3 4888.7 5460.3 
13 Licor saliendo: K¡¡:/h 20000.0 20453.4 29211.3 36990.9 43809.7 49651.0 54539. 7 
14 Sólidos entrando: % 44.0 30.8 24 3 20.5 18.1 16.5 15.0 
15 Sólidos saliendo: % 45.0 44.0 30.8 24.3 20.5 18.1 16.5 
16 Q /1000: Kcal/h 5040.1 4649.6 4210.3 3744 . 9 3247.8 2749.4 
17 J.C C!>ara Un): K11111/hm 14.8 4.9 3.6 3.3 3.4 3.6 
18 U11 : Kcal/ hm<: ºC 2482 . 0 1121.0 1190.0 1166.0 105'4.0 982.0 
19 A: ml 185 . 0 350.0 350.0 350.0 350.0 350.0 

• Nota: Ec<momicidad: 4.12 
( 1 ~ Tomado el gradiente de temperatura en el primer efecto que arroja costo mínimo de superficie. 



TABLE 5.14 Costo de Funcionamiento por Ndmero de Efectos. 

Inciso - Ndmero de Efectos Cuádruple Quíntuple 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: Kcal/h 5,116,446 3,908,735 3,100,188 

4 Agua de enfriamiento requerida: lt/h 213,185 162,864 129,175 

5 &lperficie 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/ano 319,365 399,780 479,363 

9 Costo del vapor vivo de calefacción: pesos/ano 922,145 779,708 681,428 

10 Costo del agua de enfriamiento: pesos/ano 383,733 293,155 232,515 

11 Costo total de funcionamiento: pesos/ano 1,625,243 1,472,643 1,393,306 
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mayor que la necesaria para un cuádruple y un qu!ntuple efecto respectiva-

mente. Esta diferencia relativa en el costo inicial puede ser prohibitiva 

en algunos casos para la selecci6n de un equipo a séxtuple efecto sobre los 

otros, por lo que aparentemente, la determinaci6n de! tipo de sistema puede 

volverse un poco subjetiva. 

De acuerdo a los resultados obtenidos, juzgamos que generalmente podr!a 

preferirse el sistema a séxtuple efecto, aunque las diferencias en costo no 

sean muy importantes. 

El desarrollo final del sistema efectuado en el capítulo VII, utiliza 

entonces un sistema de evaporaci6n a séxtuple efecto. 

Por otro lado, de acuerdo a los resultados obtenidos en el análisis -

del gradiente 6ptimo de temperatura en el primer efecto, para el sistema a 
• 

séxtuple efecto, habremos de utilizar un valor de ATI= llºC para introdu-

cirnos al estudio del evaporador de circulaci6n forzada del primer efecto, 

que se desarrolla en el pr6ximo capítulo. 



CAPITULO VJ 

DETERMINACION DE LAS CONDICIONES DE OPERACION IDONEAS 

PARA EL EQUIPO DE CIRCULACION FORZADA . 

re 

Hemos previsto un gradiente de temperatura óptimo para el primer efecto: 

O.TI z llºC, que involucra un conjunto de condiciones terminales fijas, dentro 

de los cuales deberá situarse el equipo de circulación 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 calefacción: 

To z 130ºC 

Vo 9707 .4 Kg/h 

~o : 519.2 Kcal/Kg 

Para el licor negro alimentado:· 

Tn = 100.6°C 

W¡¡"' 29211. 3 Kg/h 

Cprr = 0.831 Kcal/KgºC 

Xrr ~ 30.8% 

Para el vapor producido: 

T1 = 112.5°C 

V1 8757.9 Kg/h 

~l 530.9 Kcal/Kg 

Finalmente, para el licor negro concentrado saliendo : 

T¡ • 119ºC 

W¡ • 20453 Kg/h 



Cp¡ • 0.776 Kcal/KgºC 

~-~ 
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Recordaremos que deberemos determinar la proporci6n de recirculaci6n 

que arroje un requerimiento de potencia mínimo para la bomba y que coincJ: 

dentemente encontraremos una superficie de transferencia muy cercana a la 

mínima. 

Esta proporci6n de recirculac i 6n, esta en funci6n del área de flujo 

impuesta al sistema, por lo que empezaremos por determinar la proporci6n 

de recirculaci6n habida para cada una de 20 áreas de flujo diferentes ca-

racterísticas. 

Asumiendo una velocidad lineal: "W • 10800 m/h y por la determinaci6n 

de: fw • 24.2ºBé = 1200 Kg/m3 a Tw = 118ºC y Xw = 43.37. (de la figura 4 . 3), 

• 
condiciones a las que la masa: W es tomada por la bomba, obtenemos de la -

ecuaci6n 4.26 un sistema que determina el flujo manejado por la bomba: W -

para cada área de flujo propuesta: Af. 

Es obvio que la densidad no puede determinarse sin antes conocer la -

temperatura y concentraci6n manejada por la bomba, por lo que la determina 

ci6n 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 varía prácticamente, -

pues: Tw y Xw 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 determinaci6n de Xw y Tw por las ecuaciones 

4 . ~ 7 y 4. 28 r 0s pec tivamente . Lo s r esultados también se encuentran en la -

tabla 6.1. 



. 

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

Inciso Af w 1W Xw CPW T'w 
(m2) Kg/h •e % Kcal/KgºC •e 

~ 

1 0.045 583,200 118.0 43.3 o. 779 129.l 

2 0.055 712,800 118.2 43.5 o. 778 127 .3 

3 0.065 842,400 118.3 43.5 o. 778 126.0 

4 0.075 972,000 118.4 43.6 o. 778 125.l 

5 0.085 1,101,600 118.5 43.7 o. 777 124.4 

6 0.095 1,231,200 118.5 43.7 o. 777 123.8 

7 0.105 1,360,800 118.6 43.7 o. 777 123.4 • 
8 0.115 1,490,400 118.6 43.7 o. 777 123.0 

9 0.125 1,620,000 118.6 43.8 o. 777 122.6 

10 0.135 1,749,600 118.7 43.8 o. 777 122.4 

11 0.145 1,879,200 118. 7 43.8 o. 777 122.2 

12 0.155 2,008,800 118. 7 43.8 o. 777 121. 9 

13 0.165 2,138,400 118. 7 43.8 0.777 • ln.1 

14 0 .175 2,268,000 118. 7 43.8 0.777 121.6 

15 0.185 2,397,600 118.8 43.8 o. 777 121.5 

16 0.195 2,527,200 118.8 43.9 0.776 121.4 

17 0.205 2,656,800 118.8 43.9 o. 776 121.2 

18 0.215 2,786,400 118.8 43.9 o. 776 121.l 

19 0.225 2,916,000 118.8 43.9 º· 776 121.0 

20 0 . 235 3,045, 600 ¡ 113.3 ¡ 43. 9 i o. 77 6 ¡ 120 . 9 
-

6t 
ºC 

4. 3 

6.2 

7.2 

7.8 

8.2 

8.6 

8.8 

9.0 

9.2 

9.3 

9.5 

9.6 

9.7 

9.8 

9.8 

9.9 

9.9 

10.0 

10.l 

1 10 . l l 
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dor: T'w• se estima de la ecuación 4.29, para la que se han determinado los 

valores de CPw a Xw y Tw según la figura 4.2. Los valores de CPw y T'w es-

tan registrados también en la tabla 6.1 . 

Por último, los valores del gradiente de temperatura efectivo: AtzMLTD 

que se encuentran en la tabla 6.1, se calculan según la ecuación 4.31. 

Para la determinación del coeficiente de transferencia l impio de la ta 

bla 6.2, se emplean los valores de Tw , Xw , T'w• obteni dos anteriormente, 

junto con las características fís i cas derivadas del empleo de tubos de 

25.4 mm, 12 BWG, y en una longitud que fluctúa entre 3.66 m y 7.31 m; eva--

luando sucesivamente: Ta ,JAw,, CPw , kw , Ret , JH , hi , hio y finalmente 

Uc, de acuerdo a la ecuación 4.32, tablas 4.4 y 4.2, kw 0.9k (agua), ecua 

ción 4.34, figura 24 (Kern) y ecuaciones 4.35, 4.36 y 4.37 en el orden res-
• 

pectivo. 

Como se ha expresado e l coeficiente de. transferencia de lado de la co-

raza se considera: ho = 7320 Kcal/hm2°c, valor empleado para la determina-

ción del coeficiente de diseno Uo, según la ecuación 4.38, el que se encuen 

tra consignado en la tabla 6.3. 

El área de transferencia requerida de la tabla 6.3, se determina direc 

tamente de la ecuación 4.39. 

Por otro lado, ya que se ha determinado el área de transferencia requ~ 

rida para cada área de flujo propuesta, y de acuerdo a las características 

de los tubos asignada líneas atrás, se determinan: el número de tubos: Nt, 

la longitud de los mismos: L y el número _de pasos por el lado del haz: n·; -

de acuerdo al criterio establecido en las ecuaciones 4.40, 4.41 y 4.42. 

Los Ja to s as í obte nidos se ha n gra iicado 0n la f igura b.1. ~n Jonde 

puede apreciarse el área de flujo y nlltnero de pasos en los tubos, requeridos 

para cada proporción de flujo manejado por la bomba, o área de flujo del haz 



• 
TÁBIA 6.2 Coeficiente de Transferencia Limpio en Funci6n del Flujo Mane 

jado por la Bomba. -

Inciso Ta Xw 
Ísm'hm 

CIJW Kcal/~(ºC/m) Ret JH lit hio Uc 
ºC '7. Kcal/KgºC Kcal/hm2•c Kcal/hm2•c .. Kcal/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 o. 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 
4 121.8 43.6 12.0 o. 778 0.53 21449 77 5350.9 4183.8 2662.2 
5 121.5 43.7 12.1 o. 777 0.53 21272 76 5287.5 4134.2 2642.0 
6 121.2 43.7 12.2 o. 777 0.53 21097 76 5299.7 4143. 8 2645.9 
7 121.0 43.7 12.2 o. 777 0.53 21097 76 5299.7 4143. 8 2645.9 
8 120.8 43.7 12.2 o. 777 0.52 21097 76 5233.5 4092.0 2624.7 
9 120.6 43.8 12.3 o. 777 0.52 20926 76 5243.5 4099. 8 2627.9 

10 120.5 43.8 12.3 o. 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 o. 777 0.52 20756 75 5203.9 4068. 9 2615.2 
13 120.2 43.8 12.5 o. 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 o. 777 0.52 20591 75 5213.7 4076.5 2618.3 
16 120.1 43.9 12.6 º· 776 0.52 20427 75 5223.6 4084.3 2621.6 
17 120.0 43.9 12.6 o. 776 0.52 - 20427 75 5223. 6 4084.3 2621. 6 
18 120.0 43.9 12.6 o. 776 0.52 20427 75 5223.6 4084.3 2621.6 
19 119.9 43.9 12.6 o. 776 0.52 20427 75 5223.6 4084.3 2621.6 
20 119.9 43.9 12.6 o. 776 0.52 20427 75 5223.6 4084.3 2621.6 



TABLA 6.3 Superficie de Transferencia Requerida en Fun 
ci6n del Flujo Manejado por la Bomba. -

Inciso Un .bt ~ Nt L n A 
Kcal/hm2°c ºC m m2 

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 f.38.5 

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 

7 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 10.l U.235 1077 4.19 l 315.l j 



i1 

- · -- !I\ f--

~-~ i . \ ~- . -
i . 

I , \ .. 

i 

l · '\ 

\ 
i; 1\. 
' ' 1 
' 1 l 1 >-

i 
1 . . 

1 i . 
~ 

1. 
' . · r-' 

i ' ~-

í. - ¡ f--

i 
! 1 
i i 

0.05 

- r-

e--

~ 

1 

' · t- · 

... " 

~ 
..... 

. . --

1 
1 

¡- ~-

1 

01 

i 

i 
-~ 

1 

i 
i 
i 
i 
i 
1 

i 
i 
i 
i 
j 

i 
j ...... __ 
j 

1 

i . i 
; 

0.15 

1 

t 

r.. } 

1 

020 
ARIA DI FLl.WO: Af J 

1 

1 l 1 -'- 1 1 __ 1 _J_ ___j_--~-~~~~~--~-~-~~~-~-~-~--~~--'--,......C-..-'--,--l-4-.J...,-~r---r--L¡...l..+~1~,..........,~.,.- ,-- r·· r r ·T r 1 ·- ·-¡ 1 T 

20 2.5 I • 3') Q6 1.0 LS . FLWO lllANE.IAOO: W 10 ..¡. 

FIG 6.1 AREA DE TRANSP'DENCIA DEL ELEMam> CALEFACTOR 9 FUNQQN DEL fUJJO MANE.IADO POR 
LA BOMBA DE RECIRCULACIOM. 

500 

1 
¡¡¡ 

400 :¡: 
-1 
:. 
lE • ~ 
1 
!? ,. .. ,. 
3i.. 

300 



85 

de tubos. 

Asimismo, por la aplicaci6n de las ecuaciones 4.43 y 4.44, que evalúan 

la caída de presi6n en la porci6n lineal del haz de tubos y en su caso la -

ca ída de presi6n de regreso, t.Pt y bl'r, re spect i vamente , y la ecuaci6n 4.45, 

se computa la caída de presi6n total en los tubos b.P·r. 

Los términos necesarios para el cálculo de : APy, se encuentran en la -

' 1 
tabla 6 . 4 (para la evaluaci6n de f. se emple6 l a figura 26 del Kern en térmi 

nos adimensionales); la figura 6 . 2 traduce los resultados con mayor claridád; 

graficando la caída de presi6n total: APp como una funci6n del área de flu-

jo de los tubos: Af, o flujo manejado por la bomba: W. 

Para la determinaci6n de la cabeza total de descarga de l a bomba: H, es 

necesario determinar de acuerdo a la ecuaci6µ 4 . 46, las pérdi das por frie--

ci6n totales en el sistema: ~F. ya que la caída de presi6n total en el cam-

b i ador : ó.Pr , e s t a de t er minada, y l a d iferenc ia de energ ía potencial en el -

sistema: ó.Z, se supone constante e igual a 3 m, dadas las características -

físicas del equipo de circulaci6n forzada. 

Antes de introducirnos en el cálculo de IF, es recomendable el ajuste 

del término: vw*• de acuerdo a las características físicas de la tubería, -

suceptible de emplearse en cada caso. Para principiar el ajuste, se compu-

ta el gasto manejado: Q, a partir de w y ew· 

Debe establecerse en forma comparativa con Af, el área de flujo: S y -

así el diámetro nominal: 0, de la tubería capaz de manejar dicho gasto, y de 

acuerdo a estos elementos se ajusta el término de velocidad: v*w· En forma 

regresiva, determinamos la masa velocidad real: Gw. relacionada con dicha ve 

locidad lineal de flujo: v*w y ár ea de flujo de la línea: S. 

La informaci6n recabada en los pasos anteriores, determina el número de 

Reynolds en la línea: NRe• empleando la viscosidad:~ obtenida en anteriores 



TABIA 6.4 Caída de Presi6n en el Elemento Calefactor 
en Funci6n del Flujo Manejado por la Bomba. 

Inciso Ret f L n APt /:,.P r APT 
m m m m 

l 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 7.12 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 7.06 16.56 • 
8 21097 0.0323 4.81 2 8.64 7.06 15.70 

9 20926 0.0324 4.32 2 7.77 7.06 14.83 

10 20926 0.0324 3.96 2 7.06 7.06 14.12 

11 20756 0.0325 7.24 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 !+.19 1 ¡ 3. 7!+ 3.03 
1 

6. 77 
1 

-
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cálculos. 

Los elementos empleados para la determinaci6n del número de Reynolds, 

aparecen en la tabla 6.5 

Fara la determinación del factor de fricci6n: f', se estima previame~ 

te el factor de aspereza relativa: e/n, para acero comercial ( apéndice C-1, 

Foust ), empleado junto con el número de Reynolds calculado: NRe ( apéndice 

C-3, Foust ). 

Paralelamente, se estima la longitud total equivalente:?:L, de acuerdo 

al esquema general de tubería siguiente: 15 m de tubería recta ced.40, 3 CE_ 

dos estándar 90°, 1 entrada y 1 salida de borde afilado, ( veánse apéndices: 

C-2a, C-2B, C-2c y C-2d, Foust ). Este arreglo físico de tubería pudiera -

ser diferente, pero, salvo si se deseara introducir un "by-pass", con una -

bomba de reserva, no produciría variaciones importantes en la potencia al -

freno consumida por la bomba. 

Pueden entonces, con los elementos anteriores, calcularse las pérdidas 

totales por fricci6n:-,:F, de acuerdo a la ecuaci6n 4.47. El procedimiento 

y resultado de los cálculos mencionados se plantean en la tabla 6.6. 

Finalmente se calcula la cabeza total de descarga de la bomba: H, se­

gún la ecuaci6n 4.46, y la potencia consumida por la electrobomba: P, por 

la ecuaci6n 4.48. Para la evaluaci6n de P, se ha empleado una eficiencia 

del conjunto motor-bomba: ~ 08 del 75%. 

La cabeza de descarga de la bomba: H, se grafica junto con la caída -

de presión total en los tubos: APT, en la figura 6.2, y la potencia al fre 

no consumida por la bomba de recirculaci6n: P, en la figura 6.3, en funci6n 

del área 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, 



Inciso 

1 
2 
3 

1 4 
5 
6 
7 
8 
9 

10 
11 
12 
13 
14 
15 
16 
17 
18 
19 
20 

TABLA 6.5 Ajuste del Tármino Velocidad y Determi naci:6n del Mdmero de 
Reynolds en la Línea. 

(1 * Std. D s w Q vw Gw f'-w 
pulg m m2 Kg/h m3/h m/h Kg/hm2 

10 0.25451 0.05086 583200 486 9555.6 11466720 11.5 
12 0.30709 0.07406 712800 594 8020.5 9624600 11.8 
12 0.30709 0.07406 842400 702 9478.8 11374560 11.9 
14 0.33655 0.08895 972000 810 9106.2 10927440 12.0 
14 0.33655 0.08895 1101600 918 10320.4 12384480 12.l 
16 0.38735 0.1178 1231200 1026 8709.7 10451640 12.2 
16 0.38735 0.1178 1360800 1134 9626.5 11551800 12.2 
16 0,38735 0 . 1178 1490400 1242 10543.3 12651960 12.2 
18 0.44135 0.153 1620000 1350 8823.5 10588200 12.3 
18 0.44135 0.153 1749600 1458 9529.4 11435280 12.3 
18 0.44135 0.153 1879200 1566 10235.3 12282360 12.4 
20 0.48895 0.1878 2008800 1674 8913 . 7 10696440 12.4 
20 0.48895 0.1878 2138400 1782 9488.8 11386560 12.5 
20 0.48895 0.1878 2268000 1890 10063.9 12076680 12.5 
20 0.48895 0.1878 2397600 1998 10639.0 12766800 12.5 
24 0.59055 . 0.2739 2527200 2106 7688 . 9 9226680 12.6 
24 0.59055 0.2739 2656800 2214 8083.2 9699840 12.6 
24 0.59055 0.2739 2786400 23.22 8477.5 10173000 12.6 
24 0.59055 0.2739 2916000 2430 8871. 9 10646280 12.6 
24 0.59055 0.2739 3045600 2538 9266.2 11119440 12.6 

NRe 

253773 • 
250476 
293531 
306469 
344463 
331840 
366770 
401700 
379927 
410322 
437163 
421776 
445397 
472391 
499386 
432446 
454622 
476799 
498981 
521158 



TABLA 6.6 P~rdidas totales por fricción en la línea en funci6n del 
flujo manejado. 

* 0 D vw E/D ~L NRe f' 'I:F 
. Inciso Std. 

Pulg. m m/ seg m m 

1 10 0.25451 2.65 0.00018 63º 253773º 0.0166º 1.47º 

2 12 o. 30709 2.23 0.00016 72 250476 0.0165 0.98 

3 12 0.30709 2.63 0.00016 72 293531 0.0160 1.32 

4 14 0.33655 2.53 0.00014 82 306469 0.0159 1.26 

5 14 0.33655 2.87 0.00014 82 344463 0.0158 1.59 

6 16 o. 38735 2.42 0.00012 95 331840 0.0158 1.15 

7 16 o. 38735 2.67 0.00012 95 366770 0.0156 1.39 

8 16 0.38735 2.93 0.00012 95 401700 0.0152 1.64 

9 18 0.44135 2.45 0.00010 109 379927 0.0151 1.14 

10 18 0.44135 2.65 0.00010 109 410322 0.0150 l. 32 

11 18 0.44135 2.84 0.00010 109 437163 0.0148 1.50 

12 20 0.48895 2.48 0.00009 126 421776 0. 0148 1.20 

13 20 0.48895 2.64 0.00009 126 445397 0.0147 1.35 

14 20 0.48895 2.80 0 . 00009 126 472391 0.0146 1.50 

15 20 0.48895 2.96 0.00009 126 499386 0.0145 1.66 

16 24 0.59055 2.14 0.00008 146 432446 0.0148 0.86 

17 24 0.59055 2.25 0.00008 146 454622 0.0147 0.93 

18 24 0.59055 2.35 0.00008 146 476799 0.0146 1.02 

19 24 0.59055 2.46 0.00008 146 498981 0.0144 1.10 

20 24 0.59055 2. 57 0.00008 146 521158 0.0143 1.19 



. Inciso 

1 
2 
3 
4 
5 
6 
7 
8 
9 

10 
11 
12 
13 
14 
15 
16 
17 
18 
19 
20 

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

w Q z 6.Pr '!:F H 
K11:/h m3/h m m m m 
583.200 486 3.0 72.86 1.47 77 .35 
712.800 594 3.0 39.32 0.98 43.30 
842.400 702 3.0 32.70 l. 32 37.02 
972.000 810 3.0 28.95 1.26 33.21 

1.101.600 918 3.0 19. 73 1.59 24.32 
l. 231. 200 1 026 3.0 17.86 1.15 22.01 
l. 360,800 1 134 3.0 16.56 l. 39 20.95 
1.490 .400 1 242 3 . 0 15. 70 1.64 20.34 
1,620,000 1 350 3.0 14.83 1.14 18.97 
l. 749.600 1 458 3.0 14.12 l. 32 18.44 . 
1.879.200 1 566 3.0 9.51 1.50 14.01 
2.008.800 1 674 3.0 9.03 1. 20 13.23 
2.138,400 1 782 3.0 8.65 1.35 13.00 
2.268.000 1 890 3.0 8. 36 1.50 12.86 
2.397,600 1 998 3.0 7.93 1.66 12.59 
2.527.200 2 106 3.0 7.64 0.86 11.50 
2,656.800 2 214 3.0 7.49 0.93 11.42 
2.786.400 2 322 3.0 7.21 1.02 11.23 
2.916,000 2 430 3.0 6.92 1.10 11.02 
3.045.600 2 538 3.0 6. 77 1.19 10.96 

p 
Kw 

164.2 
112. 3 
113.5 
117 .5 

97 .5 
98.6 

103.8 
110.3 
111. 9 
117.4 
95.8 
96. 7 

101.2 
106.2 
109.9 
105.8 
110.4 
113.9 ' 
117.0 
121.5 
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se sitúa muy cerca de los 340 m2, de acuerdo a nuestro análisis anterior --

(ver figura 6.1), para un requerimiento de potencia mínimo (ver figura 6.3); 

valor sensiblemente distinto de los 185 m2, esperados en el balance del múl 

tiple efecto (ver tabla 5.13). Esta situación se ha presentado, debido fun 

damentalmente a dos razones: 

1.- El coeficiente de di~eno: u0, computado de la ecuación 4.25, igual a -

2482 Kcal/hm2ºc y aplicado para el análisis del sistema de evaporación a -

mdltiple efecto r es bastante mayor que el obtenido por los procedimientos 
/ 

utiJ izados en este capítulo, enmarcados en la tabla 6.1, 6.2 , y 6.3; que en 

el . punto óptimo adquiere un valor de 1585 Kcal/hm2ºC. 

2.- El valor del gradiente de temperatura efectivo: At, para el elemento -

calefactor, se sitáa en 9.3ºC según se estimó en este capítulo (ver tabla 

6.1), valor menor de los llºC previstos en el análisis de múltiple efecto. 

No obstante, se presenta un panorama ob jetivo del sistema que se cap_!. 

taliza en el próximo capítulo, para la resolución final del sistema. 

Puede visualizarse inmediatamente, que el sistema idóneo de circulaci6n 

forzada, habrá 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, -

tambi~n de 7.31 m, aunque menos ventajosamente. 



CAPITULO VII 

TRATAMIENTO FINAL Y RESULTADO. 

Para el desarrollo del sistema de evaporación que se ha venido presen­

tando en capítulos anteriore~ se introdujo una expresión para la determina­

ción del coeficiente de transferencia total en el equipo de circulación for 

zada; desarrollada por Fragen y Badger (Ind. Eng . Chem. 28, 534 (1936)] 

representada por la ecuación 4.24. La simplicidad de la expresión nos movió 

a emplearla, dadas las complicacione s que i ntroduciría el método desarroll,! 

do por Kern en su libro [Procesos de Transferencia de calor], considerando 

las repetidas aproximaciones que exige el balance total del múltiple efecto. 

El procedimiento desarrollado , perseguía do t ar al eq~po de circulación 

forzada de un gradiente de temperatura que c ondic ionara un cos to mí nimo de -

superficie de calefacci6n total, e implicaría necesariamente una relación Ó_E 

tima, entre la superficie requerida por el primer efecto y la dei resto del 

sistema. 

Cuando se hubo situado este gradiente en: ATI = llºC, se atacó el pr~ 

blema del equipo de circulación forzada, y dentro del análisis, se aplicó -

el criterio de resolución propuesto por Kern para la determinación del coe­

ficient e de tra nsfer encia . 

Los resultados comparativos presentaron serias diferencias en el valor 

numErico obtenido para el coeficiente y para el valor del gradiente de tem~ 

peratura efectivo, que implica este procedimiento; por lo que la superficie 

de transferencia prevista para el primer efecto, sufrió un aumento notable. 

Esta situación conduce a situar la r e lación de superficies óptima, en 

un marco de nuevas condiciones terminales, ya que esta propiedad del siste­

ma, e sta influenciada exclusivamente por e l valor a signado a l a s superficies 
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de calefacci6n. 

No podemos discutir la validez de uno u otro procedimiento; pero resu_!. 

ta deseable escoger el que ofrece mas garantías a la capacidad prevista del 

sistema; l o que conduc e a preferir el método propuesto por Kern , que por o­

tro lado es extensamente aplicado para la resoluci6n de problemas relaciona­

dos con intercambiadores de calor. 

Esta situaci6n 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 id6neo de evaporaci6n P.! 

ra el caso que no ocupa. 

Ya que la raz6n guardada por la superficie de transferencia demandada 

por el primer efecto, respecto a la del resto de unidades, según el análi­

sis que es represent ado por la figura 5.3, adquiere un valor aproximado de 

0.5; el gradiente de temperatura en el primer efecto corregido, deberá arro 

jar un valor cercano a dicha raz6n; · si bien, el valor de la superficie to-­

tal de calefacci6n y por ende su costo, serán un poco mayores a las expres!. 

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 área de transferencia. 

Asimismo, dada la influencia de: 6.t1 > llºC, la superficie de calefa~ 

ci6n esperada para alguna proporci6n de flujo manejado, adquirirá un valor 

bastante menor del esperado por el análisis que representa la figura 6.1. -

Consecuent emen t e con l a disminuci~n rlr la supc rfic i~ ¿e calefacci6n , l os va 

lores de la caída de presi6n, cabeza total de descarga y potencia consumida 

po.r la bomba de recirculaci6n, sufrirán un abatimiento (ver figura 6.2 y 

6 . 3). 
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A fin de ubicar la resolución final del sistema cerca de la condición: 

A¡ / A ;;::; O. 5, que determina un nuevo valor de AT¡ ') 11 ºC se planteó el siguie_!! 

te razonamiento: 

l. - Habremos de procurar, determinar una expresión que nos relacione las -

áreas de transferencia del primero y alguno de los demás efectos (empleare­

~os el sexto, pudiendo ser cualquiera de las otros), en función de los gra­

dientes de temperatura obtenidos, introduciendo una variable correctora de 

d ichas temperaturas. 

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

sexto efectos, tendríamos lo siguiente: 

A¡ Q¡ Uvr Ty¡ 
0.5 ( 7.1 ) 

Avr Q.¡¡ U¡ T¡ 
• 

Dado que el potencial efectivo de temperatura: ~Te, permanece práctic.! 

mente constante, el aumento en el gradiente de temperatura del primer efec­

to: AT¡ que denominaremos: b, ocasionará una desminuci6n en los gradientes 

de temperatura restantes, y dado que & se distribuye mas o menos uniforme­

mente en el resto de efectos, la disminución en el .potencial de temperatura 

ocurrido en el sexto efecto podría estimarse en Ó/5. Introduciendo estas -

consideraciones en 7.1, llegai;!amos a: 

Tvr - ~/5) 
0.5 ( 7.2 ) 

T¡ + ~ ) 

2.- Podemos suponer por simplificación que: Q¡, Qv¡ y Uy¡. son constantes, 

cuyos valores numéricos se expresan en la· tabla 5.13. Introduciendo estos -

valores y los deAT¡ y .t.Ty¡, referidos en la misma tabla, a la ecuaci6n 

7 . 2 , tendremos: 

0.5 --:\7."3 ) 
2749405 Ut (11.0 + 6) 
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finalmente, el coeficiente u1 de acuerdo al procedimiento propuesto por 

Kern, según las conclusiones del capítulo VI, tendría un valor de : 1585 

Kcal/hm2·0 c, así: 

A¡ 

Ay¡ 

resolviendo tendremos: 

0.5 
1.1357 (B.O - b/5) 

11.0 + ~ 

~ = 4. 9 ºC 

De esta manera, obtenemos un valor de AT¡ = 15.9 ºC con el que pueden -

iniciarse, e l balance del múltiple efecto y la determinaci6n del sistema de 

circulaci6n forzada . 

Con este valor del gradiente de temperatura en el primer efecto se ob­

tuvo un valor de A¡/Ay1 , un poco mayor a 0 . 5 y aunque bastante satisfacto-­

rio se prefiri6 elevar un poco más a: ll.T¡ = 17 ºC, encontrando los resulta­

dos que se presentan en el apéndice de este capítulo como soluci6n final. 

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

encuentran en la figura 7.1 al finai del capítulo. 
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A P E N D I C E 

A manera de corolario, se presenta a continuación la solución numérica 

del sistema final de evaporación a séxtuple efecto, con un equipo de circu­

lación forzada en el primer efecto. 

1.- Dado que la temperatura del vapor vivo de calefacción: To es igual a --

130ºC y la temperatura en el condensador baromátrico: T6, igual a 52°C, el 

potencial aparente de temperatura, por la ecuación 4.5, igual a: 

bTa = 130ºC - 52ºC = 78ºC 

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

cor negro serán: 

XF 15.0 % (concentración de alimentación). 

• 
Xvr 16.6 

Xv 18.3 

Xrv 20.8 

Xnr 24.6 

Xn 31.2 

Xr 44.1 

Xc ~ 45.0 (concentración final deseada) . 

pueden obtenerse, los calores específicos y elevaciones del punto de e­

bullición de los licores a dichas concentraciones a partir de las figuras -

4.2 y 4.1 respectivamente, por lo que tendríamos: 

CPvr 0.933 Kcal/KgºC 

CPv 0.917 

cp1v 0.895 

CPnr .. o.870 

Cpn 0.830 
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Cp1 O. 776 

Cpc O. 772 

EPEvr l. 7 ºC 

EPEv 1.9 

EPErv 2.3 

EPEnr 2.9 

EPEn 4.0 

EPE1 6.5 

EPEc 6.7 

3.- La suma de las elevaciones del punto de ebullición, por la ecuación 

4.6, será: 

~EPE = l. 7ºC + l.9ºC + 2.3ºe + 2.9ºC + 4.0ºC + 6.5ºC 19.3°C 

4.- El potencial efectivo de temperatura será, segdn ecuación 4.7: 

bTe = 78.0ºC - 19.3ºC 58. 7°C 

5.- Suponiendo que los gradientes de temperatura por efecto probables ser! 

an: 

TO T¡ 17.0ºC 

Tl Tn 10.4°C 

T2 TIII 8.7ºC 

T3 TIV 8.0ºC 

T4 Tv 7.5°C 

T5 Tvr 7.lºC 

comprobamos que cumplen la ecuaci6n 4.7: 

b.Te = 17.0ºC+ 10.4ºC+ 8.7ºC+ 8.0ºC+ 7.5ºC+ 7.lºC 58.7ºC 

pudiendo establecer la distribuci6n de temperaturas locales en el siste 

ma, con la ayuda del conjunto de ecuaciones 4.8: 

To 130ºC 
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Tr 130.0ºC - 17.0ºC 113.0ºC 

Tl 113.0ºC - 6 . 5ºC 106.5 ºC 

Tll 106.5°C 10.4ºC 96. 1 ºC 

T2 96. 1 ºC 4.0ºC 92 .1 ºC 

Tlll 92 .l ºC 8. 7ºC 83.4ºC 

T3 83.4ºC 2.9ºC 80.5ºC 

Trv 80 . 5ºC 8.0ºC 72.5ºC 

T4 72.5ºC - 2.3ºC 70 . 2°C 

Tv 70.2ºC 7.5ºC 62 . 7ºC 

T5 62. 7ºC l. 9ºC 60.8°C 

Tvr 60.8ºC - 7.l ºC 53. 7ºC 

T6 53.7ºC l. 7ºC 52.0ºC 

además la t empera tura del licor saliendo de la cámara "flash~ dado que 

el vapor produéido se interconectará con e l vapor T2 alimentado al tercer 

efecto, será: 

Te= T2 + EPEc = 92 .l ºC+ 6 . 7ºC 98.8ºC 

y finalmente, por condici6n, la t emperat ura de alirnentaci6n inicial de 

1 icor será: 

TF = 60ºC 

6.- Los calores laten t es, para las diferentes temperaturas de vapor, se en 

cuentran en las tablas de vapor corno sigue: 

>- o 519.2 Kca l / Kg 

>-1 534. 9 

¡.. 2 >- e= 544 . 0 

>-3 551. 2 

>-. 4 557.3 

' 
'>.5 562.9 

t\ 
'\'\ 
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~6 567.8 

7.- El balance t~rmic o individual, se plantea de acuerdo al conjunto de -

ecuaciones ( 4.4 ), de la siguiente manera: 

544.0 ve º· 772 Wr 113.0 - 98.9 

519.2 VO o . 776 WII 113.0 96 .1 ) + 534.9 V1 

534. 9 Vl 0.830 WIII 96 .1 83 .4 ) + 544.0 v2 

544.0 v2 0.870 Wrv 83.4 72.5 + 55 1. 2 v3 

55 1. 2 V3 O. 895 Wv 72 . 5 62.7 ) + 557.3 V4 

5'5 7. 3 V4 0.917 Wvr 62.7 - 53.7 ) + 562 .9 v5 

562.9 V5 0.933 WF 53.7 60.0 ) + 567 .8 v6 

además, por condici6n impuesta al sistema, conocemos l os valores de l -

flujo de licor alimentado, pudiendo deducir por los va l ores de la concentra 

ci6n inicial y final de licor, el valor del flujo final saliendo del sist e­

ma; de acuerdo a la ecuaci6n 4.1; por tanto: 

WF = 60,000 Kg / h 

15 X 60,000 

45 
20,000 Kg / h 

y manipulando el conjunto de ecuaciones 4.3, podemos poner l os va lores 

de los flujos de l icor intermed ios en las ecuaciones de balance, en función 

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

nacidas; por lo que dichas ecuaciones toman la forma: 

544.0 Ve º· 772 (20,000 + Ve) (113.0 - 98.8) 

519.2 Vo º· 776 (20,000 + Ve+ V1) (113.0 - 96.1) + 534 .9 V1 

534.9 vl 0.830 (20,000 + Ve+ V1 + V2) (96 . 1 - 83 .4 ) + 544.0 V2 

544 . 0 V2 0.870 (60 , 000 - v6 - ~5 - V4) (83 . 4 - 72 . 5) + 551. 2 V3 

55 1. 2 V3 0.895 (60,000 v6 V5) (72.5 - 62. 7) + 557 . 3 V4 

557.3 V4 = 0.917 (60,000 - V6) (62. 7 - 53. 7) + 562.9 V5 

562.9 V5 = 0 . 933 X 60,000 (53.7 - 60.0) + 567.8 v6 
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resolviendo la primera ecuaci6n que ha quedado explícita, tendremos: 

Ve = 411.3 Kg/h 

introduciendo el valor de Ve en las ecuaciones restantes, podemos r~ 

solverlas, poniendo los valores de los flujos de vap?r desconocidos, en -

funci6n de uno de ellos: V6; de esta manera tendríamos: 

Vo 1.0535 v6 + 3506. 8 

Vl 0.9981 v6 + 2833.9 

V2 0.9437 v6 + 2291. 8 

V3 0.9832 v6 + 1223.3 

V4 l. 0040 v6 + 255.7 

V5 1.0087 v6 + 626.5 

ahora tenemos un sistema simultáneo de 6 ecuaciones con 7 inc6gnitas. 

La ecuaci6n 4.2, puede emplearse satisfactoriamente para determinar el sis­

tema , dado que la evaporaci6n total puede calcularse fácilmente. Comence-­

mo s entonces por evaluar el valor n~rico de V6: 

v = 60,000 - 20,000 = 411.3 + o.9981 v6 + 2833.9 + 0.9437 v6 + 

+ 2291.8 + o.9832 v6 + 1223.3 + 1.0040 v6 + 255. 7 + 1.0087 v6 -

- 626.5 + v6 = 6389.5 + ·5.9377 v6 

por lo que: 

V6 = 5660.5 Kg/h 

determinando el resto de flujos de vapor: 

Vo 9470.1 Kg/h 

V1 8483.7 

V2 7633.6 

\1 3 6788 . 7 

V4 - 5938.9 

V5 5083.3 
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8.- De acuerdo al grupo de ecuaciones 4.4, se determina el calor transfe­

rido en cada efecto: 

QI 9470.1 X 519.2 4,916,876 Kcal 

QII 8483. 7 X 534. 9 4,537,931 

QnI 7633.6 X 544.0 4,152,678 

QIV 6788.7 X 551. 2 3,741,931 

Qv 5938.9 X 557.3 3,309,749 

QyI 5083.3 X 562.9 2,861,390 

9.- Para la determinaci6n de los coeficientes totales de transferencia, es 

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

diciones mas desfavorables de concentraci6n y temperatura. Los pares de V!!_ 

lores y su correspondiente viscosidad, deducida de la figura 4.4, se ofrecen 

enseguida: 

Efecto II ( 31. 2% 92.lºC) ; )lII 5.51 Kg/hm 

III (24.6% 80.5ºC) ;An 3.79 

IV (20.8% 70.2ºC) ;)/rv 3.45 

V (18.3% 60.8ºC) ; f'v 3.48 

VI (16.6% 52.0ºC) ; Jl.vI 3.65 

finalmente, por la aplicaci6n de la ecuaci6n 4.23, se determinan los - · 

coeficientes totales de acuerdo al par de valores (T,)'-) correspondiente; 

as í : 

Efecto II (92.lºC 5.51 Kg/hm); Un 1046.7 Kcal/hm2°c 

III (80.5ºC 3.79 Kg/hm); Uin 1148. 7 

IV (70.2°C 3.45 Kg/hm); uiv 1130.7 

V (60.BºC 3 . 48 Kg/hm); Uy 1065.0 

VI (52.0ºC , 3.65 Kg/hm); llvI 983.0 

10.- Para la obtención del área de transferencia requerida, en cada uno de -

los efectos, se emplea el grupo de ecuaciones 4.9; de la siguiente manera: 
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AII 4,537,931/1046.7 10.4 416.9 m2 

A¡II 4, 152,678/1148. 7 8.7 415.5 

A¡v 3,741,931/1130.7 B.O 413.7 

Av 3, 309, 749/1065.0 7.5 414.4 

Av.r 2,861,390/ 983.0 7.1 410.0 

Estos resultados pueden considerarse satisfactorios, por lo que los -

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

Tomaremos un valor conservador de 420 m2 para el área de transferencia por 

efecto. 

11.- A fin de confirmar la veracidad de la primera suposici6n, relativa a 

la distribuci6n de concentraciones, se calculan éstas a partir de los flu­

jos actuales, según ecuaciones 4.3: 

Wc 20,000.0 Kg/h 

• W¡ 20,411.3 

WII 28,895.0 

WIII 36,528.6 

Wrv 43,317.3 

Wv 49,256.2 

Wv¡ 54,339.5 

Wp 60,000.0 

y dado que la cantidad de s6lidos es constante en el sistema, las con­

centraciones serán: 

Xc 45.0 % 

X¡ 44.1 

XII 31.1 

X¡u 24.6 

Xrv 20.8 

Xv 18.3 
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Xvr 16.6 

XF 15.0 

que al compararse con las propuestas en el inéiso 2, resultan total­

mente satisfactorias. 

12.- Las condiciones terminales para el equipo de circulaci6n forzada, han 

quedado determinadas, exponiéndose enseguida: 

Para el vapor de alimentaci6n Vo 9470.1 Kg/h 

To 130ºC 

~o 519.2 Kcal/Kg 

Para e l licor alimentado Wn 28,895.0 Kg/h 

TII 96 . lºC , 

CpII 0.830 Kcal / Kg ºC 

XII 31.l % 

Para el vapor producido V1 8483. 7 Kg/h 

Tl 106.5°C 

'>-1 534.9 Kcal / Kg 

Para el licor saliendo W¡ 20411. 3 Kg/h 

T¡ 113ºC 

Cp¡ o. 776 Kcal/Kg ºC 

X¡ 44.1 % 

Ca l or trans fe rido : Q¡ 4,916,876 Kcal 

además, debe sujetarse a las siguientes condiciones, derivadas de las 

conclusiones del capítulo anterior: 

Tubos 25.4 mm 0 , 12 BWG ; arreglo triangular de 31.8 mm. 

L 7 . 31 m 

n 1 paso 

Dt 0.91986 m 

De 0.02540 m 
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13.- Presumiendo un área de transferencia: Ar 230 m2, se obtiene el nú-

mero de tubos según la ecuaci6n 4.41: 

Nt = 394.3 tubos ( tanteo ) 

que pueden ajustarse a las poseídas por un cambiador estándar de 

736,6 .mm D. I. ( ver tabla 9, Kern ) a: 

Nt = 397 tubos 

por lo que el área de transferencia según 4.41, sería: 

Ar = 231. 6 m2 

y por la ecuaci6n 4.40, el área de flujo sería: 

Af = 0.1232 m2 

14.- Para la evaluaci6n de- la proporci6n de recirculaci6n, se supone que la 

densidad del licor alimentado a la bomba es igual a 1205 Kg/m3 24.7ºBé ), 
', 

y dado que la masa velocidad: Gt, será según la ecuaci6n 4.33: 

Gt 12cf5 x 108'00 = 13,014,000 Kg / hm2 

la proporci6n de circulaci6n sería: 

W = 13,014,000 X 0.1232 = 1,603,324.8 Kg/h 

15.- La concentraci6n alimentada a la bomba, por la ecuaci6n 4.27 será: 

28895.0 (0.311) + (1603324.8 - 28895.0) 0.441 

1,603,324.8 
43. 9 'l. 

16.- La temperatura del flujo alimentado a la bomba, de acuerdo a la ecua--

ci6n 4.28, queda: 

(1603324 . 8 - 20411 .3) (O. 776) (113.0 - Tw)= 

(28895.0) (0.830) (Tw - 96.1) 

resolviendo: 

Tw = 11 2.iºC 

y la temperatura del licor descargada del cambiador, se computa de la 

ecuaci6n 4.29, una vez determinado el calor específico del licor manejado -

por la bomba a JCw, según la tabla 4.2, así: 
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CPw 0.777 Kcal/KgºC 

por tanto: 

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

resolviendo: 

T'w ll6 .5 ºC 

17. - Para v.erificar los balances térmicos anteriores, se aplica la ecuaci6n 

4.30, que determina un valor para el vapor producido en la cámara "flash", 

por la diferencial de temperatura (T'w - r 1); este valor deberá ser sensi-

blemente igual, al determinado en el balance a múltiple efecto. 

(1603324.8) (O. 777) (116.5 - 113.0) 

534.9 

= 8151.5 Kg/h 8483.7 Kg/h 

aproximaci6n satisfactoria . 

18.- La diferencia verdadera de t emperatura en el equipo de circulaci6n far 

zada, se evalúa a partir de To, Tw y T'w• según la ecuaci6n 4.31: 

116 . 5 - 112. 7 
t:.t MLTD 

130.0 112. 7 
2.3 lag 

130.0 - 116.5 

resolviendo: 

1:>.t = MLTD = 15.3ºC 

19. - Las propiedades del licor se evalúan a partir del cálculo de la temper_! 

tura promedio en el cambiador, según la ecuaci6n 4.32, y de la concentraci6n 

manejada por la bomba; así: 

112.7+116.5 
114.6ºC 

por lo que: 

13,3 Kg/hm figura 4.4 

0.52 Kcal / hm2 (ºC / m) kw = O. 9 k agua 
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1.205 24.7ºBé ( figura 4.3 O 

la gravedad específica así obtenida, verifica satisfactoriamente la 

hip6tesis formulada en el inciso 14. 

20 . - Para la evaluación del factor de transferencia de calor y factor de -

fricci~n por el lado de los tubos, se determina el valor del Reynolds, em-

pleando los datos físicos del tubo de 25.4 mm D.E . , 12 B.W.G., según la -

ecuaci6n 4.34: 

0.01986 (13014000) 
19 , 432.9 

13.3 

por lo que: 

68 figura 24, Kern ) 

f 1 0.0331 valor adimensional, figura 26, Kern ) 

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

de acuerdo a la ecuación 4.35; así: 

que resolviendo: 

68 X 0 . 52 

0.01986 

(o.777xl3.3) 

\ 0.52 

hi 4823.4 Kcal/hm2 ºC 

1/3 

siendo el coeficiente corregido, según ecuaci6n 4.36: 

4823.4 (0.01986 ) 
377 1 .3 Kcal , hm2°c 

0.0254 

valor, que combinado con un coeficiente del lado de la coraza de 

7320 Kcal/hm2 ºc, determina un coeficiente de transferencia limpio, por la -

ecuación 4.37 de: 

3771. 3 X 7320 
2489 Kca l, lim> e 

3771. 3 + 7320 

22.- En función de la superficie de transferencia propuesta en el inciso 13, 
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el coeficiente de disefto debería ser, según la ecuación 4.39, el siguiente: 

4,916,876 
1387.6 Kcal/h~2•c 

231.6 X 15. 3 

23 .- Verificando la magnitud del factor de obstrucción, según la _ecuación -

4.38, tendremos: 

2489 
1387,6 

2489 Rd + 

que resolviendo: 

Rd = 0.00032 hm2ºc/Kcal 

valor superior a 0.00025 hm2°C/Kcal, lo que indica que el área propue! 

te, resulta plenamente satisfactoria, 

24.- La caída de presión de la sección lineal de los tubos se deduce de 

4.43, de la siguiente forma: 

0.0331 ( 13014000 )2 X 7.31 

2.55 X 1014 X 0.01986 X 1.205 
5.16 m 

que aunada a la ca{da de presión de regreso, computada de 4.44, nos -

determina la caída de presión total del lado de los tubos, por la ecuación 

4.45. Por tanto: 

4,62 X 1 X 32 
3.52 m 

l. 205 X 9. 81 

as!: 

5.16+3.52 8.68 m 

25.- Para la determinación de la longitud equivalente, asumiremos que la -

tuber[a de recirculación, constará de· 15 m de tramos rectos y 3 codos están 

dar, v que existen una entrada y una salida de borde afilado. 

Dado que el área de flujo en el cambiador es 0.1232m2, la sección de -

flujo para la tubería podría ser: 0.1178m2; correspondiente a 16" 0 nominal, 
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Ced. 40. ( Ver apéndice C, Foust ). 

Partida longitud equivalente 

Tub ería recta 15.0 m 

Codos de 90°L/D = 30 L = 11.4 m 

p~ra cada uno, ( 3 piezas ) 34.2 m 

Entrada de la cámara "flash" al tubo 

K = O. 5, L/D = 41 L=l5.3m 15.3 m 

Salida del tubo a la cámara "flash" 

K = 1 • O L/ D = 80 L = 30.5 m 30. 5 m 

'?: L = 95.0 m 

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

masa velocidad, sería: 

1,603 , 324.8 

o .1178 

y por tanto la velocidad: 

13,610,567 .1 

Kg 
13,610,567.1 

11295 . 1 m/h 3.14 m/seg 
1205 

y el número de Reynolds en la tubería, dado que su diáme tr o i nt erior es: 

0.3874 m, resultaría: 

0 .3874 X 13,610, 567.1 
396,446 

13.3 

27.- El factor de fricci6n, puede conocerse a partir del número de Reynolds 

y de la aspereza relativa, que es igual a: 0.00012, para tubería de acero -

comercial, resultando igual a 0.0152. ( \' er Apéndic e C. !'oust \ . 

28 . - Las pérdidas totales por fricci6n en el sistema, se computan de la - --

ecuaci6n 4 . 47, de la seguiente forma: 

z r 
? 

0 . 015 2 \ J . 14 ) - X 95 

2 X Q. 81 X 0. 38 74 
1 8 . "' 
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29.- La cabeza total de descarga de la bomba, puede calcularse empleando la 

ecuaci6n 4.46, en donde introducimos un valor para la diferencia en la ener 

gía potencial de 3 m. Por tanto: 

H = 8. 68 + 1. 8 7 + 3 13.55 m 

30.- La potencia al freno consumida por la bomba, empleando un valor para -

la eficiencia del conjunto motor-bomba del 75 %, se calcula según 4.48; pr~ 

via determinaci6n del gasto volum~trico manejado por la misma; entonces: 

Q 
1,603,324.8 

1205 

y la potencia al freno: 

0.00273 X 1330.6 X 1.205 X 13.55 
p 

0.75 

79.08 Kw 

31.- Los flujos de condensados y vapor "flash", manejados por las 4 cámaras 

de vaporizaci6n instantánea, se est iman de acuerdo al esquema planteado por 

las ecuaciones 4.10, 4.11 y 4.12. Por tanto, en la cámara A, tendríamos: 

8483.7 V'2+ DA 

8483. 7 h1 544.0 V'2+ DA h2 

si: h1 106.6 Kcal/Kg a 106.5 ºC 

y : h2 92.2 a 92.1 

por la introducci6n de los valores, se resolvería: 

V'2 270.4 Kg/h 

DA 8213.3 

para la cámara B, tendríamos: 

7633.6 + 8213. 3 

si: h3 80.4 Kcal/kg a 80.5 ºC · 

por la introducci6n de los valores, se resolvería: 

V1 3 397.2 Kg / h 
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DB 15,449. 7 

para la cámara e, tendríamos: 

6788. 7 + 15449. 7 

( 6788. 7 + 15449. 7 )h3 

70 . 1 Kcal/Kg a 70.2 ºC 

por la introducción de los valores, se resolvería: 

V' 4 469.8 Kg/h 

De 21768.6 

finalmente, para la cámara D, tendríamos: 

5938.9+ 21768.6 V' 5 + Dn 

< 5938.9 + 21768.6 )h4 = 562.9 v•5 + Dn h5 

si: hs 60.6 Kcal/Kg a 60.8 ºC 

por la introducción de los valores, se resolvería: 

V 1 5 522.7 Kg/h 

Do 27184.8 

y el flujo final de condensados, sería: 

D5 + Do 5083.3 + 27184.8 32268.1 Kg/h 

32.- Para el cálculo del requerimiento de agua de enfriamiento en el conden 

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

w = 

t emperatura de aproximación: Ta 

temperatura del agua: Tw 

5660.5 X 567.8 

52 - 8 - 20 
133, 918 Kg/h 

siendo el volúmen y temperatura de l os condensados: 

133918+ 5bb0.5 

52 - 8 

139,5 78.5 Kg /h 

44 ºC 

8 ºC 

20 ºC 

33.- Asumiendo el empleo de tubos de 50.4 mm D.E., _12 B.W. G. para 10s evap_2 
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radores de tubos verticales largos, de 6,096 m de longitud, el número de tu 

bos requerido para un área de 420 m2 sería : 432. 
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CAPITULO VIII 

c o N c L u s I o N E s . 

D~ntro del proceso de evaporaci6n para la concentraci6n de licor negro, 

puede ser introducido un evaporador de circulaci6n forzada que maneje los li 

cores más concentrados, a fin de prevenir las incrustaciones ocurridas en 

los evaporadores de tubos verticales largos, que casi siempre lesionan econ6 

micamente la operaci6n de recuperaci6n. 

Dado que el evaporador de circulaci6n forzada es una entidad interdepe;; 

diente del sistema a múltiple efecto, ocurre un gradiente de temperatura 6p-

timo en dicho evaporador, que condiciona un costo mínimo ~e superficie. Es­

te gradiente en el evaporador de circulaci6n forzada, para un séxtuple efec­

to, se sitúa alrrededor de 17 ºC. 

Ocurre también, que esta superficie demandada por el evaporador de cir-

culaci6n forzada, influye en forma diferente según el número de efectos, ya 

que los costos de funcionamiento en cierta medida, son proporcionales al mon 

to de la inversi6n inicial. Sin embargo, no encontramos diferencias tales, 

que muevan a preferir con mucha ventaja un número de efectos determinado; g~ 

neralmente podría preferirse por escaso margen, un séxtuple efecto. 

Condicionadas las características de flujo terminales y superficie de -

transferencia id6neas para el equipo de circulaci6n 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--

mi e11t0s d~ p 0t~11cia y superficie, son mínimos para e st e a rr ~ ~l 0 . 

En general, resulta satisfactorio el tipo de alimentaci6ñ en serie a 

contracorriente, asimismo el arreglo y naturaleza de cámaras de vaporización 
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instantánea y condensador, elegidos en la resolución del sistema; aunque -

son posibles otras alternativas, no creernos que existan deferencias nota-­

bles en cuanto a esto se refiere. 

Corno hemos observado, la solubilidad de l licor negro decrece a partir 

de cierta temperatura, con el aumento de ésta. A fin de disminuir al rníni 

rno las posibilidades de incrustación en el primer efecto, podría desarro-­

llarse la alternativa de operar el evaporador a una temperatura menor que 

la condicionada por las constantes de operación desarrolladas en este tra­

bajo. Ello podría lograrse por la alimentación de un vapor de calefacción 

a menor temperatura al primer efecto, llevando el vapor generado en éste, 

al efecto cuyo vapor de calefacción esta a su temperatura de saturación; -

entr_etanto el r es to del sistema opera generado por un vapor con una tempe­

ratura mayor ( similar a la del vapor vivo en nuestro caso ), alimentado -

a l segundo efecto. Quede esta alternativa, corno interesante terna de algún 

nuevo trabajo. 
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