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RESUMEN

Se presenta un método matematico para simular el disefio de un
sistema de evaporacion de multiple efecto. Para el diseno de un sistema
de evaporacién se toma generalmente como la determinacion del drea
de transferencia de calor y el consumo de vapor requerido para una
separacién especifica a unas condiciones determinadas de operacion en

estado estacionario.

El método matematico presentado en este trabajo, se basa en las
ecuaciones fundamentales de los balances de materia y energia,
estableciéndose un sistema de ecuaciones no lineales. Para la solucion

de este sistema se utilizd el método numérico de Newton- Raphson.

Después de la formulacidén del problema se presenta el algoritmo
de solucién con su respectivo programa fuente codificado en el lenguaje
de programacion Delphi V. 5,0. los datos para la solucion del ejemplo
presentado en este trabajo ; han_sido tomados del Libro: “Fundamentos

y modelos de Procesos de Separacién” de Charles D. Holland



I. INTRODUCCION.

El uso actual de la palabra Simulaciéon data del afio 1940, cuando
los cientificos Von Neuman y Stanislau Ulam hicieron referencia a la
Simulacién Montecarlo, en el Laboratorio Nacional de los Alamos de
California, durante la segunda guerra mundial. Resolvieron problemas
de reacciones nucleares cuya solucidon experimental seria muy costosa y
el analisis matematico demasiado complejo. (PAGNOLA, M. Y

LAGOMARSINO, G.)

Inicialmente el uso de ias ecuaciones y sistemas de ecuaciones
diferenciales, han sido las herramientas mas usadas para modelizar
sistemas. Para resolverlas, se han reducido muchas veces a sistemas
lineales, siendo el algebra vectorial, el andlisis funcional y la teoria
general de operadores herramientas Utiles que con ciertas condiciones
simplificadoras, se han mostrado eficaces en el estudio de la fisica,

economia, biologia, sociologia y otras disciplinas.

Un modelo es una abstracciéon de la realidad que captura la
esencia funcional del sistema, con el detalle suficiente como para que
pueda utilizarse en la investigaciéon y la experimentacion en lugar del

sistema real, con menos riesgo, tiempo y costo.
1



El principio racional para usar la modelizacién y simulacién en cualquier
area del conocimiento es la busqueda del hombre por adquirir
conocimientos referentes a la prediccion del futuro, o la explicacién

l6égica de un fendmeno.

Es obvio sefialar que el uso de estas herramientas se ha visto
potenciado por el uso generalizado del ordenador. El ordenador ha
permitido también el tratamiento de problemas para los que la
formalizacion matemética,. tanto en sus elementos deterministas como
en los aleatorios, es muy dificil o imposible. Esta dificultad se ha
reducido en gran medida gracias al uso cada vez mas general de las
llamadas técnicas de simulacion, las cuales permiten el modelado y
estudio de muchos sistemas de estructura compleja, obteniendo

soluciones numéricas aproximadas.

A causa de las dificultaces computacionales del método tradicional
de prueba y error, han sido usados los métodos simplificados y los
métodos computarizados. Los métodos simplificados son generalmente
insatisfactorios; puesto que ellos no son ni flexibles ni exactos, pero
ellos son muy dutiles para una primera aproximacion de célculos de
diseno y no son del todo satisfactorios, debido al nivel de sofisticacién

requerido para programar u usarlos y debido a dificultades con la



estabilidad y la convergencia. Muchos requieren acceso a rutinas de
analisis numérico. Algunos m2todos computarizados emplean rutinas de
optimizacion directa. Por ejemplo, Tiara y Stiel, han aplicado
programacion dinamica a sistemas de evaporadores que permiten
soluciones de area variable, este método da resultados algo cercanos a

la solucion mas tradicional del drea constante.

En la literatura consultada se ha encontrado el uso de una gran
variedad de técnicas para el disefio o la operacion de un sistema de
evaporacion. Mientras el disefio este orientado a determinar el tipo y las
dimensiones de los efectos, el problema de operacion de un evaporador
ya existente, estd relacionado a la eleccién de las mejores condiciones
del proceso para efectuar una operacién determinada. Entre las
condiciones de proceso a especificar se pueden citar, la presién de
operacién, la presion del vapor vivo, la configuracion de flujo y la

iteracion de dispositivos de recuperacion de calor.

Al efectuarse los célculos para un sistema de evaporador de efecto
multiple los valores que deben obtenerse suelen ser el area de la

superficie de calentamiento en cada efecto, los kg de vapor de que sale

de cada efecto, en especial del Ultimo.



haciendo uso del método de Newton - Raphson; para lo cual es
necesario hacer uso de un programa se simulacién, a objeto de conocer
con precision y rapidez el valor de las variables involucradas en un
punto especifico del sistema en estudio. Esto permitird cuantificar en
forma répida y bastante precisa, el efecto que puede tener sobre la
calidad del producto y sobre todo el consumo de vapor; un cambio en la
presion del vapor vivo; en la presién del Gltimo efecto e incluso, la
instalacion de elementos de recuperacién de calor o alteracién de la

configuracion de flujos.

El presente estudio permite analizar el efecto de: flujo de
alimentacion, composicién de la alimentacién, temperatura de la
alimentacion, temperatura del vapor vivo, presion del vapor vivo,
presion en el dltimo efecto, composicion o flujo en el dltimo efecto,
coeficientes totales de transferencia de calor en cada efecto, areas
diferentes; sobre flujo del vapor vivo, temperatura de la solucién en el
primer efecto, flujo de solucién en el primer efecto, temperatura en el
segundo efecto, flujo de solucién en el sequndo efecto.

Las variables dependientes adicionales pueden ser determinadas a partir
de ecuaciones que pueden ser resueltas independientemente de las

ecuaciones restantes que describe el sistema.



Basados en los antecedentes y las bondades que ofrece la simulacién de
procesos, mediante el presente trabajo se han dado respuesta a los

siguientes objetivos:

1. Establecer un balance de materia para cada efecto del sistema de

evaporacion.

2. FdéHmular un balance de energia para cada etapa de evaporacion.

3. Aplicar las ecuaciones de capacidad de disefio para formular los

sistemas de ecuaciones aigebraicas.



II. MARCO TEORICO.

La evaporaciéon es una operacién unitaria, cuyo objetivo es concentrar
una solucion consistente en un soluto no volatil y un solvente volatil. En
la mayoria de las evaporaciones, el solvente es agua. La evaporacidn
se realiza vaporizando una parte del solvente para producir una solucién
concentrada de licor espeso.

Se utiliza vapor de agua condensante como medio de calefaccion, antes
de que la solucion empiece a precipitarse.

Un evaporador en esencia no es mas que un cambiador de calor
modificado si sélo tenemos en cuenta la evaporacién con transmisién.de
calor indirecta, caso mas utilizado en la industria.

La evaporacion difiere del secado en que el residuo es un liquido, a
veces altamente viscoso, en vez de un sélido; difiere de la destilacién en
que el vapor es generalmente un solo componente y, aun cuando el
vapor sea una mezcla, en la evaporacién no se intenta separar el vapor
en fracciones; difiere de la cristalizacién en que su interés reside en
concentrar una solucién y no en formar cristales. En ciertas situaciones,
por ejemp'lo, en la evaporacion de salmuera para produ;:ir sal comun, la
frontera entre evaporacién y cristalizacién dista mucho de ser nitida. La

evaporacioén produce a veces una suspensién de cristales en un licor

madre saturado.



En la evaporacion por lo general, el producto valioso es el liquido
concentrado (licor espeso) mientras que el vapor se condensa y se
desecha. Sin embargo, en un caso ‘especiﬁco es probable que ocurra lo
contrario. El agua mineral se evapora con frecuencia a fin de obtener
un producto exento de sodlidos para la alimentaciéon de calderas, para
procesos con requerimientos especiales o para el consumo humano.
Esta técnica se conoce con frecuencia con el nombre de destilacion de
agua, pero técnicamente es evaporacion (McCabe y otros, 2002).
Actualmente se estan desarrollando y usando procesos de evaporacion
de agua de mar para obtener agua potable. En este caso, el agua
condensada es el producto deseado. Sdélo se recupera una fraccién del
agua total contenida en la alimentaciéon, mientras que el resto se
devuelve al mar.

Los evaporadores comunmente se encuentran en industrias inorganicas,
organicas, del papel y del azucar. Las aplicaciones tipicas incluyen la
concentracion de soluciones acuosas de azlcar, hidroxido de sodio,
salmuera, coloide organicos, glicerina, gomas, leche y jugos de frutas
(Geankoplis, 1998).

El disefio de una unidad de evaporacion requiere la aplicacién practica
de las ideas de transmision de calor a liquidos en ebullicidén, junto con

una compresion de lo que le sucede al liquido durante la concentracion.



2.1. Caracteristicas del Liquido:

2.1.1.

2.1-2.

2. 1I3l

Concentraciéon: Aunque la solucién de alimentacién que entra
como licor a un evaporador puede ser suficientemente diluida
teniendo muchas de las propiedades fisicas del agua, a medida
que aumenta la concentracion la solucién adquiere cada vez un
caracter mas particular. La densidad y viscosidad aumentan
notablemente hasta que la solucidn se satura o se hace
demasiado ineficiente la adecuada transmision de calor. La
ebullicion continuada de una solucién saturada da lugar a la
formacion de cristales, que es preciso retirar pues de lo
contrario los tubos se obstruyen. La temperatura de ebullicion
de la solucion puede también aumentar en forma considerable
al aumentar el contenido de sélidos, de modo que la
temperatura de ebullicion de una solucién concentrada puede
ser mucho mayor que la del agua pura a la misma presion.
Solubilidad: A medida que se calienta la solucién y aumenta la
concentracion del soluto, puede excederse el limite de
solubilidad del material en solucion y se formaran cristales.
Esto puede limitar la concentracion maxima qué pueda
obtenerse por evaporacion.

Sensibilidad a la Temperatura: Muchos productos quimicos

finos, productos farmacéuticos y alimentos se deterioran

10



2.1.4.

2. 1.5.

2.1.6.

cuando se calientan a temperaturas mpderadas durante
tiempos relativamente cortos. En la concentracion de estos
materiales se necesitan técnicas especiales para reducir tanto
la temperatura del liquido como el tiempo de calentamiento.
Formacion de espuma: Algunos materiales, en especial las
sustancias organicas, forman espuma durante la vaporizacion.
Una espuma estable acompafa al vapor que sale del
evaporador, causando un fuerte arrastre.

Presion y temperatura: El punto de ebullicidon de la solucién
esta relacionado con la presidn del sistema. Cuando mas
elevada sea la presion de operacion del evaporador, mayor
sera la temperatura de ebullicion. Aderﬁés, la temperatura de
ebullicion también se eleva a medida que aumenta la

concentracion del material disuelto por la accién de la

evaporacion. Este fenémeno se llama elevacién del punto de

ebullicion.

Materiales de Construccion: Siempre que es posible, los
evaporadores se construyen con alglin tipo de acero. Sin
embargo, muchas soluciones atacan a los metales ferrosos y se
produce contaminacion. En estos casos se utilizan materiales
especiales tales como cobre, niquel, acero inoxidable, aluminio,

grafito y plomo. Debido a que los materiales son caros, resulta

1A



especialmente deseable obtener elevadas velocidades de
transferencia de calor con el fin de minimizar los costos del
equipo.

2.1.7. Incrustaciones: Algunas soluciones depositan costras sobre la
superficie de calentamiento. En estos casos el coeficiente global
disminuye paulatinamente hasta que llega un momento en que
es preciso interrumpir la operacion del evaporador y limpiar los

tubos.

2.2. Tipos de Evaporadores:

Los evaporadores pueden operar como unidades de un solo paso o como
unidades de circulacién. En la operacidon de un solo paso, el liquido de
alimentacion pasa una sola vez a través de los tubos, desprende el
vapor y sale de la unidad como liquido concentrado. Toda la evaporacién
se produce en un Unico paso. La relacién de la evaporacién a la
alimentacion estd limitada en una unidad de un solo paso, por lo tanto,
estos evaporadores se adaptan bien a la operacién en mlltiple efecto,
donde la concentracion total se puede conseguirse en variosbefectos. Los
evaporadores de pelicula agitada operan siempre con un solo paso. Los

evaporadores de pelicula ascendente y los de pelicula descendente

también pueden operar de esta forma.

12



Los evaporadores de un solo paso son especialmente Uutiles para
materiales sensibles al calor. Al operar a vacio elevado, es posible
mantener baja la temperatura del liquido. Con un solo paso rapido a
través de los tubos, el liquido concentrado estda a la temperatura de
evaporacion; pero solamente durante un corto periodo y puede enfriar
se rapidamente en cuanto sale del evaporador.

En los evaporadores de circulacién se mantiene una masa de liquido
dentro del equipo. La alimentacién que entra se mezcla con la masa
global del liquido y después pasa a través de los tubos. El liquido no
evaporado descarga de los tubos, retorna al equipo, de forma que en
cada paso solamente ocurre una parte de la evaporacion total. Todos los
evaporadores de circulacion forzada operan en esta forma; Los
evaporadores de pelicula ascendente son generalmente unidades de
circulacion.

El licor concentrado proéedente de un eva_porador con circulacion se
retira de la masa del liquido. Por lo tanto, la solucion tiene la
concentracion maxima. Es probable que el liquido que entra en los tubos
contenga varias partes de solucién concentrada por cada parte de
alimentacién; por lo consiguiente, su viscosidad es alta y el coeficiente
de transferencia de calor tiende a ser bajo.

Los evaporadores de circulacién no son muy adecuados para concentrar

liquidos sensibles al calor. Con un vacié razonablemente bueno, la

13



temperatura de la masa global de liquido puede no ser destructiva, pero
el liquido esta repetidamen_te expuesto al contacto con los tubos
calientes. Por lo tanto, algo de liquido puede calentarse a una
temperatura excesivamente elevada. Aunque el tiempo de residencia
promedio del liquido en la zona de calentamiento sea corto, parte del
liquido es retenido en el evaporador durante un tiempo considerable. El
calentamiento prolongado de incluso una pequefia parte de material
sensible al calor, tal como un producto alimenticio, es capaz de
estropear todo el producto. Sin embargo, los evaporadores de
circulacién pueden operar en un amplio intervalo de concentracion entre
la alimentacion y el liquido concentrado utilizando una sola unidad,
adaptdndose bien a la evaporacién de un solo efecto. Operan
indistintamente con circulacién natural, con flujo a través de los tubos
inducido por la diferencia de densidades, o con circulacién forzada,
promoviendo el flujo-mediante una bomba.

Los principales tipos de evaporadores tubulares calentados con vapor de
agua que se utilizan en la actualidad son:

1. Evaporadores de tubos largos verticales

" (a) Flujo ascendente (peiicufa ascendente)
(b) Flujo descendente (pelicula descendente)
(c¢) Circulacién forzada

2. Evaporadores de pelicula agitada

14



2.2.1.

Evaporadores de tubos largos verticales:

A. Evaporadores de tubos largos con flujo ascendente.

Las partes esenciales son:

» Intercambiador de calor tubular con vapor de agua en el
lado de la coraza y el liquido que se desea concentrar en el
interior de los tubos.

» Un separador o espacio de vapor para separar el liquido
arrastrado por el vapor.

» Cuando opera como una unidad de circulacion, existe un
brazo de recirculacién para el liquido desde el separador
hasta el fondo del intercambiador.

Existen entradas para el liquido de alimentacién y el vapor de

calentamiento, y salidas para el vapor, la solucién concentrada,

el vapor condensado y los gases no condensables procedentes
del vapor de calentamienfo.

El calentador tubular opera de la misma forma que la calandria

de circulacion natura. Sin embargo, los tubos son mas largos

que los de la calandria: tiene por lo general de 25 a 50 m.m. (1

a 2 pulgadas) de didmetro y 3 a 10 m. (102 32 pies) de

longitud. La alimentacion diluida entra al sistema y se mezcla

con el liquido que retorna del separador. La solucién

concentrada es retirada por el fondo del calentador; el resto de

15



la solucién es parcialmente vaporizada conforme sube a través
de los tubos. La mezcla de liquido y vapor fluye desde arriba de
los tubos dentro del separador, donde su velocidad se reduce
en forma considerable. Para ayudar a eliminar las gotas de
liquido, el vapor golpea sobre ellas y entonces pasa alrededor
de placas deflectoras colocadas antes de la salida del
evaporaglor.

Los evaporadores de tubos largos verticales son especialmente
efectivos para concentrar liquidos que tienden a formar
espuma. La espuma se rompe cuando la mezcla de liquido y
vapor de alta velocidad choca contra las paredes deflectoras de

la carga de vapor.

16
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Fig. 2.2.1.1: Evaporadores de tubos largos con flujo ascendente
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B. Evaporadores de pelicula descendente:

La concentracion de materiales altamente sensibles al calor,
tales como el jugo de naranja, requiere un tiempo minimo de
exposicién a una superficie caliente. Esto se consigue con
evaporadores de pelicula descendente de un solo paso, en los
que el liquido entra por la parte superior, desciende por el
interior de los tubos calentados con vapor de agua, como una
pelicula y sale por el fondo. Los tubos son largos de 50 a 250
mm. (2 a 10 pulgadas) de diametro. El vapor procedente del
liquido generalmente es arrastrado hacia abajo con el liquido y
sale por el fondo de la unidad. Estos evaporadores parecen
largos intercambiadores tubulares verticales con un separador
del liquido y vapor en el fondo y un distribuidor de liquido en la
parte superior.

El principal problema de un evaporador de pelicula -descendente
es la distribucién uniforme del liquido como en forma de
pelicula dentro de los tubos. Esto se consigue mediante una
serie de placas metalicas perforadas situadas sobre una placa
tubular cuidadosamente nivélad'a, por medio de inserciones en
los extremos de los tubos que generen un flujo uniforme en
cada tubo, o mediante distribuidores tipo arafia con brazos

radiales que distribuyen con velocidad constante la

18



alimentacion sobre la superficie interior de cada tubo. Otra
forma consiste en utilizar una boquilla individual de
pulverizacion dentro de cada tubo.

Cuando la recirculacion es permitida pero sin dafiar al liquido,
la distribucion de los tubos se facilita mediante una
recirculacién moderada del liquido hacia la parte superior de los
tubos. Esto da lugar a un mayor flujo de liquidos a través de
los tubos de lo que es posible en la operacidén en un solo paso.
Para una buena transferencia de calor, el nimero de Reynolds
de la pelicula descendente ha de ser superior a 2000 en todos
los puntos del tubo. Durante la evaporacién se reduce
continuamente la cantidad de liguido al circular desde la cima
hasta el fondo del tubo y una reduccién excesiva puede formar
puntos secos en la parte inferior del tubo. Por lo tanto, la
concentracion que es posible alcanzar en un solo paso es
limitada.

Los evaporadores de pelicula descendente, sin recirculacion y
con tiempos de residencia cortos, tratan productos sensibles
que no pueden concentrarse de otra forma. Se adaptan bien

para la concentracion de liquidos viscosos.

19



Alimentacion
;
%1 _.. Liquido de Distribucion
e

’_J <> , Salida de Vapor

Vapor

it

r".i[—:l:.ﬁj .. Separador
Condensado — .-
K - Liquido de
Liquido de Limpieza ~ w- Limpieza
Concentrado
Alimentacion A
-/
Vapor

Fig. 2.2.1.2: Evaporadores de tubos largos con flujo descendente
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C. Evaporadores de circulacion forzada:

En un evaporador de circulaciéon natural, el liqguido entra en los
tubos con una velocidad de 0,3 y 1,2 m/seq. La velocidad
lineal aumenta muy rdpido al formarse vapor en los tubos, de
forma que por lo general las velocidades de transferencia de
calor son satisfactorias. Sin embargo, con liquidos viscosos, el
coeficiente global en una unidad de circulacién natural quiza
sera demasiado bajo desde el punto de vista econdmico.
Coeficientes mas elevados se obtienen en evaporadores de
circulacion forzada.

En estos evaporadores una bomba centrifuga impulsa el liquido
a través de los tubos entrando con una velocidad de 2 a 5:5
m/seg. Los tubos estdn sometidos a una carga estatica
suficiente para asegurar que no se produzca ebullicién en los
mismos; el liquido comienza a sobrecalentarse a medida que se
reduce la carga estdtica con el flujo desde el calentador hasta
el espacio de vapor, y se genera una mezcla de vapor y el
liquido pulverizado a la salida del intercambiador, justo antes
de entrar en el cuerpo del evaporadér. La mezcla de vapor y
liquido choca contra una placa deflectora situada en el espacio
del vapor. El liquido retorna a la entrada de la bomba, donde se

mezcla con la alimentacion fresca: el vapor sale por la parte
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superior del cuerpo del evaporador hacia el condensador, o al
siguiente efecto. La parte del liquido que abandona el
separador se retira de forma continua como concentrado.

En otros disenos se utilizan intercambiadores verticales de un
solo paso.

En ambos casos, los coeficientes de transmision de calor son
elevados, especialmente con liquidos poco viscosos; pero los
mejores resultados con respecto a la evaporacion de circulacion
natural se producen con liquidos viscosos. En el caso de
liquidos poco viscosos, la mejora que se obtiene con circulacién
forzada no compensa los costos de bombeo con respecto a la
circulacién natural, pero en cambio si se compensa con liquidos
viscosos, en especial cuando hay que utilizar como materiales
de construccion metales costosos.

En el caso de los evaporadores de multiple efecto que dan lugar
a un concentrado final viscoso, los primeros efectos pueden ser
unidades de circulacién natural, mientras los Gltimos que
operan con liquidos viscosos, son unidades de circulacidon
forzada. Debido a las altas velocidades con las que opera un
evaporador de circulacion forzada, el tiempo de residencia del
liquido en los tubos es corto, alrededor de 1 a 3 seg. de forma

que es posible concentrar liquidos moderadamente sensibles al
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calor. También son efectivos para concentrar soluciones salinas

0 que tienden a formar espumas.
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Fig. 2.2.1.3: Evaporadores de circulacién forzada
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2.2.2.

Evaporadores de pelicula agitada:

La principal resistencia a la transmisién de calor global de calor
desde el vapor de agua que condensa hasta el liguido gue
hierve en un evaporador reside del lado del liquido. Una forma
de reducir la resistencia, especialmente con liquidos viscosos,
es por la agitacidén mecanica de pelicula liquida.

La alimentaciéon entra por la parte superior de la seccién
encamisada y se dispersa en forma de pelicula altamente
turbulenta mediante las palas verticales del agitador. El
concentrado sale por la parte inferior de la seccién encamisada,
el vapor asciende desde la zona de vaporizacién hasta un
separador no encamisado, cuyo didmetro es algo mayor que el
tubo de evaporacion. En el separador, las palas del agitador
proyectan hacia fuera el liquido arrastrado contra unas placas
verticales estacionarias. Las .gotas coalescen sobre estas placas
y retornan a la seccién de evaporacién. El vapor exento de
liquido sale a través de los orificios situados en la parte
superior de la unidad.

La principal ventaja de un evaporador de pelicula agitada es su
capacidad para conseguir elevadas velocidades de transferencia
de calor con liquidos viscosos. El producto llega a tener una

viscosidad tan elevada como 1 000 P a la temperatura de
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evaporacion. Para liquidos moderadamente viscosos, el
coeficiente de transferencia de calor se estima a partir de una
ecuacion. Como en otros evaporadores, el coeficiente global
disminuye a medida que aumenta la viscosidad, pero en este
disefio la disminucién es lenta. Con materiales altamente
viscosos, el coeficiente es apreciablemente mayor que en los
evaporadores de circulacion forzada y mucho mayor que en las
unidades de circulaciéon natural. El evaporador de pelicula
agitada es en particular efectivo con materiales viscosos
sensibles al calor tales como gelatina, latex de caucho,
antibidticos, y jugos de frutas. Sus desventajas son el elevado
costo; las partes internas moviles que requieren un
mantenimiento considerable; y la baja capacidad de cada
unidad que es muy inferior a la de los evaporadores

multitubulares.
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2.3. Métodos de Operacion para Evaporadores:

2.3.1.

Evaporadores de Efecto Simple:

La mayoria de los evaporadores se calientan con vapor de agua
que condensa sobre tubos metdlicos. El material que se
evapora circula casi siempre por el interior de los tubos.
Generalmente se utiliza vapor de agua a baja presion, inferior a
3 kg/cm?, y el liquido hierve a un vacié moderado, superior
aproximadamente a 70 mm Hg. Al disminuir la de ebullicion del
liguido aumenta la diferencia de temperatura entre el vapor
condensante y el liquido que hierve y, por consiguiente
aumenta la velocidad de transmisiéon de calor en el evaporador.
Cuando se utiliza un solo evaporador, el vapor procedente de la
ebullicion del liquido se condensa y se desprecia. Este método
se denomina evaporacién en efecto simple, y, si bien resulta
sencillo, no utiliza en cambio eficazmente el vapor. Para
evaporar 1 Kg. de agua de una solucién se necesitan de 1 a 13
Kg. de vapor vivo.

En un evaporador de efecto simple, el fluido de servicio (a
menudo vapor saturado proveniente de una caldera) provee la
energia necesaria para la evaporacién y el vapor proveniente

del alimento que esta siendo concentrado se desecha.
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2.3.2.

Evaporadores de Efecto Miltiple:

En un sistema de evaporacion de varias etapas (o efectos), el
vapor producido en la primera etapa se emplea como fuente de
energia para el segundo efecto y asi sucesivamente hasta
completar todas las etapas, por lo que se aprovecha el calor
latente de ebullicion del producto sometido al primer efecto.
Esta cascada de efectos puede continuarse para varias etapas y
es evidente que sodlo se inyecta vapor de servicio en el primer
efecto, por lo que la presion y temperatura del primer efecto es
siempre la mayor en el sistema. El vapor fluye de un
evaporador a otro por diferencia de presiones: de mayor
presidon (primer efecto) a menor presién (Ultimo efecto). En el
ultimo efecto, el vapor fluye hacia un condensador. Este tipo de
sistemas pueden remover una mayor cantidad de humedad del
producto, comparados a un sistema de una etapa. Algunos
ejemplos tipicos del uso de evaporadores multiples son la
evaporacion de azlcar y concentracién de jugos. Hay dos
ventajas principales de la evaporacion multiple:

a. Economia: Se evaporan mas Kg. de agua pE)r Kg. de vapor

de servicio.

b. Mejora de la transferencia de calor: Esto se debe al

incremento de viscosidad del producto.
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Cada efecto opera a una presiéon y temperatura mas bajas que
el efecto anterior. Los vapores son removidos del efecto
anterior a la temperatura de ebullicion de ese efecto, por lo que
es necesario aumentar el vacio en el siguiente efecto a fin de
que siga existiendo una diferencia de temperaturas en la
evaporacion. Los costos de operacion en estos sistemas
dependen del nimero de etapas y las temperaturas de
operaciéon. Una forma de aumentar la economia y la
conservacion de energia de sistemas multiples y simples es
recomprimir el vapor proveniente de la ebullicion del alimento,
lo que se logra anadiendo energia al vapor en forma de una
corriente de vapor jet, termo-compresién o por medios
mecanicos como el uso de un compresor.

Para una misma diferencial de presiéon y mismas condiciones de
proceso, los sistemas de evaporacién con mayor n‘L'lmero de
efectos requieren menos vapor de servicio. Para propodsitos de
comparacién, una regla empirica dice que la evaporacién en
cada efecto es de 0.7 a 0.9 Kg. de vapor extraido del producto
por Kg. de vapor de servicio ton&ensado en el primer efecto.
Por lo tanto, con la misma velocidad de evaporacion, un
evaporador de efecto quintuple requerird cerca del 20% del

vapor necesario en un evaporador simple. En la practica, la
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economia del vapor puede variar ampliamente debido a las
diferencias en la temperatura de entrada del producto y otros
requerimientos energéticos, como calores de dilucién vy
cristalizacion, cuando ésta existe.

Los evaporadores de efecto multiple no siempre son la mejor
opcidn: es evidente que el costo inicial del equipo sobrepasa al
de los evaporadores simples. La evaporacion simple se prefiere
para velocidades bajas de evaporacidon o liquidos que ebullen a
altas temperaturas.

Normalmente los evaporadores de un sistema muitiple se
construyen con las mismas medidas: mismo tamano,
construcciéon y area de transférencia de calor. A menos de que
las pérdidas de calor del sistema sean apreciables, los
evaporadores tendran de hecho la misma capacidad. Por lo
tanto, la relacion:

Q1= Q2 = Q3 =.... aplica, siendo 1, 2, 3...el nimero de efectos.
Se desprende de esto que:

U1*AT1= U2*AT2= U3*AT3=.., etc. Esta relacién es de
importancia para predecir el comportamiento de la temperatura
a través del sistema, conociendo U.

Los sistemas de evaporacion multiple pueden alimentarse de

varias formas, lo que no esta relacionado a la numeracion de
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efectos._ Los efectos son siempre numerados de mayor presion
a menor presion, por lo que el efecto 1 siempre es el que tiene
la mayor presion.

2.3.2.1. Sistema de alimentacion hacia delante (Paralela):
Siguen el patron "natural" de:
Evaporador 1,
Evaporador 2,
Evaporador 3.
La Unica bomba requerida es para alimentar el producto a
concentrar al Evaporador 1, lo que reduce los costos fijos (de
compra del equipo). Aungque no se necesita considerar la
electricidad gastada en el bombeo para los otros efectos, los
costos operativos se incrementan en este sistema debido a que
la alimentacion fria tiene que elevarse a la maxima temperatura
del sistema. Por otro lado, el liquido tiene la menor
concentracion en este punto, por lo que la transferencia de
calor no es tan eficiente como en los efectos donde la

concentracion (y la viscosidad) han aumentado.
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Fig. 2.3.2.1. Sistema de Alimentacion hacia delante

2.3.2.2. Sistema de alimentacion hacia atras:
El fluido debe bombearse a través del sistema, puesto que va
del eQaporador de menor presién hacia el de mayor presion
(Evaporador 3, Evaporador 2, Evaporador 1). Sin embargo,
debido al calentamiento gradual son operativamente mas
eficientes que la primera categoria. La alimentacién hacia atras
también reduce las diferencias de viscosidad en el sistema y la
mayor viscosidad de producto en el evaporador de menor

temperatura y presion "empareja" la eficiencia de intercambio
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de calor con el gradiente de temperaturas entre producto y

vapor de servicio.

I-> Vapor hacia el
condensador
I I I
Vapor de
Calentamiento =
v v | 3
Condensado “~___“ N o e
* 4
v
Solucién Alimentacion
Concentrada

Fig. 2.3.2.2. Sistema de Alimentacion hacia atras

2.3.2.3. Sistema de alimentacion mixta:
Ofrecen un compromiso entre las dos categorias estudiadas
anteriormente, con la alimentacion entrando en la mitad del
sistema (por ejemplo, Evaporador 2, Evaporador 3, E\.faporador
1). La evaporacion final se realiza a la mas alta temperatura,

por lo que la economia del sistema sigue siendo mejor que la de
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alimentacion hacia adelante, requiriéndose menos bombas que

para la alimentacion hacia atras.

Vapor hacia el
condensador

I I I
Vapor de
Calentamiento =] N\
;-_ ;-_ ;*h
Condensado ~—— N ﬁ/
T _J
A 4 . 5
Solucien  Alimentacion
Concentrada

Fig. 2.3.2.3. Sistema de Alimentacion Mixta

2.3.2.4. Sistemas de alimentacién en Paralelo:
Los sistemas de alimentacion paralela parten el flujo de producto de
entrada, de forma que una pequena parte de la alimentacion entra a
cada efecto. Este sistema es mas comin en evaporadoreé—
cristalizadores, en los que el producto a evaporar es altamente

viscoso y presenta una gran cantidad de soélidos en una matriz

acuosa.
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Fig. 2.3.2.4. Sistema de Alimentacion en Paralelo

2.4. Funcionamiento de los Evaporadores Tubulares:
Las principales caracteristicas de funcionaﬁiento de un evaporador
tubular calentado con vapor de agua son la capacidad y la economia.
2.4.1. Capacidad de un Evaporador
La velocidad de transferencia de calor Q a través de la
superficie de éater;tamiento de un evaporador de acuerdo con
la definicion del coeficiente global de transferencia de calor
dada por la ecuacion:

Q= UAAT
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Donde:

A = Area de la superficie de transferencia de calor.

U= Coeficiente global de transferencia de calor.

AT= Caida global de temperatura.

Si la alimentacion que entra en el evaporador estda a la
temperatura de ebullicidon correspondiente a la presion absoluta
existente en el espacio de vapor, todo el calor transferido a
través de la superficie de calentamiento es utilizado en la
evaporacion y la capacidad es proporcional a Q. si la
alimentacién esta fria, el calor que se requiere para calentarla
hasta su temperatura de ebullicidon tal vez sera considerable y
en consecuencia se reduce la capacidad para un valor dado de
Q, toda vez que el calor utilizado para calentar la alimentacion
no esta disponible para la evaporacién. Por el contrario, si la
alimentacién estd a una temperatura superior a la de la
ebullicién en el espacio de vapor, una parte de la alimentacién
se evapora en forma espontanea mediante equilibrio adiabatico
con la presion del espacio de vapor, y la capacidad sera
superior a la correspondiente .a Q. este proceso recibe el
nombre de evaporacion instantanea.

La caida real de temperatura a través de la superﬁcie de

calentamiento depende de la solucidn que se evapora, de la
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2.4.2.

diferencia de presién entre la cdmara de vapor y el espacio de
vapor situado encima del liquido en ebullicion, asi como la

altura del liguido sobre la superficie de calentamiento.

Elevacion del Punto de ebullicion y regla de Diihring:

La presién de vapor de la mayor parte de las soluciones
acuosas es menor que la del agua a la misma temperatura. En
consecuencia, para una presion dada, la temperatura de
ebullicién de las soluciones es mayor que la del agua pura. El
aumento del punto de ebullicién sobre el del agua se conoce
con el nombre de elevacion del punto de ebullicion BPE. Es
pequeno para soluciones diluidas y para soluciones de coloides
organicos pero puede alcanzar un valor de hasta 80 °C (144°F)
para soluciones concentradas de sales inorganicas. El BPE debe
restarse de la caida de temperatura que se predice a partir de
las tablas del vapor de agua.

Para soluciones muy concentradas, el BPE se obtiene mejor a
partir de una regla empirica conocida como Regla de Diihring,
segun la cual la temperatura de ebullicion de una determinada
soluciéon es una funcion lineal de la temperatura de ebullicion
del agua pura a la misma presion. Por lo tanto, se grafica la

temperatura de ebullicién de la solucién contra la del agua pura
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a la misma presion, se obtiene una linea recta. Para diferentes
concentraciones resultan diferentes rectas. Para amplios
intervalos de presién la regla no es exacta; pero para un
intervalo moderado, las lineas son casi rectas aunque no

necesariamente paralela.

2.5. Evaporaciéon de Materiales Biolégicos:

La evaporacién de muchos materiales bioldgicos suele diferir de la
evaporacion de materiales inorgdnicos como NaCl y NaOH, asi como de
los materiales orgdnicos como el etanol y el acido acético. Los
materiales bioldgicos como los productos farmacéuticos, la leche, los
jugors citricos y los extractos vegetales suelen ser muy sensibles al calor
y con frecuencia contienen particulas muy finas suspendidas en la
solucion.

Muchos materiales bioldgicos en solucién exhiben elevaciones del punto
de ebullicion muy bajas al concentrarse. Esto se debe a que los sdlidos
suspendidos en forma de particulas muy finas y los solutos disueltos de
alto peso molecular, contribuyendo muy poco a esta elevacion.

El grado de degradacién de los materiales bioldgicos durante la
evaporacion es una funcion de la temperatura y del tiempo de
procesamiento. Para mantener la temperatura baja, la evaporacion debe

hacerse al vacio, lo que reduce el punto de ebullicion de la solucién.
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Para que el tiempo de contacto sea corto, el equipo debe tener un

tiempo de retencién bajo el material que se esta evaporando.

A continuacion se muestran los procesos de evaporacion en la industria

alimentaria:

2.5.1. En la Industria Azucarera:
El azlcar puede obtenerse principalmente a partir de la cafia de
azlcar y la remolacha azucarera. Para su obtencion se requiere
de un largo proceso.
El jugo clarificado contiene del 15 al 20% de solidos, segun la
concentracion del jugo original de la cafia y el procedimiento de
maceracion empleado. Para conseguir la formacion de cristales
de azlcar el jugo debe ser concentrado hasta el estado de
mieles. Para alcanzar tal condicién es necesario eliminar la
totalidad del agua presente.
En la evaporacién, por medio de intercambio de calor con vépor
de baja presién (20 Psi), el jugo se concentra en un jarabe de
uso llamado Meladura (no saturado). El proceso se da en varias
etapas. Es comun el uso de 5 cuerpos de evaporacion dispuestos
en serie en los cuales el jugo fluye phr diferencia de presién en
los cuerpos.
El evaporador consiste en un intercambiador de calor de gran

tamafio dotado de espejos en su nivel medio e inferior y de
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tubos verticales que conforman el area de calefaccion en que el
jugo en la parte interna de los tubos recibe el calor
proporcionado por vapor de baja presion que fluye
externamente. Como se menciono anteriormente, el flujo del
jugo por los diferentes cuerpos se da por diferencia de presion.
En los procesos de quintuplo efecto, el quinto cuerpo de
evaporacién trabaja con presion de vacio de aproximadamente
23 pulgadas de mercurio (11psi).

La cristalizacion consiste basicamente en la formacion de los
cristales de azlcar a partir de diferentes mieles. El proceso se
efectlia en evaporadores al vacio de efecto sencillo comunmente
llamados tachos. Primeramente se concentra la meladura hasta
que esta alcanza el punto de saturacion. A medida que se
evapora el agua se agrega meladura con el fin de aumentar el
tamafio de los cristales.

Los tachos, son evaporadores al vacio de efecto simple
disefiados para la manipulacion de materiales viscosos. Al igual
que los evaporadores se componen de un cuerpo provisto
internamente de tubos verticales soportados pof espejos en sus
extremos. El tacho es un cristalizador evaporativo en el que el

grado de sobresaturacién se controla y se mantiene por medio
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2.5.2,

de la evaporacion del disolvente, en tanto que el material

disuelto cristaliza.

En la Industria Pesquera:

La harina y el aceite de pescado comparten los tres primeros
pasos del proceso, o sea Almacenamiento, Cocedor y Prensa. En
esta Ultima etapa se separan los dos elementos de los procesos
productivos, la torta de Prensa para elaborar Harina y el licor de
prensa para el aceite. Debido a que necesitamos eliminar el alto
porcentaje de grasa, solidos y agua que arrastra el liquido que
se genera en la prensa, lo impulsamos por medio de bombas a
un equipo denominado Decanter o Decantador, que es una
centrifuga de eje horizontal que permite separar el sélido del
liquido. La fase sélida catalogada Torta de Decanter se agrega a
la torta de prensa y sigue su camino a los secadores. Por su
parte, el liqguido o licor de Decanter que contiene grasa y agua
fundamentalmente, es enviada por bombas a las separadoras
(Planta de Aceite).

El licor de Decanter es precalentado a una temperatura de 95°C
para enseguida ingresar a las separadoras. Estas consisten en
una maquina centrifuga vertical cuya funcién es separar del licor

el aceite-con muy poca humedad (menor al 0.3%), dejando agua
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con baja grasa y solidos designada Agua de Cola que se envia a
la planta Evaporadora.

El aceite obtenido de este proceso se envia a una segunda etapa
de separacion.

El Agua de Cola proveniente de las separadoras y sobrante del
proceso, debido a su contenido de sdélidos es enviada por
bombas a las plantas Evaporadoras, en las cuales se recupera el
sé6lido del producto, mediante la evaporacion y eliminacion del
agua contenida. El licor obtenido en este proceso se conoce
como concentrado, porque es una solucion con una alto
contenido de sdlido, la que se agrega a la torta de prensa antes

de ingresar al secado para la elaboracién final de harina.

2.6. Simulacion:

La simulacion es una imitacién de las operaciones de un sistema o
proceso real (Sistemas complejos), permite describir y analizar el
comportamiento del sistema real, y responder ciertas interrogantes
para apoyar el diseno de sistemas reales.

‘La simulacién en computador se define como el proceso de disefio dé un
modelo l6gico-matematico de un sistema del mundo real y la aplicacidn

del modelo en el computador, para conocer informacion que no se posee

por dificultades econémicas, de tiempo o de técnicas necesarias para su

41



obL_'encic')n. Entonces, los modelos de simulacion pueden ser
considerados como una version de laboratorio de un sistema, para
realizar experimentos que pueden ser mejorados paulatinamente.
Modelo:

Representacion simplificada de un sistema correspondiente a un proceso
natural o industrial.

Simulador (6 programa computacional):

Sisterma que contiene un modelo y es capaz de ejecutarlo
sistematicamente, dadas ciertas condiciones de operacion. Es la
implementaciéon de un modelo mas un entorno que permita operar 6

trabajar con él de acuerdo a ciertos requerimientos especificos

2.6.1. Areas de Aplicacioén:
» Sistemas de Computadores
« Telecomunicaciones, Transporte y Energia
- Aplicaciones Militares y Navales
+ Politica Publicas
» Manufactura — Programacion, Inventarios
» Personal en empresas de servicios: Bancbs, (forreo, etc.
» Distribucion y Logistica

+ Salud — Salas de emergencia y de operaciones.
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2.6.2.

2.6.3.

Cuando Simular:

Como regla general, es apropiada cuando:

Desarrollar un modelo estocastico es muy dificil o quizas alun
imposible.

El sistema tiene una o mas variables aleatorias relacionadas.
La Dinamica del sistema es extremadamente compleja.

El objetivo es observar el comportamiento del sistema sobre
un periodo.

La habilidad de mostrar la animacion es importante.

Ventajas de la Simulacioén:

Beneficio general de la sfmulacién:

Laboratorio de aprendizaje-Facil de modificar

Algunos beneficios especificos:

Mejorar desempefio de sistemas reales c-omplejos.

Disminuir inversiones y gastos de operacion.

Reducir el tiempo de desarrollo de un sistema.

Asegurar que el sistema se comportara como se desea.
Conocer oportunlame'nte hechos relevantes y efectuar
cambios oportunamente.

A veces es lo Unico que se puede hacer para estudiar un

sistema real (No existe; Se destruye; Muy caro)
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2.6I4l

2.6.5.

Flexibilidad para modelar las cosas tal como son (no
importando si son enredadas y complicadas) modelado de
sistemas complejos.

Permite Modelar la Incertidumbre vy los procesos

transciendes

Desventajas de la Simulacion:

Puede ser costosa y consumidora de tiempo inicialmente.
Algunas veces soluciones mejores y mas faciles son pasadas
por alto.

Los resultados pueden ser mal interpretados.

Por lo general son ignorados los factores humanos vy
tecno!égicos.

Peligro de poner demasiada confianza en los resultados de
la simulacion.

Es dificil verificar si los resultados son validos.

Tipos de Simulacion:

Estatica v/s. Dindmica
¢Juega el tiempo un papel en el Modelo?

Cambios Continuos v/s. Cambios Discretos
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¢Puede el “estado” cambiar continuamente o s6lo cambiar
en algunos instantes del tiempo?

- Deterministico v/s. Estocdstico
¢Es todo cierto o existe incertidumbre?

» La Mayoria de los modelos Operacionales son:

Dindmicos, Cambios-Discretos y Estocasticos

2.6.6. Tipos de Simuladores para Operaciones y Procesos
Industriales:
Matematicos: MATLAB, MATHEMATICA, MAPPLE, MATHCAD,
etc.
Modulares: METSIM, ASPEN-Plus, CHEMCAD, SuperPro-
Designer, SIMULINK, MICROSIM, etc.
Fenomenoldgicos: FLUENT, PHOENICS, LEACH, MULTIFLOW,

EQ3/6, OLI, PHREEQC, etc.

2.7. Diseno de un Sistema de Evaporacion
El diseno de un evaporador se toma generalmente como la
determinacion del area de transferencia de calor y el consumo de vapor

requerido para efectuar una separacion especifica a unas condiciones

determinadas de operacion en estado estacionario. El término sistema
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de evaporacion es utilizado para significar ya sea un evaporado o
cualquier nimero de evaporadores que estén conectados de una manera
determinada.

Para describir la operacion de un evaporador, cominmente se utilizan
los términos capacidad, economia y consumo de vapor de agua. Por
capacidad de un sistema de evaporacién, se entiende el nimero de
libras de solvente evaporado por hora. La economia de un sistema de
evaporacion, es el nimero total de libras de solvente evaporadas por
libra de vapor de agua alimentado al sistema de evaporaciéon. Consumo
de vapor de agua, es la cantidad de libras de vapor de agua alimentado
al sistema por hora. Se puede notar que la economia es la relacién entre

la capacidad y el consumo de vapor de agua (Holland, 1997).

2.7.1. De Simple Efecto
Tal como su ndmbre lo indica, se utiliza solamente un
evaporador. El alimento al entrar a este efecto debe ser
calentado hasta la temperatura del punto de ebullicién del
efecto, correspondiente a la presion de operacién. Luego el
“solvente, generalmente agua, se evapora y és removido como
vapor. La Fig. 2.7.1 presenta el esquema de un evaporador de

simple efecto.
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BALANCE DE MATERIA
a) Balance Total:
F=V+L (2:7.1)

b) Balance Parcial: (referido al soluto):

FXe = LX, (2.7.2)
L =F (Xe/X0) (2.7.3)
Donde:

F = flujo de alimento, Ib/h;

L = flujo de licor concentrado, |b/h;

V = flujo de vapor (disolvente evaporado), Ib/h;
Xr= fraccion en masa del soluto en el alimento;

X = fraccion en masa del soluto en el licor concentrado.
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Flujo de Vapor: V (lb/h)

Alimentacién: F (Ib/h)
—_—

Vapor de Agua: V, (Ib/h)

Vapor Condensado: g
V, (Ib/h)

Licor Concentrado: L (Ib/h)

Figura 2.7.1. Evaporador de simple efecto

BALANCE DE ENERGIA

Efectuando un balance en entalpia alrededor del proceso

Fhe + Q = VHy + LH_ (2.7.4)
"Fhe+ Q-VHy-LH. =0 : (2.7.5)
Puesto que V = F - L, reemplazamos en la ecuacién anterior y
haciendo un arreglo.

F(he- hy) +Q = (F-L) (Hy- h) = 0 . (2.7.6)
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Donde

hr = entalpia del alimento, Btu/Ib;

h. = entalpia del licor concentrado a la temperatura de
ebullicién del evaporador, Btu/Ib;

Hv = entalpia del vapor a la temperatura de ebullicién del

i

evaporador, Btu/Ib;

Q = velocidad del calor transferido a través de los tubos
(desde el vapor de agua hacia el licor concentrado), Btu/h.

El balance de entalpia en el vapor de agua es dado por

Q = VoHo - Voho (2.7.7)
o
Q = Vo (Ho-ho) = Voo (2.7.8)

Donde se supone que el vapor de agua entra a la camisa de
calentamiento del evaporador y sale condensado a su
temperatura y presion de satu-racic’)n. Donde Ay es el calor
latente de vaporizacion del vapor de agua que entra.
La velocidad de transferencia de calor Q cominmente se
aproxima utilizando la siguiente relacion

Q = UA(To - T) (2.7.9)
Donde
U = coeficiente total de transferencia _de calor, Btu/(h

pie? oF);
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2.7.2.

A = area superficial de los tubos disponibles para transferencia
de calor, pie?;
TO= temperatura de saturacién del vapor de agua que entra al

primer efecto, °F;

T = temperatura de ebullicién de licor concentrado a la presion

de espacio con vapor, °F.

De miltiple efecto
Un multiple efecto consta de un conjunto de evaporadores,
denominandose primer efecto al primer evaporador, segundo

efecto al evaporador, etc., siendo el primero el que recibe el

' vapor vivo procedente de un generador de vapor.

Durante el funcionamiento, el vapor procedente de la
evaporacion en el primer efecto se emplea como vapor de
calefaccion del segundo, y el producido en éste se emplea
como calefaccion del tercero, etc.; es evidente que para su
funcionamiento se necesita que el vapor de calefaccidén en cada
efecto condense a temperatura superior a la ebullicidon en este
efecto, lo cual exige que exista entre los distintos efectos una
diferencia de presion suficiente para que se produzca la

ebullicion.
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Para propositos ilustrativos, se desarrollan las ecuaciones que
describen un sistema de evaporacion de triple efecto y en

donde las elevaciones del punto de ebullicion son

despreciables.

La Fig. 2.7.2 nos muestra el diagrama del sistema de tres efectos.
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V= F-L4 ' Vo=Li - L, Vz=L-Ls

‘ ) Efecto N° 1 Efecto N° 2 Efecto N° 3
Alimentacion: F (Ib/h) P, T, P,. Ts P Ts
M i
Espacio con Espacio con Espacio con
Vapor de Agua: V, (Ib/h) Vapor Vapor - Vapor
> 54-
Vapor Condensado: -
V, (Ib/h)
Po To
L1aT1 LzaTg LsaTs
Licor F- L, gotea Licor L, - L; gotea Licor
Concentrado Condensa a Concentrado  Condensa a Concentrado
P4, T4 P2, T2

Figura 2.7.2. Evaporador de triple efecto
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Efecto N° 1. Un balance de entalpia en los flujos del proceso

da
Fhe + Q1 - (F - Li)Hy - Lihy = 0 (2.7.10)
F(hehi) + Q1 - (F-L1) A1 =0 (2:7.11)
Donde

Ay = Hj - h;, es el calor latente de vaporizacién del
disolvente del licor concentrado a la temperatura T; y presién P;

(d = 1,2,3 el nimero del efecto).

El balance de entalpia en el medio de calentamiento estd dado

por

Q1 = Vo(Ho-ho) = Voo ' (2.7.12)

y la velocidad de la transferencia de calor por

Q1 = U1A1(To-Ty) (2.7.13)

Si la ecuacion (2.7.12), es utilizada para eliminar Q; de la
ecuacion (2.7.11) y (2.7.13), los resultados asi obtenidos

pueden establecerse como funciones en la forma siguiente:

Balance de entalpia:

fi = F(he-hy) + Voko = (F-L1)As (2.7.14)
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Velocidad de la transferencia de calor:

f = UiA1(To—T1) - Voko (2.7.15)

Efecto N° 2. En forma analoga a lo demostrado para el primer

efecto, para el segundo efecto se obtienen las siguientes

ecuaciones:
Li(hi=h2) + Q2 - (Li-L2)A2 =0 (2.7.16)
Q2= Vih = (F-L1)As {2.7.17)
Q2 = U2Ay(T1-Tp) (2.7.18)

Balance de entalpia:
f3 = Li(hi1=h2) + (F-Li)A1 = (Li-L2)As (2.7.19)
Velocidad de la transferencia de calor:

fa = UAx(T1-T2) = (F-Li)As (2.7.20)

Efecto N° 3. De igual forma que el anterior

La(h2-h3) + Q3 - (La-L3)A3 = 0 (2.7.21)
Qs = Vaha = (Li-L2)Az (2.7.22)
Q3 = UsAz (T2-T3) (2.7.23)

Balance de entalpia:
fs = La(ha-h3) + (Li-L2)A2 = (La-L3)As (2.7.24)

Velocidad de la transferencia de calor:
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fe = UsA3(T2-T3) — (Li-L2)A2 (2.7.25)
La solucién de estas seis ecuaciones independientes (f, i=1 >

6) se vera en el capitulo 3.

2.8. Método Numérico De Newton — Raphson
Uno de los problemas de ocurrencia mas frecuentes en el trabajo
cientifico es hallar las raices de ecuaciones de la forma

f(x)= 0 (2.8.1)

Donde la funcion f(x) puede estar dada explicitamente, o con mas
frecuencia, f(x) puede conocerse sélo implicitamente. Asi f(x) puede
rebresentar el valor que la solucidon de una ecuacion diferencial asume
un punto especifico, mientras que x puede representar una condicién
inicial de la ecuacién diferencial. En casos raros puede ser posible
obtener las raices exactas de (2.8.1), de lo cual es una ilustracién un
polinomio factorizable. En general, sin embargo, podemos esperar la
obtencién de soluciones aproximadas solamente, con ayuda de una
técnica computacional para producir la aproximacion.
2.8.1 Problemas de una variable

METODO DE NEWTON. Este método consiste del uso

repetitivo de los dos primeros términos de la expansion de la
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2.8.2.

serie de Taylor de f(x) alrededor de un valor x = xx, como
sigue:

f(x) = f(x)+ (X% )f'(xk) = 0 (2.8.2)
Despejando x

X = Xk = [f(xx)/f'(x«)] (2.8.3)

El método de Newton se basa en el hecho de que el valor
calculado, x, por la relaciéon anterior, es usualmente (pero no
siempre) mas cercano a la soluciéon de la ecuacién f(x)=0 que
el valor xk, que se tomara como el préximo valor asumido para
el siguiente calculo. Asi, en general

Xie1 = Xk = [FOxe)/F(x0)] (k=1,2,.) (2.8.4)

Esta relacién converge cuando

(xa—-x%)¥ x| se€ (2.8.5)

Se satisface.

Problemas de varias variables
METODO DE NEWTON — RAPHSON. La extensién del método
de Newton a funciones de varias variables se denomina método

de Newton-Raphson. Este método se deriva de una manera

analoga a la demostrada para el método de Newton.
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Asumiendo que se desea en;ontrar los valores de x e y que
hacen simultdneamente fi(x,y)=0 y fy(x,y)=0. Si cada funcién
se representa por una expansion de serie de Taylor alrededor
del conjunto de valores (xkYyk), se obtiene el siguiente
resultado cuando se desprecian las derivadas de orden mayor a

uno.
fi(x,y) = filxi,¥x) + [8f1(Xik, ) / 0X] (X-Xi) +

[0fi(XkYk) / aY] (Y-Yk) (2.8.6)

f2(X,y) = falxk, yk) + [8F2(Xk,Yk) / %] (X-Xk) +

[ fa(xk,yx) / aY] (y-Yk) (2.8.7)

Para el conjunto de valores (xx+1,Yx+1) para los cuales

f1(Xk+1,Yke1) = F2(Xks1,Yks1) = 0

Las ecuaciones (2.8.6) y (2.8.7) se reducen a

0 =" + (0f1i/0X) AXks1 + (0f1/BY) Ayk+1 (2.8.8)
0="Ff+ tafz/ax) AXr1 + (8f2/0Y) Ayt (2.8.9)

Respectivamente, donde

AXg+1 = Xks1 — Xk
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AYk+1 = Yk+1 = Yk

Las ecuaciones (2.8.8) y (2.8.9) se pueden escribir también

comao:

fix AXk+1 + fiy AXs1

f2x AXk+1 + f2y AXk+1

-f1 (2.8.10)

-f2 (2.8.11)

Donde se entiende que todas las funciones y derivadas de las

ecuaciones (2.8.10) y (2.8.11) se van a evaluar en {xy,Y«}.

Podriamos entonces esperar que la solucidon {Xk+1,Yk+1} de

(2.8.10) y (2.8.11) estuviera mas cerca de la soluciéon {¢,B8}

que {xk.rYK}' La

solucién de (2.8.10) y (2.8.11) por la regla de

Cramer da:

-1 j;y

-5 f;ylz{—ﬁfzﬁfzﬁ,J S 819

xk-a-l xk :fE; ‘f]_‘ J(ﬁ,f;) - ( 8 )
Sfoe  Soy
e — A

_y ots —hl_| = fifi+ S

Vi = Vi {fu fu; f: T L) j'(,k_y*, (2.8,13)

}-fZ.r -}3)"[

Previsto que J(f1,f2) = (fixfay — faxfiy) # 0 en {xx, yx}. La funcion

J(f1, f2) se llama el jacobiano de las funciones f; y fo.

La

solucién {Xk+1,Yx+1} de este sistema proporciona ahora una
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nueva aproximacion a {¢, B}. Se generan aproximaciones

sucesivas a partir de las férmulas recurrentes:

Xk+1 = Xk — [(f1f2y'f2f1y)/ J(f1,f2)] k (2.8.14)
Yk+1 = Yk — [(fofix-fifax) / J(f1,f2)] k (2.8.15)
Donde:

J(f1,£2) = fixfoy = faxfiy

y donde todas las funciones implicadas se va a calcular en {x,

Yk}

Para'el caso general de n ecuaciones independientes con n
incognitas, se obtienen n ecuaciones de la forma (2.8.8) y
(2.8.9) al aplicar el método de Newton-Raphson. Las
ecuaciones obtenidas pueden representarse por la siguiente
ecuacion matricial

Jk Axg = -fi (2.8.16)
Donde Jx es la matriz cuadrada jacobiana de orden n Yy AXg y fi ]

son los vectores columna correspondientes,
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Cof I, Ofildx, .. Of/dx,]

Ji :J(ﬂ/xk)':

o, /0%, of,/0% - Of./0%]

T .
Axk = [AX1 AX2 ... AXn] .
AXj = Xjk+1 ~ Xjk
También:

AXk = Xi+1 =~ Xk ;
x
Xk = [Xlk X2k +»- Xnk] Y

fi = [Fu o vox Tl
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IV. RESULTADOS.

Los resultados que a continuaciéon se presentan esta basado en un
problema tomado del texto Fundamentos y Modelos de Procesos de

Separacion de Charles D. Holland, 1997

“"Se desea disefiar un sistema de evaporacion de efecto triple para
concentrar el soluto de una solucién del 10% (alimento) a una solucion
del 50% en peso. El flujo de alimento es de 50000 Ib/h y entra al primer
efecto como liquido a 100°F. Debe usarse alimentacién en paralelo. Para
cumplir con los requisitos de calentamiento del primer efecto se utiliza
vapor saturado del solvente a 2500°F. El tercer efecto debe ser operado a
una presion absoluta correspondiente al punto de ebullicién para el
solvente puro a 125°F, Desprecie la elevacién del punto de ebullicion, al
igual que las variaciones de._los calores especificos y el calor latente de
vaporizacion con temperatura y composicién. Determine el drea A para
cada efecto (deben utilizarse dreas iguales), las temperaturas T, y Tz los
flujos Ly, Lz y L3, las composiciones x; y x5 y el flujo V,.”

Datos:

Co

I

1,0 Btu/Ib.OF para el alimento y todas las otras corrientes liquidas.

Ao = A1 = A2 ‘= A3 = 1000 btu/Ib.

U; = 500 Btu/h.pie?.oF
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Uz = 300 Btu/h.pie?.oF

Us = 200 Btu/h.pie.oF

Solucion:

Haciendo un esquema representativo del problema
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G9

V-,= F'L1

O |

V2=L1—Lz

Efecto N° 2
Tz

V3=L2—L3

Efecto N° 3
Ta= 125°F

Espacio con
Vapor

Alimentacion:
F: 50000 Lb/h
Xg=0,10 Efecto N° 1
Te= 100°F : | T
. Espacio con
Vapor Saturado Vapor
Vo
To=250°F
| Ly X4

=

A 4

Espacio con
Vapor

=

L3=

X3=0,50
Licor
Concentrado

Fig. N° 4: Esquema representativo del problema formulado




FORMULACION

Al formular un modelo matematico de una situacion fisica, el ingeniero o
investigador debe tomar en cuenta de antemano que espera resolver su
problema en un computador.

Especificaciones: F, Xr, Tr, To (0 Pg), P3(0 T3), x3(0 L3), U1,Uz,Us, dreas
iguales, alimento paralelo y elevaciones del punto de ebullicion

despreciables.

Encontrar: Vo, Ty, Ly, T2, Loy A

Realmente, existen cuatro variables dependientes adicionales llamadas
Vi, V2, X1 Y X2. Sin embargo, estas variables pueden ser eliminadas o
determinadas a ‘partir de ecuaciones que pueden ser resueltas
independientemente de las ecuaciones restantes que describen el

sistema (Fxr- Lix; = 0; j= 1,2,3).

ALGORITMO
Un método numéricc que puede usarse para resolver un problema se
llama algoritmo.

Calculando

Esis Ls = Fxg/ X3 = 50000 x 0,10 / 0,50 = 10000 Ib/h

V: V=F-L3=750000- 10000 = 40000 Ib/h
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V =V; +V; + V3 = 40000 Ib/h
AT: AT = Tg - T3 = 250 - 125 = 1250F
AT = ATy + AT + ATs = 1259F
En el capitulo 3 describimos el método de Newton-Raphson que
consiste del uso repetitivo de los términos lineales de las series de
expansién de Taylor de las funciones f;, f, f3, fa, fs y fe;

denominadas:

O =fj+ (of/dVo)AVo + (8fi/0T1)AT: + (af/aLi)AL: +
(0f/ aT2)AT: + (3f/ L)ALy + (2F/A)AA  (4.1)

j=1,2,.,56

Donde:
AVo = Vox+1 — Vo ;
ATy = Tik+1 = T1k;
ALy = Lyk+1 = Ly ;
AT2 = Tak+1 = T2k
Al = Loksr = Lok

AA = Ay — Ax

y en donde los subindices k y k + 1 indican las pruebas de orden k y

K+ 1
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Estas seis ecuaciones pueden ser establecidas en una forma
compacta por medio de la siguiente ecuacién matricial.
I AXy = - (4.2)
donde Ji se llama la matriz Jacobiana vy,

AXk = Xks+1 - Xk = [AVo AT1 ALy ATz ALz AA]T  (4.3)

Por simplicidad, el subindice k se omite en aquellos elementos de
Xk, Ik Yy fx. En base a un grupo de valores asumidos para los
elementos del vector columna (o matriz columna) Xk, el cual se
puede escribir como el transpuesto del correspondiente vector de fila
(o matriz de fila),

Xe=[VoT:i L1 T2 b A]T (4.4)

Los valores correspondientes de los elementos de Jx y fx, son

calculados. La distribucién de los elementos de Ji y fx es como sigue:

[of,/0V, of,/0T, of/aL, &f/dT, &,/6L, of /04

A8 - RS  . L mE

&, /3, Of/OT, &,/0L of,/3T, &,/dL, &,lo4

fiez[fifz ... B]
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Si los cambios en los calores especificos con la temperatura en los
alrededores de la solucién de las funciones fy, f5, f3, f4, fs y fs son

despreciables entonces los términos de calor sensible

he = hy = Cp (Te- T1)
hy = hy =Cp (T1-T2)

ha = hz = Cp (T2-T3)

Luego:
fi1 = FCp(Te-T1) + Voro — (F-L1)As (4.6)
fo = UiA(To-T1) - Voro (4.7)
| f3 = LiCp(T1-T2) + (F-L1)A1 - (Li-L2)A2 (4.8)
fa = U2A(T1-T2) - (F-Li)rs (4.9)
fs = LaCp(T2-T3) + (Li-La)Az = (La-L3)As (4.10)
fo = U3A(T2-T3) - (Li-L2)Aa (4.11)

Formando la matriz Jacobiana :

Vo Ty Ly T2 Lo A

i, -FC,. 2 0 0 0

~A —UAR 0 0 0 U(T,~T)
S| 0 LG by -LC, 4 0

*H o0 U048 2 -Uhd 0 U(T-T)
0 o X 4 I & 0

0 0 -4 Ud i U(T-T)]



Donde
b3z = Cp(T1-T2) = (A1+212)

bss = Cp(T2-T3) — (A2+2A3)

Ahora, asumimos valores para las variables:
1. ATy =Tg—- Ty = 42°F
AT, =T, - T = 42°F
AT3; =T, - Tz = 41°F
2. Vi = 14000 Ib/h
V, = 14000 Ib/h
V3 = 12000 Ib/h
3. A=100 pi.es2 para cada efecto

4. Vp = 15000 Ib/h

Para reducir la magnitud de los términos que aparecen en las
ecuaciones funcionales y las matrices, se utiliza el procedimiento de
cambios de variable o cambio de escala.

1. A cada ecuacién funcional se le divide por Fio y la nueva expresion

funcional se denomina g;

gj = fi/Fho j=1,2,...6
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2. Los flujos se expresan como una fraccién del flujo de alimento F,

es decir

3. Las temperaturas se expresan como una fraccién de la

temperatura del vapor de agua, es decir

4. El drea de cada efecto se expresa como una fraccidon de un

término proporcional al flujo de alimento, es decir

A = aj(F/SO)

Aplicando este procedimiento de reduccién de variable a las

expresiones funcionales, tenemos:

91 = Vo + CeTe/ho — U1CpTo/Ao - A1/Ao + l1A1/A (4.12)
92 = -vo + [U1To(1-u1)/(50%0)]a (4.13)
g3 = hiCpTo(U1-u2)/Ao + A1/A0 - l1A1/Ao — liA2/ho +

I2A2/h0 (4.14)

94 = UzToa(u1 - u2)/(50%0) - A1/Ao + l1d1/A0 (4.15)
95 = CeTola(u2-u3)/ho + lida/Ao = laha/ho = bAs/ho +

I323/20 (4.16)
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gs = UsToa(uz - u3)/(50%0) - l1A2/Ao + l222/20 (4.17)

Luego las matrices Ji, AXk Y fkx toman la siguiente forma:

AXk = [Avp Au; Aly Auz Al Aa]T

f« =[91 92 93 94 Gs el

donde los elementos de Jk consisten de las derivadas parciales de g;

con respecto a las nuevas variables que son v,, uy, I3, Uz, |5, a.

Calculos de estas variables:

1. a=50A/F=50x 1000 /50000 =1,0

2. To-T1 =42
Ty = 250 - 42
T, = 208

uy =T/ To =208/ 250 = 0,832
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3. |..1 =F - V1
L: = 50000 - 14000
L; = 36000

I, = L1/ F = 36000/ 50000 = 0,72

4. T1 - T, =42
T, =208 - 42
T, = 166

uz =T2/ To = 166 / 250 = 0,664
5. L,=L-V;

L. = 36000 - 14000

L, = 22000

l =L/ F= 22000/ 50000 = 0,44
6. T2 -Tz3 =41

T3 =166 - 41

T3 = 125
u3 =T33/ To =125/ 250 = 0,5
7. Vo = Vp/ F = 15000 / 50000 = 0,3

8. I3 =13/ F = 10000/ 50000 = 0,2

Calculo de los elementos by;de la matriz Jy:

bi2 =-CpTo/ 2o =-1x 250/ 1000 = - 0,25
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. L1 =F - V1
Ly = 50000 - 14000
L; = 36000

lL, =L/ F = 36000/ 50000 = 0,72

s Tl—T2=42
T, = 208 - 42
T2=166

u =Ta2/ To = 166 / 250 = 0,664
. La=L-V2

L2 = 36000 - 14000

L, = 22000

l = L2/ F = 22000 / 50000 = 0,44

. T2-T3=41
T3 =166 - 41
T3=125

us =T3z/ To =125/ 250 = 0,5
. Vo =Vp/F =15000/ 50000 = 0,3

. I3 =13/ F= 10000/ 50000 = 0,2

-

Calculo de los elementos b;; de la matriz Ji:

biz =-CpTo/ o =-1x 250 / 1000 = - 0,25
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b2z = -UjaT,/ (504p) = - 500 x 1 x 250 /(50 x 1000)
=-2,5
bas = UsTo(1-us) / (50h0) = 500 x 250(1 - 0,832)/(50 x 1000)
=0,42
b3z = 1CpTo/ 20 =0,72 x 1 x 250 / 1000 = 0,18
b3z = (CpTo(us-uz) - (A1 + A2)) / Ao
= (1 x 250 (0,832 - 0,664) - 2000) / 1000 = - 1,958
b3s = -11CpTo / 2o=-0,72x 1 x 250/ 1000 = - 0,18
baz = -U,aTo / (50%0) = 300 x 1 x 250 / (50 x 1000) = 1,50
bas = -UpaTo / (504) = - 1,50
bas = U2To(U1-Uz) / (50%0)
= 300 x 250 (0,832 - 0,664) / (50 x 1000) = 0,252
bss = 1,CpTo / 20 = 0,44 x 1 x 250 / 1000 = 0,11
bss = (CeTo(uz-us3) - (2+13))/ Ao
= (1 x 250 (0,664 - 0,5) - 2000) / 1000 = - 1,959
bes = UsaT, / (50xko) = 200 x 1 x 250 / (50 x 1000) = 1,0
bes = U3To(U2-Us) / (5010)

= 200 x 250 (0,664 - 0,5) / (50 x 1000) = 0,164

Luego, las matrices Jo, fo y Xo utilizadas en la primera prueba son

las siguientes:
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[1 —0,25 1 0 0 0
-1 25088 0 0 0,42
" 0 018 -1958 -0,18 1 0
10 150 1 =150 0 0252
0 0 1 011 -1959 0
0 0 —1 1 1 0,164 |

Para hallar el vector fo, reemplazamos los valores asumidos en las

ecuaciones (4.12) a (4.17), para formar:

'—gl =—0,088]
g, =0,120
g, =0,030
f 0=
g, =-0,028
g, =0,058
1 8¢ =-0,116]

Los valores de los elementos del vector Xo, se calcularon

anteriormente,

’—vo =0,300]
u, =0,832
#= i, =0,720
u, =0,664
I, =0,440
| a =1,000 |
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Ahora, empezamos a realizar los calculos iterativos, basandonos

en las ecuaciones (2.8.12) y (2.8.13)

AXi+1 = AKXk = [Ji(f1,...,T6) / I(F1,...,T6)]

i=1,2,..,6
Donde Ji(fy,...,fs) es el Jacobiano de la matriz que resulta de
reemplazar por el vector independiente la j-ésima columna de la

matriz Jacobiana.

Asi, se procede a resolver un problema de evaporadores de tres efectos:
en Anexos; se muestra los resultados de las siguientes gréficas, las
cuales fueron tomadas los datos al azar, tomados como referencia al

problema citado.
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V. DISCUSION DE RESULTADOS.

1. En la Grafica 1 y 2; se muestran los datos de ingreso del ejemplo a
resolver mediante el programa de simulacion “"EVAPO” y el programa
de simulaciéon “Multief” respectivamente. Para el primero se
desarrollé un programa de simulacion de la operacién de un sistema
de evaporacion de tres efectos que resuelve simultdneamente el
sistema de ecuaciones de transferencia de calor y balance de materia
en cada uno de los efectos con corriente directa y con el método de
Newton Raphson y el calculo fue desarrollado en el programa de
Delphi V. 5.0 y para el segundo caso, se compard con un programa
de Disefio y Simulacién de Evaporadores Multiefecto utilizados en la
manufactura de jugos de fruta concentrados, que resuelve
simultdneamente el sistema de ecuaciones de transferencia de calor
y balances de materia en cada efecto, previa linealizacién como se
describe en Ugrin y Urbicain y este programa de célculo fue
desarrollado en Visual Basic 6.0, y esta basado en el algoritmo de
Ugrin y Urbicain. En comparaciéon con el que hemos propuesto en
esta tesis; el programa de “Multief” ha sido probado con numerosos
ejemplos de literatura y en instalaciones industriales, con resultados

muy satisfactorios, tanto el modo disefio como en simulacion.
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2. En la Grafica 3 y 4 se muestran los resultados para [os_datos del
ejemplo propuesto para ambos casos, se encontro:

Con el Programa “Evapo":

Vapor saturado: 17888,59 Lb/h
Area de transmisién de calor: 1137,03 pie?

Con el Programa “Multief":

Vapor saturado: 18868,05 Lb/h

Area de transmisién de calor: 1206,12 pie?

Comparandolo con nuestros resultados; nos muestra que existe una
diferencia de 5% para el vapor saturado y 6% para el area de
transmision de calor. Esto quiere decir que el programa desarrollado
deberia de hacerse algunas correcciones de operacién e incorporarle
un sistema de precalentamiento de la alimentacion en haces de tubos
incorporados a los efectos, de modo que estos calefaccionen con el
mismo vapor utilizado para la ebullicion de la solucion, la cual
requiere simplemente adicionar las ecuaciones de transferencia y de
balance entélpicd que representan el calentamieﬁto.

3. En la Grafica 5 y 6 se muestran los resultados para los datos del
ejemplo propuesto para ambos casos, péro con una variacién en la
alimentaciéon de 70000 Lb/h; esto es para verificar si el programa con
un incremento en la alimentacién ejecuta perfectamente y se

encontro:
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Con el Programa “Evapo":

Vapor saturado: 25044,02 Lb/h

Area de transmisién de calor: 1591,84 pie?

Con el Programa “"Multief":

Vapor saturado: 26415,18 Lb/h

Area de transmisién de calor: 1688,53 pie®

Comparando con nuestros resultados nos damos cuenta que las
variaciones siguen siendo las mismas de 5% para el vapor saturado y
6% para el area de transmision de calor. Esto quiere decir que el
programa desarrollado se muestra constante con las variaciones que
se dan. Y con estas observaciones solamente queda hacer
comparaciones con el mismo método utilizado “Evapo” en diversas
variaciones ya sea disminucién y/o aumento de valores con respecto
a los datog iniciales; esto permitié hacer diversas comparaciones de
resultados.

. En las Graficas 7, 8, se efectud incrementos en la concentracién de la
alimentaciéon a 0,2 y 0,3; sin variar la concentracién del licor final.
Los resultados reportados indican un menor consumo de vapor de
calefaccion de 14281,73; 10634,59 Lb/h, y también una menor area
de transferencia de calor de 848,15 y 559,72 pies®. con respecto a
los valores iniciales. Esto quiere decir que a mayor concentracion de

la alimentacion hay menor consumo de vapor de calefaccion y por
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ende una menor area de transferencia de calor. Esto se debe a que
hay menor de cantidad de solucion a evaporar.

En las Graficas 9 y 10; se efectué una disminucion en la
concentracion del licor final a 0,4 y 0,3. Los resultados muestran un
menor consumo de vapor de calefaccion de 16988,85; 15486,65 Lb/h
y también una menor drea de transmisiéon de calor de 1064,79;
944,42 pies®. Con respecto a los valores iniciales. Esto quiere decir
que a menor concentracion del licor final, hay menor consumo de
vapor de calefaccién y por ende una menor area de transferencia de
calor. Esto nos permite comprobar que el balance de energia
efectuado en los evaporadores es correcto.

. En las Gra’ﬁcas 11, 12, 13 y 14 se incrementd la concentracion de la
alimentacién a 0,2 y se realizaron variaciones en el area de
transmision de calor (800 y 1 200 pies?) y el flujo de vapor de
calefaccién (10 000 y 20 000 Ib/h), obteniéndose los mismos
resultados en el consumo de vapor de calefaccién de 14281,73 Ib/h
y en el area de transmisién de calor de 848,15 pies?; pero, diferentes
en comparacién con los resultados iniciales (17888,59 Lb/h -
1137,03 pies?). Esto se debe a que las variables como son el flujo ae
vapor de calefaccién y el drea de transmisién de calor; sus valores
son asumidos como valores iniciales, las cuales no varian al final de

los resultados encontrados.
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6. En las Graficas 15, 16, 17 y 18 se incremento la concentracion de la
alimentacion a 0,3 y se realizaron variaciones en el area de
transmisién de calor (800 y 1200 pies?) y el flujo de vapor de
calefaccion (10 000 y 20000 Lb/h), obteniéndose los mismos
resultados en el consumo de vapor de calefaccion de 10 634,59 Lb/h
y en el drea de transmisién de calor de 559,72 pies?; pero, diferentes
en comparacion con los resultados iniciales (17 888,59 Lb/h -
1137,03 pies?). Esto se hizo para comprobar si en realidad las
variables de consumo de vapor y area de transferencia de calor son
iguales en las 4 graficas, esto permitié encontrar que a mayor
concentraciéon de la alimentacién hay menor consumo de vapor y
menor area de transferencia de calor.

7. En las Graficas 19, 20, 21 y 22 se incrementd la concentracién del
licor final a 0,6 y se realizaron variaciones en el drea de transmision
de calor (800 y 1200 pies®) y el flujo de vapor de calefaccidn
(10000 y 20000 Ib/h), sin variar la concentracion en la
alimentacién; obteniéndose los mismos resultados en el consumo de
vapor de calefaccion de 18 487,90 Ib/h vy en el area de transmisién
de calor de 1185,19 pies?; est.o cc;mparado con las Graficas 23, 24,
25 y 26 donde se incrementd la concentracion del licor final a 0,7 y

sin variar la concentracién de la alimentacion; se realizaron las

mismas variaciones en el area de transmision de calor y el flujo de
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vapor de calefacciéon, obteniéndose los mismos resultados en el
consumo de vapor de calefaccion de 18 915,75 Ib/h vy en el area de
transmisién de calor de 1 219,60 pies?; dicha comparacién nos
demuestra que las variables de consumo de vapor y area de
transmision de calor no repercuten en los resultados obtenidos finales
debido a que sus valores son asumidos por el programador y también
indica que a mayor concentracién del licor final hay mayor consumo
de vapor y mayor area de transferencia de calor.

. En las graficas 27 y 28, se disminuy¢ el flujo de alimentacion (30 000
y 40 000 Ib/h). Los resultados obtenidos para el flujo de vapor de
calefaccion (10 733,15 y 14 310,87 Ib/h) y el drea de transmisién de
calor (882,22 y 909,62 pies?) fueron menores en comparaéién con
los resultados iniciales. Esto se debe a que hay un menor flujo de
alimentacion y por lo consiguiente hay un menor consumo de vapor y
una menor area de transmision de calor.

. En las graficas 29 y 30, donde se aumenté el flujo de alimentacion
(60 000 y 70 000 Ib/h). Los resultados obtenidos para el flujo de
vapor de calefaccion (21 466,31 y 25 044,02 Ib/h) y el area de
tr'ansmisién de calor (1364,44 y 1591,84 piesi) fueron mayores en
comparacion con los resultados iniciales. Esto es predecible porque

hay una sobre carga en la alimentaciéon y por lo consiguiente un

mayor consumo de vapor y una mayor area de transmision de calor.
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Efecto N° 2.

Balance de entalpia:

Li(hi=h2) + (F-Li)As = (Li-L2)A2
Velocidad de la transferencia de calor:
UzA2(T1-T2) = (F-Li)Ay

Efecto N° 3.

Balance de entalpia:

L2(h2-h3) + (Li-L2)A2 = (L2-L3)As
Velocidad de la transferencia de calor:

U3A3(T2-T3) = (Li-L2)As

Las aplicaciones de capacidad de disefio en el sistema de
ecuaciones algebraicas estan dados por: la determinacién del drea

de transferencia de calor y el consumo de vapor requerido.
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ANEXOS



Entrada de datos

v

Inicializacion de los perfiles:

- Caudal de licor

- Temperatura

- Caudal de vapor concentrado

v

Ingreso de supuestos:
- Area de transferencia de calor
- Vapor de calefaccion

v

» =1

v

Aplicacion del método numérico Newton-
Raphson, para resolver ecuaciones no lineales.

v

Haciendo cambios de variable o de escala

v

Formacién de la matriz jacobiana (Jk) y de los
vectores columna (fi, Xk )

—

Si
Salida de
* resultados

Criterio
de convergencia
< 10 .

|

Fin

No

Correccion de los perfiles de:
- Temperatura

- Caudal de vapor

- Caudal de licor concentrado

h 4

I=1+1




Grafica 1: Modelo del Programa “Evapo”

4 -SIMULACION DE LA OPERACION DE UN SISTEMA DE EVAPORACION DE MULTIPLE EFECTO [ _[&] x]
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Grafica 2: Modelo del Programa “Multief”

w. Multief
Archiva  Ejecutar
Dstos Generales T Datos Evaporacion T Detos Precalentam. T ?Esukndu
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Grafica 3: Resultados obtenidos con el Programa “Evapo”a las
mismas condiciones del problema propuesto

4 SIMULACION DE LA OPERACION DE UN SISTEMA DE EVAPORACION DE MULTIPLE EFECTO
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Grafica 5: Resultados obtenidos con el Programa “Evapo”a las
mismas condiciones del problema propuesto; pero
con una alimentacion de: 70 000 Ib/h
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Grafica 6: Resultados obtenidos con el Programa “Multief”a las
mismas condiciones del problema propuesto; pero
con una alimentacion de: 70 000 Ib/h

Archivo  Ejecutar
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— Resultados en cada efecto

! Evaporacion

Efecto| Vap.[kg/h| Liq.[ka/h]| [kg az./tot]] T[°C] [AsEbull[*C]] U [w/m2K]] Area [m2]
1 | 7960.60 23790.90 1335 10474 .32 28393  156.95
2 | 851312 1527779 2078 8588 .63 17036  156.95
3 | 892749 635030 5000 5471  3.04 11357 156.95

Expresado en las mismas unidades:

Efecto | Vap. (Ib/h) | Lig (Lb/h) % T (°F) Area (ft%)
1 17513.32 52486.68 0.1335 220.53 1688.53
2 18728.86 33757 .82 0.2078 186.58 1688.53
3 19640.47 14117.35 0.5000 130.48 1688.53
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Grafica N° 8: Resultados con concentracion de la alimentacion = 0,3
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Grafica N° 9: Resultados con concentracion del licor final = 0,4
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Gréfica N° 10: Resultados con concentracion del licor final = 0,6
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1 0.369756 0.875213 0.749043 0.734058 0.471854 1.185195
2 D.369758 g4.875208 0.749044 0,734046 0,471654 1,185194
3 0.369258 0.875208
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Grafica N° 11: Resultados con concentracion de la alimentacién = 0,2 y
con area de transmision de calor = 800 pies®

.633739
. 848155

i{Tter. Valor de las veriables
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i 0.285636  0.865300  0.830688  0.732229  0.633742  0.848151
g F 0.285635  0.865291  0.930588  0,732209  0.633729  0.848155
1 0.285635  0.865231  0.830888  0.732209  0.633739 0 842155
!

> ¢




Grafica N° 12: Resultados con concentracion de la alimentacion = 0,2 y
con area de transmision de calor = 1200 pies®
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Grafica N° 13: Resultados con concentracién de la alimentacién = 0,2 y
con flujo de vapor de calefaccién = 10000 Ib/h

Jm—— Nuevo Vector Dx —-
£10, 265635
40,865291
0.830688
10,732209
0.63373%
10, 848155

~Valor do los variables
I uz 12 a8

.631427 0,.8513%1
.633733 0.848164
.633729 0,848155 )
.633739 0,848155 "
,633739 0,848155

wo ul

1] 0.284854 0.861193 0.H30444 0.723290
i 0.285628 0.865276 2.830688 0.732173
2 0.285635 0.865231 0,830688 0,732209
3
4

0.285635 0.865231 0.830888 0,732209
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Grafica N° 14: Resultados con concentracion de la alimentacién = 0,2 y
con flujo de vapor de calefaccion = 20000 Ib/h

. 000000
0.000000

‘| 3~—— Nuswvo Vector Dx ——
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Grafica N° 15: Resultados con concentracion de la alimentacion =0,3 y
con area de transmision de calor = 800 pies®

0, 000000
°10. 000000

J—— Muavo Vector Dx ——
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110, 899308
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Valor de las variables

Al

HR ul 11 u2

140 0.211376 0.845035 0.899898 0, 712460 0.768366 0.565634
i 0.212537 0.847985 0.893212 0,727933 0.771535 0.569752
442 0.212692 0.848001 0.899308 0,728070 0,771653 0,559720
= E 0.212692 0.848001 0.899308 0.728070 0.771663 0,.559720
14 0.212632 0.848001 0.899308 G,728070 0, 771653 0,559720




Grafica N° 16: Resultados con concentracion de la alimentacion = 0,3 y
con area de transmision de calor = 1200 pies”

0,000000
{0, 000000

3= Musvo Vector Dx ——
0.212692
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0.899308
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F{Tter. =1 Valor de las veri

Ra Ll vo ul 51 u2 12 a

o 0.209609 0,841318 0.900721 0.697351 0.767937 0,565626 }
i 0.212624 0.847350 0.899310 0.727798 0.771612 0.559792
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Grafica N° 17: Resultados con concentracion de la alimentacion = 0,3 y
con flujo de vapor de calefaccion = 10000 Ib/h

‘|0, 000000

J=—— Musvo Vector Dx —
0.212692
D, 848001
0.899308

0.771653
{0/553720

;

b
) £ B

s B = cl

Valor de las variables §
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40 0.210334 0.842893 0, 908390 0,703512 0.768114 D.565631 I
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Grafica N° 18: Resultados con concentracion de la alimentacion = 0,3 y
con flujo de vapor de calefaccion = 20000 Ib/h
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Grafica N° 19: Resultados con concentracion del licor final = 0,6 y
con area de transmision de calor = 800 pies®
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Grafica N° 20: Resultados con concentracion del licor final = 0,6 y
con area de transmision de calor = 1200 pies®
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Grafica N° 21: Resultados con concentracion del licor final = 0,6 y
con flujo de vapor de calefaccion = 10000 Ib/h
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Grafica N° 22: Resultados con concentracion del licor final = 0,6 y
con flujo de vapor de calefaccion = 20000 Ib/h
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Grafica N° 23: Resultados con concentracion del licor final = 0,7 y
con 4rea de transmision de calor = 800 pies’
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1219533
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L vo ul 11 u? 12 a

o 0.383811 0.896413 0.740292 0.768308 0. 456671 1.220563
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Grafica N° 24: Resultados con concentracién del licor final = 0,7 y
con érea de transmision de calor = 1200 pies?

Valér de las variables
1 u2

0.378501 0.876618 0, 740653 0,735321 0. 455005 1.219892
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0.378315 0.875922 0.740865 0.7341862 0.455082 1,219599




Grafica N° 25: Resultados con concentracion del licor final =0,7 y
con flujo de vapor de calefaccion = 10000 Ib/h
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Grafica N° 26: Resultados con concentracion del licor final =0,7 y
con flujo de vapor de calefaccién = 20000 Ib/h

Iter. Valor de las variables

n* vo ul Il u? 12 a

1] 0.3B0666 0.884722 0,740514 0.748720 D, 455687 1.220168
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2 0.378315 0.875322 0.740865 0,734162 0,455082 1,215599
3 0.378315 0.875322 0.740665 0.734162 0.455082 1.219599




Grafica N° 27: Resultados con flujo de alimentaciéon = 30000 Ib/h

ter. : Valor do las variables
11 a2

wo ul 12 a

%

H

0 0.355606 0.861929 0,759876 0,713155 0,490401 1.143601
Hi 0.357751 0.874075 0.760757 0.733757 0.494826 1.137062

2 9.357772 0.874138 0.760763 0,733868 0.494848 1,137031

3 0.357772 0.874138 0.760763 0,733868 0.434848 1,137031

4 0.357772 0.874138 0.760763 0,733868 0.494848 1.137031




Grafica N° 28: Resultados con flujo de alimentacién = 40000 Ib/h
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Grafica N° 30: Resultados con flujo de alimentacién = 70000 Ib/h

Valor de las variables
11 uz

ul 12 a

0.362848 0.895395 0,761000 0,770918 0,498743 1.133459
0.357788 0.874078 0.760752 0.733757 0.494818 1.137083
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0.357772 0.874138 0.7607863 0.733868 0.494848 1.137031
0.357772 0.874138 2,760763 0.733868 0.494848 1,137031
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} SIMULACION DE LA DPERACION DE N SISTEMA DE EVAPORACION DE MULTIPLE EFECTO

- ~Calculos de la matriz jacobi

NG “"v'-u ded Sish

A&a&"l’.ﬁkﬁﬁam

—— Hatriz Jacobiana Inicial ——

1.000000 -0.250000 1.000000
-1.000000 -2.500000 0.000000
0.000000 0.180000 -1.958000
0.000000 1.500000 1.000000
0.000000 0.000000 1.000000
0.000000 0.000000 -1.000000

—— Vector F Inicial ——

-0.088000

0.120000

Py I

3 | ;

1= 853 °F
12= [18247 x

Klm lﬁ.i.‘iu

o, [02021 : i
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~Resukados de I It ‘
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; N* vo ul. 11 u2 12 a !
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i1 0 357774 0.874144 0 760763 0 733878 0 494848 1.137031 ‘
if2 0 357772 0.874138 0.760763 0.733868 0.494848 1.137031 !
3 0 357772 0.874138 0 760763 0 733868 0494848 1.137031 |
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4 :




unit UDatos;
interface

uses
Windows, Messages, SysUtils, Variants, Classes, Graphics, Controls, Forms,
Dialogs, StdCtrls, Spin, Grids, ExtCtrls, Buttons,Math;

type
TFrmDatos = class(TForm)

GroupBox1: TGroupBox;
Label2: TLabel;
Label4: TLabel;
Label6: TLabel,
Label8: TLabel;
Label10: TLabel;
Label12: TLabel;
Labell: TLabel;
Label3: TLabel,
Label5: TLabel;
Label7: TLabel;
Label9: TLabel;
Labelll: TLabel;
Labell3: TLabel;
Labell4: TLabel;
EdF: TEdit;
EdXf TEdit;
EdTf: TEdit;
EdCp: TEdir;
EdU1: TEdit;
EdC1: TEdit;
EdU2: TEdit;
EdV0: TEdit;
EdA: TEdit;
EdN: TEdit;
EdTO: TEdit;
EdT3: TEdit;
EdX3: TEdit;
EdU3: TEdit;
GroupBord: TGroupBox;



GroupBox3: TGroupBox;
ListBox1: TListBox;
Editl: TEdit,

Edit2: TEdit;

Edit3: TEdit;

Edit4: TEdit;

Edit5: TEdit;

Edit6: TEdit;

Edit7: TEdit;

Edit8: TEdit;

Edit9: TEdit;
ListBox2: TListBox;
Labell5: TLabel,
Labell6: TLabel,
Labell7: TLabel;
Label18: TLabel;
Label19: TLabel;
Label20: TLabel,
Label21: TLabel;
Label22: TLabel;
Label23: TLabel,;
Label24: TLabel;
Label25: TLabel;
Label26: TLabel;
Label27: TLabel;
Label28: TLabel;
Label29: TLabel;
Label30: TLabel;
Label31: TLabel;

GroupBox4: TGroupBox;

BBtnCalcular: TBitBtn;
BBtnSalir: TBitBtn;

procedure BBtnSalirClick(Sender: TObject),
procedure FormClose(Sender: TObject; var Action: TCloseAction);
procedure BBtnCalcularClick(Sender: TObject);



vi=f-13;
vv:=Ceil(v/3),
bb:=14000-vv;
vl:=vv+bb;
v2:=vv+bb;
v3=v-2%*vl;
al:=50%a/f:
wl:=t110;
w2:=t210;
w3:=t3/10;
11:=fvl;
12:=11-v2;
nl=1l/f;
n2:=12/f;
n3:=13/f;
ve:=v0/f,

FormaMatrizJacobiana;

ListBox1.1tems. Add("---- Matriz Jacobiana Inicial ----');

ImprimeMatriz(JJ);

CalculaVectorF;

ListBox1.Items. Add('---- Vector F Inicial ----");

Imprime Vector{FF);

CalculaVectorDx;

ListBox1.Items. Add(*--— Vector Dx Inicial ----);

Imprime Vector(Dx);

ListBox2.Items. Add('Iter. Valor de las variables');

ListBox2 Items. Add('"N® VO ul 11 u2'+
y 2 a’),

ListBox2.Items. Add(’



veces:=0;
while True do
begin
dden:=Determinante(JJ);
fori=1 ton do
begin
RemplazaColumna(i,JJ,FF,MTemp);
dnum:=Determinante(MTemp);
Dx[i):=Dx[i]-dnum/dden;
end;
cad:=IntToStr(veces)}+' *
fori=1tondo
cad:=cad+' '+Format('%-10.6f,[Dx[i]]);
ListBox2.Items. Add(Cad);

if (Aproximacion(1E-10)=True) or (veces>=Maxlter) then

begin
Edit1.Text:=Format('%.2f,[Dx[1]*f]);
Edit2 Text:=Format("%.2f,[Dx[3]*f]);
Edit3 Text:=Format("%.2f,[Dx[5]*f]);
Edit4 Text:=Format("%.2f,[f*xf/x3]);
Edit5. Text:=Format("%.2f,[Dx[2]*t0]);
Edit6. Text:=Format(*%.2f,[Dx[4]*t0]);
Edit7 Text:=Format('%.4f,[xf/Dx[3]]):
Edit8. Text:=Format('%.4f,[x&/Dx[5]]);
Edit9. Text:=Format('%.2f,[a1 *{/50]);
Exit;

end;

ve=dx[1];
wl:=dx[2];
nl:=dx[3];
w2:=dx[4];
n2:=dx[5];
al:=dx[6];

FormaMatrizJacobiana;
ListBox1.Items. Add(Int ToStr(Veces)+'---—- Nueva Jacobiana --—');



ImprimeMatriz(JJ);
CalculaVectorF,
ListBox1.Items. Add(IntToStr(Veces)+'---- Nuevo Vector F -—-');
ImprimeVector(FF);
ListBox1.Items. Add(IntToStr(Veces)+'---- Nuevo Vector Dx --—');
ImprimeVector(Dx);
Inc(Veces);
end;

end;

end.

unit UVariable;

interface

uses

SysUtils,Math;

const

Maxlter:Integer=30;

type
TMatriz=Array[1..10,1..10] of Real;
TVector=Array[1..10] of Real;

var

£ Xf, Tf,Cp,C1,U1,U2,U3,X3,T3,T0,A,VO:Real;
al,nl,n2,n3,wl,w2,W3,vc,dt,p,dl,d2,d3:Real;
t1,t2,13,v,vv,bb,v1,v2,v3,11,12,dden,dnum:Real; ’ -

N,veces:Integer;
FF.Dx:TVector;

1), MTemp:TMatriz,
cad:String;

function Aproximacion(error:Double):Boolean;



procedure FormaMatriz] ;icohiana;

procedure hacecambiofila(s: TMatriz),

function Determinante{mat:TMatriz):Real;

procedure CalculaVectorF,

procedure CalculaVectorDx;

procedure RemplazaColumna(col:integer;J1J: TMatriz;FFF:TVector; Var MMTemp:TMatriz),
procedure Imprimematriz(x:TMatriz);

procedure ImprimeVector(x: T Vector);
implementation

uses UDatos;

function Aproximacion{error:Double):Boolean;

begin

if (Abs(ve-dx[1])<error) and
(Abs(w1-dx[2])<error) and
(Abs(n1-dx[3])<error) and
(Abs(w2-dx[4])<error) and
(Abs(n2-dx[5])<error) and
(Abs(al-dx[6])<error)

then
Result:=True

else

Result:=False;

end;

procedure FormaMatrizJacobiana;

begin
J[L1T=1;
JI[1,2]:=(cp*t0¥cl;
JI[1,3]=1;
JI[1,4]:=0;

- J[1,5]:=0;
JJ[1,6]:=0;



n2,1]:=1;
1J[2,2]:=(ul*al*t0)/(50%cl),
JJ[2,3]:=0;

J1[2,4]:=0;

1J[2.5]:=0;

JI[2,6]:(ul *t0*(1-w1))/(50*cl);

1I[3,1]:=0;

JJ[3,2]):<(nl*cp*t0)/cl;
JI[3,3]:=(cp*t0*(wl-w2)-2*cl)/cl;
JJ[3,4]:=(n1*cp*t0)/cl;
JJ[3,5]=1;

JJ[3,6]:=0;

JJ[4,1]:=0;

JJ[4,2]:=(u2*al *t0)/(50*cl);
J)[4,3]:=1;
JI[4,4]:=-(u2*al1*t0)/(50%cl),
JJ[4,5]:=0;
JI[4,6]:=(u2*t0*(w1-w2))/(50*cl);

JI[5,1]:=0;

JJ[5,2]:=0;

J[5,3)=1,

JJ[5,4]:=(n2*cp*t0)/cl;
JI[5,5):=(cp*t0*(w2-w3)-2*cl)/cl;
J1[5,6]:=0;

J[6,11:=0;,

J1[6,21:=0;

JI[6,3]:=-1;

JJ[6,4]:=(u3*al *t0)/(50*cl);
JI[6,51:=1, ' ¢
JI[6,6]:=(u3*t0*(w2-w3))/(50%cl);

end;



“for j:=i+1 ton do
begin
q:=sfj.i}/piv;
fork:=1tondo
s[j.k1:=slj.k)-s[i.k]*g;
end;
end;
result:=d;

end;

procedure CalculaVectorF;

begin
fi[1]:=vctcp*tiicl-wl*cp*t0/cl-1+nl;
fi[2]:=-vcH{(ul *t0*(1-w1))/(50*%cl))*al;
fi[3]:=n1*ep*t0*(wl-w2)/c1-2*nl+n2+1;
fif4]:=(u2*al *t0*(w1-w2))/(50*c1)+nl-I;
fi[5]:=n2*cp*t0*(w2-w3)/cl+nl-2*n2+n3;
fi{6]:=u3*al *t0*(w2-w3)/(50*cl)-nl+n2;

end;

procedure CalculaVectorDx;

begin
Dx[1]:=vc;
Dx[2]}=wl;
Dx([3]):=nl;
Dx[4]:=w2; | e
Dx[5]=n2,
Dx[6]:=al;

end;



‘procedure RemplazaColumna(col:integer;JJJ :TMah‘iz;FFF:TVector,va; MMTemp:TMatriz);

var

i,j:Integer;

begin
fori:=1toN do
for j:==1 ton do
MTempl[i,j]:=JI[ij];
fori:=1toNdo
MMTemp[i,col]:=FFF[il;

end;

procedure Imprimematriz{x: TMatriz);

var

i,j:Integer;

begin
fori:=1 to ndo
begin

forj=1tondo
cad:=cad+' ‘'+Format({%-10.6f,[x[i,j]]);
FrmDatos.ListBox1.Items. Add(Cad);
end;
FrmDatos.ListBox1.Items. Add(* ).

end;

procedure ImprimeVector(x:TVector);

var

i:integer;

begin
fori:=1 tondo



FrmDatos. ListBox| Items. Add(Format(%-10.6¢, [x[i]])):;

FrmDatos.ListBox1.Items. Add('

end;

end.
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