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F.1. Viscosidad de soluciones compuestas por sacarosa-agua . . . . . . . . . . . . . . . . 469

F.1.1. Correlaciones a probar . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 470

F.1.2. Pruebas para ajustar los datos de viscosidad a la ecuación F.1: . . . . . . . . 470

F.1.3. Pruebas para ajustar los datos de viscosidad a la ecuación F.2: . . . . . . . . 472

F.1.4. Pruebas para ajustar los datos de viscosidad a la ecuación F.3: . . . . . . . . 473

F.1.5. Pruebas para ajustar los datos de viscosidad a la ecuación F.4: . . . . . . . . 474

F.1.6. Resumen . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 475

F.1.7. Pruebas para ajustar subconjuntos de datos de viscosidad a la ecuación F.4: 476

F.1.8. Pruebas para ajustar subconjuntos de datos de viscosidad a la ecuación F.3: 478

F.2. Tensión superficial de soluciones compuestas por sacarosa-agua . . . . . . . . . . . . 480
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Resumen

En este trabajo se presentan varios conjuntos de ecuaciones diferenciales como modelo

de los evaporadores presentes en los Laboratorios de Procesos Productivos.

Estos modelos fueron desarrollados para: una solución salina, una solución azu-

carada y agua pura, en la operación en un efecto simple, en un efecto con circulación

forzada y en múltiples efectos con alimentación en paralelo y en contracorriente.

Tras realizar ciertas simplificaciones, las ecuaciones diferenciales que constituyen los

modelos fueron resueltas numéricamente mediante el método de Euler. Los modelos

fueron validados y ajustados con datos experimentales.

Se Diseñaron y simularon dos Sistemas de Control para la operación del tren de

evaporadores de los Laboratorios de Procesos Productivos en las configuraciones de

un efecto simple: un control directo inverso basado en redes neuronales y un control

proporcional.



Abstract

Several sets of differential equations are presented as the model of the evaporation

process that takes place in the Productive Processes Lab.

These models were developed for: a salty solution, a sugar solution and pure water,

for the processes of evaporation in a single vessel, in two vessels with countercurrent

flow, in two vessels with cocurrent flow and for evaporation with forced circulation.

After simplifying the model, the differential equations of the model were solved

numerically by applying the Euler method. The models were validated and fitted with

experimental data.

Two control systems were designed and simulated for the evaporation in a single

vessel: direct inverse control based on neural networks and a proportional control.
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Marco Teórico

De acuerdo a los objetivos de este trabajo, se construirá un modelo adaptable a diferentes

soluciones partiendo de la metodoloǵıa presentada por Newell y Fisher [5].

Se diseñarán diversos sistemas de control, que se compararán mediante simulaciones teniendo en

cuenta tiempo de establecimiento y su offset. Se analizará la evaporación de agua pura, de salmuera,

de una solución cáustica y de una solución azucarada.

A continuación se mencionarán diversas referencias importantes dentro del ámbito del modelado

y control de sistemas de evaporación.

Los métodos de diseño y la operación en estado estable de sistemas de evaporación estuvieron

bien documentados gracias a publicaciones realizadas durante 1923 y 1963, sin embargo, antes

de 1960 no exist́ıa bibliograf́ıa suficiente acerca del comportamiento transitorio de estos sistemas

[6]. “El Departamento de Ingenieŕıa Qúımica de la Universidad de Alberta (Canadá) inició un

trabajo de investigación notable en el año 1964 con un equipo de planta piloto que dio origen a

un grupo importante de publicaciones acerca del modelado dinámico de sistemas de evaporación:

[6, 7, 5]”[8]. En 1968 Andre y Ritter [6] presentaron el modelado mediante balances dinámicos de

materia y enerǵıa, la evaluación del desempeño del modelo construido mediante la comparación

de resultados de simulaciones con datos experimentales y se encuentra que el modelo construido

describe el sistema de manera aproximada. A partir del análisis de una forma linealizada del

modelo construido en [6], se diseñó una configuración de un control convencional adecuada para

un evaporador de dos efectos en el trabajo realizado por Ritter y Andre en 1970 [7]. En el trabajo

realizado por Newell y Fisher en 1972 [5] se desarrolla una metodoloǵıa para expresar el modelo

de un tren de evaporadores.

Existen varios trabajos recientes que analizan el desempeño de diferentes clases de modelos

aplicados a sistemas de evaporación, se pueden citar [9, 10, 11, 12].

En [9] se modela un sistema de evaporación utilizando parámetros distribuidos, como números

adimensionales: Prandtl, Reynolds y Kapiza. El modelo se realiza para evaporadores de peĺıcula

descendente, en la industria del papel: evaporación de licor negro.

9
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En [10] se compara el desempeño de 3 tipos de modelos en un sistema de evaporación: una red

neuronal artificial, un modelo derivado anaĺıticamente y una estructura ARX (Auto-Regresive

with eXogenous inputs) construida utilizando la técnica convencional de mı́nimos cuadrados. Se

encontró que los modelos emṕıricos tienen un desempeño predictivo superior al del modelo derivado

anaĺıticamente. El estudio se realiza para un sistema de planta piloto constituido por 3 evaporadores

de peĺıcula descendente. La concentración del producto no es considerada en este trabajo, ya que los

experimentos se realizan con agua pura. Las variables de interés en este trabajo son: la temperatura

de producto en cada efecto, el nivel de ĺıquido y el flujo de salida de producto en cada efecto . “

The analytical evaporator model is a lumped-parameter model formed using a systems approach

to analyze the process ”[10].

Evaporation is a good example of a nonlinear process that requires accurate control ”[10].

“Una gran proporción de la enerǵıa utilizada en la industria es empleada en procesos de secado,

y los evaporadores juegan un rol importante en el secado industrial de una gran cantidad de

productos”[10].“Un control preciso de los evaporadores conlleva directamente a un mejor control

en procesos subsiguientes, lo que implica una mayor eficiencia energética y una buena calidad del

producto final”[10].

En [11] se realiza el modelado de un proceso de evaporación en múltiples efectos utilizando redes

neuronales artificiales y se prueba un control predictivo basado en modelo (MPC) para la industria

del azúcar de caña, obteniendo resultados “satisfactorios´´. Se afirma también que “en vista de los

ĺımites de las estrategias de control tradicionales, la aplicación de inteligencia artificial a procesos

industriales y de planta piloto ha probado ser efectiva”[11].

Un trabajo reciente dentro de la planta Brazilian Klabin Paraná Papéis (KPP) (industria de papel)

fue realizado por Costa y Lima en el 2003 [12]. La importancia de la operación de separación

estudiada en dicha industria radica en que el licor negro -un efluente contaminante del proceso

Kraft-, es incinerado tras incrementar su concentración mediante un proceso de evaporación en

múltiples efectos [12]. En este trabajo se encontró que un modelo de redes neuronales artificiales

dio mejores resultados que un modelo (lineal) ARX, lo que implica que los errores de modelos no

lineales ajustados a procesos de evaporación son menores que los errores de los modelos lineales .

Se concluyó que la aplicación de control predictivo para controlar únicamente el nivel en el último

evaporador es “muy prometedora, debido a que el control predictivo tiene la ventaja de utilizar

todas las variables manipuladas disponibles para evitar los nocivos efectos de las restricciones

duras”[12]. Todas las variables de entrada fueron normalizadas al intervalo [−1 1].

Cabe resaltar el trabajo de Pimenta y Feyo de Azevedo [13] que presenta un simulador del

comportamiento en estado estable de un sistema de evaporadores de calandria en múltiples efectos,

construido con el objetivo de ser aplicado en el diseño, el análisis de diversas formas de operación

y el monitoreo de la eficiencia de las unidades en estado estable. Incluye una base de datos con las



CAPÍTULO 1. MARCO TEÓRICO 11

propiedades termodinámicas y f́ısicas relevantes del soluto, la solución y el solvente. El simulador

toma la información necesaria de la base de datos para hacer los cálculos. El modelo general

empleado se basa en los balances teóricos de materia y enerǵıa (en estado estable) y la información

del equilibrio de fases. “Ha probado su eficiencia en aplicaciones industriales de evaporación de

licor de caña de azúcar”[13].

En 1996, El-Dessouky y Bingulac (En la Universidad de Kuwait) [14] presentaron un algoritmo

para resolver un conjunto de ecuaciones algebraicas no lineales utiizadas como modelo de un

proceso de desalinización flash en múltiples efectos. Se encontró un buen ajuste entre los datos de

una planta real en operación y los del modelo.

Otra publicación enfocada al estado estable en evaporadores de múltiples efectos es la de Ashour

[15] que presenta un modelo de desalinización que da resultados razonables al ser comparado con

datos experimentales.

Modelado

“La simulación de procesos qúımicos es actualmente una herramienta básica para el diseño y

toma de decisiones en todas las áreas de las industrias de procesos. La simulación de operación

de procesos puede jugar un rol adicional importante en la detección de fallas y rápido diágnostico

en la reducción de la producción. Existen paquetes multipropósito para aplicación en la industria

qúımica. CHEMCADTM (Chemstations Inc) y ASPEN/SP (JSD Simulation Services, MIT) son

ejemplos de simuladores con versiones para computadores personales. Sin embargo, en muchos

casos estos paquetes tienen capacidades limitadas para responder a detalles que son espećıficos para

cada tipo de unidad de proceso. Frecuentemente, tampoco son adecuados para el entrenamiento de

operarios. Esto justifica la existencia de software de objetivos espećıficos (narrow purpose software),

dirigido a las unidades particulares para las cuales puede ser construido ”[13].

“El uso de modelos en la industria de procesos qúımicos para el diseño, control y optimización

está creciendo [...]. Sin buenos modelos es imposible evaluar ı́ndices como eficiencia, controlabili-

dad, estabilidad, robustez, etc.”[16]. “Gracias al aumento del poder de computación, el modelado

fenomenológico ha surgido como una herramienta útil en aquellos procesos qúımicos a ser contro-

lados ”[16].

“Las ecuaciones diferenciales nos permiten reconstruir el pasado y predecir eventos futuros. Son

incréıblemente efectivas en cuanto a su poder de modelar el mundo que nos rodea”[17].

Como ya se mencionó en la propuesta de tesis, uno de los objetivos espećıficos es: “Ajustar

la metodoloǵıa de [5] para obtener un modelo acorde a las caracteŕısticas de los evaporadores

presentes en los Laboratorios de Procesos Productivos. Este modelo será desarrollado para: una

solución salina, una solución cáustica, una solución azucarada y agua pura, en la operación en

un efecto simple, en un efecto con circulación forzada y en múltiples efectos con alimentación en

paralelo y en contracorriente”. En este caṕıtulo se busca lograr el primer objetivo espećıfico.

Los modelos tendrán en cuenta diferentes variables, como volumen (o nivel, para efectos prácti-

cos), temperatura, concentración y presión.
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Modelado

En el trabajo realizado por Newell y Fisher en 1972 [5] se desarrolla una metodoloǵıa para

expresar el modelo de un tren de evaporadores. A continuación se presenta detalladamente dicha

metodoloǵıa.

1. Expresar las ecuaciones de acumulación de materia y enerǵıa alrededor de diferentes zonas de

cada efecto: la zona del vapor de calentamiento, la columna de ĺıquido hirviente y el interior

de los tubos de la calandria, entre otros; y de las unidades adicionales: el condensador al final

de la bateŕıa, en este caso.

2. Reunir información adicional necesaria para construir el modelo completo:

Ecuaciones de estado o ecuaciones emṕıricas que relacionen las propiedades f́ısicas de

la solución, del vapor del solvente y del vapor condensante al estado del sistema.

Los parámetros f́ısicos del equipo, como el volumen que ocupa el vapor de calentamiento,

el área de transferencia y la capacidad caloŕıfica de las paredes de los tubos, entre otros.

Variables de operación, tales como pérdidas de calor y coeficientes de transferencia de

calor, que dependen del estado de cada unidad.

3. Expresar la relaciones entre las corrientes de las diferentes unidades, teniendo en cuenta

caracteŕısticas de la tubeŕıa para calcular tiempos muertos.

Las suposiciones realizadas al expresar las relaciones dinámicas del modelo general pueden tener

un efecto notorio sobre la concordancia entre el modelo y el sistema, se busca construir un modelo

suficientemente riguroso de manera tal que sea adaptable a diversas soluciones.

En [5] se supone: gradientes de densidad y temperatura despreciables en cada zona; un mezclado

perfecto (no se aplica a grandes evaporadores); se asume que el soluto no es volátil; no se considera

la dinámica de la vaporización y se asume que el vapor y la solución se encuentran en equilibrio

todo el tiempo.

En [5] se señala que se puede usar una ecuación de estado para relacionar la densidad del vapor, la

12
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presión y la temperatura cuando sea necesario, por ejemplo, cuando se desea controlar la presión

en el “espacio del vapor” y que los coeficientes de transferencia de calor pueden ser asumidos

constantes o expresados como funciones generales de la temperatura, concentración, velocidad de

circulación y velocidad de condensación.

Se adoptará la suposición de que el soluto no es volátil.

El modelo realizado tendrá en cuenta un único solvente.

Según la metodoloǵıa de Newell y Fisher [5] y de Cesca [8] para enunciar los modelos, se realiza

la adaptación que se desarrolla a continuación. En el apéndice B se registran varios datos de los

equipos.

2.1. Evaporación Simple

A continuación se desarrolla la metodoloǵıa de [5] para el sistema de evaporación simple de Los

Laboratorios de Procesos Productivos.

2.1.1. Descripción General del Proceso

Continuamente se alimenta una solución almacenada en un tanque, impulsada gracias al efecto

de la gravedad; dicha solución llega a la columna de ĺıquido que se encuentra dentro del evaporador.

Simultáneamente, un flujo de vapor vivo de caldera (saturado) a presiones entre 70psig y 104psig

(teniendo en cuenta la presión de Manizales, este vapor se encuentra en el siguiente rango de

presión y temperatura absolutas: 5.61bar-7.95bar y 429.344K-443.262K), es estrangulado por una

válvula mediante un proceso isentálpico para llevar su presión a un rango de 0psig hasta 50psig

(esto implica un rango de temperatura de 365.97K a 418.75K); luego pasa por fuera de los tubos

de la calandria y cede su calor latente a la columna de ĺıquido. El vapor de agua que se condensa

sale del sistema.

Gracias al calor transferido por el vapor vivo de caldera, el solvente del ĺıquido se evapora. El vapor

producido entra a un intercambiador de calor, en el cual cede su calor latente a un flujo de agua

y se condensa.

A la vez se retira un flujo de ĺıquido que se obtiene como producto, éste flujo contiene la porción

del solvente no evaporado y todo el soluto presente.

En resumen, se trata de un proceso continuo que puede observarse en la figura 2.1 y en el diagrama

de bloques de la figura 2.2.

El proceso puede llevarse a cabo a la presión circundante (585mmHg), a presión de vaćıo (hasta

-30inHg) o a sobrepresión (hasta 10psig).

Aspectos a tener en cuenta acerca de las soluciones:
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Figura 2.1: Evaporación Simple

“Aunque la solución que entra en un evaporador puede ser suficientemente diluida teniendo muchas

de las propiedades f́ısicas del agua, a medida que aumenta la concentración de la disolución adquiere

cada vez un carácter más individualista. La densidad y la viscosidad aumentan con el contenido

de sólido hasta que la disolución o bien se transforma en saturada o no resulta adecuada para una

transferencia de calor eficiente. La ebullición continuada de una disolución saturada da lugar a la

formación de cristales, que es preciso separar pues de lo contrario obstruyen los tubos”[3].

Formación de Espuma:

“Algunos materiales, especialmente sustancias orgánicas, forman espuma durante la vaporización.

Una espuma estable acompaña al vapor que sale del evaporador dando lugar a un importante

arrastre. En casos extremos toda la masa de ĺıquido puede salir con el vapor y perderse”[3]. En

este trabajo, se utilizan soluciones de sustancias inorgánicas, por lo tanto despreciamos la formación

de espuma.
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2.1.2. Ecuaciones de Acumulación de Materia y Enerǵıa

En la figura 2.1 se muestran las corrientes del sistema. Como regla general, en los balances de

acumulación de materia y enerǵıa, se utiliza el siguiente concepto:

[Generacion] = [Flujos de Salida] − [Flujos de Entrada] + [Acumulacion]

Cabe aclarar que no se presenta generación de ningún componente debido a que no se presenta

ninguna reacción qúımica. De esta forma, se obtienen los balances a partir de:

[Acumulacion] = [Flujos de Entrada] − [Flujos de Salida] (2.1)

Producto

Espacio para vapor

en el Condensador

Condensado

Espacio para el agua

en el Condensador

Columna de ĺıquido

1◦ Efecto

Tubos de la Calandria

1◦ Efecto

Vapor en la Calandria

1◦ Efecto

Vapor

vivo

de caldera

CondensadoAlimentación

Flujo de Vapor y condensado

Flujo de Calor

Flujo de Solución

Flujo de Agua

Figura 2.2: Diagrama de Bloques

Los subsistemas a considerar serán: la zona de vapor vivo de caldera (por fuera de los tubos

de la calandria), las paredes de los tubos de la calandria, la columna de ĺıquido hirviente y el

condensador, tal como se muestra en la figura 2.2, la cual es una adaptación del diagrama de

bloques presentado en [6]. Debido a que a través de las paredes de los tubos de la calandria no

hay transferencia de masa, sólo se expresa el balance de enerǵıa; se desprecia el comportamiento
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dinámico de la temperatura en las paredes de los tubos del condensador.

A continuación se expresan los balances al rededor de cada zona.

Para el Vapor en la Calandria (1◦ Efecto):

Balance de Materia en la zona de vapor vivo de caldera:

Teniendo en cuenta que la densidad del vapor saturado depende únicamente de una propiedad

presión o temperatura (PS o TS), tenemos: ρs = f(TS) o ρs = f(PS).

V 1
s

dρs(TS)

dt
= S − Sc (2.2)

Donde:

V 1
s : es el volumen que ocupa el vapor en la calandria, en el primer efecto.

ρs : es la densidad del vapor vivo de caldera en la calandria del primer efecto.

TS : es la temperatura del vapor vivo de caldera en este subsistema.

t : denota el tiempo.

S : es el flujo de vapor vivo de caldera que entra a la calandria del primer efecto.

Sc : es el flujo de agua ĺıquida saturada que sale de la calandria del primer efecto, producto de la

condensación del vapor vivo de calera.

PS : es la presión en la calandria del primer efecto.

La dependencia de la densidad con respecto a la temperatura se da en la ecuación 2.23.

Balance de Enerǵıa en la zona de vapor vivo de caldera:

V 1
s

dρs(TS)Hs(TS)

dt
= SHs(TS) − Schc(TS) − Q1

s − L1
s

Donde:

Hs : es la entalṕıa del vapor vivo de caldera.

hc : es la entalṕıa del agua ĺıquida saturada, producto de la condensación del vapor.

Q1
s : es el calor cedido por el vapor en la calandria del primer efecto a la columna de ĺıquido.

L1
s : denota las pérdidas de calor en este subsistema.
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Al aplicar la regla de la cadena en la ecuación anterior se obtiene:

V 1
s

(

ρs(TS)
dHs(TS)

dt
+ Hs(TS)

dρs(TS)

dt

)

= SHs(TS) − Schc(TS) − Q1
s − L1

s

Al reemplazar 2.2 en la ecuación anterior se obtiene:

V 1
s ρs(TS)

dHs(TS)

dt
+ Hs(TS)(S − Sc) = SHs(TS) − Schc(TS) − Q1

s − L1
s

V 1
s ρs(TS)

dHs(TS)

dt
= Sc(Hs(TS) − hc(TS)) − Q1

s − L1
s (2.3)

Q1
s es el calor cedido por el vapor vivo de caldera y se puede expresar como:

Q1
s = h1

vA
1
vc(TS − T 1

w) (2.4)

Donde:

h1
v : es el coeficiente convectivo en la zona del vapor condensante del primer efecto.

Avc : es el área de transferencia de calor en la zona del vapor condensante del primer efecto.

T 1
w : es la temperatura de la pared de los tubos la calandria del primer efecto.

Para las paredes de los tubos de la calandria:

Balance de Enerǵıa en las paredes de los tubos de la calandria:

W 1
wC1

pw

dT 1
w

dt
= Q1

s − Q1 = h1
vA

1
vc(TS − T 1

w) − h1
LA1

L(T 1
w − T 1) (2.5)

Para el acero cp = 0,12cal/g · K (Tomado de [1]). En unidades del sistema internacional: cp =

0,5024kJ/kg · K.

Donde:

W 1
w : es la masa de las paredes de los tubos del primer efecto.

C1
pw : es capacidad caloŕıfica de las paredes de los tubos del primer efecto.

T 1
w : es la temperatura de la pared de los tubos la calandria del primer efecto.

h1
L : es el coeficiente convectivo en la zona de la columna de ĺıquido en el primer efecto.
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A1
L : es el área de transferencia de calor en la zona de la columna de ĺıquido en el primer efecto.

T 1 : es la temperatura de de la columna de ĺıquido en el primer efecto.

Q1 : es el calor recibido por la columna de ĺıquido en el primer efecto.

Para la columna de ĺıquido (1◦ Efecto):

Balance de Materia Global en la columna de ĺıquido hirviente:

dW 1

dt
= F 1 − B1 − S1 (2.6)

Donde:

W 1 : es la masa de ĺıquido contenido en el primer efecto.

F 1 : es el flujo de alimentación al primer efecto.

B1 : es el flujo de ĺıquido que sale del primer efecto.

S1 : es el flujo de vapor producido en el primer efecto.

Balance de Materia para el soluto en la columna de ĺıquido hirviente:

dW 1C1

dt
= F 1C1

F − B1C1

Donde:

C1 : es la concentración del ĺıquido contenido en el primer efecto.

C1
F : es la concentración de soluto en el flujo de alimentación al primer efecto.

Aplicando la regla de la cadena, se obtiene:

C1dW 1

dt
+ W 1dC1

dt
= F 1C1

F − B1C1

Reemplazando la ecuación 2.6 en la ecuación anterior, se obtiene:

W 1dC1

dt
= F 1(C1

F − C1) + S1C1 (2.7)

Balance de Enerǵıa en la columna de ĺıquido hirviente:

dW 1h1(T 1)

dt
= F 1h1

F (T 1
F ) − B1h1(T 1) − S1H1(T 1) + Q1 + φ1 − L1
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h1 : es la entalṕıa del ĺıquido contenido en el primer efecto.

T 1
F : es la temperatura del ĺıquido alimentado al primer efecto.

h1
F : es la entalṕıa del ĺıquido alimentado al primer efecto.

H1 : es la entalṕıa del vapor producido en el primer efecto.

φ1 : es el calor de solución.

L1 : es el calor perdido por este subsistema.

Aplicando la regla de la cadena a la ecuación anterior, se obtiene:

W 1dh1(T 1)

dt
+ h1(T 1)

dW 1

dt
= F 1h1

F (T 1
F ) − B1h1(T 1) − S1H1(T 1) + Q1 + φ1 − L1

Reemplazando la ecuación 2.6 en la ecuación anterior, obtenemos:

W 1dh1(T 1)

dt
= F 1

(

h1
F (T 1

F ) − h1(T 1)
)

+ S1
(

h1(T 1) − H1(T 1)
)

+ Q1 + φ1 − L1 (2.8)

Q1 es el calor recibido por el ĺıquido, y puede expresarse como:

Q1 = h1
LA1

L(T 1
w − T 1) (2.9)

Se asume que el ĺıquido y el vapor se encuentran en equilibrio todo el tiempo, por lo tanto el

vapor producido se encuentra a la misma temperatura que la columna de ĺıquido retenido en el

evaporador.

Conexiones entre el primer efecto y el condensador :

S1 = Scr (2.10)

ρ1
s = ρcr

s (2.11)

T 1 = T cr
s (2.12)

H1(T 1) = Hcr
s (T cr) (2.13)

P 1 = P cr (2.14)
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Para el espacio de vapor en el condensador:

Balance de Materia en la zona de vapor:

(V ep
s + V cr

s )
dρcr

s (T cr)

dt
= Scr − Scr

c (2.15)

Donde:

V ep
s : es el volumen que ocupa el vapor en el efecto anterior al condensador.

V cr
s : es el volumen que ocupa el vapor en el condensador.

ρcr
s : es la densidad del vapor que entra al condensador.

T cr : es la temperatura del vapor que entra al condensador.

Scr : es el flujo de vapor que entra al condensador.

Sc : es el flujo de agua ĺıquida saturada que sale del condensador, producto de la condensación del

vapor producido en el efecto anterior.

Se tiene en cuenta que el vapor producido ocupa el volumen del interior de los tubos del con-

densador (V cr
s ) y el volumen de la sección del evaporador libre de ĺıquido (V ep

s ). En este caso:

V ep
s = V e1

s .

V e1
s : es el volumen que ocupa el vapor en el primer efecto.

Balance de Enerǵıa en la zona de vapor:

(V ep
s + V cr

s )
dρcr

s (T cr)Hcr
s (T cr)

dt
= ScrHcr

s (T cr) − Scr
c hcr

c (T cr) − Qcr − Lcr
s

Donde:

Hcr
s : es la entalṕıa del vapor en el condensador.

hcr
c : es la entalṕıa del agua ĺıquida saturada, producto de la condensación del vapor en el conden-

sador.

Qcr : es el calor cedido por el vapor en el condensador.

Lcr
s : denota las pérdidas de calor en este subsistema.

Por la regla de la cadena obtenemos:

(V ep
s + V cr

s )

(

ρcr
s (T cr)

dHcr
s (T cr)

dt
+ Hcr

s (T cr)
dρcr

s (T cr)

dt

)

= ScrHcr
s (T cr) − Scr

c hcr
c (T cr) − Qcr − Lcr

s
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Al reemplazar la ecuación 2.15 en la ecuación anterior, obtenemos:

(V ep
s + V cr

s )ρcr
s (T cr)

dHcr
s (T cr)

dt
= Scr (Hcr

s (T cr) − hcr
c (T cr)) − Qcr − Lcr

s (2.16)

Qcr es el calor cedido por el vapor producido y se puede expresar como:

Qcr = U crAcr∆T cr (2.17)

Donde:

U cr : es el coeficiente global de transferencia de calor en el condensador.

Acr : es el área promedio de transferencia de calor en el condensador.

∆T cr : es la diferencia de temperatura promedio en el condensador.

Para la Coraza del Condensador:

Balance de Materia para el agua de enfriamiento:

F e
Agua = F s

Agua (2.18)

Donde:

F e
Agua : es el flujo de agua que entra al condensador.

F s
Agua : es el flujo de agua que sale del condensador.

Balance de Enerǵıa para el agua de enfriamiento:

F e
Aguah

e
Agua(T

e) + Qcr = F s
Aguah

s
Agua(T

s) (2.19)

Donde:

he
Agua : es la entalṕıa del agua que entra al condensador.

hs
Agua : es el entalṕıa del agua que sale del condensador.

T e : es la temperatura del agua que entra al condensador.

T s : es el temperatura del agua que sale del condensador.

2.1.3. Suposiciones

Debido a que el equipo tiene un recubrimiento en lana de vidrio, despreciaremos que las pérdidas

de calor al ambiente: L = 0.
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2.1.4. Relaciones Adicionales

Se utilizarán las siguientes relaciones:

Temperatura y presión de saturación

Para hallar la relación entre la Presión y la temperatura de saturación de agua pura se utiliza:

la ecuación 2.20.

ln

(

P

Pc

)

=
1

1 − x

(

A x + B x1,5 + C x3 + D x6
)

(2.20)

x = 1 − T

Tc

Donde Pc y Tc son presión cŕıtica y temperatura cŕıtica, en bar y K, respectivamente.

Tc = 647,3K

Pc = 221,2bar

A = −7,76451

B = 1,45838

C = −2,77580

D = −1,23303

Entalṕıa

La entalṕıa es una propiedad termodinámica. “El cambio en una propiedad termodinámica

entre dos estados es independiente del camino escogido para pasar de un estado al otro. [...]. Si se

desea conocer el cambio entálpico entre dos puntos P1, T1 y P2, T2 existe un número infinito de

posibles caminos calculables”[18]. Uno de ellos puede ser:

H = f(P, T )

dH =

(

∂H

∂P

)

T

dP +

(

∂H

∂T

)

P

dT

H2 − H1 =

∫ P2

P1

(

∂H

∂P

)

T1

dP +

∫ T2

T1

(

∂H

∂T

)

P2

dT

Tomaremos un punto de referencia para los cambios entálpicos: T0 = 0◦C = 273,15K y P0 =

1bar = 0,9869atm = 100kPa.

Despreciaremos el efecto de la presión sobre la entalṕıa:
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Entalṕıa de ĺıquidos:

En cuanto los cambios entálpicos asociados únicamente a calor sensible (en los que no hay cambio

de fase), tomamos: h(T ) = ∆h = Cp∆T = Cp(T − T0) o para resultados más precisos:

h(T ) = ∆h =

∫ T

T0

Cp(T )dT (2.21)

Donde Cp del ĺıquido puede tomarse como una constante o como una función de temperatura.

“La capacidad caloŕıfica de los ĺıquidos no es una función fuerte de la temperatura excepto a tem-

peraturas reducidas superiores a 0.7 o 0.8”[18]. En el caso trabajado, para el agua no se utilizarán

temperaturas superiores a 150◦C (423.15K), lo que se traduce a una temperatura reducida de

0.654.

Entalṕıa de vapor:

En cuanto los cambios entálpicos asociados únicamente a calor latente, utilizamos, la ecuación 2.26

para hallar λv. Debido a que la entalṕıa no depende de la trayectoria, para calcular la entalṕıa de

un vapor, utilizaremos la siguiente relación:

H(T ) = h(T ) + λv(T )

H(T ) =

∫ T

T0

Cp(T )dT + λv(T ) (2.22)

Densidad del vapor saturado

La densidad molar es el inverso del volumen molar; para el vapor saturado, la presión es función

de la temperatura (ecuación 2.20); para un gas o vapor el volumen molar puede calcularse con una

ecuación de estado.

En la elección de una ecuación de estado adecuada para este caso, debe tenerse en cuenta que

el agua es una sustancia polar. La ecuación de Benedict-Webb-Rubin (BWR) tiene una mayor

precisión para sustancias polares que las ecuaciones de Redlich-Kwong-Soave y la ecuación virial

de estado. Una modificación ventajosa de la ecuación de Benedict-Webb-Rubin es la forma gener-

alizada sugerida por Lee-Kesler [19].

“La ecuación de estado de Benedict-Webb-Rubin (BWR) es más complicada que las ecuaciones

cúbicas, y ha sido ha sido utilizada exitosamente a lo largo de amplios rangos de temperatura y

presión”[18].

“Una ecuación de estado precisa para el agua es la presentada por [20]”[21]. En [22] se construyó y

aplicó una ecuación de estado para cálculos de equilibrio de ĺıquido vapor, para fluidos puros,

polares y no polares. A continuación se muestra la ecuación presentada en [22]:

Parámetros del Agua (dados en [22]):
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C1 = 0,28111

C4 = 2,18987

C3 = −2,03823

Propiedades Cŕıticas del agua (tomadas de [18]):

Tc = 647,3K

Pc = 221,2bar

Zc = 0,284;

Otras Propiedades del agua:

Temperatura Normal de ebullición:

Tb = 373,15 K

Masa molecular:

MM = 18 g/gmol H2O

Factor acéntrico:

ωw = 0,344

Constante universal de los gases:

R = 0,083144 bar·L /gmol·K

Expresiones para utilizar en la ecuación principal:

Temperatura reducida:

TR =
T

Tc

Expresiones presentadas en [22]:

M =
MM · ωw

39,948

α = 1,0003 − 0,2719M + 3,7311M2 − 1,0827M3 + 0,1144M4 − 4,1276E − 3M5

ζc = 0,2974 + 0,1123ωw − 0,9585ωwZc + 7,7731E − 4ωwMM

(

Tb

Tc

)

C2 = −1,4671 + 3,6889

(

Tc

α · Tb

)

− 2,0005

(

Tc

α · Tb

)2

+ 5,2614
√

ωw · Zc

C5 = 7,9885 − 4,3604eωw + 1,4554MMω3,063
w − 21,395α(ζc − Zc) − 4,0692Zcα

1,667
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F1 =
(

1 + C1(1 −
√

TR) + C2(1 − TR)
)2

F2 = (1 + C3(1 − T
2/3
R ) + C4(1 − T

2/3
R )2 + C5(1 − T

2/3
R )3)2

k1 y k2 son dos parámetros dependientes de la forma de las moléculas:

k1 = 4,8319α − 1,5515

k2 = 1,8177 − 0,1778α−1,3686

k3
2Ω

3
bc + (2k1k2 + 2k2

2 − 3k2
2 − 3k2

2ζc)Ω
2
bc + (k1 + k2 − 3k1ζc − 3k2ζc + 3k2ζ

2
c ) − 3ζc = 0

Para la ecuación anterior se toma la mayor ráız real positiva del polinomio en Ωbc.

Ωcc = 1 + k2Ωbc − 3ζc

Ωac =
ζ3
c − k1ΩbcΩcc

k2Ωbc

a =
ΩacR

2T 2
c

Pc

b =
ΩbcRTc

Pc

F2

c =
ΩccRTc

Pc

Ecuación Cúbica (Principal):

P =
RT (1 + k1b/υ)

υ − k2b
− a

υ(υ + c)
(2.23)

A partir de los datos de presión y temperatura se obtiene υ, y ρ = 1/υ.

Teniendo en cuenta que υ es una variable impĺıcita, se utilizará el método de Newton-Raphson:

Método de Newton Raphson:

xk+1 = xk −
F (xk)

F ′(xk)
(2.24)

Densidad de agua ĺıquida saturada

“Para estimar el volumen molar de ĺıquidos saturados, use la ecuación de Hakinson o la de

Rackett”[18].

Una ecuación construida por (Rackett, 1970) y posteriormente modificada por (Spencer y Dan-
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ner,1972) es [18]:

υ =
RTc

Pc

Z
1+(1−TR)2/7

RA

Para el agua: ZRA = 0,2338.

La densidad molar es el inverso del volumen molar: ρ = 1/υ.

“Si se cuenta con un dato experimental de densidad a una temperatura de referencia TR, la forma

recomendada de la ecuación de Rackett es:”[18]

υ = υrZφ
RA (2.25)

φ = (1 − TR)2/7 − (1 − T r
R)2/7

ρ =
1

υ

De [1] se toma la referencia: a 1atm, T r = 212◦F y υr = 0,016719ft3/lb.

Entalṕıa de Vaporización

Existen numerosas tablas en las que se tabulan estos valores con respecto a la temperatura.

La tabla 3-102 (pag 3-282 y 3-283) de [1] contiene estos datos, además de tensión superficial y

viscosidad, entre otras.

“La entalṕıa de vaporización de un ĺıquido puro puede ser determinada mediante datos de presión

de vapor con la ecuación rigurosa de Clausius y Clapeyron”[19].

λv(T ) = (υv − υL)T
dPv

dT
(2.26)

Donde υv es el volumen de la fase de vapor y υL es el volumen de la fase ĺıquida.

La derivada de la presión con respecto a la temperatura puede obtenerse a partir de la ecuación

2.20.

El volumen del vapor saturado (υv) puede calcularse mediante la ecuación 2.23 y el volumen

del ĺıquido saturado (υL) puede calcularse mediante la ecuación 2.25.

Elevación del Punto de Ebullición

En las soluciones acuosas cuyo soluto es más pesado que el agua, se presenta elevación del

punto de ebullición con respecto a la temperatura de saturación del agua a la misma presión. Aśı,

en la medida en la que se reduce la concentración del agua aumenta la temperatura de saturación

de la mezcla [2]. La elevación del punto de ebullición afecta la eficiencia de la evaporación, de

manera tal que, vapor a una temperatura dada puede ser muy útil para evaporar agua pura, pero

no soluciones acuosas concentradas [2].

Las correlaciones para calcular la elevación del punto de ebullición de soluciones acuosas vaŕıan
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según el solvente y se presentarán en los casos de evaporación de soluciones.

“La elevación del punto de ebullición es baja para soluciones diluidas y para disoluciones de coloides

orgánicos, pero puede alcanzar un valor de hasta 150◦F (65.6◦C) para disoluciones concentradas

de sales inorgánicas”[3].

A partir de la figura 2.3 (Tomada de [1]) se pueden estimar datos sobre la elevación del punto de

ebullición para varios materiales que se encuentran comúnmente.

Figura 2.3: Elevación del punto de ebullición de soluciones acuosas. [1]

Correlaciones emṕıricas para el coeficiente de transferencia de calor en el evaporador

El valor del coeficiente de transferencia de calor depende de múltiples aspectos, tales como la

geometŕıa del equipo, la temperatura de ambos fluidos y el grado de ensuciamiento, entre otros

[8].

“La resistencia global a la transferencia de calor entre el vapor de agua y el ĺıquido en ebullición

es la suma de 5 resistencias individuales: la resistencia de la peĺıcula de vapor; las resistencias de

las costras interior y exterior de los tubos; la resistencia de la pared del tubo; y la resistencia del

ĺıquido en ebullición. El coeficiente global es el inverso de la resistencia total. En la mayoŕıa de los

evaporadores el factor de ensuciamiento del vapor de agua condensante y la resistencia de la pared

del tubo son muy pequeños, y generalmente pueden despreciarse del cálculo de evaporadores”[3].
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“La predicción de coeficientes de transferencia de calor en evaporadores es dif́ıcil [...], y en las

aplicaciones prácticas se utilizan valores experimentales del coeficiente global de transferencia de

calor”[23].

“El principal problema en el modelado de plantas de evaporación comerciales consiste en la

descripción de la transferencia de calor, debido a que el régimen de flujo y la fase afectan directa-

mente el régimen de transferencia de calor [...]. Teniendo en cuenta también problemas derivados

de la operación del proceso, tales como el factor de ensuciamiento que reducen la eficiencia del

proceso”[13].

Coeficientes de la peĺıcula de vapor:

“El coeficiente de la peĺıcula del vapor de agua es elevado, aun para la condensación en peĺıcula

[...].

Puesto que la presencia de gases no condensables reduce sustancialmente el coeficiente de la peĺıcu-

la del vapor, es preciso tomar precauciones para purgar los no condensables de la caja de vapor y

prevenir la entrada de aire cuando el vapor de agua está a una presión inferior a la atmosférica”[3].

Se asumirá que no hay costras y que no hay presencia de gases no condensables.

Actualmente no se considera adecuada la condensación en gota [...]. Generalmente, deben inyec-

tarse continuamente contaminantes al vapor, o emplear materiales especiales (frecuentemente de

baja conductividad térmica). De esta forma, el proceso es inestable e impredecible, y de eficacia

cuestionable bajo condiciones de alta velocidad del vapor y práctica industrial [24].

“La condensación en peĺıcula laminar del vapor saturado de un componente puro fue uno de los

primeros problemas de transferencia de calor en ser exitosamente analizados desde un punto de

vista fundamental. [...]. El análisis original fue aplicado espećıficamente al flujo laminar de una

peĺıcula de condensado en una superficie vertical. Sin embargo, es posible generalizar la aproxi-

mación a otros casos, incluyendo la condensación dentro de tubos horizontales”[24].

Asumiendo condensación en peĺıcula, utilizaremos la ecuación 54 de [25], para vapor condensante

saturado sobre una peĺıcula virtualmente estática en una superficie vertical en un flujo de régimen

laminar, para estado estable de acuerdo a la Teoŕıa de Nusselt [25]:

hv = K 4

√

λv(Tm) · ρ2
K(Tm) · k3

K(Tm) · g
ηK(Tm) · H · (Ts − TK)

(2.27)

Donde:

K = 0,943

λ es la entalṕıa de condensación.

ρK es la densidad de la peĺıcula de condensado.

kK es la conductividad térmica de la peĺıcula de condensado.

ηK es la viscosidad dinámica de la peĺıcula de condensado.

ϑH = Ts − TK , diferencia de temperatura entre el vapor condensante y la pared sobre la que se

forma peĺıcula de condensado.
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Tm: Temperatura media de la peĺıcula: Ts+TK

2

El modelo de Nusselt fue construido bajo una serie de suposiciones, y se muestran a continuación

(Tomadas de [24]):

1. El vapor se encuentra saturado.

2. El ĺıquido y el vapor tienen la misma temperatura en la interfase.

3. El calor se transfiere por conducción sólo en la peĺıcula de ĺıquido.

4. El perfil de temperatura en la peĺıcula de ĺıquido es lineal.

5. La superficie sólida (las paredes de los tubos, en este caso) y el ĺıquido tienen la misma

temperatura en esta interfase.

6. La superficie sólida es isotérmica.

7. Las propiedades del ĺıquido no dependen de la temperatura.

8. El vapor no ejerce un esfuerzo cortante ni una fuerza normal sobre la superficie ĺıquida.

9. El ĺıquido tiene una velocidad igual a cero en la interfase sólido ĺıquido.

Según lo anterior, para aplicar la correlación 2.27, las propiedades de la peĺıcula de ĺıquido

deben evaluarse a la temperatura media de la peĺıcula.

Coeficientes del lado del ĺıquido:

“El coeficiente del lado de ĺıquido depende en gran medida de la velocidad del ĺıquido sobre la

superficie de calefacción. En la mayoŕıa de los evaporadores, y especialmente en los que tratan

materiales viscosos, la resistencia del lado de ĺıquido controla la velocidad global de transmisión

de calor hacia el ĺıquido en ebullición. En los evaporadores de circulación natural el coeficiente

del lado del ĺıquido para disoluciones acuosas diluidas, [...], está comprendido entre 200 y 600

Btu/pie2 h oF.

El rango t́ıpico del coeficiente global de transferencia de calor (U) para calandrias calentadas con

vapor de agua utilizadas para evaporar agua y soluciones acuosas es de 220 a 350 Btu/ft2 h ◦F (de

1250 a 2000 W)/m2 ◦C) [3].

“El desempeño de los evaporadores verticales de tubo corto es primordialmente función del nivel

de temperatura, la diferencia de temperaturas y la viscosidad. Aunque el nivel de ĺıquido puede

tener también una influencia importante, ésta se encuentra comúnmente sólo a niveles más bajos

que los que se consideran seguros en las operaciones comerciales”[1].

“La ecuación:
hL · σL

kL · P = c · (Tw − TL) · CpL

λv

(

ρL

103ρv

)0,5(
ηH2O

ηL

)0,25

(2.28)

Cuya nomenclatura es:
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σL : tensión superficial del ĺıquido.

kL : conductividad térmica del ĺıquido.

P : presión.

TwL : Temperatura de la pared de los tubos.

λ : Calor latente de vaporización.

ρL : densidad del ĺıquido.

ρv : densidad del vapor en equilibrio con el ĺıquido.

ηL : viscosidad dinámica del ĺıquido.

ηH2O : viscosidad dinámica del agua a la temperatura del ĺıquido.

Es una relación adimensional de KIRSCHBAUM, que hace posible el cálculo predictivo de el

coeficiente de transferencia de calor (film heat-transfer coefficient) hL para ĺıquidos hirvientes en

evaporadores de circulación natural. El factor c depende del nivel de ĺıquido retenido en un tubo

del intercambiador, expresado como un porcentaje de la longitud del tubo medida desde el espejo

inferior del intercambiador hacia arriba. Emṕıricamente, se encuentra c = 0,24 a un nivel aparente

del 75 % y c = 0,37 a un nivel aparente del 40 %”[25].

Asumiendo que c y el porcentaje nivel se correlacionan de forma lineal, se tiene que:

c = 0,24 +
0,37 − 0,24

40 − 75
(yp − 75)

Donde:

yp : es el nivel de ĺıquido retenido en un tubo del evaporador, expresado como un porcentaje de

la longitud del tubo medida desde el espejo inferior del intercambiador hacia arriba.

De acuerdo a la sección 2.1.5 y al observar la figura 2.5, puede notarse que en la zona 5 del

evaporador (que comprende un rango de nivel entre 0.217m y 0.567m) el porcentaje de nivel puede

calcularse con la expresión:

yp =
y − 0,217

0,567 − 0,217
· 100 %

Para las zonas 1-4, que comprenden un rango de nivel entre 0.567m y 1.502m, yp = 100 % y para

las zonas 6 y 7, que comprenden un rango de nivel entre 0 y 0.217m: yp = 0.
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Correlaciones emṕıricas para el coeficiente de transferencia de calor en el condensador

De acuerdo a la ecuación 2.17:

Qcr = U crAcr∆T cr

La diferencia de temperatura media logaŕıtmica en el condensador es:

∆T cr = LMTD =
T s

Agua − T e
Agua

ln
[

T cr
−T e

Agua

T cr
−T s

Agua

] (2.29)

El coeficiente global de transferencia de calor en el condensador es:

1

U cr
=

1

hv

+
sw

kw

+
1

hL

(2.30)

Donde:

sw : es el espesor de los tubos.

kw : es la conductividad térmica de los tubos.

El área promedio de transferencia de calor en el condensador es:

A = R
DI + DE

2
πH (2.31)

Donde:

R : es la cantidad de tubos.

Para calcular el coeficiente de transferencia de calor en el lado del ĺıquido, debe tenerse en

cuenta que el agua fluye por la coraza, de [2] se toma la siguiente correlación:

hL = jH
k

Deq

(

Cpη

k

)1/3(
η

ηH2O

)

−0,14

Como el fluido es agua: η = ηH2O, la ecuación anterior se aplica de la forma:

hL = jH
k

Deq

(

Cpη

k

)1/3

(2.32)

Donde Re es el Número de Reynolds, para coraza se utiliza la siguiente ecuación (tomada de [2]):

Re =
F e

Agua

as

· Deq

η
(2.33)
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Deq es el diámetro equivalente de la coraza. Para un arreglo triangular se calcula con la siguiente

ecuación (tomada de [2]):

Deq =
4(0,5PT · 0,86PT − 0,5πd2

o/4)

0,5πdo

(2.34)

El espaciado entre tubos PT es la distancia más corta entre centro y centro de tubos adyacentes.

Área Transversal al flujo:

as =
DI · C ′ · B

PT

(2.35)

B: Espaciado de los deflectores.

C ′: Se conoce como claro o ligadura y es la distancia más corta entre las paredes de dos tubos

adyacentes.

DI: es el diámetro interior de la coraza.

jH se toma de la figura 28 de [2], en la que se muestra que log Re y log jH se correlacionan de

forma lineal. Al correlacionarlos, obtenemos:

jH = 100,5066 log(Re)−0,2265 (2.36)

Figura 2.4: Figura 28 de [2]: jH Vs Re
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2.1.5. Relación entre el volumen de ĺıquido retenido y el nivel

Teniendo en cuenta que los balances de materia y enerǵıa fueron expresados en función de la

masa de ĺıquido acumulada, pero una importante variable a controlar es el nivel, se tendrá en

cuenta que la masa de ĺıquido es igual al producto del volumen por su densidad (W = ρLVL); la

densidad (ρL) es una función de la concentración y la temperatura del ĺıquido y se presentará para

cada una de las soluciones a manejar. En esta sección se presentará el procedimiento para expresar

el volumen de ĺıquido retenido (VL) en función del nivel en el evaporador (y).

Las caracteŕısticas espećıficas del equipo se muestran en el Apéndice B. En la figura 2.5 se

pueden observar algunas de las caracteŕısticas referentes al volumen del ĺıquido contenido en el

evaporador.

El cálculo del volumen de ĺıquido retenido en el evaporador depende de la geometŕıa en cada sección

del equipo. En la figura 2.5 se muestran las diferentes secciones del evaporador. A continuación se

calculará el volumen en cada sección.

Sección 1

Según la figura 2.6 puede observarse que en esta sección, la geometŕıa está dada por una

parábola que pasa por el punto (x, y) = (0,2; 0) y cuyo vértice se encuentra en (x, y) = (0; 0,136).

Teniendo en cuenta la forma canónica de una parábola vertical con vértice (x, y) = (h, k):

(x − h)2 = 4p(y − k)

Reemplazando h y k obtenemos:

x2 = 4p(y − 0,136)

Al reemplazar (x, y) = (0; 0,136) en la ecuación anterior, obtenemos que p = −0,07353.

x =
√

−4 · 0,07353(y − 0,136)

Para obtener el volumen en esta sección aplicamos el método de los discos, teniendo en cuenta

que el lado derecho de la parábola gira al rededor del eje x = 0:

V = π

∫ b

a

[R(y)]2dy = π

∫ 0,136

0

[

√

−4 · 0,07353(y − 0,136)
]2

dy

V = π

∫ 0,136

0

(−4 · 0,07353(y − 0,136)) dy = −4 · 0,07353π

[

y2

2
− 0,136y

]0,136

0

V = 0,008545m3
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Figura 2.5: Evaporador
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0 0,2−0,2

0,2

y (m)

x (m)

x
2 = 4 · 0,07353(y − 0,136)

Figura 2.6: Sección 1 del evaporador, referente a la figura 2.5

Sección 2

En esta sección se tiene una geometŕıa ciĺındrica y se calcula de la siguiente forma.

V =
π

4
D2L =

π

4
(0,4m)2 · 0,65m = 0,81685m3

Sección 3

En esta sección del evaporador se puede calcular el volumen mediante el método de los discos.

Como se observa en las figuras 2.5 y 2.7, el volumen puede referirse al sólido de revolución obtenido

al girar la ĺınea comprendida entre los puntos (x1, y1) = (0,15, 0) y (x2, y2) = (0,2, 0,1), (función

x = 0,15 + 0,5y) al rededor del eje x = 0, en la región comprendida entre y = 0 y y = 0,1m.

0 0,05 0,10 0,15 0,20−0,05−0,10−0,15−0,20

0,05

0,10

y (m)

x (m)

x = 0,15 + 0,5y

Figura 2.7: Sección 3 del evaporador, referente a la figura 2.5

Aplicación del método de los discos:

V = π
∫ b

a
[R(y)]2dy = π

∫ 0,1

0
(0,15 + 0,5y)2dy = π

∫ 0,1

0
(0,0225 + 0,15y + 0,25y2)dy

V = π[0,0225y + 1
2
0,15y2 + 1

3
0,25y3]0,1

0

V = 0,0097m3
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Sección 4

En esta sección se tiene una geometŕıa ciĺındrica y se calcula de la siguiente forma.

V =
π

4
D2L =

π

4
(0,3m)2 · 0,049m = 0,00346m3

Sección 5

En esta sección, el ĺıquido se encuentra dentro de los tubos. De acuerdo al Apéndice B, en esta

sección se tienen 60 tubos de diámetro 3/8” cédula 40 y un tubo central de 3” cédula 40. Teniendo

en cuenta lo anteriormente dicho, se calcula el volumen de la siguiente manera:

V = π
4

(

3,068′′ 0,0254
1′′

m
)2

0,35m + 60π
4

(

0,493′′ 0,0254
1′′

m
)2

0,35m V = 0,00425m3

Sección 6

En esta sección se tiene una geometŕıa ciĺındrica y se calcula de la siguiente forma.

V =
π

4
D2L =

π

4
(0,3m)2 · 0,091m = 0,00643m3

Sección 7

En esta sección, al igual que en la Sección 3 del evaporador se puede calcular el volumen

mediante el método de los discos. Debe Tenerse en cuenta que el diámetro en la calandria es de

300mm y que el tubo inferior tiene un diámetro de 1/2”, asumiendo que dicho tubo tiene cédula

40 su diámetro interior es 0.622”=0.0158m (Tomado de [2]).

Como se observa en las figuras 2.5 y 2.8, el volumen puede referirse al sólido de revolución

obtenido al girar la ĺınea definida por los puntos (x1; y1) = (0,0158
2

= 0,0079; 0) y (x2; y2) = (0,3
2

=

0,15; 0,126), (función x = 0,0079+1,128y) al rededor del eje x = 0, en la región comprendida entre

y = 0 y y = 0,126m.

0 0,05 0,10 0,15−0,05−0,10−0,15

0,05

0,10

0,15
(x2; y2) = (0,15; 0,126)

(x1; y1) = (0,0079; 0)

y (m)

x (m)

x = 0,0079 + 1,128y

Figura 2.8: Sección 7 del evaporador, referente a la figura 2.5
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Tabla 2.1: Resumen de las caracteŕısticas importantes de cada sección
Sección Longitud (m) Capacidad (m3)

1 0.136 0.008545
2 0.650 0.081685
3 0.100 0.009700
4 0.049 0.003460
5 0.350 0.004250
6 0.091 0.006430
7 0.126 0.003135

Tabla 2.2: Relación entre el volumen y el nivel del ĺıquido
Rango de Rango

Sección volumen de Correlación de cálculo del volumen (m3)
(m3) Nivel (m)

7 0-0.003135 0-0.126 VL = π(0,00006241y + 1

2
0,01782y2 + 1

3
1,2724y3)

6 0.003135-0.009565 0.126-0.217 VL = 0,003135 + π
4
(0,3)2(y − 0,126)

5 0.009565-0.013815 0.217-0.567 VL = 0,009565 + π
4

[

(3,068 · 0,0254)2 + 60(0,493 · 0,0254)2
]

(y − 0,217)

4 0.013815-0.017275 0.567-0.616 VL = 0,013815 + π
4
(0,3)2(y − 0,567)

3 0.017275-0.026975 0.616-0.716 VL = 0,017275
+π[0,0225(y − 0,616) + 1

2
0,15(y − 0,616)2 + 1

3
0,25(y − 0,616)3]

2 0.026975-0.108660 0.716-1.366 VL = 0,026975 + π
4
(0,4)2(y − 0,716)

1 0.108660-0.1172050 1.366-1.502 VL = 0,10866 − 4 · 0,07353π
(

1

2
(y − 1,366)2 − 0,136(y − 1,366)

)

Aplicación del método de los discos:

V = π
∫ b

a
[R(y)]2dy = π

∫ 0,126

0
(0,0079 + 1,128y)2dy = π

∫ 0,126

0
(0,00006241 + 0,01782y + 1,2724y2)dy

V = π[0,00006241y + 1
2
0,01782y2 + 1

3
1,2724y3]0,126

0

V = 0,003135m3

Resumen

La capacidad total de un evaporador de los Laboratorios de procesos productivos es de 0.117205m3.

En la tabla 2.1 se muestra el volumen que puede ocupar el ĺıquido en cada sección. En la tabla 2.2

se muestra la relación general entre el nivel del ĺıquido y el volumen total.
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2.1.6. Relaciones Adicionales para el agua pura

Se plantea el procesamiento de una corriente de agua.

Las relaciones adicionales para el agua son:

Calor Espećıfico en fase ĺıquida

Se calculará mediante la ecuación:

Cp = A + BT + CT 2 + DT 3 (2.37)

A = 18,2964

B = 4,72118E − 1

C = −1,33878E − 3

D = 1,31424E − 6

Cp en J/(gmol · K) y T en K. Tomada de la tabla 6 de [26].

Viscosidad

Según la tabla 9.8 de [18], se calcula la viscosidad del agua ĺıquida para temperaturas entre

0◦C y 370◦C utilizando la siguiente ecuación:

ln η = A +
B

T
+ CT + DT 2 (2.38)

Con η en cP y T en K.

A = −24,71

B = 4209

C = 0,04527

D = −3,376E − 05

Publicada por (Yaws et al., 1976).

η = 0,9cP a 25◦C.

Conductividad Térmica

Según la tabla 10-5 de [18], se calcula la conductividad térmica del agua ĺıquida mediante la

ecuación:
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k = A + BT + CT 2 (2.39)

k en W/(m · K) y T en K. Válida para intervalos de temperatura de 273K a 623K.

A = −3,838E − 1

B = 5,254E − 3

C = −6,369E − 6

Tensión superficial

La tensión superficial de un ĺıquido puede calcularse mediante el método “Parachor.o el método

de estados correspondientes [19]. Utilizaremos el método de estados correspondientes, empleando

el factor polar de Stiel χ y la ecuación de Van der Waals transforamada por (Hakim et al.,1971):

Factor Polar de Stiel:

χ = log

(

Pv

Pc

)

Tr=0,6

+ 1,7ω + 1,552

Para el agua: χ = 0,0236

Ecuación de Van der Waals transformada por Hakim et al.:

σ = P 2/3
c T 1/3

c

(

1 − Tr

0,4

)m
Qp(χ, ω)

1000
(2.40)

Pc en bar y σ en N/m.

Con Qp y m en términos del factor polar de Stiel χ y el factor acéntrico:

Qp = 0,156 + 0,365ω − 1,754χ − 13,57χ2 − 0,506ω2 + 1,287ωχ

m = 1,21 + 0,5385ω − 14,61χ − 32,07χ2 − 1,656ω2 + 22,03ωχ

En el modelo de evaporación simple de agua se elimina la variable de concentración y el término

φ. Las ecuaciones incluidas en el modelo se muestran en el Conjunto de Ecuaciones 1 y se explican

a continuación:

2.1.7. Modelo de Evaporación Simple de Agua

Para el Vapor en la Calandria (1◦ Efecto):

La temperatura en este subsistema se denota con TS.

Se toma la ecuación diferencial 2.2, teniendo en cuenta los siguientes aspectos:
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a. El volumen ocupado por el vapor en la calandria se muestra en la sección B.1.4: V 1
S =

2,8631E − 2
(

π
4

)

m3 = 2,2487E − 2m3.

b. La densidad se calcula con la ecuación 2.23 (Teniendo ρ = 1/υ), la cual es función de

P y T ; sin embargo, al tratarse de vapor saturado, se tiene que la presión es función de

la temperatura y se calcula con la ecuación 2.20.

Se toma la ecuación diferencial 2.3 teniendo en cuenta los siguientes aspectos:

a. El volumen ocupado por el vapor en la calandria se muestra en la sección B.1.4: V 1
S =

2,8631E − 2
(

π
4

)

m3 = 2,2487E − 2m3.

b. La densidad se calcula con la ecuación 2.23 (Teniendo ρ = 1/υ), la cual es función de

la presión y la temperatura; sin embargo, como se trata de vapor saturado, la presión

es función de la temperatura y se calcula con la ecuación 2.20.

c. La entalṕıa del agua ĺıquida hc(TS), producto de la condensación del vapor vivo de

caldera se calcula con la ecuación 2.21, la cual a su vez está expresada en función de la

capacidad caloŕıfica (Cp) de la sustancia (agua ĺıquida), parámetro que se calcula con

la ecuación 2.37.

d. La entalṕıa del vapor vivo de caldera (Hs(TS)), se calcula con la ecuación 2.22, la cual

a su vez está expresada en función de la capacidad caloŕıfica (Cp) de la sustancia (agua

ĺıquida), parámetro que se calcula con la ecuación 2.37 y de la entalṕıa de vaporización

(λv), parámetro que se calcula con la ecuación 2.26.

e. Q1
s se calcula con la ecuación 2.4, en esta ecuación se requiere la temperatura de la

pared de la calandria T 1
w, el área de transferencia en el lado de vapor: Avc = 1,2795m2

(Tomada de la sección B.1.5) y el coeficiente convectivo (h1
v). Para calcular h1

v, se aplica

la ecuación 2.27, la cual requiere Tx = TS; el valor de TK (temperatura de la pared sobre

la que se forma la peĺıcula de condensado): TK = T 1
w; el valor de la longitud de los tubos

sobre los cuales ocurre la condensación: H = 350mm = 0,35m (de la sección B.1.3) y el

cálculo de los siguientes parámetros λv, ρK , kK y ηK , los cuales se calculan utilizando

las correlaciones 2.26, 2.25, 2.39 y 2.38 respectivamente, evaluados a la temperatura

media de la peĺıcula: T = TS+T 1
w

2
.

f. Se asume que la pérdida de calor L1
s es igual a cero gracias al aislamiento del equipo

con lana de vidrio.

Para las paredes de los tubos de la Calandria (1◦ Efecto):

En este subsistema la temperatura de las paredes se denota como T 1
w.

Se aplica la ecuación diferencial 2.5, teniendo en cuenta:
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a. La masa de los tubos, calculada en la sección B.1.7 es: W 1
w = 3,0022E−3m3 ·7,850 kg

m3 =

2,357E − 2kg.

b. El área de transferencia en el lado de vapor y en el lado del ĺıquido, calculadas en las

secciones B.1.5 y B.1.6 respectivamente son: Avc = 1,2795m2 y AL = 1,04057m2.

c. Es necesario calcular el coeficiente convectivo del vapor condensante (h1
v) mediante la

ecuación 2.27. Para calcular h1
v se requiere:

1) La temperatura de la peĺıcula de las paredes de los tubos de la calandria (T 1
w).

2) El valor de Ts que es igual a la temperatura del vapor en el subsistema (TS).

3) El valor de la longitud de los tubos sobre los cuales ocurre la condensación: H =

350mm = 0,35m (de la sección B.1.3).

4) El cálculo de los siguientes parámetros: λv, ρK , kK y ηK , los cuales se calculan

utilizando las correlaciones 2.26, 2.25, 2.39 y 2.38 respectivamente, evaluados a la

temperatura media de la peĺıcula: T = TS+T 1
w

2
.

d. También es necesario calcular h1
L mediante la correlación 2.28, la cual requiere los datos

de Tw = T 1
w, TL = T 1, presión P 1 y los parámetros σL, ρL, ρv, kL, ηK y CpL

, los cuales se

calculan utilizando las correlaciones: 2.40, 2.25, 2.23, 2.39, 2.38 y 2.37 respectivamente,

evaluadas a la temperatura T 1 y a la presión P 1.

Para la Columna de Ĺıquido (1◦ Efecto):

Se aplica la ecuación diferencial 2.6, en la cual W 1 es la masa de ĺıquido contenida en el

evaporador.

No se tiene en cuenta la ecuación 2.7, debido a que la concentración de soluto es igual a cero.

Se aplica la ecuación diferencial 2.8, teniendo en cuenta:

a. La entalṕıa de la columna de ĺıquido (h1(T 1)) se calcula con la ecuación 2.21, la cual

requiere del parámetro Cp, que se calcula con la ecuación 2.37 evaluada en T 1 (tempe-

ratura de la columna de ĺıquido).

b. La entalṕıa de la alimentación (h1
F (T 1

F )) se calcula con la ecuación 2.21, la cual requiere

del parámetro Cp, que se calcula con la ecuación 2.37 evaluada en T 1
F (temperatura de

la alimentación).

c. La entalṕıa del vapor producido (H1(T 1)) se calcula con la ecuación 2.22, la cual requiere

del parámetro Cp, que se calcula con la ecuación 2.37 evaluada en T 1 (temperatura de

la columna de ĺıquido), y del parámetro λv, que se calcula con la ecuación 2.26 evaluada

en T 1.

d. Q1 se calcula con la ecuación 2.9, en la cual se requiere:
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1) El área de transferencia de calor: AL = 1,04057m2 (Tomada de la sección B.1.6).

2) El cálculo de h1
L mediante la correlación 2.28, la cual requiere los datos de Tw = T 1

w,

TL = T 1, presión P 1, y los parámetros σL, ρL, ρv, kL, ηH2O y CpL
, los cuales se

calculan utilizando las correlaciones: 2.40, 2.25, 2.23, 2.39, 2.38 y 2.37 respectiva-

mente, evaluadas a la temperatura T 1 y a la presión P 1.

e. El calor de solución φ1 es igual a cero debido a la ausencia de soluto.

f. se asume que la pérdida de calor L1 es igual a cero, gracias al aislamiento de lana de

vidrio.

Para el vapor en el condensador:

Se deben tener en cuenta las conexiones entre unidades: 2.10, 2.11, 2.12, 2.13 y 2.14.

Se aplica la ecuación diferencial 2.15, considerando los siguientes aspectos:

a. El Volumen que ocupa el vapor en los tubos del condensador es: V cr
s = 2,979E − 3m3

(tomado de la sección B.2.3).

b. El volumen que ocupa el vapor en el efecto precedente (1o Efecto) (V ep
s = V e1

s ) depende

de la cantidad de ĺıquido retenido, es la diferencia entre el volumen total del evaporador

(calculado en la sección 2.1.5) y el volumen de ĺıquido retenido: V e1
s = V 1

T − W 1

ρ1

L
=

0,117205m3 − W 1

ρ1

L
.

c. La densidad del vapor producido ρcr
s se calcula con la ecuación 2.23 evaluada en T = T cr

s

y debido a que el vapor se encuentra saturado, la presión corresponde a la presión de

saturación a T cr
s y se calcula con la correlación 2.20.

Se aplica la ecuación diferencial 2.16 teniendo en cuenta los siguientes aspectos:

a. El volumen ocupado por el vapor en en los tubos del condensador es: V cr
s = 2,979E−3m3

(tomado de la sección B.2.3).

b. El volumen que ocupa el vapor en el efecto precedente (1o Efecto) (V ep
s = V e1

s ) depende

de la cantidad de ĺıquido retenido, es la diferencia entre el volumen total del evaporador

(calculado en la sección 2.1.5) y el volumen de ĺıquido retenido: V e1
s = V 1

T − W 1

ρ1

L
=

0,117205m3 − W 1

ρ1

L
.

c. La densidad del vapor producido ρcr
s se calcula con la ecuación 2.23 evaluada en T = T cr

s

y debido a que el vapor se encuentra saturado, la presión corresponde a la presión de

saturación a T = T cr
s y se calcula con la correlación 2.20.

d. La entalṕıa del condensado hcr
c (T cr) se calcula mediante la ecuación 2.21, la cual requiere

de la correlación 2.37 evaluada en T cr referida al parámetro Cp.
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e. Qcr se calcula mediante la ecuación 2.17, la cual requiere a su vez del área de transfer-

encia de calor (Acr), de la diferencia de temperatura promedio (∆T cr) y del coeficiente

global de transferencia de calor (U cr).

El área de transferencia de calor, calculada en la sección B.2.4 con la ecuación 2.31 es:

Acr = 0,885422m2.

∆T cr se calcula con la ecuación 2.29.

U cr se calcula con la ecuación 2.30, la cual requiere de los parámetros sw, kw hcr
v y hcr

L .

De la sección B.2: sw = 0,0046228m y k = 26Btu/ h · ft ◦F.

Para calcular hcr
v , se aplica la ecuación 2.27, la cual requiere:

1) El valor de TK (temperatura de la pared sobre la que se forma la peĺıcula de con-

densado): (TK = T cr
w ).

2) El valor de la longitud de los tubos es: H = 1000mm = 1m (de la sección B.2).

3) Se requiere también el cálculo de los siguientes parámetros λv, ρK , kK y ηK , los

cuales se calculan utilizando las correlaciones 2.26, 2.25, 2.39 y 2.38 respectiva-

mente, los cuales se evalúan a la temperatura media de la peĺıcula T = T cr+T cr
w

2
.

Para calcular hcr
L se aplica la ecuación 2.32, que requiere:

1) La evaluación de los parámetros Cp, η y k para el agua a la temperatura media de

entrada y salida de esta:
T e

Agua+T s
Agua

2
, aplicando las ecuaciones 2.37, 2.38 y 2.39 para

cada parámetro respectivamente.

2) El diámetro equivalente de la coraza, calculado en la sección B.2 con la ecuación

2.139 es: Deq = 0,022771m2.

3) El área transversal al flujo, calculada en la sección B.2 con la ecuación 2.140 es

as = 0,006947m2.

4) El cálculo de Re con la ecuación 2.141.

5) El cálculo de jH con la ecuación 2.138.

f. Se asume que que todo el calor perdido por el vapor es recibido por el flujo de agua

que circula por la coraza debido a que el vapor fluye por los tubos; esto implica que se

asume que la pérdida de calor Lcr
s es igual a cero.

Para la coraza del condensador:

Se aplica la ecuación 2.18, en la cual se asume que no hay acumulación.

Se aplica la ecuación 2.19, teniendo en cuenta la ecuación 2.18 y el siguiente proceso:

a. La entalṕıa del condensado he
Agua(T

e) se calcula mediante la ecuación 2.21, la cual

requiere de la correlación 2.37 evaluada en T e referida al parámetro Cp.
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b. La entalṕıa del condensado hs
Agua(T

s) se calcula mediante la ecuación 2.21, la cual

requiere de la correlación 2.37 evaluada en T s referida al parámetro Cp.

c. Para calcular el calor que cede el vapor al agua de enfriamiento (Qcr):

Qcr se calcula mediante la ecuación 2.17, la cual requiere a su vez del área de transfer-

encia de calor (Acr), de la diferencia de temperatura promedio (∆T cr) y del coeficiente

global de transferencia de calor (U cr).

El área de transferencia de calor, calculada en la sección B.2.4 con la ecuación 2.31 es:

Acr = 0,885422m2.

∆T cr se calcula con la ecuación 2.29.

U cr se calcula con la ecuación 2.30, la cual requiere de los parámetros sw, kw hcr
v y hcr

L .

De la sección B.2: sw = 0,0046228m y k = 26Btu/ h · ft ◦F.

Para calcular hcr
v , se aplica la ecuación 2.27, la cual requiere:

1) El valor de TK (temperatura de la pared sobre la que se forma la peĺıcula de con-

densado), que es igual a la temperatura de las paredes de los tubos del condensador

(TK = T cr
w ).

2) El valor de la longitud de los tubos es: H = 1000mm = 1m (de la sección B.2).

3) Se requiere también el cálculo de los siguientes parámetros λv, ρK , kK y ηK , los

cuales se calculan utilizando las correlaciones 2.26, 2.25, 2.39 y 2.38 respectiva-

mente, los cuales se evalúan a la temperatura media de la peĺıcula T = T cr+T cr
w

2
.

Para calcular hcr
L se aplica la ecuación 2.32, que requiere:

1) La evaluación de los parámetros Cp, η y k para el agua a la temperatura media de

entrada y salida de esta:
T e

Agua+T s
Agua

2
, aplicando las ecuaciones 2.37, 2.38 y 2.39 para

cada parámetro respectivamente.

2) El diámetro equivalente de la coraza, calculado en la sección B.2 con la ecuación

2.139 es: Deq = 0,022771m2.

3) El área transversal al flujo, calculada en la sección B.2 con la ecuación 2.140 es

as = 0,006947m2.

4) El cálculo de Re con la ecuación 2.141.

5) El cálculo de jH con la ecuación 2.138.

Conjunto de Ecuaciones 1

Evaporación de Agua en un Efecto Simple

Para el vapor en la Calandria (1◦ Efecto):
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Ecuación diferencial 2.2:

V 1
s

dρs(TS)

dt
= S − Sc

a. Volumen ocupado por el vapor en la calandria:

V 1
S = 2,8631E − 2

(

π
4

)

m3 = 2,2487E − 2m3

b. Para la densidad del vapor (ρs(TS)):

Primero es necesario calcular la presión del vapor saturado:

Aplicación de la ecuación 2.20:

Tc = 647,3K

Pc = 221,2bar

ln

(

PS

Pc

)

=
1

1 − x

(

A x + B x1,5 + C x3 + D x6
)

x = 1 − Ts

Tc

A = −7,76451

B = 1,45838

C = −2,77580

D = −1,23303

Aplicación de la ecuación 2.23:

C1 = 0,28111

C4 = 2,18987

C3 = −2,03823

Tc = 647,3K

Pc = 221,2bar

Zc = 0,284

Tb = 373,15 K

MM = 18 g/gmol H2O

ωw = 0,344
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R = 0,083144 bar·L /gmol·K
TR = TS

Tc

M = MM ·ωw

39,948

α = 1,0003 − 0,2719M + 3,7311M2 − 1,0827M3 + 0,1144M4 − 4,1276E − 3M5

ζc = 0,2974 + 0,1123ωw − 0,9585ωwZc + 7,7731E − 4ωwMM
(

Tb

Tc

)

C2 = −1,4671 + 3,6889
(

Tc

α·Tb

)

− 2,0005
(

Tc

α·Tb

)2

+ 5,2614
√

ωw · Zc

C5 = 7,9885 − 4,3604eωw + 1,4554MMω3,063
w − 21,395α(ζc − Zc) − 4,0692Zcα

1,667

F1 =
(

1 + C1(1 −
√

TR) + C2(1 − TR)
)2

F2 = (1 + C3(1 − T
2/3
R ) + C4(1 − T

2/3
R )2 + C5(1 − T

2/3
R )3)2

k1 = 4,8319α − 1,5515

k2 = 1,8177 − 0,1778α−1,3686

k3
2Ω

3
bc + (2k1k2 + 2k2

2 − 3k2
2 − 3k2

2ζc)Ω
2
bc + (k1 + k2 − 3k1ζc − 3k2ζc + 3k2ζ

2
c ) − 3ζc = 0

Para la ecuación anterior se toma la mayor ráız real positiva del

polinomio en Ωbc.

Ωcc = 1 + k2Ωbc − 3ζc

Ωac = ζ3
c−k1ΩbcΩcc

k2Ωbc

a = ΩacR2T 2
c

Pc

b = ΩbcRTc

Pc
F2

c = ΩccRTc

Pc

Ecuación Cúbica (Principal):

ρs = 1/υS

PS =
RTS(1 + k1b/υS)

υS − k2b
− a

υS(υS + c)

PS es la presión del vapor vivo de caldera en la calandria del primer efecto.



CAPÍTULO 2. MODELADO 47

Ecuación diferencial 2.3:

V 1
s ρs(TS)

dHs(TS)

dt
= Sc(Hs(TS) − hc(TS)) − Q1

s − L1
s

a. Volumen ocupado por el vapor en la calandria:

V 1
S = 2,8631E − 2

(

π
4

)

m3 = 2,2487E − 2m3

b. Las ecuaciones necesarias para calcular la densidad del vapor (ρs(TS)) fueron mostradas

con la ecuación 2.2.

c. Para la entalṕıa del condensado hc(TS) se aplica la ecuación 2.21:

hc(TS) =

∫ TS

T0

Cp(T )dT

Donde: T se da en K y T0 = 273,15K.

Para la capacidad caloŕıfica:

Aplicación de la ecuación 2.37:

Cp(T ) = A + BT + CT 2 + DT 3

A = 18,2964

B = 4,72118E − 1

C = −1,33878E − 3

D = 1,31424E − 6

Cp en J/(gmol · K) y T en K

d. Para la entalṕıa del vapor vivo de caldera Hs(TS) se aplica la ecuación 2.22:

Hs(TS) =

∫ TS

T0

Cp(T )dT + λv(TS)

La expresión para calcular la capacidad caloŕıfica (Cp(T )) es la misma que se utiliza

para calcular la entalṕıa del condensado (hc(TS)).

Para el calor de vaporización λv(TS)
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λv(TS) = (υS − υL)TS
dPv

dT

El cálculo de υS se desarrolla dentro del conjunto de parámetros de la ecuación 2.2.

El cálculo del volumen molar del ĺıquido saturado (υL) se lleva a cabo aplicando la

ecuación de Rackett (tomada de [18]):

Se aplica la ecuación 2.25:

Tc = 647,3K

TR = TS

Tc

T r = 373,15K

υr = 0,0010437m3/kg

T r
R = T r

Tc

ZRA = 0,2338.

φ = (1 − TR)2/7 − (1 − T r
R)2/7

υL = υr(ZRA)φ

Para hallar la derivada de la presión de vapor (Pv) con respecto a la temperatura (T ), se deriva

la ecuación 2.20 (correlación tomada de [18]) y se evalúa en TS:

Tc = 647,3K

Pc = 221,2bar

ln

(

Pv

Pc

)

=
1

1 − x

(

A x + B x1,5 + C x3 + D x6
)

x = 1 − T

Tc

A = −7,76451

B = 1,45838

C = −2,77580

D = −1,23303
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e. Para el calor cedido por el vapor vivo de caldera Q1
s se aplica la ecuación 2.4:

Q1
s = h1

vA
1
vc(TS − T 1

w)

Área de transferencia de calor en la zona del vapor condensante:

Avc = 1,2795m2.

Para el coeficiente convectivo en la zona del vapor condensante del primer efecto h1
v se

aplica la correlación 2.27:

h1
v = K 4

√

λv(T 1
m) · ρ2

K(T 1
m) · k3

K(T 1
m) · g

ηK(T 1
m) · H · (TS − T 1

w)

Donde:

K = 0,943

H = 0,350m

Los parámetros λv, ρK , kK y ηK son evaluados a la temperatura media de la peĺıcula:

T 1
m = TS+T 1

w

2

Para λv(T
1
m):

λv(T
1
m) = (υS − υL)T 1

m

dPv

dT

El cálculo de υS se desarrolla dentro del conjunto de parámetros de la ecuación 2.2.

El cálculo del volumen molar del ĺıquido saturado (υL) se lleva a cabo aplicando la

ecuación de Rackett (tomada de [18]):

Se aplica la ecuación 2.25:

Tc = 647,3K

TR = T 1
m

Tc

T r = 373,15K

υr = 0,0010437m3/kg

T r
R = T r

Tc

ZRA = 0,2338.

φ = (1 − TR)2/7 − (1 − T r
R)2/7

υL = υr(ZRA)φ
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La ecuación 2.20 (correlación tomada de [18]) tiene dos funciones en este caso:

• El cálculo de la derivada de la presión de vapor (Pv) con respecto a la temperatura (T ), a

partir de la correlación 2.20 (correlación tomada de [18]), evaluada en T 1
m (reemplazar T

por T 1
m):

Tc = 647,3K

Pc = 221,2bar

ln

(

Pv

Pc

)

=
1

1 − x

(

A x + B x1,5 + C x3 + D x6
)

x = 1 − T

Tc

A = −7,76451

B = 1,45838

C = −2,77580

D = −1,23303

• El cálculo de la presión de saturación a la temperatura T 1
m (denotada como P 1

m), para

reemplazar posteriormente estas dos variables en la correlación 2.23 (de Wang y Chen

[22]).
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Tc = 647,3K

Pc = 221,2bar

ln

(

P 1
m

Pc

)

=
1

1 − x

(

A x + B x1,5 + C x3 + D x6
)

x = 1 − T 1
m

Tc

A = −7,76451

B = 1,45838

C = −2,77580

D = −1,23303

Aplicación de la ecuación 2.23:

C1 = 0,28111

C4 = 2,18987

C3 = −2,03823

Tc = 647,3K

Pc = 221,2bar

Zc = 0,284

Tb = 373,15 K

MM = 18 g/gmol H2O

ωw = 0,344

R = 0,083144 bar·L /gmol·K
TR = T 1

m

Tc

M = MM ·ωw

39,948

α = 1,0003 − 0,2719M + 3,7311M2 − 1,0827M3 + 0,1144M4 − 4,1276E − 3M5

ζc = 0,2974 + 0,1123ωw − 0,9585ωwZc + 7,7731E − 4ωwMM
(

Tb

Tc

)

C2 = −1,4671 + 3,6889
(

Tc

α·Tb

)

− 2,0005
(

Tc

α·Tb

)2

+ 5,2614
√

ωw · Zc

C5 = 7,9885 − 4,3604eωw + 1,4554MMω3,063
w − 21,395α(ζc − Zc) − 4,0692Zcα

1,667
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F1 =
(

1 + C1(1 −
√

TR) + C2(1 − TR)
)2

F2 = (1 + C3(1 − T
2/3
R ) + C4(1 − T

2/3
R )2 + C5(1 − T

2/3
R )3)2

k1 = 4,8319α − 1,5515

k2 = 1,8177 − 0,1778α−1,3686

k3
2Ω

3
bc + (2k1k2 + 2k2

2 − 3k2
2 − 3k2

2ζc)Ω
2
bc + (k1 + k2 − 3k1ζc − 3k2ζc + 3k2ζ

2
c ) − 3ζc = 0

Para la ecuación anterior se toma la mayor ráız real positiva del

polinomio en Ωbc.

Ωcc = 1 + k2Ωbc − 3ζc

Ωac = ζ3
c−k1ΩbcΩcc

k2Ωbc

a = ΩacR2T 2
c

Pc

b = ΩbcRTc

Pc
F2

c = ΩccRTc

Pc

Ecuación Cúbica (Principal):

P 1
m =

RT 1
m(1 + k1b/υS)

υS − k2b
− a

υS(υS + c)

Para ρK(T 1
m):

Se aplica la ecuación 2.25:

Tc = 647,3K

Pc = 221,2bar

TR = T 1
m

Tc

T r = 212◦F

υr = 0,016719ft3/lb

T r
R = T r

Tc

ZRA = 0,2338.

φ = (1 − TR)2/7 − (1 − T r
R)2/7

υK = υrZφ
RA
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ρK(T 1
m) = υK

Para kK(T 1
m) (conductividad térmica del agua ĺıquida):

Se aplica la ecuación 2.39:

kK(T 1
m) = A + BT 1

m + C(T 1
m)2

A = −3,838E − 1

B = 5,254E − 3

C = −6,369E − 6

kK en W/(m · K) y T en K.

Válida para intervalos de temperatura de 273K a 623K.

Para ηK(T 1
m) (viscosidad dinámica de la peĺıcula de condensado):

Se aplica la ecuación 2.38

ln ηK = A +
B

T 1
m

+ CT 1
m + D(T 1

m)2

Para temperaturas entre 0◦C y 370◦C.

Con η en cP y T en K.

A = −24,71

B = 4209

C = 0,04527

D = −3,376E − 05

f. Pérdidas de calor:

L1
s = 0

Para las paredes de los tubos de la calandria

Se aplica la ecuación diferencial 2.5:

W 1
wC1

pw

dT 1
w

dt
= Q1

s − Q1 = h1
vA

1
vc(TS − T 1

w) − h1
LA1

L(T 1
w − T 1)
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a. La masa de los tubos calculada en la sección B.1.7:

W 1
w = 3,0022E − 3m3 · 7,850 kg

m3 = 2,357E − 2kg

b. Área de transferencia en el lado de vapor:

Avc = 1,2795m2

c. Área de transferencia en el lado del ĺıquido:

AL = π0,31512m2 = 1,04057m2.

d. Para el coeficiente convectivo en la zona del vapor condensante del primer efecto h1
v:

h1
v = K 4

√

λv(T 1
m) · ρ2

K(T 1
m) · k3

K(T 1
m) · g

ηK(T 1
m) · H · (TS − T 1

w)

Donde:

K = 0,943

H = 0,350m

Los parámetros λv, ρK , kK y ηK son evaluados a la temperatura media de la peĺıcula:

T 1
m = TS+T 1

w

2

Para λv(T
1
m):

λv(T
1
m) = (υS − υL)T 1

m

dPv

dT

El cálculo de υS se desarrolla dentro del conjunto de parámetros de la ecuación 2.2.

El cálculo del volumen molar del ĺıquido saturado (υL) se lleva a cabo aplicando la

ecuación de Rackett (tomada de [18]):

Se aplica la ecuación 2.25:

Tc = 647,3K

TR = T 1
m

Tc

T r = 373,15K

υr = 0,0010437m3/kg

T r
R = T r

Tc

ZRA = 0,2338.

φ = (1 − TR)2/7 − (1 − T r
R)2/7

υL = υr(ZRA)φ
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La ecuación 2.20 (correlación tomada de [18]) tiene dos funciones en este caso:

• El cálculo de la derivada de la presión de vapor (Pv) con respecto a la temperatura (T ),

a partir de la correlación 2.20 (correlación tomada de [18]), evaluada en TS (reemplazar T

por TS):

Tc = 647,3K

Pc = 221,2bar

ln

(

Pv

Pc

)

=
1

1 − x

(

A x + B x1,5 + C x3 + D x6
)

x = 1 − T

Tc

A = −7,76451

B = 1,45838

C = −2,77580

D = −1,23303

• El cálculo de la presión de saturación a la temperatura T 1
m (denotada como P 1

m), para

reemplazar posteriormente estas dos variables en la correlación 2.23 (de Wang y Chen

[22]).
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Tc = 647,3K

Pc = 221,2bar

ln

(

P 1
m

Pc

)

=
1

1 − x

(

A x + B x1,5 + C x3 + D x6
)

x = 1 − T 1
m

Tc

A = −7,76451

B = 1,45838

C = −2,77580

D = −1,23303

Aplicación de la ecuación 2.23:

C1 = 0,28111

C4 = 2,18987

C3 = −2,03823

Tc = 647,3K

Pc = 221,2bar

Zc = 0,284

Tb = 373,15 K

MM = 18 g/gmol H2O

ωw = 0,344

R = 0,083144 bar·L /gmol·K
TR = T 1

m

Tc

M = MM ·ωw

39,948

α = 1,0003 − 0,2719M + 3,7311M2 − 1,0827M3 + 0,1144M4 − 4,1276E − 3M5

ζc = 0,2974 + 0,1123ωw − 0,9585ωwZc + 7,7731E − 4ωwMM
(

Tb

Tc

)

C2 = −1,4671 + 3,6889
(

Tc

α·Tb

)

− 2,0005
(

Tc

α·Tb

)2

+ 5,2614
√

ωw · Zc

C5 = 7,9885 − 4,3604eωw + 1,4554MMω3,063
w − 21,395α(ζc − Zc) − 4,0692Zcα

1,667
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F1 =
(

1 + C1(1 −
√

TR) + C2(1 − TR)
)2

F2 = (1 + C3(1 − T
2/3
R ) + C4(1 − T

2/3
R )2 + C5(1 − T

2/3
R )3)2

k1 = 4,8319α − 1,5515

k2 = 1,8177 − 0,1778α−1,3686

k3
2Ω

3
bc + (2k1k2 + 2k2

2 − 3k2
2 − 3k2

2ζc)Ω
2
bc + (k1 + k2 − 3k1ζc − 3k2ζc + 3k2ζ

2
c ) − 3ζc = 0

Para la ecuación anterior se toma la mayor ráız real positiva del

polinomio en Ωbc.

Ωcc = 1 + k2Ωbc − 3ζc

Ωac = ζ3
c−k1ΩbcΩcc

k2Ωbc

a = ΩacR2T 2
c

Pc

b = ΩbcRTc

Pc
F2

c = ΩccRTc

Pc

Ecuación Cúbica (Principal):

P 1
m =

RT 1
m(1 + k1b/υS)

υS − k2b
− a

υS(υS + c)

Para ρK(T 1
m):

Tc = 647,3K

Pc = 221,2bar

TR = T 1
m

Tc

T r = 212◦F

υr = 0,016719ft3/lb

T r
R = T r

Tc

ZRA = 0,2338.

φ = (1 − TR)2/7 − (1 − T r
R)2/7

υK = υrZφ
RA

ρK(T 1
m) = υK
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Para kK(T 1
m) (conductividad térmica del agua ĺıquida):

kK(T 1
m) = A + BT 1

m + C(T 1
m)2

A = −3,838E − 1

B = 5,254E − 3

C = −6,369E − 6

kK en W/(m · K) y T en K.

Válida para intervalos de temperatura de 273K a 623K.

Para ηK(T 1
m) (viscosidad dinámica de la peĺıcula de condensado):

ln ηK = A +
B

T 1
m

+ CT 1
m + D(T 1

m)2

Para temperaturas entre 0◦C y 370◦C.

Con η en cP y T en K.

A = −24,71

B = 4209

C = 0,04527

D = −3,376E − 05

e. Para calcular h1
L se aplica la ecuación 2.28:

h1
L · σL(T 1)

kL(T 1) · P 1
= c · (T 1

w − T 1) · CpL(T 1)

λv(T 1)

(

ρL(T 1)

103ρv(T 1)

)0,5(
ηH2O(T 1)

ηL(T 1)

)0,25

P 1 es la presión en el primer efecto.

Tw1 Temperatura de la pared de los tubos de la calandria del primer efecto.

Para σL(T 1) (tensión superficial del ĺıquido):

Aplicación de la ecuación 2.40: Tc = 647,3K

Pc = 221,2bar
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ωw = 0,344

χ = 0,0236

TR =
T 1

Tc

Qp = 0,156 + 0,365ωw − 1,754χ − 13,57χ2 − 0,506ω2
w + 1,287ωwχ

m = 1,21 + 0,5385ωw − 14,61χ − 32,07χ2 − 1,656ω2
w + 22,03ωwχ

Ecuación de Van der Waals transformada por Hakim et al.:

σL = P 2/3
c T 1/3

c

(

1 − TR

0,4

)m
Qp

1000

Pc en bar y σ en N/m.

Para kL(T 1) (conductividad térmica del ĺıquido):

Aplicación de la ecuación 2.39:

kL(T 1) = A + BT 1 + C(T 1)2

A = −3,838E − 1

B = 5,254E − 3

C = −6,369E − 6

kL en W/(m · K) y T en K.

Válida para intervalos de temperatura de 273K a 623K.

Para λv(T
1) (Calor latente de vaporización):

λv(T
1) = (υS − υL)T 1dPv

dT

El cálculo de υS se desarrolla dentro del conjunto de parámetros de la ecuación 2.2.

El cálculo del volumen molar del ĺıquido saturado (υL) se lleva a cabo aplicando la

ecuación de Rackett (tomada de [18]):
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Se aplica la ecuación 2.25:

Tc = 647,3K

TR = T 1

Tc

T r = 373,15K

υr = 0,0010437m3/kg

T r
R = T r

Tc

ZRA = 0,2338.

φ = (1 − TR)2/7 − (1 − T r
R)2/7

υL = υr(ZRA)φ

Con la ecuación 2.20 (correlación tomada de [18]) se lleva a cabo el cálculo de la derivada de

la presión de vapor (Pv) con respecto a la temperatura (T ) evaluada en T 1 (reemplazar T por

T 1):

Tc = 647,3K

Pc = 221,2bar

ln

(

Pv

Pc

)

=
1

1 − x

(

A x + B x1,5 + C x3 + D x6
)

x = 1 − T

Tc

A = −7,76451

B = 1,45838

C = −2,77580

D = −1,23303

Aplicación de la ecuación 2.23:

C1 = 0,28111

C4 = 2,18987

C3 = −2,03823

Tc = 647,3K



CAPÍTULO 2. MODELADO 61

Pc = 221,2bar

Zc = 0,284

Tb = 373,15 K

MM = 18 g/gmol H2O

ωw = 0,344

R = 0,083144 bar·L /gmol·K
TR = T 1

Tc

M = MM ·ωw

39,948

α = 1,0003 − 0,2719M + 3,7311M2 − 1,0827M3 + 0,1144M4 − 4,1276E − 3M5

ζc = 0,2974 + 0,1123ωw − 0,9585ωwZc + 7,7731E − 4ωwMM
(

Tb

Tc

)

C2 = −1,4671 + 3,6889
(

Tc

α·Tb

)

− 2,0005
(

Tc

α·Tb

)2

+ 5,2614
√

ωw · Zc

C5 = 7,9885 − 4,3604eωw + 1,4554MMω3,063
w − 21,395α(ζc − Zc) − 4,0692Zcα

1,667

F1 =
(

1 + C1(1 −
√

TR) + C2(1 − TR)
)2

F2 = (1 + C3(1 − T
2/3
R ) + C4(1 − T

2/3
R )2 + C5(1 − T

2/3
R )3)2

k1 = 4,8319α − 1,5515

k2 = 1,8177 − 0,1778α−1,3686

k3
2Ω

3
bc + (2k1k2 + 2k2

2 − 3k2
2 − 3k2

2ζc)Ω
2
bc + (k1 + k2 − 3k1ζc − 3k2ζc + 3k2ζ

2
c ) − 3ζc = 0

Para la ecuación anterior se toma la mayor ráız real positiva del

polinomio en Ωbc.

Ωcc = 1 + k2Ωbc − 3ζc

Ωac = ζ3
c−k1ΩbcΩcc

k2Ωbc

a = ΩacR2T 2
c

Pc

b = ΩbcRTc

Pc
F2

c = ΩccRTc

Pc

Ecuación Cúbica (Principal):

P 1 =
RT 1(1 + k1b/υS)

υS − k2b
− a

υS(υS + c)
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Para ρL(T 1) (densidad del ĺıquido):

Aplicación de la ecuación 2.25: Tc = 647,3K

Pc = 221,2bar

TR = T 1

Tc

T r = 212◦F

υr = 0,016719ft3/lb

T r
R = T r

Tc

ZRA = 0,2338.

φ = (1 − TR)2/7 − (1 − T r
R)2/7

υL = υrZφ
RA

ρL(T 1) = υK

Para el factor c:

V 1
L =

W 1

ρL(T 1)

Para 0,217m ≤ y1 ≤ 0,567m:

y1
p =

y1 − 0,217

0,567 − 0,217
· 100 %

Para 0m ≤ y1 ≤ 0,217m:

y1
p = 0 %

Para 0,567m ≤ y1 ≤ 1,502m:

y1
p = 100 %

c = 0,24 +
0,37 − 0,24

40 − 75
(y1

p − 75)
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Rango de

Sección Nivel (m) Correlación de cálculo del volumen (m3)

y1

7 0-0.126 V 1

L = π(0,00006241y1 + 1

2
0,01782(y1)2 + 1

3
1,2724(y1)3)

6 0.126-0.217 V 1

L = 0,003135 + π
4
(0,3)2(y1

− 0,126)

5 0.217-0.567 V 1

L = 0,009565

+π
4

[

(3,068 · 0,0254)2 + 60(0,493 · 0,0254)2
]

(y1
− 0,217)

4 0.567-0.616 V 1

L = 0,013815 + π
4
(0,3)2(y1

− 0,567)

3 0.616-0.716 V 1

L = 0,017275

+π[0,0225(y1
− 0,616)

+ 1

2
0,15(y1

− 0,616)2 + 1

3
0,25(y1

− 0,616)3]

2 0.716-1.366 V 1

L = 0,026975 + π
4
(0,4)2(y1

− 0,716)

1 1.366-1.502 V 1

L = 0,10866

−4 · 0,07353π
(

1

2
(y1

− 1,366)2 − 0,136(y1
− 1,366)

)

Para ρv(T
1) (densidad del vapor en equilibrio con el ĺıquido):

Primero es necesario calcular la presión del vapor saturado:

Aplicación de la ecuación 2.20:

Tc = 647,3K

Pc = 221,2bar

ln

(

P 1

Pc

)

=
1

1 − x

(

A x + B x1,5 + C x3 + D x6
)

x = 1 − T 1

Tc

A = −7,76451

B = 1,45838

C = −2,77580

D = −1,23303

Aplicación de la correlación 2.23:

C1 = 0,28111

C4 = 2,18987

C3 = −2,03823

Tc = 647,3K
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Pc = 221,2bar

Zc = 0,284

Tb = 373,15 K

MM = 18 g/gmol H2O

ωw = 0,344

R = 0,083144 bar·L /gmol·K
TR = T 1

Tc

M = MM ·ωw

39,948

α = 1,0003 − 0,2719M + 3,7311M2 − 1,0827M3 + 0,1144M4 − 4,1276E − 3M5

ζc = 0,2974 + 0,1123ωw − 0,9585ωwZc + 7,7731E − 4ωwMM
(

Tb

Tc

)

C2 = −1,4671 + 3,6889
(

Tc

α·Tb

)

− 2,0005
(

Tc

α·Tb

)2

+ 5,2614
√

ωw · Zc

C5 = 7,9885 − 4,3604eωw + 1,4554MMω3,063
w − 21,395α(ζc − Zc) − 4,0692Zcα

1,667

F1 =
(

1 + C1(1 −
√

TR) + C2(1 − TR)
)2

F2 = (1 + C3(1 − T
2/3
R ) + C4(1 − T

2/3
R )2 + C5(1 − T

2/3
R )3)2

k1 = 4,8319α − 1,5515

k2 = 1,8177 − 0,1778α−1,3686

k3
2Ω

3
bc + (2k1k2 + 2k2

2 − 3k2
2 − 3k2

2ζc)Ω
2
bc + (k1 + k2 − 3k1ζc − 3k2ζc + 3k2ζ

2
c ) − 3ζc = 0

Para la ecuación anterior se toma la mayor ráız real positiva del

polinomio en Ωbc.

Ωcc = 1 + k2Ωbc − 3ζc

Ωac = ζ3
c−k1ΩbcΩcc

k2Ωbc

a = ΩacR2T 2
c

Pc

b = ΩbcRTc

Pc
F2

c = ΩccRTc

Pc

Ecuación Cúbica (Principal):

ρ1
v = 1/υ1

v

P 1 =
RT 1(1 + k1b/υ

1
v)

υ1
v − k2b

− a

υ1
v(υ

1
v + c)
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Para ηL(T 1) (viscosidad dinámica del ĺıquido):

Aplicación de la ecuación 2.38:

ln ηL = A +
B

T 1
+ CT 1 + D(T 1)2

Para temperaturas entre 0◦C y 370◦C.

Con η en cP y T en K.

A = −24,71

B = 4209

C = 0,04527

D = −3,376E − 05

Para ηH2O(T 1) (viscosidad dinámica del agua):

Aplicación de la correlación 2.38:

ln ηK = A +
B

T 1
+ CT 1 + D(T 1)2

Para temperaturas entre 0◦C y 370◦C.

Con η en cP y T en K.

A = −24,71

B = 4209

C = 0,04527

D = −3,376E − 05

Para la capacidad caloŕıfica (CpL(T 1)):

Aplicación de la correlación 2.37:

CpL(T 1) = A + BT 1 + C(T 1)2 + D(T 1)3
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A = 18,2964

B = 4,72118E − 1

C = −1,33878E − 3

D = 1,31424E − 6

Cp en J/(gmol · K) y T en K

Para la Columna de Ĺıquido (1◦ Efecto):

Ecuación diferencial 2.6:
dW 1

dt
= F 1 − B1 − S1

Ecuación diferencial 2.8:

W 1dh1(T 1)

dt
= F 1

(

h1
F (T 1

F ) − h1(T 1)
)

+ S1
(

h1(T 1) − H1(T 1)
)

+ Q1 + φ1 − L1

a. Para la entalṕıa de la columna de ĺıquido (h1(T 1)) se aplica la ecuación 2.21:

h1(T 1) =

∫ T 1

T0

Cp(T )dT

Donde: T se da en K y T0 = 273,15K.

Para la capacidad caloŕıfica:

Aplicación de la correlación 2.37:

Cp(T ) = A + BT + CT 2 + DT 3

A = 18,2964

B = 4,72118E − 1

C = −1,33878E − 3

D = 1,31424E − 6

Cp en J/(gmol · K) y T en K

b. Para la entalṕıa de la alimentación (h1
F (T 1

F )) se aplica la ecuación 2.21:

h1
F (T 1

F ) =

∫ T 1

F

T0

Cp(T )dT
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Donde: T se da en K y T0 = 273,15K.

c. Para la entalṕıa del vapor producido (H1(T 1)) se aplica la ecuación 2.22:

H1(T 1) =

∫ T 1

T0

Cp(T )dT + λv(T
1)

Para el calor de vaporización λv(T
1)

λv(T
1) = (υS − υL)T 1dPv

dT

El cálculo de υS se desarrolla dentro del conjunto de parámetros de la ecuación 2.2.

El cálculo del volumen molar del ĺıquido saturado (υL) se lleva a cabo aplicando la

ecuación de Rackett (tomada de [18]):

Se aplica la ecuación 2.25:

Tc = 647,3K

TR = T 1

Tc

T r = 373,15K

υr = 0,0010437m3/kg

T r
R = T r

Tc

ZRA = 0,2338.

φ = (1 − TR)2/7 − (1 − T r
R)2/7

υL = υr(ZRA)φ

Con la ecuación 2.20 (correlación tomada de [18]) se lleva a cabo el cálculo de la derivada de

la presión de vapor (Pv) con respecto a la temperatura (T ) evaluada en T 1 (reemplazar T por

T 1):
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Tc = 647,3K

Pc = 221,2bar

ln

(

Pv

Pc

)

=
1

1 − x

(

A x + B x1,5 + C x3 + D x6
)

x = 1 − T

Tc

A = −7,76451

B = 1,45838

C = −2,77580

D = −1,23303

Aplicación de la ecuación 2.23:

C1 = 0,28111

C4 = 2,18987

C3 = −2,03823

Tc = 647,3K

Pc = 221,2bar

Zc = 0,284

Tb = 373,15 K

MM = 18 g/gmol H2O

ωw = 0,344

R = 0,083144 bar·L /gmol·K
TR = T 1

Tc

M = MM ·ωw

39,948

α = 1,0003 − 0,2719M + 3,7311M2 − 1,0827M3 + 0,1144M4 − 4,1276E − 3M5

ζc = 0,2974 + 0,1123ωw − 0,9585ωwZc + 7,7731E − 4ωwMM
(

Tb

Tc

)

C2 = −1,4671 + 3,6889
(

Tc

α·Tb

)

− 2,0005
(

Tc

α·Tb

)2

+ 5,2614
√

ωw · Zc

C5 = 7,9885 − 4,3604eωw + 1,4554MMω3,063
w − 21,395α(ζc − Zc) − 4,0692Zcα

1,667
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F1 =
(

1 + C1(1 −
√

TR) + C2(1 − TR)
)2

F2 = (1 + C3(1 − T
2/3
R ) + C4(1 − T

2/3
R )2 + C5(1 − T

2/3
R )3)2

k1 = 4,8319α − 1,5515

k2 = 1,8177 − 0,1778α−1,3686

k3
2Ω

3
bc + (2k1k2 + 2k2

2 − 3k2
2 − 3k2

2ζc)Ω
2
bc + (k1 + k2 − 3k1ζc − 3k2ζc + 3k2ζ

2
c ) − 3ζc = 0

Para la ecuación anterior se toma la mayor ráız real positiva del

polinomio en Ωbc.

Ωcc = 1 + k2Ωbc − 3ζc

Ωac = ζ3
c−k1ΩbcΩcc

k2Ωbc

a = ΩacR2T 2
c

Pc

b = ΩbcRTc

Pc
F2

c = ΩccRTc

Pc

Ecuación Cúbica (Principal):

P 1 =
RT 1(1 + k1b/υS)

υS − k2b
− a

υS(υS + c)

d. El cálculo de Q1 se presentó en el conjunto de ecuaciones de las Paredes de los Tubos

de la Calandria (1◦ Efecto)

e. φ1 = 0

f. L1 = 0

Para el vapor en el condensador:

Conexiones entre unidades:

S1 = Scr

ρ1
v(T

1) = ρcr
s (T cr

s )

T 1 = T cr
s

H1(T 1) = Hcr
s (T cr

s )

P 1 = P cr
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Se aplica la ecuación diferencial 2.15:

(V ep
s + V cr

s )
dρcr

s (T cr
s )

dt
= Scr − Scr

c

a. El Volumen que ocupa el vapor en los tubos del condensador:

V cr
s = 2,979E − 3m3

b. El volumen que ocupa el vapor en el efecto precedente (1o Efecto):

V ep
s = V e1

s

V e1
s = V 1

T − W 1

ρ1

L
= 0,117205m3 − W 1

ρ1

L
.

c. Para ρ1
s(T

1):

ρ1
v(T

1) = ρcr
s (T cr

s )

Ecuación diferencial 2.16:

(V ep
s + V cr

s )ρcr
s (T cr

s )
dHcr

s (T cr
s )

dt
= Scr (Hcr

s (T cr
s ) − hcr

c (T cr
s )) − Qcr − Lcr

s

a. El Volumen que ocupa el vapor en los tubos del condensador:

V cr
s = 2,979E − 3m3

b. El volumen que ocupa el vapor en el efecto precedente (1o Efecto):

V ep
s = V e1

s

V e1
s = V 1

T − W 1

ρ1

L
= 0,117205m3 − W 1

ρ1

L
.

c. Para ρ1
s(T

1):

ρ1
v(T

1) = ρcr
s (T cr

s )

d. Para la entalṕıa del condensado hcr
c (T cr) se aplica la ecuación 2.21:

hcr
c (T cr) =

∫ T cr

T0

Cp(T )dT

Donde: T se da en K y T0 = 273,15K.

Para la capacidad caloŕıfica:

Aplicación de la correlación 2.37:

Cp(T ) = A + BT + CT 2 + DT 3

A = 18,2964

B = 4,72118E − 1

C = −1,33878E − 3

D = 1,31424E − 6
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Cp en J/(gmol · K) y T en K

e. Para calcular Qcr se aplica la ecuación 2.17:

Qcr = U crAcr∆T cr

El área de transferencia de calor:

Acr = 0,885422m2

Para calcular ∆T cr se aplica la ecuación 2.29:

∆T cr = LMTD =
T s

Agua − T e
Agua

ln
[

T cr
−T e

Agua

T cr
−T s

Agua

]

Para calcular U cr se aplica la ecuación 2.30:

1

U cr
=

1

hcr
v

+
sw

kw

+
1

hcr
L

sw = 0,0046228m

kw = 26Btu/ h · ft ◦F

Para calcular hcr
v se aplica la correlación 2.27:

hcr
v = K 4

√

λv(T cr
m ) · ρ2

K(T cr
m ) · k3

K(T cr
m ) · g

ηK(T cr
m ) · H · (Tcr − T cr

w )

T cr
m =

T cr + T cr
w

2

Donde:

K = 0,943

El valor de la longitud de los tubos es:

H = 1000mm = 1m

Los parámetros λv, ρK , kK y ηK son evaluados a la temperatura media de la peĺıcula:

T cr
m

Para λv(T
cr
m ):

λv(T
cr
m ) = (υS − υL)T cr

m

dPv

dT

El cálculo de υS se desarrolla dentro del conjunto de parámetros de la ecuación 2.2.
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El cálculo del volumen molar del ĺıquido saturado (υL) se lleva a cabo aplicando la

ecuación de Rackett (tomada de [18]):

Se aplica la ecuación 2.25:

Tc = 647,3K

TR = T 1

Tc

T r = 373,15K

υr = 0,0010437m3/kg

T r
R = T cr

m

Tc

ZRA = 0,2338.

φ = (1 − TR)2/7 − (1 − T r
R)2/7

υL = υr(ZRA)φ

Con la ecuación 2.20 (correlación tomada de [18]) se lleva a cabo el cálculo de la derivada de

la presión de vapor (Pv) con respecto a la temperatura (T ) evaluada en T cr
m (reemplazar T por

T cr
m ):

Tc = 647,3K

Pc = 221,2bar

ln

(

Pv

Pc

)

=
1

1 − x

(

A x + B x1,5 + C x3 + D x6
)

x = 1 − T

Tc

A = −7,76451

B = 1,45838

C = −2,77580

D = −1,23303

Aplicación de la ecuación 2.23:

C1 = 0,28111

C4 = 2,18987
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C3 = −2,03823

Tc = 647,3K

Pc = 221,2bar

Zc = 0,284

Tb = 373,15 K

MM = 18 g/gmol H2O

ωw = 0,344

R = 0,083144 bar·L /gmol·K
TR = T cr

m

Tc

M = MM ·ωw

39,948

α = 1,0003 − 0,2719M + 3,7311M2 − 1,0827M3 + 0,1144M4 − 4,1276E − 3M5

ζc = 0,2974 + 0,1123ωw − 0,9585ωwZc + 7,7731E − 4ωwMM
(

Tb

Tc

)

C2 = −1,4671 + 3,6889
(

Tc

α·Tb

)

− 2,0005
(

Tc

α·Tb

)2

+ 5,2614
√

ωw · Zc

C5 = 7,9885 − 4,3604eωw + 1,4554MMω3,063
w − 21,395α(ζc − Zc) − 4,0692Zcα

1,667

F1 =
(

1 + C1(1 −
√

TR) + C2(1 − TR)
)2

F2 = (1 + C3(1 − T
2/3
R ) + C4(1 − T

2/3
R )2 + C5(1 − T

2/3
R )3)2

k1 = 4,8319α − 1,5515

k2 = 1,8177 − 0,1778α−1,3686

k3
2Ω

3
bc + (2k1k2 + 2k2

2 − 3k2
2 − 3k2

2ζc)Ω
2
bc + (k1 + k2 − 3k1ζc − 3k2ζc + 3k2ζ

2
c ) − 3ζc = 0

Para la ecuación anterior se toma la mayor ráız real positiva del

polinomio en Ωbc.

Ωcc = 1 + k2Ωbc − 3ζc

Ωac = ζ3
c−k1ΩbcΩcc

k2Ωbc

a = ΩacR2T 2
c

Pc

b = ΩbcRTc

Pc
F2

c = ΩccRTc

Pc

Ecuación Cúbica (Principal):
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P cr =
RT cr

m (1 + k1b/υS)

υS − k2b
− a

υS(υS + c)

Para ρK(T cr
m ):

Aplicación de la correlación 2.25: Tc = 647,3K

Pc = 221,2bar

TR = T cr
m

Tc

T r = 212◦F

υr = 0,016719ft3/lb

T r
R = T r

Tc

ZRA = 0,2338.

φ = (1 − TR)2/7 − (1 − T r
R)2/7

υK = υrZφ
RA

ρK(T cr
m ) = υK

Para kK(T cr
m ) (conductividad térmica del agua ĺıquida):

Aplicación de la correlación 2.39:

kK(T cr
m ) = A + BT cr

m + C(T cr
m )2

A = −3,838E − 1

B = 5,254E − 3

C = −6,369E − 6

kK en W/(m · K) y T en K.

Válida para intervalos de temperatura de 273K a 623K.

Para ηK(T cr
m ) (viscosidad dinámica de la peĺıcula de condensado):
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Aplicación de la correlación 2.38:

ln ηK = A +
B

T cr
m

+ CT cr
m + D(T cr

m )2

Para temperaturas entre 0◦C y 370◦C.

Con η en cP y T en K.

A = −24,71

B = 4209

C = 0,04527

D = −3,376E − 05

Se asume que la temperatura de las paredes de los tubos es: T cr
w = T 1 .

Para calcular hcr
L se aplica la ecuación 2.32:

hcr
L = jH

k

Deq

(

Cpη

k

)1/3

jH = 100,5066 log(Re)−0,2265

Re =
F e

Agua

as

· Deq

η

Diámetro equivalente de la coraza:

Deq = 0,022771m2

Área transversal al flujo:

as = 0,006947m2

Tm−Agua =
T e

Agua+T s
Agua

2

Aplicación de la correlación 2.37:

Cp = A + BTm−Agua + CT 2
m−Agua + DT 3

m−Agua

A = 18,2964

B = 4,72118E − 1

C = −1,33878E − 3

D = 1,31424E − 6
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Cp en J/(gmol · K) y T en K. Tomada de la tabla 6 de [26].

Aplicación de la correlación 2.38:

ln η = A +
B

Tm−Agua

+ CTm−Agua + DT 2
m−Agua

Con η en cP y T en K.

A = −24,71

B = 4209

C = 0,04527

D = −3,376E − 05

Aplicación de la correlación 2.39:

k = A + BTm−Agua + CT 2
m−Agua

k en W/(m · K) y T en K. Válida para intervalos de temperatura de 273K a 623K.

A = −3,838E − 1

B = 5,254E − 3

C = −6,369E − 6

f. Lcr
s = 0

Para la coraza del condensador:

Ecuación 2.18:

F e
Agua = F s

Agua

Ecuación 2.19:

F e
Aguah

e
Agua(T

e) + Qcr = F s
Aguah

s
Agua(T

s)

a. Para la entalṕıa del agua a la entrada se aplica la ecuación 2.21:
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he
Agua(T

e) =

∫ T e

T0

Cp(T )dT

Donde: T se da en K y T0 = 273,15K.

Para la capacidad caloŕıfica:

Cp(T ) = A + BT + CT 2 + DT 3

A = 18,2964

B = 4,72118E − 1

C = −1,33878E − 3

D = 1,31424E − 6

Cp en J/(gmol · K) y T en K

b. Para la entalṕıa del agua a la salida se aplica la ecuación 2.21:

hs
Agua(T

s) =

∫ T s

T0

Cp(T )dT

Donde: T se da en K y T0 = 273,15K.

La capacidad caloŕıfica se muestra en el punto anterior.

c. Las expresiones necesarias para el cálculo de Qcr se presentan entre las ecuaciones de

cálculo para el Vapor en el Condensador.

2.1.8. Relaciones Adicionales para una Solución Azucarada

Se plantea la evaporación de una solución azucarada cuya concentración es del 5 % en masa,

para obtener una solución del 10 % en masa. “Los evaporadores fueron introducidos por la industria

del azúcar: el primer evaporador calentado por vapor, al rededor de 1800; el primero utilizando

vaćıo en 1812; el primero de múltiples efectos, en 1843”[27].

“El azúcar de mesa es el edulcorante más utilizado para endulzar los alimentos y suele ser

sacarosa”[28].
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Elevación del Punto de Ebullición

Para calcular la Elevación del Punto de Ebullición (EPE) en soluciones azucaradas, existen

varias alternativas, una de ellas es la correlación de Higgins (1970)[8]:

EPE =
C(0,3 + C)(0,0078Tb − 1,91)

0,355(1,036 − C)
(2.41)

Donde:

C es la fracción en masa de azúcar.

Tb es la temperatura de ebullición del agua pura a una presión dada.

En la tabla 4.3 de [4] se presenta la temperatura de ebullición real para soluciones de 33.33◦Brix

a 80◦Brix, para presiones de 149.4mmHg a 760mmHg.

Calor espećıfico

En la tabla 4.4 de [4] se muestra la capacidad caloŕıfica de soluciones azucaradas de 0◦C a

100◦C, para concentraciones de 10-90◦Brix.

“Para calcular la entalṕıa de la solución azucarada se emplea la expresión (Hugot,1963; Meade,

1967)”[8]:

H = 4,1868(1 − 0,55C)(T − T0) (2.42)

De donde se concluye que la capacidad caloŕıfica se puede calcular mediante la siguiente correlación:

Cp = 4,1868(1 − 0,55C) (2.43)

Donde:

C es la fracción en masa de azúcar.

Cp es la capacidad caloŕıfica (o calor espećıfico) de la solución en J/g · K.

T0 = 273,15K

T es temeperatura en K.

Teniendo en cuenta que la capacidad caloŕıfica del agua ĺıquida a 13oC es 4.1868 J/g · K y que

la ecuación anterior desprecia la dependencia del calor espećıfico con respecto a la temperatura

podŕıa decirse que:

Cp = CpH2O(T ) · (1 − 0,55C) (2.44)

Donde CpH2O(T ) se calcula mediante la correlación 2.37.

“En la práctica, la escala Brix es ampliamente aceptada y utilizada en la industria del azúcar.

Esta escala se refiere al porcentaje en masa de sacarosa en una solución pura de este azúcar. La

medición de grados Brix se realiza mediante un hidrómetro calibrado en grados Brix o mediante

un refractómetro calibrado en porcentaje de azúcar. [...]. Brix se refiere únicamente a soluciones

de sacarosa pura”[4]
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Solubilidad

Charles (1960), de California y de la Compañ́ıa Hawaiana de Azúcar, reportó la siguiente

ecuación para calcular la solubilidad del azúcar en agua [4]:

S = 64,397 + 0,07251T + 0,0020569T 2 − 9,035 × 10−6T 3 (2.45)

Donde S es el porcentaje en masa de azúcar en la solución y T es la temperatura en ◦C.

Densidad

En la tabla 4.9 de [4] se da la densidad para soluciones azucaradas a 20◦C para un amplio rango

de concentraciones. “La densidad de la solución es función de la composición y la temperatura. Se

toma en este modelo la relación emṕırica de Lyle y Hall (1970)”[8]:

ρ = 1000

[

1 +
C(C + 2)

5,4

] [

1 − 0,036(T − 293,2)

433,2 − T

]

(2.46)

Calor de Solución

A dilución inifinita y a temperatura ambiente:

φ = −1319cal/gmol. Tomado de la tabla 3-209, pag. 3-203 de [1].

Viscosidad

La tabla 4.2 de [4] muestra valores de viscosidad de soluciones azucaradas para concentraciones

del 20 al 75 % en masa y para temperaturas entre 0 y 80◦C, los cuales se presentan en la tabla E.1

y se representan en la gráfica 2.9.

“La teoŕıa de velocidad de procesos de Eyring da una expresión emṕırica para la viscosidad, que

es similar a la ecuación de Arrhenius”[23]:

η = A exp

(

B

RT

)

Donde A y B son constantes emṕıricas para el ĺıquido y R es la constante universal de los gases.

“En ĺıquidos puros se aplica la ecuación anterior”[23].

“La concentración de sólidos solubles y de sólidos insolubles tiene un fuerte efecto no lineal sobre

la viscosidad de fluidos newtonianos”[23].

“Los fluidos alimenticios acuosos, incluyendo soluciones azucaradas, miel y jugos clarificados son

considerados fluidos newtonianos. Sin embargo, soluciones de sacarosa de 50◦Brix y 25◦C presentan

un comportamiento ligeramente no newtoniano. [...]. La viscosidad de una solución azucarada
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Figura 2.9: Gráfica de viscosidad de soluciones azucaradas

puede ser expresada mediante un modelo emṕırico, análogo al de la ecuación de Arrhenius (Chirife

y Buera, 1994) ”[23].

De acuerdo al proceso mostrado en la sección F.1.

Se utilizará una correlación de la forma:

Se tiene que la viscosidad de las soluciones azucaradas se calculará con la siguiente correlación:

η = E1 exp

(

E2
(X + E3)

3

T + E4

)

(2.47)

E1 = 0,1045

E2 = 112,2937

E3 = 1,1589

E4 = −189,8954
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Donde:

η es la viscosidad de la solución (en cP).

X es la fracción másica de sacarosa en la solución.

T es temperatura (en K).

E es un conjunto de constantes .

ηH2O es la viscosidad del agua a una temperatura dada y se calcula mediante la correlación 2.38

(en cP).

Conductividad Térmica

Según [29], la conductividad térmica de soluciones de sacarosa en agua puede calcularse medi-

ante la siguiente ecuación:

k = kw(1 − 1E − 5α · p) (2.48)

Con k en 1E − 5 W/cm ◦C.

Donde:

α = 556

p es concentración expresada en gramos de sacarosa por 100g de solución.

kw es la conductividad térmica del agua a la temperatura en cuestión.

Para utilizar la concentración expresada en fracción másica (C en g sacarosa
g solucion

), se reemplaza la

expresión p = C
100

en la correlación 2.48.

Tensión superficial

Se cuenta con un conjunto de datos obtenido al aplicar el método NRTL mediante el software

de Aspen Tech. Los datos se muestran en la tabla ?? y se representan en las figuras 2.10 y 2.11.

La tensión superficial de una solución azucarada puede calcularse mediante la siguiente cor-

relación:

σ = (2.49)
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Figura 2.10: Gráfica de tensión superficial de soluciones azucaradas
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Figura 2.11: Gráfica de tensión superficial de soluciones azucaradas
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2.1.9. Relaciones Adicionales para una Solución Salina

En este trabajo se considerará el proceso de evaporación de salmuera cuyo objetivo es concen-

trar la solución: “En ciertas situaciones, por ejemplo, en la evaporación de salmuera para producir

sal común, la separación entre evaporación y cristalización dista mucho de ser ńıtida. La evapo-

ración produce a veces una suspensión de cristales en unas aguas madres saturadas”[3]. Se plantea

la evaporación de una solución salina cuya concentración es del 5 % en masa, para obtener una

solución del 10 % en masa.

“Normalmente, en evaporación el producto valioso es el ĺıquido concentrado, mientras que el vapor

producido se condensa y se desecha. Sin embargo, en algún caso concreto puede ocurrir lo con-

trario. El agua salubre se evapora con frecuencia para obtener un producto exento de sólido para la

alimentación de calderas, para procesos con requerimientos especiales o para el consumo humano.

[...]. Se han desarrollado procesos de evaporación a gran escala utilizándose para la recuperación

de agua potable a partir de agua de mar. En este caso el agua condensada es el producto deseado.

Solamente se recupera una fracción del agua contenida en la alimentación, mientras que el resto

se devuelve al mar”[3]. En este trabajo no se tendrán en cuenta consideraciones para obtener agua

de alta pureza a partir del vapor producido. Teniendo en cuenta que “generalmente el término

vaporización se utiliza cuando el objetivo predominante es recuperar el solvente, mientras que el

término evaporación se utiliza cuando la tarea principal consiste en separar el sólido o aumentar

su concentración en la disolución”[25].

Solubilidad

Se define como la cantidad de sustancia anhidra soluble en 100g de agua. En la tabla 3-120,

página 3-120 de [1] se presentan los datos de solubilidad para temperaturas de 0◦C a 100◦C.

Calor Espećıfico

“Se obtiene al multiplicar la capacidad caloŕıfica del agua pura por un factor dependiente de

la concentración y la temperatura”[30]:

Cp = (1 − SB(0,011311 − 1,146E − 5 T )) CpH2O(T ) (2.50)

Donde SB es la concentración porcentual de sal, T es la temperatura en ◦F y Cp,w y Cp son la

capacidad caloŕıfica del agua pura y de la solución respectivamente, en Btu/lb ◦F.

Para obtener Cp en J/kg K, se utiliza CpH2O(T ) en estas unidades.

Para reemplazar la concentración CNaCl como fracción másica en lugar de concentración porcentual

se debe tener en cuenta la relación: SB = 100CNaCl.

Para utilizar temperatura en K en lugar de oF se tiene en cuenta la relación: K = T+459
1,8

oF En las
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unidades de trabajo, se tiene que:

Cp =

(

1 − 100CNaCl(0,011311 − 1,146E − 5
T + 459,67

1,8
)

)

CpH2O(T ) (2.51)

Con T en K, CNaCl en fracción másica y Cp en J/g K.

Viscosidad

Partiendo de los resultados obtenidos al utilizar el método NRTL en el software Aspen Tech,

se obtuvieron datos útiles de viscosidad para ser correlacionados. En la gráfica 2.12 se representan

dichos datos.
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Figura 2.12: Gráfica de viscosidad para soluciones de NaCl-Agua

“Las viscosidades de soluciones binarias acuosas de electrolitos (las que constan de un soluto

electroĺıtico + agua) son descritas por la ecuación de Falkenhagen-Dole con precisión a concentra-
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ciones bajas de soluto (concentraciones menores a 0.05M)”[31]:

η

η0

= 1 + A
√

C (2.52)

Donde η y η0 son la viscosidad dinámica (absoluta) de la solución y del solvente respectivamente

y A es una constante que puede ser calculada a partir de propiedades conocidas del soluto y del

solvente [31].

“A concentraciones moderadas de electrolitos (menores a 0.5M), las viscosidades relativas de

η/η0 se calculan con una buena precisión mediante la bien conocida ecuación de Jones-Dole”[31]:

η

η0

= 1 + A
√

C + BC (2.53)

“Donde B es un parámetro emṕırico dependiente del soluto conocido como el coeficiente B de

Jones-Dole”[31].

Densidad

En la página 3-105 de [1] se presenta una tabla con la densidad de soluciones de NaCl para

concentraciones de 1 % en masa hasta 26 % en masa y temperaturas de 0◦C a 100◦C.

“La siguiente ecuación es válida para un rango de 0-26 % en concentración y 40-300◦F en

temperatura”[30]:

ρ = 62,707172 + 49,364088CB − 0,0043955304T − 0,032554667CBT (2.54)

−0,46076921E − 4 T 2 + 0,63240299E − 4 CBT 2

Donde CB es la fracción másica de sal, T es la temperatura en ◦F y ρ es la densidad en lb/ft3.

Calor de Disolución

Disuelto en agua a 18◦C (dilución infinita):

φ = −1,164kcal/gmol. Tomado de la tabla 3-208, página 3-201 de [1].

Elevación del punto de ebullición

“La ecuación 2.55 (ec. 4 en la referencia) puede utilizarse para calcular la elevación del punto

de ebullición de una solución salina, en cuanto resulta del contenido de soluto”[25]:

τ ′ = 8,3(1 + (z − 1)a)
ξ

100 − ξ

(273 + T )2

µsra

(2.55)

Donde:
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τ ′ es la elevación del punto de ebullición para soluciones salinas en oC o K.

ξ es la concentración de la solución.

z es el número de iones en los que se disocia la molécula.

a es la fracción de moléculas disociadas del solvente puro en una solución con concentración ξ

(wt %) a la temperatura de ebullición T y a la presión de operación.

µs es la masa molecular del soluto (kg/kgmol).

ra es el calor de vaporización de la solución.

“Para soluciones diluidas, ra se toma aproximadamente igual al calor de vaporización del sol-

vente puro”[25].

También se tiene la correlación presentada por [30]:

EPE =

((

565,757

T
− 9,81559 + 1,54739 ln(T )

)

−
(

337,178

T
− 6,41981 + 0,922753 ln(T )

)

C

+

(

32,681

T
− 0,55368 + 0,079022 ln(T )

)

C2

)

C
(

266919,6
T 2 − 379,669

T
+ 0,334169

)

(2.56)

Donde:

C = 19,819
CNaCl

(1 − CNaCl)

CNaCl: es la concentración de NaCl como fracción en masa.

T : es la temperatura en K.

Conductividad Térmica

Según [29], la conductividad térmica de soluciones de NaCl en agua puede calcularse mediante

la siguiente ecuación:

k = kw(1 − 1E − 5α · p) (2.57)

Con k en 1E − 5 W/cm ◦C.

Donde:

α = 248.

p es concentración expresada en gramos de NaCl por 100g de solución.

kw es la conductividad térmica del agua a la temperatura en cuestión.

Tensión Superficial

Se cuenta con un conjunto de datos obtenido al aplicar el método NRTL mediante el software

de Aspen Tech. Los datos se muestran y se representan en las figuras 2.13 y 2.14.
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Figura 2.13: Gráfica de tensión superficial de soluciones de NaCl-agua

2.1.10. Relaciones Adicionales para Hidróxido de Sodio en solución

Se plantea la evaporación de una solución azucarada cuya concentración es del 5 % en masa,

para obtener una solución del 8 % en masa. Es importante tener en cuenta que el hidróxido de sodio

se presenta como una molécula deshidratada (NaOH) y de cuatro formas hidratadas: NaOH · 1
2
H2O,

NaOH · 2
3
H2O, NaOH · 3

4
H2O y NaOH · H2O. Algunas propiedades se dan para cada forma hidrata-

da (calor de disolución y solubilidad) .

Elevación del punto de ebullición

Para disoluciones concentradas la elevación del punto de ebullición se obtiene mejor a partir de

una regla emṕırica conocida como regla de Dühring, según la cual la temperatura de ebullición de
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Figura 2.14: Gráfica de tensión superficial de soluciones de NaCl-agua

una determinada disolución es una función lineal de la temperatura de ebullición del agua pura a

la misma presión”[3]. En la figura 2.15 se muestran las ĺıneas de Dühring para el sistema hidróxido

de sodio - agua (Tomada de [3]).

Solubilidad

Se define como la cantidad de sustancia anhidra soluble en 100g de agua. En la tabla 3-120,

página 3-120 de [1] se presentan los datos de solubilidad de NaOH para temperaturas de 0◦C a

100◦C. Además se muestra la solubilidad para tres formas hidratadas del NaOH.

Calor Espećıfico

Viscosidad

Partiendo de los resultados obtenidos al utilizar el método NRTL en el software Aspen Tech,

se obtuvieron datos útiles de viscosidad para ser correlacionados. En las gráficas 2.16 y 2.17 se

representan dichos datos.

Densidad

En la página 3-105 de [1] se presenta una tabla con la densidad de soluciones de NaCl para

concentraciones de 1 % en masa hasta 26 % en masa y temperaturas de 0◦C a 100◦C.
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Figura 2.15: Ĺıneas de Dühring para el sistema hidróxido de sodio-agua. (Según McCabe.)[3]

Partiendo de los resultados obtenidos al utilizar el método NRTL en el software Aspen Tech, se

buscó una correlación adecuada para calcular la densidad de soluciones de NaOH a partir de la

temperatura y la concentración.

Los datos se representan en las figuras 2.18 y 2.19.

ρ = 1,11387632772077 − 0,00042495021743T + 0,50075201988742X (2.58)

Con un coeficiente de correlación: R2 = 0,995

Donde:

ρ es la densidad expresada en g/ml.

T es temperatura en K.

X es fracción másica de hidróxido de sodio.

ρ = 0,8051 − 0,0016T + 0,3844X − 0,000003T 2 + 0,2327X2 (2.59)

Comparando las gráficas 2.20 y 2.21, puede observarse que los residuales de la ecuación 2.59 se

muestran menos correlacionados que los de la ecuación 2.58. De acuerdo a esto se elige la ecuación



CAPÍTULO 2. MODELADO 90

280
300

320
340

360
380

0

0.1

0.2

0.3

0.4

0.5

0

1

2

3

4

5

6

Temperatura (K)

Viscosidad de soluciones de NaOH−agua

Concentracion (fraccion masica)

V
is

co
si

da
d 

(c
P

)

Figura 2.16: Viscosidad de soluciones de NaOH-agua

2.59.

Conductividad Térmica

Partiendo de los resultados obtenidos al utilizar el método NRTL en el software Aspen Tech,

se buscó una correlación adecuada para calcular la conductividad térmica de soluciones de NaOH

a partir de la temperatura y la concentración.

Correlación lineal:

k = 0,26694 + 0,0009T + 0,1421X (2.60)

Con el coeficiente de correlación: R2 = 0,9823.

Donde:

k es la conductividad térmica expresada en kcal/h ·m·K.
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Figura 2.17: Viscosidad de soluciones de NaOH-agua

T es temperatura en K.

X es fracción másica de hidróxido de sodio.

Utilizando una correlación cuadrática completa:

k = −0,2778 + 0,0042T + 0,2455X − 0,0004TX − 0,00000495T 2 + 0,0547X2 (2.61)

Comparando las gráficas 2.24 y 2.25, puede observarse que los residuales de la ecuación 2.61

se muestran menos correlacionados que los de la ecuación 2.60. En este trabajo se elegirá la cor-

relación 2.61.

Calor de Disolución

En la tabla 3-208, página 3-202 de [1], se presentan los siguientes datos:
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Figura 2.18: Densidad de soluciones de NaOH-agua

Dilución Fórmula Calor (kcal/gmol)

∞ NaOH 10.18

∞ NaOH · 1
2
H2O 8.17

∞ NaOH · 2
3
H2O 7.08

∞ NaOH · 3
4
H2O 6.48

∞ NaOH · H2O 5.17

Tensión Superficial

Se cuenta con un conjunto de datos obtenido al aplicar el método NRTL mediante el software

de Aspen Tech. Los datos se representan en las figuras 2.26 y 2.27.
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Figura 2.19: Densidad de soluciones de NaOH-agua
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Figura 2.20: Residuales para la correlación 2.58
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Figura 2.21: Residuales para la correlación 2.59
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Figura 2.22: Conductividad Térmica de soluciones de NaOH-agua
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Figura 2.23: Conductividad Térmica de soluciones de NaOH-agua
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Figura 2.24: Residuales para la correlación 2.60
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Figura 2.26: Gráfica de tensión superficial de soluciones de NaOH-agua
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2.1.11. Modelo General de Evaporación Simple de Soluciones

Se presenta un modelo general de evaporación de soluciones constituidas por un único solvente

y un soluto.

En la tabla 2.3 se tienen las ecuaciones para calcular las propiedades de cada tipo de solución.

Tabla 2.3: Conjunto de correlaciones para evaluar propiedades

Propiedad Ecuación
Azúcar salmuera Sln cáustica

Elevación del punto de ebullición 2.41 2.55 Regla de Duhring
Calor espećıfico 2.44 2.51 -
Densidad 2.46 2.54 2.59
Viscosidad 2.47 Jones-Dole Jones-Dole
Conductividad Térmica 2.48 2.57 2.61

Para el Vapor en la Calandria (1◦ Efecto):

La temperatura en este subsistema se denota con TS.

Se toma la ecuación diferencial 2.2, teniendo en cuenta los siguientes aspectos:

a. El volumen ocupado por el vapor en la calandria se muestra en la sección B.1.4: V 1
S =

2,8631E − 2
(

π
4

)

m3 = 2,2487E − 2m3.

b. La densidad se calcula con la ecuación 2.23 (Teniendo ρ = 1/υ), la cual es función de

P y T ; sin embargo, al tratarse de vapor saturado, se tiene que la presión es función de

la temperatura y se calcula con la ecuación 2.20.

Se toma la ecuación diferencial 2.3 teniendo en cuenta los siguientes aspectos:

a. El volumen ocupado por el vapor en la calandria se muestra en la sección B.1.4: V 1
S =

2,8631E − 2
(

π
4

)

m3 = 2,2487E − 2m3.

b. La densidad se calcula con la ecuación 2.23 (Teniendo ρ = 1/υ), la cual es función de

la presión y la temperatura; sin embargo, como se trata de vapor saturado, la presión

es función de la temperatura y se calcula con la ecuación 2.20.

c. La entalṕıa del agua ĺıquida hc(TS), producto de la condensación del vapor vivo de

caldera se calcula con la ecuación 2.21, la cual a su vez está expresada en función de la

capacidad caloŕıfica (Cp) de la sustancia (agua ĺıquida), parámetro que se calcula con

la ecuación 2.37.

d. La entalṕıa del vapor vivo de caldera (Hs(TS)), se calcula con la ecuación 2.22, la cual

a su vez está expresada en función de la capacidad caloŕıfica (Cp) de la sustancia (agua

ĺıquida), parámetro que se calcula con la ecuación 2.37 y de la entalṕıa de vaporización

(λv), parámetro que se calcula con la ecuación 2.26.
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e. Q1
s se calcula con la ecuación 2.4, en esta ecuación se requiere la temperatura de la

pared de la calandria T 1
w, el área de transferencia en el lado de vapor: Avc = 1,2795m2

(Tomada de la sección B.1.5) y el coeficiente convectivo (h1
v). Para calcular h1

v, se aplica

la ecuación 2.27, la cual requiere Tx = TS; el valor de TK (temperatura de la pared sobre

la que se forma la peĺıcula de condensado): TK = T 1
w; el valor de la longitud de los tubos

sobre los cuales ocurre la condensación: H = 350mm = 0,35m (de la sección B.1.3) y el

cálculo de los siguientes parámetros λv, ρK , kK y ηK , los cuales se calculan utilizando

las correlaciones 2.26, 2.25, 2.39 y 2.38 respectivamente, evaluados a la temperatura

media de la peĺıcula: T = TS+T 1
w

2
.

f. Se asume que la pérdida de calor L1
s es igual a cero gracias al aislamiento del equipo

con lana de vidrio.

Para las paredes de los tubos de la Calandria (1◦ Efecto):

En este subsistema la temperatura de las paredes se denota como T 1
w.

Se aplica la ecuación diferencial 2.5, teniendo en cuenta:

a. La masa de los tubos, calculada en la sección B.1.7 es: W 1
w = 3,0022E−3m3 ·7,850 kg

m3 =

2,357E − 2kg.

b. El área de transferencia en el lado de vapor y en el lado del ĺıquido, calculadas en las

secciones B.1.5 y B.1.6 respectivamente son: Avc = 1,2795m2 y AL = 1,04057m2.

c. Es necesario calcular el coeficiente convectivo del vapor condensante (h1
v) mediante la

ecuación 2.27. Para calcular h1
v se requiere:

1) La temperatura de la peĺıcula de las paredes de los tubos de la calandria (T 1
w).

2) El valor de Ts que es igual a la temperatura del vapor en el subsistema (TS).

3) El valor de la longitud de los tubos sobre los cuales ocurre la condensación: H =

350mm = 0,35m (de la sección B.1.3).

4) El cálculo de los siguientes parámetros: λv, ρK , kK y ηK , los cuales se calculan

utilizando las correlaciones 2.26, 2.25, 2.39 y 2.38 respectivamente, evaluados a la

temperatura media de la peĺıcula: T = TS+T 1
w

2
.

d. También es necesario calcular h1
L mediante la correlación 2.28, la cual requiere los datos

de Tw = T 1
w, TL = T 1, presión P 1 y los parámetros σL, ρL, ρv, kL, ηK y CpL

.

Para la Columna de Ĺıquido (1◦ Efecto):

Se aplica la ecuación diferencial 2.6, en la cual W 1 es la masa de ĺıquido contenida en el

evaporador.
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Se aplica la ecuación diferencial 2.7.

Se aplica la ecuación diferencial 2.8, teniendo en cuenta:

a. La entalṕıa de la columna de ĺıquido (h1(T 1)) se calcula con la ecuación 2.21, la cual

requiere del parámetro Cp (capacidad caloŕıfica), que se calcula con la ecuación mostrada

en la tabla 2.3 evaluada en T 1 (temperatura de la columna de ĺıquido).

b. La entalṕıa de la alimentación (h1
F (T 1

F )) se calcula con la ecuación 2.21, la cual requiere

del parámetro Cp, que se calcula con la ecuación que se calcula con la ecuación mostrada

en la tabla 2.3 evaluada en T 1
F (temperatura de la alimentación).

c. La entalṕıa del vapor producido (H1(T 1)) se calcula con la ecuación 2.22, la cual requiere

del parámetro Cp, que se calcula con la ecuación mostrada en la tabla 2.3 evaluada en

T 1 (temperatura de la columna de ĺıquido), y del parámetro λv, que se calcula con la

ecuación 2.26 evaluada en T 1.

d. Q1 se calcula con la ecuación 2.9, en la cual se requiere:

1) El área de transferencia de calor: AL = 1,04057m2 (Tomada de la sección B.1.6).

2) El cálculo de h1
L mediante la correlación 2.28, la cual requiere los datos de Tw = T 1

w,

TL = T 1, presión P 1, y los parámetros σL, ρL, ρv, kL, ηH2O y CpL
, los cuales se

calculan utilizando las correlaciones mostradas en la tabla 2.3 evaluadas a la tem-

peratura T 1 y a la presión P 1.

e. se asume que la pérdida de calor L1 es igual a cero, gracias al aislamiento de lana de

vidrio.

Para el vapor en el condensador:

Se deben tener en cuenta las conexiones entre unidades: 2.10, 2.11, 2.12, 2.13 y 2.14.

Se aplica la ecuación diferencial 2.15, considerando los siguientes aspectos:

a. El Volumen que ocupa el vapor en los tubos del condensador es: V cr
s = 2,979E − 3m3

(tomado de la sección B.2.3).

b. El volumen que ocupa el vapor en el efecto precedente (1o Efecto) (V ep
s = V e1

s ) depende

de la cantidad de ĺıquido retenido, es la diferencia entre el volumen total del evaporador

(calculado en la sección 2.1.5) y el volumen de ĺıquido retenido: V e1
s = V 1

T − W 1

ρ1

L
=

0,117205m3 − W 1

ρ1

L
.

c. La densidad del vapor producido ρcr
s se calcula con la ecuación 2.23 evaluada en T = T cr

s

y debido a que el vapor se encuentra saturado, la presión corresponde a la presión de

saturación a T cr
s y se calcula con la correlación 2.20.
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Se aplica la ecuación diferencial 2.16 teniendo en cuenta los siguientes aspectos:

a. El volumen ocupado por el vapor en en los tubos del condensador es: V cr
s = 2,979E−3m3

(tomado de la sección B.2.3).

b. El volumen que ocupa el vapor en el efecto precedente (1o Efecto) (V ep
s = V e1

s ) depende

de la cantidad de ĺıquido retenido, es la diferencia entre el volumen total del evaporador

(calculado en la sección 2.1.5) y el volumen de ĺıquido retenido: V e1
s = V 1

T − W 1

ρ1

L
=

0,117205m3 − W 1

ρ1

L
.

c. La densidad del vapor producido ρcr
s se calcula con la ecuación 2.23 evaluada en T = T cr

s

y debido a que el vapor se encuentra saturado, la presión corresponde a la presión de

saturación a T = T cr
s y se calcula con la correlación 2.20.

d. La entalṕıa del condensado hcr
c (T cr) se calcula mediante la ecuación 2.21, la cual requiere

de la correlación 2.37 evaluada en T cr referida al parámetro Cp.

e. Qcr se calcula mediante la ecuación 2.17, la cual requiere a su vez del área de transfer-

encia de calor (Acr), de la diferencia de temperatura promedio (∆T cr) y del coeficiente

global de transferencia de calor (U cr).

El área de transferencia de calor, calculada en la sección B.2.4 con la ecuación 2.31 es:

Acr = 0,885422m2.

∆T cr se calcula con la ecuación 2.29.

U cr se calcula con la ecuación 2.30, la cual requiere de los parámetros sw, kw hcr
v y hcr

L .

De la sección B.2: sw = 0,0046228m y k = 26Btu/ h · ft ◦F.

Para calcular hcr
v , se aplica la ecuación 2.27, la cual requiere:

1) El valor de TK (temperatura de la pared sobre la que se forma la peĺıcula de con-

densado): (TK = T cr
w ).

2) El valor de la longitud de los tubos es: H = 1000mm = 1m (de la sección B.2).

3) Se requiere también el cálculo de los siguientes parámetros λv, ρK , kK y ηK , los

cuales se calculan utilizando las correlaciones 2.26, 2.25, 2.39 y 2.38 respectiva-

mente, los cuales se evalúan a la temperatura media de la peĺıcula T = T cr+T cr
w

2
.

Para calcular hcr
L se aplica la ecuación 2.32, que requiere:

1) La evaluación de los parámetros Cp, η y k para el agua a la temperatura media de

entrada y salida de esta:
T e

Agua+T s
Agua

2
, aplicando las ecuaciones 2.37, 2.38 y 2.39 para

cada parámetro respectivamente.

2) El diámetro equivalente de la coraza, calculado en la sección B.2 con la ecuación

2.139 es: Deq = 0,022771m2.

3) El área transversal al flujo, calculada en la sección B.2 con la ecuación 2.140 es

as = 0,006947m2.



CAPÍTULO 2. MODELADO 104

4) El cálculo de Re con la ecuación 2.141.

5) El cálculo de jH con la ecuación 2.138.

f. Se asume que que todo el calor perdido por el vapor es recibido por el flujo de agua

que circula por la coraza debido a que el vapor fluye por los tubos; esto implica que se

asume que la pérdida de calor Lcr
s es igual a cero.

Para la coraza del condensador:

Se aplica la ecuación 2.18, en la cual se asume que no hay acumulación.

Se aplica la ecuación 2.19, teniendo en cuenta la ecuación 2.18 y el siguiente proceso:

a. La entalṕıa del condensado he
Agua(T

e) se calcula mediante la ecuación 2.21, la cual

requiere de la correlación 2.37 evaluada en T e referida al parámetro Cp.

b. La entalṕıa del condensado hs
Agua(T

s) se calcula mediante la ecuación 2.21, la cual

requiere de la correlación 2.37 evaluada en T s referida al parámetro Cp.

c. Para calcular el calor que cede el vapor al agua de enfriamiento (Qcr):

Qcr se calcula mediante la ecuación 2.17, la cual requiere a su vez del área de transfer-

encia de calor (Acr), de la diferencia de temperatura promedio (∆T cr) y del coeficiente

global de transferencia de calor (U cr).

El área de transferencia de calor, calculada en la sección B.2.4 con la ecuación 2.31 es:

Acr = 0,885422m2.

∆T cr se calcula con la ecuación 2.29.

U cr se calcula con la ecuación 2.30, la cual requiere de los parámetros sw, kw hcr
v y hcr

L .

De la sección B.2: sw = 0,0046228m y k = 26Btu/ h · ft ◦F.

Para calcular hcr
v , se aplica la ecuación 2.27, la cual requiere:

1) El valor de TK (temperatura de la pared sobre la que se forma la peĺıcula de con-

densado), que es igual a la temperatura de las paredes de los tubos del condensador

(TK = T cr
w ).

2) El valor de la longitud de los tubos es: H = 1000mm = 1m (de la sección B.2).

3) Se requiere también el cálculo de los siguientes parámetros λv, ρK , kK y ηK , los

cuales se calculan utilizando las correlaciones 2.26, 2.25, 2.39 y 2.38 respectiva-

mente, los cuales se evalúan a la temperatura media de la peĺıcula T = T cr+T cr
w

2
.

Para calcular hcr
L se aplica la ecuación 2.32, que requiere:

1) La evaluación de los parámetros Cp, η y k para el agua a la temperatura media de

entrada y salida de esta:
T e

Agua+T s
Agua

2
, aplicando las ecuaciones 2.37, 2.38 y 2.39 para

cada parámetro respectivamente.



CAPÍTULO 2. MODELADO 105

2) El diámetro equivalente de la coraza, calculado en la sección B.2 con la ecuación

2.139 es: Deq = 0,022771m2.

3) El área transversal al flujo, calculada en la sección B.2 con la ecuación 2.140 es

as = 0,006947m2.

4) El cálculo de Re con la ecuación 2.141.

5) El cálculo de jH con la ecuación 2.138.

2.2. Evaporación en Múltiples Efectos con Alimentación

en Paralelo

“Es el más frecuentemente utilizado en la práctica. [...]. Entre los esquemas de evaporación en

múltiples etapas, en operación, su control es el más simple”[25]. En la figura 2.28 se muestran las

corrientes del sistema.

2.2.1. Descripción General del Proceso

Continuamente se alimenta al primer efecto una solución almacenada en un tanque, que es

impulsada gracias al efecto de la gravedad; dicha solución llega a la columna de ĺıquido que se

encuentra dentro del evaporador.

Simultáneamente, un flujo de vapor vivo de caldera (saturado) a presiones entre 70psig y 104psig

(teniendo en cuenta la presión de Manizales, este vapor se encuentra en el siguiente rango de

presión y temperatura absolutas: 5.61bar-7.95bar y 429.344K-443.262K), es estrangulado por una

válvula mediante un proceso isentálpico para llevar su presión a un rango de 0psig hasta 50psig

(esto implica un rango de temperatura de 365.97K a 418.75K); luego pasa por fuera de los tubos

de la calandria y cede su calor latente a la columna de ĺıquido. El vapor vivo de caldera que se

condensa sale del sistema.

Gracias al calor transferido por el vapor vivo de caldera, el solvente del ĺıquido se evapora. El vapor

producido entra a la calandria del segundo evaporador, en el cual cede su calor latente a la columna

de ĺıquido del segundo efecto. A la vez se retira un flujo de ĺıquido, el cual contiene la porción del

solvente no evaporado y el soluto presente; este flujo es alimentado al segundo evaporador.

Gracias al calor cedido por el vapor de calentamiento al segundo efecto, se produce una corriente

de vapor que entra al condensador, cede su calor latente a un flujo de agua del acueducto y sale

como agua saturada. A la vez se retira un flujo de ĺıquido que se obtiene como producto.

El primer efecto puede trabajar a la presión de Manizales (585mmHg) y el segundo a una

presión de vaćıo (hasta -30inHg).

En resumen, se trata de un proceso continuo que puede observarse en la figura 2.28 y en el

diagrama de bloques de la figura 2.29.
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2.2.2. Ecuaciones de Acumulación de Materia y Enerǵıa

Teniendo en cuenta la figura 2.29, se presentarán los balances de materia y enerǵıa.

Figura 2.28: Evaporación en dos efectos con Alimentación en Paralelo

Para el Vapor en la Calandria (1◦ Efecto):

Balance de Materia en la zona de vapor vivo de caldera:

Teniendo en cuenta que la densidad del vapor saturado depende únicamente de una propiedad

Presión o temperatura, tenemos: ρs = f(T ).

V 1
s

dρs(TS)

dt
= S − Sc (2.62)

La dependencia de la densidad con respecto a la temperatura se da en la ecuación 2.23.

Balance de Enerǵıa en la zona de vapor vivo de caldera:

V 1
s

dρs(TS)Hs(TS)

dt
= SHs(TS) − Schc(TS) − Q1

s − L1
s

Por la regla de la cadena obtenemos:

V 1
s

(

ρs(TS)
dHs(TS)

dt
+ Hs(TS)

dρs(TS)

dt

)

= SHs(TS) − Schc(TS) − Q1
s − L1

s
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Columna de ĺıquido

2◦ Efecto

Producto

Espacio para vapor

en el Condensador

Espacio para el agua

en el Condensador

Condensado

Tubos de la Calandria

2◦ Efecto

Vapor en la Calandria

2◦ Efecto
Condensado

Espacio para el Vapor

1◦ Efecto

Columna de ĺıquido

1◦ Efecto

Tubos de la Calandria

1◦ Efecto

Vapor en la Calandria

1◦ Efecto

Vapor

vivo

de caldera

CondensadoAlimentación

Flujo de Vapor y condensado

Flujo de Calor

Flujo de Solución

Flujo de Agua

Figura 2.29: Diagrama de Bloques

Al reemplazar 2.62 en la ecuación anterior obtenemos:

V 1
s ρs(TS)

dHs(TS)

dt
+ Hs(TS)(S − Sc) = SHs(TS) − Schc(TS) − Q1

s − L1
s

V 1
s ρs(TS)

dHs(TS)

dt
= Sc(Hs(TS) − hc(TS)) − Q1

s − L1
s (2.63)

Q1
s es el calor cedido por el vapor vivo de caldera y se puede expresar como:

Q1
s = h1

vA
1
vc(TS − T 1

w) (2.64)

Para las paredes de los tubos de la Calandria (1◦ Efecto):
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Balance de Enerǵıa en las paredes de los tubos de la calandria:

W 1
wC1

pw

dT 1
w

dt
= Q1

s − Q1 = h1
vA

1
vc(TS − T 1

w) − h1
LA1

L(T 1
w − T 1) (2.65)

Para el acero cp = 0,12cal/g · K (Tomado de [1]). En unidades del sistema internacional: cp =

0,5024kJ/kg · K.

Para la Columna de Ĺıquido (1◦ Efecto):

Balance de Materia Global en la columna de ĺıquido hirviente:

dW 1

dt
= F 1 − B1 − S1 (2.66)

Balance de Materia para el soluto en la columna de ĺıquido hirviente:

dW 1C1

dt
= F 1C1

F − B1C1

Aplicando la regla de la cadena, obtenemos:

C1dW 1

dt
+ W 1dC1

dt
= F 1C1

F − B1C1

Reemplazando la ecuación 2.66 en la ecuación anterior, obtenemos:

W 1dC1

dt
= F 1(C1

F − C1) + S1C1 (2.67)

Balance de Enerǵıa en la columna de ĺıquido hirviente:

dW 1h1(T 1)

dt
= F 1h1

F (T 1
F ) − B1h1(T 1) − S1H1(T 1) + Q1 + φ1 − L1

Aplicando la regla de la cadena a la ecuación anterior, obtenemos:

W 1dh1(T 1)

dt
+ h1(T 1)

dW 1

dt
= F 1h1

F (T 1
F ) − B1h1(T 1) − S1H1(T 1) + Q1 + φ1 − L1

Reemplazando la ecuación 2.66 en la ecuación anterior, obtenemos:

W 1dh1(T 1)

dt
= F 1

(

h1
F (T 1

F ) − h1(T 1)
)

+ S1
(

h1(T 1) − H1(T 1)
)

+ Q1 + φ1 − L1 (2.68)

Donde φ1 es el calor de solución y Q1 es el calor recibido por el ĺıquido, y puede expresarse

como:

Q1 = h1
LA1

L(T 1
w − T 1) (2.69)
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Se asume que el ĺıquido y el vapor producido se encuentran en equilibrio todo el tiempo, por lo

tanto, tienen la misma temperatura.

Conexiones entre el Primer y el Segundo efecto:

S1 = Sca2 (2.70)

T 1 = T ca2 (2.71)

Para el segundo efecto:

Para el vapor en la Calandria (2◦ Efecto):

Balance de Materia en la zona de vapor de calentamiento en la segunda calandria:

(V ep
s + V 2

s )
dρca2

s (T ca2)

dt
= Sca2 − Sca2

c (2.72)

Donde:

V 2
s : es el volumen que ocupa el vapor en la segunda calandria.

ρca2
s : es la densidad del vapor en la segunda calandria.

T ca2 : es la temperatura del vapor en la segunda calandria.

Sca2 : es el flujo de vapor que entra a la segunda calandria.

Sca2
c : es el flujo de agua ĺıquida saturada que sale de la segunda calandria, producto de la con-

densación del vapor.

Balance de Enerǵıa en la zona de vapor de la segunda calandria:

(V ep
s + V 2

s )
dρca2

s (T ca2)Hca2(T ca2)

dt
= Sca2Hca2(T ca2) − Sca2

c hca2
c (T ca2) − Q2

s − Lca2
s

Donde:

Hca2 : es la entalṕıa del vapor que entra a la segunda calandria.

hca2
c : es la entalṕıa del agua ĺıquida que sale de la segunda calandria, producto de la condensación

del vapor.

Q2
s : es el volumen que ocupa el vapor en la segunda calandria.

Lca2
s : denota las pérdidas de calor en este subsistema.

T ca2 : es la temperatura del vapor que entra a la segunda calandria.
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Por la regla de la cadena obtenemos:

(V ep
s + V 2

s )

(

ρca2
s (T ca2)

dHca2(T ca2)

dt
+ Hca2(T ca2)

dρs(T
ca2)

dt

)

= Sca2Hca2(T ca2) − Sca2
c hca2

c (T ca2) − Q2
s − Lca2

s

Al reemplazar 2.72 en la ecuación anterior obtenemos:

(V ep
s + V 2

s )ρca2
s (T ca2)

dHca2(T ca2)

dt
+ Hca2(T ca2)(Sca2 − Sca2

c )

= Sca2Hca2(T ca2) − Sca2
c hca2

c (T ca2) − Q2
s − Lca2

s

(V ep
s + V 2

s )ρca2
s (T ca2)

dHca2(T ca2)

dt
= Sca2

c (Hca2(T ca2) − hca2
c (T ca2)) − Q2

s − Lca2
s (2.73)

Q2
s es el calor cedido por el vapor producido en el primer efecto, se puede expresar como:

Q2
s = h2

vA
2
vc(T

ca2 − T 2
w) (2.74)

h2
v : es el coeficiente convectivo en la zona del vapor condensante del segundo efecto.

A2
vc : es el área de transferencia de calor en la zona del vapor condensante del segundo efecto.

T 2
w : es la temperatura de la pared de los tubos la calandria del segundo efecto.

Para las paredes de los tubos de la Calandria (2◦ Efecto):

Balance de Enerǵıa en las paredes de los tubos de la calandria del segundo efecto:

W 2
wC2

pw

dT 2
w

dt
= h2

vA
2
vc(T

ca2
s − T 2

w) − h2
LA2

L(T 2
w − T 2) (2.75)

Donde:

W 2
w : es la masa de las paredes de los tubos del segundo efecto.

C2
pw : es capacidad caloŕıfica de las paredes de los tubos del segundo efecto.

T 2
w : es la temperatura de la pared de los tubos la calandria del segundo efecto.

h2
L : es el coeficiente convectivo en la zona de la columna de ĺıquido en el segundo efecto.

A2
L : es el área de transferencia de calor en la zona de la columna de ĺıquido en el segundo efecto.

T 2 : es la temperatura de de la columna de ĺıquido en el segundo efecto.
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Q2 : es el calor recibido por la columna de ĺıquido en el segundo efecto.

Para la Columna de Ĺıquido (2◦ Efecto):

Balance de Materia Global en la columna de ĺıquido hirviente:

dW 2

dt
= B1 − B2 − S2 (2.76)

Donde:

W 2 : es la masa de ĺıquido contenido en el segundo efecto.

B2 : es el flujo de ĺıquido que sale del segundo efecto.

S2 : es el flujo de vapor producido en el segundo efecto.

Balance de Materia para el soluto en la columna de ĺıquido hirviente:

dW 2C2

dt
= B1C1 − B2C2

Donde:

C2 : es la concentración de soluto en el segundo efecto.

Aplicando la regla de la cadena se obtiene:

W 2dC2

dt
+ C2dW 2

dt
= B1C1 − B2C2

Reemplazando la ecuación 2.76 en la anterior:

W 2dC2

dt
+ C2(B1 − B2 − S2) = B1C1 − B2C2

W 2dC2

dt
= B1(C1 − C2) + S2C2 (2.77)

Balance de Enerǵıa en la columna de ĺıquido hirviente:

dW 2h2(T 2)

dt
= B1h1(T 1) − B2h2(T 2) − S2H2(T 2) + Q2 + φ2 − L2

h2 : es la entalṕıa del ĺıquido contenido en el primer efecto.

H2 : es la entalṕıa del vapor producido en el primer efecto.

φ2 : es el calor de solución.
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L2 : es el calor perdido por este subsistema.

Aplicando la regla de la cadena obtenemos:

W 2dh2(T 2)

dt
+ h2(T 2)

dW 2

dt
= B1h1(T 1) − B2h2(T 2) − S2H2(T 2) + Q2 + φ2 − L2

Reemplazando la ecuación 2.76 en la anterior:

W 2dh2(T 2)

dt
+ h2(T 2)(B1 − B2 − S2) = B1h1(T 1) − B2h2(T 2) − S2H2(T 2) + Q2 + φ2 − L2

W 2dh2(T 2)

dt
= B1

(

h1(T 1) − h2(T 2)
)

− S2
(

H2(T 2) − h2(T 2)
)

+ Q2 + φ2 − L2 (2.78)

Donde: φ2 es el calor del efecto de solución y

Q2 = h2
LA2

L(T 2
w − T 2) (2.79)

Conexiones entre el segundo efecto y el condensador :

T 2 = T cr (2.80)

S2 = Scr (2.81)

H2(T 2) = Hcr(T cr) (2.82)

ρ2
s(T

2) = ρcr
s (T cr) (2.83)

Para el condensador :

Para el espacio de vapor en el condensador: Balance de Materia en la zona de vapor:

(V ep
s + V cr

s )
dρcr

s (T cr)

dt
= Scr − Scr

c (2.84)

Se tiene en cuenta que el vapor producido ocupa el volumen del interior de los tubos del condensador

(V cr
s ) y el volumen de la sección del evaporador libre de ĺıquido (V ep

s ). En este caso: V ep
s = V e2

s .

Balance de Enerǵıa en la zona de vapor:

(V ep
s + V cr

s )
dρcr

s (T cr)Hcr
s (T cr)

dt
= ScrHcr

s (T cr) − Scr
c hcr

c (T cr) − Qcr − Lcr
s
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Por la regla de la cadena obtenemos:

(V ep
s + V cr

s )

(

ρcr
s (T cr)

dHcr
s (T cr)

dt
+ Hcr

s (T cr)
dρcr

s (T cr)

dt

)

= ScrHcr
s (T cr) − Scr

c hcr
c (T cr) − Qcr − Lcr

s

Al reemplazar la ecuación 2.84 en la ecuación anterior, obtenemos:

(V ep
s + V cr

s )ρcr
s (T cr)

dHcr
s (T cr)

dt
= Scr (Hcr

s (T cr) − hcr
c (T cr)) − Qcr − Lcr

s (2.85)

Qcr es el calor cedido por el vapor producido y se puede expresar como:

Qcr = U crAcr∆T cr (2.86)

Para la coraza del condensador:

Balance de Materia para el agua de enfriamiento:

F e
Agua = F s

Agua (2.87)

Balance de Enerǵıa para el agua de enfriamiento:

F e
Aguah

e
Agua(T

e) + Qcr
L = F s

Aguah
s
Agua(T

s) (2.88)

2.2.3. Relaciones Adicionales

Diferencia de Presión entre etapas:

“La diferencia de presión entre dos etapas fue dada en (Smith - Corripio, 1985)”[32]:

∆P =
(S)2γ

ρ2
s(TS, PS)

(2.89)

Donde:

∆P = P 1 − P 2

γ es el factor de conversión.

ρs es la densidad del vapor de calentamiento.

2.2.4. Modelo de Evaporación de Agua

Para el Vapor en la Calandria (1◦ Efecto):

La temperatura en este subsistema se denota con TS.

Se toma la ecuación diferencial 2.62, teniendo en cuenta los siguientes aspectos:
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a. El volumen ocupado por el vapor en la calandria se muestra en la sección B.1.4: V 1
S =

2,8631E − 2
(

π
4

)

m3 = 2,2487E − 2m3.

b. La densidad se calcula con la ecuación 2.23 (Teniendo ρ = 1/υ), la cual es función de

P y T ; sin embargo, al tratarse de vapor saturado, se tiene que la presión es función de

la temperatura y se calcula con la ecuación 2.20.

Se toma la ecuación diferencial 2.63 teniendo en cuenta los siguientes aspectos:

a. El volumen ocupado por el vapor en la calandria se muestra en la sección B.1.4: V 1
S =

2,8631E − 2
(

π
4

)

m3 = 2,2487E − 2m3.

b. La densidad se calcula con la ecuación 2.23 (Teniendo ρ = 1/υ), la cual es función de

la presión y la temperatura; sin embargo, como se trata de vapor saturado, la presión

es función de la temperatura y se calcula con la ecuación 2.20.

c. La entalṕıa del agua ĺıquida hc(TS), producto de la condensación del vapor vivo de

caldera se calcula con la ecuación 2.21, la cual a su vez está expresada en función de la

capacidad caloŕıfica (Cp) de la sustancia (agua ĺıquida), parámetro que se calcula con

la ecuación 2.37.

d. La entalṕıa del vapor vivo de caldera (Hs(TS)), se calcula con la ecuación 2.22, la cual

a su vez está expresada en función de la capacidad caloŕıfica (Cp) de la sustancia (agua

ĺıquida), parámetro que se calcula con la ecuación 2.37 y de la entalṕıa de vaporización

(λv), parámetro que se calcula con la ecuación 2.26.

e. Q1
s se calcula con la ecuación 2.64, en esta ecuación se requiere la temperatura de la

pared de la calandria T 1
w, el área de transferencia en el lado de vapor: A1

vc = 1,2795m2

(Tomada de la sección B.1.5) y el coeficiente convectivo (h1
v). Para calcular h1

v, se aplica

la ecuación 2.27, la cual requiere Tx = TS; el valor de TK (temperatura de la pared sobre

la que se forma la peĺıcula de condensado): TK = T 1
w; el valor de la longitud de los tubos

sobre los cuales ocurre la condensación: H = 350mm = 0,35m (de la sección B.1.3) y el

cálculo de los siguientes parámetros λv, ρK , kK y ηK , los cuales se calculan utilizando

las correlaciones 2.26, 2.25, 2.39 y 2.38 respectivamente, evaluados a la temperatura

media de la peĺıcula: T = TS+T 1
w

2
.

f. Se asume que la pérdida de calor L1
s es igual a cero gracias al aislamiento del equipo

con lana de vidrio.

Para las paredes de los tubos de la Calandria (1◦ Efecto):

En este subsistema la temperatura de las paredes se denota como T 1
w.

Se aplica la ecuación diferencial 2.65, teniendo en cuenta:



CAPÍTULO 2. MODELADO 115

a. La masa de los tubos, calculada en la sección B.1.7 es: W 1
w = 3,0022E−3m3 ·7,850 kg

m3 =

2,357E − 2kg.

b. El área de transferencia en el lado de vapor y en el lado del ĺıquido, calculadas en las

secciones B.1.5 y B.1.6 respectivamente son: Avc = 1,2795m2 y AL = 1,04057m2.

c. Es necesario calcular el coeficiente convectivo del vapor condensante (h1
v) mediante la

ecuación 2.27. Para calcular h1
v se requiere:

1) La temperatura de la peĺıcula de las paredes de los tubos de la calandria (T 1
w).

2) El valor de Ts que es igual a la temperatura del vapor en el subsistema (TS).

3) El valor de la longitud de los tubos sobre los cuales ocurre la condensación: H =

350mm = 0,35m (de la sección B.1.3).

4) El cálculo de los siguientes parámetros: λv, ρK , kK y ηK , los cuales se calculan

utilizando las correlaciones 2.26, 2.25, 2.39 y 2.38 respectivamente, evaluados a la

temperatura media de la peĺıcula: T = TS+T 1
w

2
.

d. También es necesario calcular h1
L mediante la correlación 2.28, la cual requiere los datos

de Tw = T 1
w, TL = T 1, presión P 1 y los parámetros σL, ρL, ρv, kL, ηK y CpL

, los cuales se

calculan utilizando las correlaciones: 2.40, 2.25, 2.23, 2.39, 2.38 y 2.37 respectivamente,

evaluadas a la temperatura T 1 y a la presión P 1.

Para la Columna de Ĺıquido (1◦ Efecto):

Se aplica la ecuación diferencial 2.66, en la cual W 1 es la masa de ĺıquido contenida en el

evaporador.

No se tiene en cuenta la ecuación 2.67, debido a que la concentración de soluto es igual a

cero.

Se aplica la ecuación diferencial 2.68, teniendo en cuenta:

a. La entalṕıa de la columna de ĺıquido (h1(T 1)) se calcula con la ecuación 2.21, la cual

requiere del parámetro Cp, que se calcula con la ecuación 2.37 evaluada en T 1 (tempe-

ratura de la columna de ĺıquido).

b. La entalṕıa de la alimentación (h1
F (T 1

F )) se calcula con la ecuación 2.21, la cual requiere

del parámetro Cp, que se calcula con la ecuación 2.37 evaluada en T 1
F (temperatura de

la alimentación).

c. La entalṕıa del vapor producido (H1(T 1)) se calcula con la ecuación 2.22, la cual requiere

del parámetro Cp, que se calcula con la ecuación 2.37 evaluada en T 1 (temperatura de

la columna de ĺıquido), y del parámetro λv, que se calcula con la ecuación 2.26 evaluada

en T 1.
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d. Q1 se calcula con la ecuación 2.69, en la cual se requiere:

1) El área de transferencia de calor: AL = 1,04057m2 (Tomada de la sección B.1.6).

2) El cálculo de h1
L mediante la correlación 2.28, la cual requiere los datos de Tw = T 1

w,

TL = T 1, presión P 1, y los parámetros σL, ρL, ρv, kL, ηH2O y CpL
, los cuales se

calculan utilizando las correlaciones: 2.40, 2.25, 2.23, 2.39, 2.38 y 2.37 respectiva-

mente, evaluadas a la temperatura T 1 y a la presión P 1.

e. El calor de solución φ1 es igual a cero debido a la ausencia de soluto.

f. se asume que la pérdida de calor L1 es igual a cero, gracias al aislamiento de lana de

vidrio.

Para el vapor en la calandria del segundo efecto:

La temperatura en este subsistema se denota con T ca2.

Se toma la ecuación diferencial 2.72, teniendo en cuenta los siguientes aspectos:

a. El volumen ocupado por el vapor en la calandria se muestra en la sección B.1.4: V 2
S =

2,8631E − 2
(

π
4

)

m3 = 2,2487E − 2m3.

b. La densidad se calcula con la ecuación 2.23 (Teniendo ρ = 1/υ), la cual es función de

P y T ; sin embargo, al tratarse de vapor saturado, se tiene que la presión es función de

la temperatura y se calcula con la ecuación 2.20.

Se toma la ecuación diferencial 2.73 teniendo en cuenta los siguientes aspectos:

a. El volumen ocupado por el vapor en la calandria se muestra en la sección B.1.4: V 2
S =

2,8631E − 2
(

π
4

)

m3 = 2,2487E − 2m3.

b. La densidad se calcula con la ecuación 2.23 (Teniendo ρ = 1/υ), la cual es función de

la presión y la temperatura; sin embargo, como se trata de vapor saturado, la presión

es función de la temperatura y se calcula con la ecuación 2.20.

c. La entalṕıa del agua ĺıquida hca2
c (T ca2), producto de la condensación del vapor vivo de

caldera se calcula con la ecuación 2.21, la cual a su vez está expresada en función de la

capacidad caloŕıfica (Cp) de la sustancia (agua ĺıquida), parámetro que se calcula con

la ecuación 2.37.

d. La entalṕıa del vapor vivo de caldera (Hca2(T ca2)), se calcula con la ecuación 2.22, la cual

a su vez está expresada en función de la capacidad caloŕıfica (Cp) de la sustancia (agua

ĺıquida), parámetro que se calcula con la ecuación 2.37 y de la entalṕıa de vaporización

(λv), parámetro que se calcula con la ecuación 2.26.
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e. Q2
s se calcula con la ecuación 2.74, en esta ecuación se requiere la temperatura de la

pared de la calandria T 2
w, el área de transferencia en el lado de vapor: A2

vc = 1,2795m2

(Tomada de la sección B.1.5) y el coeficiente convectivo (h2
v). Para calcular h2

v, se aplica

la ecuación 2.27, la cual requiere Tx = T ca2; el valor de TK (temperatura de la pared

sobre la que se forma la peĺıcula de condensado): TK = T 2
w; el valor de la longitud

de los tubos sobre los cuales ocurre la condensación: H = 350mm = 0,35m (de la

sección B.1.3) y el cálculo de los siguientes parámetros λv, ρK , kK y ηK , los cuales se

calculan utilizando las correlaciones 2.26, 2.25, 2.39 y 2.38 respectivamente, evaluados

a la temperatura media de la peĺıcula: T = T ca2+T 2
w

2
.

f. Se asume que la pérdida de calor L2
s es igual a cero gracias al aislamiento del equipo

con lana de vidrio.

g. El volumen que ocupa el vapor en el efecto precedente (1o Efecto) (V ep
s = V e1

s ) depende

de la cantidad de ĺıquido retenido, es la diferencia entre el volumen total del evaporador

(calculado en la sección 2.1.5) y el volumen de ĺıquido retenido: V e1
s = V 1

T − W 1

ρ1

L
=

0,117205m3 − W 1

ρ1

L
.

Para las paredes de los tubos de la calandria (2◦ Efecto):

En este subsistema la temperatura de las paredes se denota como T 2
w.

Se aplica la ecuación diferencial 2.75, teniendo en cuenta:

a. La masa de los tubos, calculada en la sección B.1.7 es: W 2
w = 3,0022E−3m3 ·7,850 kg

m3 =

2,357E − 2kg.

b. El área de transferencia en el lado de vapor y en el lado del ĺıquido, calculadas en las

secciones B.1.5 y B.1.6 respectivamente son: A2
vc = 1,2795m2 y AL = 1,04057m2.

c. Es necesario calcular el coeficiente convectivo del vapor condensante (h2
v) mediante la

ecuación 2.27. Para calcular h2
v se requiere:

1) La temperatura de la peĺıcula de las paredes de los tubos de la calandria (T 2
w).

2) El valor de Ts que es igual a la temperatura del vapor en el subsistema (T ca2).

3) El valor de la longitud de los tubos sobre los cuales ocurre la condensación: H =

350mm = 0,35m (de la sección B.1.3).

4) El cálculo de los siguientes parámetros: λv, ρK , kK y ηK , los cuales se calculan

utilizando las correlaciones 2.26, 2.25, 2.39 y 2.38 respectivamente, evaluados a la

temperatura media de la peĺıcula: T = T ca2+T 2
w

2
.

d. También es necesario calcular h2
L mediante la correlación 2.28, la cual requiere los datos

de Tw = T 2
w, TL = T 2, presión P 2 y los parámetros σL, ρL, ρv, kL, ηK y CpL

, los cuales se
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calculan utilizando las correlaciones: 2.40, 2.25, 2.23, 2.39, 2.38 y 2.37 respectivamente,

evaluadas a la temperatura T 2 y a la presión P 2.

Para la Columna de Ĺıquido (2◦ Efecto):

Se aplica la ecuación diferencial 2.76, en la cual W 2 es la masa de ĺıquido contenida en el

evaporador.

No se tiene en cuenta la ecuación 2.77, debido a que la concentración de soluto es igual a

cero.

Se aplica la ecuación diferencial 2.78, teniendo en cuenta:

a. La entalṕıa de la columna de ĺıquido (h2(T 2)) se calcula con la ecuación 2.21, la cual

requiere del parámetro Cp, que se calcula con la ecuación 2.37 evaluada en T 2 (tempe-

ratura de la columna de ĺıquido).

b. La entalṕıa del ĺıquido proveniente del primer efecto (h1(T 1)) se calcula con la ecuación

2.21, la cual requiere del parámetro Cp, que se calcula con la ecuación 2.37 evaluada en

T 1 (temperatura del ĺıquido).

c. La entalṕıa del vapor producido (H2(T 2)) se calcula con la ecuación 2.22, la cual requiere

del parámetro Cp, que se calcula con la ecuación 2.37 evaluada en T 2 (temperatura de

la columna de ĺıquido), y del parámetro λv, que se calcula con la ecuación 2.26 evaluada

en T 2.

d. Q2 se calcula con la ecuación 2.79, en la cual se requiere:

1) El área de transferencia de calor: A2
L = 1,04057m2 (Tomada de la sección B.1.6).

2) El cálculo de h2
L mediante la correlación 2.28, la cual requiere los datos de Tw = T 2

w,

TL = T 2, presión P 2, y los parámetros σL, ρL, ρv, kL, ηH2O y CpL
, los cuales se

calculan utilizando las correlaciones: 2.40, 2.25, 2.23, 2.39, 2.38 y 2.37 respectiva-

mente, evaluadas a la temperatura T 2 y a la presión P 2.

e. El calor de solución φ2 es igual a cero debido a la ausencia de soluto.

f. se asume que la pérdida de calor L2 es igual a cero, gracias al aislamiento de lana de

vidrio.

Para el vapor en el condensador:

Se deben tener en cuenta las conexiones entre unidades: 2.80, 2.81, 2.82 y 2.83.

Se aplica la ecuación diferencial 2.84, considerando los siguientes aspectos:




