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La entalpfa de la columna de liquido (h*(T?)) se calcula con la ecuacién 2.21, la cual
requiere del parametro C,, que se calcula con la ecuaciéon mostrada en la tabla 2.3

evaluada en T? (temperatura de la columna de liquido).

La entalpia de la alimentacién al segundo efecto (RR¢(TF")) se calcula con la ecuacién
2.21, la cual requiere del pardmetro C),, que se calcula con la ecuaciéon mostrada en la

tabla 2.3 evaluada en TF™ (temperatura de la alimentacién).

La entalpia del vapor producido (H?(T?)) se calcula con la ecuacién 2.22, la cual requiere
del pardmetro C),, que se calcula con la ecuacién mostrada en la tabla 2.3 evaluada en
T? (temperatura de la columna de liquido), y del pardmetro \,, que se calcula con la

ecuacion 2.26 evaluada en T2
Q? se calcula con la ecuacién 2.110, en la cual se requiere:

1) El drea de transferencia de calor: A2 = 1,04057m? (Tomada de la seccién B.1.6).

2) El cdlculo de h? mediante la correlacion 2.28, la cual requiere los datos de T,, = T2,
Ty, = T? presién P?|y los pardmetros oy, pr, pv, k1, 1m0 ¥ Cp, , los cuales se calcu-
lan utilizando las correlaciones mostradas en la tabla 2.3 respectivamente, evaluadas

a la temperatura 72 y a la presién P2

se asume que la pérdida de calor L? 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: 2.111, 2.112, 2.113 y 2.114.

= Se aplica la ecuacion diferencial 2.115, considerando los siguientes aspectos:

a.

El Volumen que ocupa el vapor en los tubos del condensador es: V" = 2,979F — 3m3

(tomado de la seccién B.2.3).

El volumen que ocupa el vapor en el efecto precedente (2° Efecto) (V. = V) depende

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

W2
rt

(calculado en la seccién 2.1.5) y el volumen de liquido retenido: V& = V7@ —
0,117205m® — 2.

L

La densidad del vapor producido p¢" se calcula con la ecuacién 2.23 evaluada en T' = T<"
y debido a que el vapor se encuentra saturado, la presion corresponde a la presién de

saturacion a T;" y se calcula con la correlacién 2.20.

= Se aplica la ecuacion diferencial 2.116 teniendo en cuenta los siguientes aspectos:
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a.

El volumen ocupado por el vapor en en los tubos del condensador es: V" = 2,979 F —3m?

(tomado de la seccion B.2.3).

El volumen que ocupa el vapor en el efecto precedente (1° Efecto) (V& = V) depende
de la cantidad de liquido retenido, es la diferencia entre el volumen total del evaporador

(calculado en la seccién 2.1.5) y el volumen de liquido retenido: V& = V2 — wE =

2 pL
0,117205m® — Y.
PL

La densidad del vapor producido p¢" se calcula con la ecuacion 2.23 evaluada en T' = T<"
y debido a que el vapor se encuentra saturado, la presion corresponde a la presién de

saturacién a 7' = T¢" y se calcula con la correlacion 2.20.

La entalpia del condensado h¢" (T°") se calcula mediante la ecuaciéon 2.21, la cual requiere

de la correlacion 2.37 evaluada en T referida al pardmetro C,,.

Q" se calcula mediante la ecuacion 2.117, la cual requiere a su vez del area de transfer-
encia de calor (A“"), de la diferencia de temperatura promedio (AT") y del coeficiente
global de transferencia de calor (U").

El area de transferencia de calor, calculada en la seccion B.2.4 con la ecuacién 2.31 es:
AT = 0,885422m?2.

AT se calcula con la ecuacion 2.29.

U se calcula con la ecuacién 2.30, la cual requiere de los parametros s,,, k, hy y h{ .
De la seccién B.2: s, = 0,0046228m y k = 26Btu/ h - ft °F.

Para calcular A", se aplica la ecuacién 2.27. la cual requiere:
v 9

1) El valor de Tk (temperatura de la pared sobre la que se forma la pelicula de con-
densado): (Tx = T¢").
2) El valor de la longitud de los tubos es: H = 1000mm = 1m (de la seccién B.2).

3) Se requiere también el calculo de los siguientes pardmetros \,, pr, kx y 7k, los

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

, . , TCT' TCT'
mente, los cuales se evaliian a la temperatura media de la pelicula T' = %

Para calcular h{" se aplica la ecuacién 2.32, que requiere:

1) La evaluacién de los parametros C,, n y k para el agua a la temperatura media de

T_flgua +Tj\gua
2

cada parametro respectivamente.

entrada y salida de esta: , aplicando las ecuaciones 2.37, 2.38 y 2.39 para

2) El didmetro equivalente de la coraza, calculado en la seccién B.2 con la ecuacién
2.139 es: D, = 0,022771m?,

3) El area transversal al flujo, calculada en la seccién B.2 con la ecuacién 2.140 es
as = 0,006947m?.

4) El célculo de Re con la ecuacion 2.141.
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5) El calculo de jg con la ecuacién 2.138.

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 L¢" es igual a cero.

Para la coraza del condensador:

= Se aplica la ecuacion 2.118, en la cual se asume que no hay acumulacién.

= Se aplica la ecuacion 2.119, teniendo en cuenta la ecuacion 2.118 y el siguiente proceso:

a.

La entalpia del condensado h,,,(T¢) se calcula mediante la ecuacién 2.21, la cual

e
Agua
requiere de la correlacién 2.37 evaluada en 7T referida al pardmetro C,.

La entalpfa del condensado h3,,,(T°) se calcula mediante la ecuacién 2.21, la cual

requiere de la correlacién 2.37 evaluada en 7 referida al pardmetro C,.

Para calcular el calor que cede el vapor al agua de enfriamiento (Q):

Q“" se calcula mediante la ecuacion 2.117, la cual requiere a su vez del area de transfer-
encia de calor (A“), de la diferencia de temperatura promedio (AT") y del coeficiente
global de transferencia de calor (U").

El area de transferencia de calor, calculada en la seccion B.2.4 con la ecuaciéon 2.31 es:
AT = 0,885422m?.

AT se calcula con la ecuacién 2.29.

U se calcula con la ecuacion 2.30, la cual requiere de los pardmetros s, k, hS y h{ .
De la seccién B.2: s, = 0,0046228m y k = 26Btu/ h - ft °F.

Para calcular h{", se aplica la ecuacion 2.27, la cual requiere:

1) El valor de Tk (temperatura de la pared sobre la que se forma la pelicula de con-
densado), que es igual a la temperatura de las paredes de los tubos del condensador
(Tx =T3).

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

3) Se requiere también el calculo de los siguientes pardmetros \,, pr, kx y 7k, los

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

a . , TC’I‘ TCT
mente, los cuales se evalian a la temperatura media de la pelicula T' = %

Para calcular h{" se aplica la ecuacion 2.32, que requiere:

1) La evaluacién de los parametros C,, n y k para el agua a la temperatura media de

T_flgua +T2gua
2

cada parametro respectivamente.

entrada y salida de esta: , aplicando las ecuaciones 2.37, 2.38 y 2.39 para
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2) El didmetro equivalente de la coraza, calculado en la seccién B.2 con la ecuacién
2.139 es: D,, = 0,022771m?,

3) El area transversal al flujo, calculada en la seccién B.2 con la ecuacién 2.140 es
as = 0,006947m?.
4) El célculo de Re con la ecuacion 2.141.

5) El célculo de jg con la ecuacién 2.138.

2.4. Evaporacion con Circulacién Forzada

A continuacién se presentan la descripcién general del proceso, las ecuaciones de acumulacién

de materia y energia y algunas relaciones adicionales.

2.4.1. Descripcién General del Proceso

Continuamente se alimenta una solucion fresca almacenada en un tanque, impulsada gracias al
efecto de la gravedad; la corriente de dicha solucién se mezcla con un flujo de solucién recirculada;
el flujo total es impulsado por una bomba hacia la coraza de un intercambiador de calor en el que
reciben el calor latente de un flujo de vapor vivo de caldera. La solucion llega al evaporador y se
presenta un fenémeno de evaporacion flash, debido a que el evaporador puede estar trabajando
a una presion subatmosférica. De esta forma, una porcién del solvente se evapora y fluye hacia
un condensador, en el cual cede su calor latente a un flujo de agua. El producto es un flujo de
solucién que se retira del evaporador. El vapor vivo de caldera (saturado) se encuentra a presiones
entre 70psig y 104psig (teniendo en cuenta la presion de Manizales, este vapor se encuentra en
el siguiente rango de presién y temperatura absolutas: 5.61bar-7.95bar y 429.344K-443.262K), es
estrangulado por una valvula mediante un proceso isentalpico para llevar su presion a un rango de
Opsig hasta 50psig (esto implica un rango de temperatura de 365.97K a 418.75K); luego pasa por

fuera por dentro de los tubos del intercambiador, el vapor de agua que se condensa sale del sistema.

En resumen, se trata de un proceso continuo que puede observarse en la figura 2.31. El proceso

puede llevarse a cabo a la presién circundante (585mmHg) o a una presién de vacio (hasta -30inHg).

2.4.2. Ecuaciones de Acumulacion de Materia y Energia

En la figura 2.31 se muestran las corrientes del sistema. Para el espacio del vapor en el
intercambiador:
Balance de Materia en la zona de vapor vivo de caldera:

Teniendo en cuenta que la densidad del vapor saturado depende tnicamente de una propiedad
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Figura 2.31: Evaporacién con Circulacién Forzada

Presién o temperatura, tenemos: pf% = f(T).

VSFZ dPEZ(TFZ) _ gF7 _ sz (2.120)
dt
Donde:
VEZ . es el volumen que ocupa el vapor vivo de caldera en el intercambiador.
pEZ : es la densidad del vapor vivo de caldera en el intercambiador.
TFZ . es la temperatura del vapor vivo de caldera en el intercambiador.
SFZ : es el flujo de vapor vivo de caldera que entra al intercambiador.
SEZ : es el flujo de agua liquida saturada que sale del intercambiador, producto de condensaciéon

del vapor vivo de caldera que entra al intercambiador.
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La dependencia de la densidad con respecto a la temperatura se da en la ecuaciéon 2.23.

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

dng (TFZ)HFZ (TFZ)
dt

FZ
&

S

Donde:

H¥?Z : es la entalpia del vapor vivo de caldera en el intercambiador.
hFZ
C

condensaciéon del vapor vivo de caldera que entra al intercambiador.
QFZ : es el flujo de calor cedido por el vapor vivo de caldera.

LFZ . denota las pérdidas de calor.

Por la regla de la cadena obtenemos:

dHFZ(TFZ> + HFZ (TFZ) dpr (TFZ) )

VFZ FZT
£ () T =

— SFZ[FZ(PFZy _ GFZpFZ(PFZ) _ OFZ _ [FZ
Al reemplazar 2.120 en la ecuacién anterior obtenemos:

dHFZ(TFZ)

FZ FZ
T
V:e Ps ( S) dt

+ HFZ(TFZ)(SFZ . SCFZ>

— SFZHFZ(TFZ) o Sthf‘Z(TFZ) . sz . sz
dHFZ (TFZ)
dt

Q7 es el calor cedido por el vapor vivo de caldera y se puede expresar como:

‘/SFZp5Z<TFZ) — SfZ(HFZ(TFZ) . h5Z<TFZ)) . QFZ . sz

QF% — UFZ AFZATFZ
Donde:
UFZ . es el coeficiente total de transferencia de calor en el intercambiador.
AFZ : es el 4rea de transferencia de calor en el intercambiador.

ATFZ : es el promedio de diferencia de temperatura en el intercambiador..

_ SFZHFZ(TFZ) . szhfZ(TFZ) _Qr7 _ LSFZ

. es la entalpia del flujo de agua liquida saturada que sale del intercambiador, producto de

(2.121)

(2.122)
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Para el Liquido:
Balances Globales:
Balance de Materia Global de liquido:

dw!

T F'—B'- ¢! (2.123)

Balance de Materia Global para el soluto:
dwtct
— FICI . BlCl

dt E

Aplicando la regla de la cadena, obtenemos:
dw? dC*
Cl Wl_ — Flcvl _Blcl
a r

Reemplazando la ecuaciéon 2.123 en la ecuacion anterior, obtenemos:

1dCl 1 1 1 1,1

Balance de Energia Global para el liquido:

dWhY(T!
7&( ) F'hp(Ty) — BRY(TY) = STHY(TY) + Q' + ¢ — L
Aplicando la regla de la cadena a la ecuacién anterior, obtenemos:

dht(TH dwt
Wl d(t ) +h1(T1) dt — Flh}?(T}?) o Blhl(Tl) o SlHl(Tl) +Q1 +¢1 _Ll

Reemplazando la ecuacion 2.123 en la ecuacion anterior, obtenemos:

dhH(T7)

Wl
dt

= F* (hL(TF) — RMTY)) + ST (WN(TY) — HY(TY)) + QT + ¢' — L (2.125)

Donde ¢! es el calor de solucién.
Se asume que el liquido y el vapor se encuentran en equilibrio todo el tiempo, por lo tanto, tienen
la misma temperatura.

Coneziones entre el primer efecto y el condensador:

St = §er (2.126)

oL = (2.127)
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T =T (2.128)
Para el condensador:

Balance de Materia en la zona de vapor:

a7 (1)
dt

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

(Ve + V) = 57— 5 (2.129)

(Ver) y el volumen de la seccién del evaporador libre de liquido (V). En este caso: V& = V2.

Balance de Energia en la zona de vapor:

Ay () Hr (T)

Ve Vver
(ver+ v

— SCTHET(TCT) _ SgThgT’(TCT) _ QCT’ _ Lg’l"
Por la regla de la cadena obtenemos:

S

dt

dH (T7)
dt

dpcr (Tcr)

(‘/sep + ‘/Scr) (pgr (TCT) + HSC’I‘(TCT) ) — SC’I‘H;T(TCT) _ SgThgT(TC’I’) _ QC’I‘ _ Lgr

Al reemplazar la ecuacién 2.129 en la ecuacién anterior, obtenemos:

dH (T°)

V(ip VCT’ CT TCT‘
( S —"_ S )pS ( ) dt

= ST (HI(TT) = h(T7)) — Q7 — LY (2.130)
Q" es el calor cedido por el vapor producido y se puede expresar como:
QT =UTATAT (2.131)
Balance de Materia para el agua de enfriamiento:
Figua = Figua (2.132)
Balance de Energia para el agua de enfriamiento:

Fzgua eAgua(Te) + QET = Fjgua sAgua<Ts> (2133)

2.4.3. Relaciones Adicionales

“Lo corriente en la industria del aziicar de cana es que se presenten coeficientes de transferencia
de calor globales” [8]. “Como se carece de informacién confiable sobre los coeficientes individuales,
se introduce una simplificacién adicional ya empleada por Nielsen et al (1996): la masa de liquido
hirviente y la de metal se concentran en una sola capacidad térmica”[8], lo que implica expresar

una sola ecuaciéon para el balance de energia en las paredes de los tubos y para el balance de
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energia de la masa de liquido hirviente. “La capacidad de acumulacién de energia de los hierros

no es despreciable para ciertos tipos de evaporadores tipo Roberts” [8].

Coeficiente de transferencia para el liquido

Teniendo en cuenta la ecuacién 2.122:
QF7 — UFZ AFZATF?

El coeficiente total de transferencia de calor se calcula de la siguiente forma:

1 1 s, 1
=4y

77z = jpz gt (2.134)

Donde s, es el espesor de los tubos y k,, es su conductividad térmica. R es la cantidad de tubos.
La diferencia de temperatura promedio se calcula de la siguiente forma:

T e

ATFZ — LMTD — Liquido Liquido (2135)

n |:TFZ _Tziquido :|

TFZ_TLS,iquido
DI+ DFE
A= R+T7rH (2.136)
Coeficiente pelicular para coraza (Tomado de [2]):
k(O o\ M
h? =jn—— (== — 2.137
i —inp () (2 (2137)

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

forma lineal. Al correlacionarlos, obtenemos:
jH _ 100,506610g(Re)—0,2265 (2138)

Para un arreglo triangular:

4(0,5Pr - 0,86 Py — 0,5md?/4)
D,, = 0 2.139
1 0,57d, ( )

D., es el didmetro equivalente de la coraza (en ft). El espaciado entre tubos Py es la distancia més

corta entre centro y centro de tubos adyacentes.

Area Transversal al flujo:
_DI-C"-B

2.140
5 (2140)

Qs
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B: Espaciado de los deflectores.
C': Se conoce como claro o ligadura y es la distancia mas corta entre las paredes de dos tubos
adyacentes.
Nimero de Reynolds:
_ Fgua Dey

= — 2.141
Re . p ( )

Coeficiente de transferencia para el vapor condensante

Como se explica en el Apéndice B, el vapor vivo de caldera se condensa dentro de los tubos
horizontales del intercambiador.

De [2], se utiliza la siguiente correlacién para condensacién en tubos horizontales:

N A (2.142)
v k3p29 ) ey

Donde G” (la carga “ficticia”para un tubo horizontal) es:

G” _ SFZ
0,5L - N,

Donde:

L : es la longitud de los tubos.

N; : es la cantidad de tubos.



Capitulo 3
Simulacion y Validaciéon

En este capitulo se presentan el procedimiento para simular los sistemas modelados en el
capitulo anterior y los resultados de dichas simulaciones.

Al simular los diferentes sistemas al rededor de un estado estable se permite despreciar la
dinamica de algunos sistemas. A continuacion se presentan las simulaciones de los sistemas dinami-

cos acompanadas de las ecuaciones utilizadas.

3.1. Evaporaciéon Simple de agua

Para el proceso de evaporacion simple de agua se presentan las simplificaciones realizadas para
simular el modelo, una descripcién de la aplicacion de estas ecuaciones, el conjunto de ecuaciones

y los resultados de la validacion.

3.1.1. Simplificacion
Para el Vapor en la Calandria (1° Efecto):

La temperatura en este subsistema se denota con Tg.

En este subsistema se asume que se ha obtenido el estado estable:

s Fn la ecuacién diferencial 2.2:

‘/;ldps(TS) — S— Sc
dt
Se desprecia el término % y se convierte en:
S =S5, (3.1)
» En la ecuacion diferencial 2.3:
dH (T,
Vsl/)s(Ts)% = Sc(Hs(TS) - hc(TS)) - Qi - L;

251



CAPITULO 3. SIMULACION Y VALIDACION 252

. (o« dH(T: .
Se desprecia el término % y se convierte en:

S.(Hy(Ts) — he(Ts)) = QL + L! (3.2)

Para las paredes de los tubos de la Calandria (1° Efecto):
En este subsistema la temperatura de las paredes se denota como T}..
En este subsistema se asume que se ha obtenido el estado estable:

= FEn la ecuacién diferencial 2.5:

W(Jld— Q- Q' =hiAl (Ts —TL) — hp AL(TE —TY)

w ™~ pw dt vt tue

Se desprecia el término e y se obtiene:

Q =@q'
hLAl (Ts —TL) = hp AL (T — T (3.3)
Para la Columna de Liquido (1° Efecto):
= Se aplica la ecuacién diferencial 2.6:
WV g g
dt

= No se tiene en cuenta la ecuacién 2.7, debido a que la concentracién de soluto es igual a cero.

= Se aplica la ecuacion diferencial 2.8:

Wl

dhld(;Tl) ! (hF(TF) hl(Tl)) 48t (hl(T1> _ Hl(Tl)) L Q 4ot I}

Para el vapor en el condensador:

En este subsistema se asume que se ha obtenido el estado estable.
Se deben tener en cuenta las conexiones entre unidades: 2.10, 2.11, 2.12 y 2.13:

Sl _ Scr

py =P
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T =T
HY(T") = H (T)
= En la ecuacién diferencial 2.15:

dpsr (1)

Ve Vver
(Ve + v

Se desprecia el término

d cT TCT .
% y se convierte en:

SC’(‘ — SCCT

= Se aplica la ecuaciéon diferencial 2.16:

dHCT’ TCT‘
(Vsep + VSCT')pET‘(TCT) S ( )

dt
Para la coraza del condensador:

= Se aplica la ecuacién 2.18:

e _ S
FAgua — FAgua
en la cual se asume que no hay acumulacion.

= Se aplica la ecuacién 2.19:

foguahi}gua (Te) + Q7 = Fjlgua i&gm

Resumen

— ger _ Sccr

= gcr (ng (Tcr) _ hir (Tcr)) _ ch _ Lgr

253

(3.4)

De acuerdo a lo anterior, se cuenta con tres ecuaciones diferenciales: 2.6, 2.7 y 2.16; sin embargo,

las ecuaciones 2.7 y 2.16 son redundantes en cuanto a T = T<". Por lo tanto se utilizan tinicamente

las ecuaciones diferenciales 2.6 y 2.7.

3.1.2. Descripcion
Ecuaciones Diferenciales

= Se aplica la ecuaciéon diferencial 2.6:

dw!

:Fl_Bl_Sl
dt
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= En la ecuacién diferencial 2.8 se puede reemplazar el término % por Cy(T 1)%:

drt

chp(Tl)W — Fl . (h}?(T}) o hl(T1)> + Sl X (hl(Tl) _ Hl(T1)> + Ql + ¢1 o Ll
ar' F' (hp(Tp) — RY(TY)) + S - (RY(T) — HY(T")) + Q' + ¢' — L
dt 12 (182964 + 4,72118F — 1T" — 1,33878E — 3(T")? + 1,31424F — 6(T")3) W'!

(3.5)

Evaluacién de variables que dependen de la temperatura:

a. La entalpia de la columna de liquido (h'(T")) se calcula con la ecuacién 2.21, la cual requiere
del pardmetro C,, que se calcula con la ecuacién 2.37 evaluada en T (temperatura de la

columna de liquido).

b. La entalpfa de la alimentacién (hkL(T})) se calcula con la ecuacién 2.21, la cual requiere
del pardmetro C,, que se calcula con la ecuacién 2.37 evaluada en T} (temperatura de la

alimentacién).

c. La entalpfa del vapor producido (H'(T")) se calcula con la ecuacién 2.22, la cual requiere
del pardmetro C,, que se calcula con la ecuacién 2.37 evaluada en T (temperatura de la

columna de liquido), y del parametro \,, que se calcula con la ecuacién 2.26 evaluada en T
d. Q! se calcula con la ecuacién 2.9, en la cual se requiere:

1) El 4rea de transferencia de calor: A;, = 70,31512m? = 0,98997m? (Tomada de la seccién

B.1.6).

2) El cdlculo de hj mediante la correlacién 2.28, la cual requiere los datos de T,, = T},
Ty, = T*, presién P!, y los pardmetros oy, pr, pv, kL, N0 ¥ Cp,, 10s cuales se calculan
utilizando las correlaciones: 2.40, 2.25, 2.23, 2.39, 2.38 y 2.37 respectivamente, evaluadas

a la temperatura 7" y a la presién P!.

e. El calor de solucién ¢! es igual a cero debido a la ausencia de soluto.

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

Clasificacion de Variables

Se puede decir que las variables a controlar son la masa de la columna de liquido W' y la

temperatura de la columna de liquido 7":

y =W T (3.6)
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Se debe tener en cuenta que F' y B! denotan el flujo de agua liquida que entra y sale del
evaporador, respectivamente; son dos variables que pueden ser manipuladas mediante el uso de
valvulas. St constituye el flujo de vapor producido y se rige de la siguiente forma:

Para una presién P! se tienen dos casos:

Siendo 7T una variable que satisface la siguiente ecuacion:

Aplicacion de la ecuacion 2.20:
T, = 647,3K
P. = 221 2bar

P. 11—z
T,
—1-=2
T T
A= —7,76451
B = 145838
C = —277580
D= -1,23303

1. SiT'<T,= S'=0

hip(Tg)F' — W(TY)B' + QN(T,, T")
HY(TY)

T ' =T,—= S' = (3.7)
En las ecuaciones mostradas muestran una dependencia con respecto a T.. (temperatura de las
paredes de los tubos de la calandria); el hecho de que se busque simular el sistema despreciando
la dindmica dentro de la zona del vapor en la calandria y de las paredes de los tubos de la
calandria, implica que Ts = T} (la temperatura del vapor vivo de caldera que entra a la calandria
es igual a la temperatura de los tubos de la calandria). El vapor de calentamiento se encuentra
siempre saturado y es producido en un rango de presion de 70psig a 104psig, antes de entrar
a la calandria es sometido a un proceso isentalpico de estrangulamiento mediante la accién de
una valvula, reduciendo su presién a un rango de Opsig (presién absoluta igual a la de Manizales:
585mmHg=0.7799bar) a 50psig (presién absoluta igual a 0.7799bar+3.4474bar=4.2273bar), debido
a que se encuentra saturado, el rango de presion se traduce a un rango de temperatura entre 93°C
y 418.740K=145.59°C.
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De acuerdo a lo anteriormente dicho, se toman como variables manipuladas el flujo de ali-
mentacién de agua F!, el flujo de salida de agua B! y la temperatura del vapor vivo de caldera
Ts:

u=[F' B' Tg] (3.8)

La temperatura de la alimentacién T4 se considera como una perturbacién al sistema.

En el trabajo con la presién del sistema P!, hay tres casos para el funcionamiento del equipo:

1. Funcionamiento a presién atmosférica: la presién es igual a la presién de Manizales (585mmHg

= 0.7799bar) y no sufre cambios durante la operacién.

2. Funcionamiento a presiéon de vacio: se utiliza una bomba de vacio que succiona el aire y el
vapor producido; cuando la presion de vacio es menor que la deseada, se abre una valvula de
conexién a la atmésfera para aumentar la presion; cuando la presion es mayor que la deseada

se cierra la valvula de conexion a la atmosfera.

3. Funcionamiento a sobrepresion: desde el arranque del equipo se cierra la valvula de conexién
a la atmésfera, hasta alcanzar la presion deseada; cuando la presion del sistema es mayor a

la deseada, debe abrirse la valvula de conexion a la atmosfera.

De acuerdo a lo anteriormente dicho, la temperatura de la alimentacién T4 y la presién en el

primer efecto P! son las perturbaciones del sistema:

v= [T} P'] (3.9)

3.1.3. Conjunto de Ecuaciones

Para la Columna de Liquido (1° Efecto):

= Ecuacién diferencial 2.6:
dw! 1 1 1
—Fl_pB'_g
dt
En la que se trabajaran flujos de kg/s
Donde:

1. S'=0SiT" < T,(P)

2.
_ hp(Te)FY = (T B + QU(T,,, T

H(TY)

St (3.10)
Si T' = T,(P")

Donde T, depende de P! y satisface la ecuacién 2.20:
T. =647,3K
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P, =221 2E5Pa

P. 11—z
T,
—1-=2
T T
A= —7,76451
= 1,45838
= —2,77580
D= -1,23303

» En la ecuacion diferencial 2.8 se puede reemplazar dhl;tTl) por Cp(Tl)%:

1!
chp(Tl)W — Fl . (th(T}%‘) o hl(Tl)) + Sl X (hl(Tl) - Hl(T1)> + Ql + ¢1 o Ll
AT P (T — W) + 8 (0T = ) + @+ ¢ — I
dt 12 (182964 + 4,72118F — 1T" — 1,33878E — 3(T")? + 1,31424F — 6(T)3) W'!

(3.11)

a. Para la entalpfa de la columna de liquido (h*(7")) se aplica la ecuacién 2.21:
T1
YT = / C,(T)dT
To

Donde: T se da en Ky Ty = 273,15K.

Para la capacidad calorifica:

Aplicacion de la correlacion 2.37:

C)(T) = A+ BT +CT? 4+ DT?

A= 18,2964
B= 472118F —1
C' = —1,33878F — 3
D= 131424E — 6
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Cpen J/(gmol - K) y T en K.
Para obtener C, en J/(kg - K) es necesario convertir gmol en kgmol (multiplicar por 1000) y

dividir entre 18kkg
gmol

b. Para la entalpfa de la alimentacién (h}(T4)) se aplica la ecuacién 2.21:

B (TE) = / " emar

To

Donde: T se da en Ky Ty = 273,15K.

c. Para la entalpia del vapor producido (H'(T")) se aplica la ecuacién 2.22:
Tl
HY(TY) :/ C(T)dT + A(T")
To

Para el calor de vaporizacién \,(T") se puede aplicar la ecuacién de Clausius Clapeyron

2.26:

dP,
ar

i) = 1) < ]
i) 1) o
el = ] - i

Donde la relacién entre P, y T estéa dada por:

Ay = (07— o)1

Andlisis dimensional:
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Aplicacion de la ecuacion 2.20:
T, =647,3K
P. = 2212FE5Pa

A= —776451
= 1,45838
= —2,77580
= —1,23303

P, en Pay T en K.

El volumen molar del liquido saturado se calcula con la ecuacion de Rackett:

Se aplica la ecuacion 2.25:

T. = 647,3K

Tp="1

Tm = 373,15K

V" = 0,0010437m? /kg
Th=1

Zra = 0,2338.

¢=(1—Tr)*" — (1= Tp)*"

v = UT(ZRA)¢

El volumen molar del vapor saturado se calcula con la ecuacién de Wang y Chen [22]:

Aplicacion de la correlacion 2.23:

C, = 0,28111
C, = 2,18987
O = —2,03823
T. = 647,3K

P, = 221 2bar
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7. = 0,284

T, = 373,15 K

MM =18 g/gmol H,O

Wy = 0,344

R =0,083144 bar-m?® /kgmol-K
Tp="1

M = %

a = 1,0003 — 0,2719M + 3,7311M2 — 1,0827M? + 0,1144M* — 4,1276E — 3M®
Co = 0,2974 + 0,1123w,, — 0,9585w, Ze + 7,7731E — 4w,y M M (%)

2
Cy = 14671 + 36889 (1) = 20005 (L) +5.2614v/0, - Z,
C5 = 7,9885 — 4,3604e + 1,4554M Mw% = 21 3950(C, — Zo) — 4,0692Z,0657

F = (1 + C1(1 = /Tg) + Co(1 — TR))2

Fy = (1+C3(1 = T3°) + Ca(1 = T3 + Cs (1 = T7*)?)?

k1 = 4,8319a — 1,5515

ko = 1,8177 — 0,1778a, 13686

k30 + (2kyko + 2k3 — 3k2 — 3k3C)Q2. + (k1 + ko — 3k1Ce — 3kl + 3ka(?) — 3¢ =0
Para la ecuacién anterior se toma la mayor raiz real positiva del

polinomio en 2.

Qcc =1+ k2ch - 3Cc

— Cgfklﬂbcﬂcc
oe = ko Qp

_ QacR2T?

a .

b= e py

— Qe RT:
= 2

Ecuacién Cubica (Principal):

c

_ RT'(1+kib/vY) a
B V¥ — kob vU(v? + ¢)

Pl
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v¥ en m? /kgmol. Para obtener vV en m?/kg es necesario dividir entre 18kg/kgmol (masa molec-

ular del agua).

d. El célculo de Q! se realiza con la ecuacién 2.9
Q' = AT - 1)

1) Area de transferencia de calor: A, = 1,04057m?

2) Para calcular h} se aplica la ecuacién 2.28:

() () () (i)

Analisis Dimensional:

0,5
W (epa) ((K) gk (& P\
m2-K % kig % cP

A% V. Pa
m2- K X
W ek w
m2-K N
W W

m?-K m2-K
P! es la presién en el primer efecto.

T,,» Temperatura de la pared de los tubos de la calandria del primer efecto.

Para o (T") (tensién superficial del liquido):

Aplicacion de la ecuacién 2.40: T, = 647,3K

P, = 221 2bar
wy = 0,344
Y = 0,0236
Tl
TR - ?C

Q, = 0,156 + 0,365w,, — 1,754 — 13,57x2 — 0,506w2 + 1,287w,,x
p w
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m = 1,21 + 0,5385w,, — 14,61y — 32,07y> — 1,656w2 + 22,03w, X

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

oL = Pc2/3Tcl/3 L= Te)" O
0,4 1000

P.en bar y o en N/m.

Para kz(T") (conductividad térmica del liquido):

Aplicacion de la ecuacion 2.39:

kp(TY) = A+ BT + C(T")?

A= —3838F —1
B= 5254E—3
C= —6,369E — 6

kr en W/(m - K) y T en K.
Valida para intervalos de temperatura de 273K a 623K.

Para A, (Calor latente de vaporizacién) se puede aplicar la ecuacién de Clausius
Clapeyron 2.26:

Andlisis dimensional:

Donde la relacion entre P, y T' esta dada por:
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Aplicacion de la ecuacion 2.20:
T, =647,3K
P. = 2212FE5Pa

A= —776451
= 1,45838
= —2,77580
= —1,23303

P, en Pay T en K.

El volumen molar del liquido saturado se calcula con la ecuacion de Rackett:

Se aplica la ecuacion 2.25:

T. = 647,3K

Tp="1

Tm = 373,15K

V" = 0,0010437m? /kg
Th=1

Zra = 0,2338.

¢=(1—Tr)*" — (1= Tp)*"

v = UT(ZRA)¢

El volumen molar del vapor saturado se calcula con la ecuacién de Wang y Chen [22]:

Aplicacion de la correlacion 2.23:

C, = 0,28111
C, = 2,18987
O = —2,03823
T. = 647,3K

P, = 221 2bar
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7. = 0,284

T, = 373,15 K

MM =18 g/gmol H,O

Wy = 0,344

R =0,083144 bar-m?® /kgmol-K
Tp="1

M = %

a = 1,0003 — 0,2719M + 3,7311M2 — 1,0827M? + 0,1144M* — 4,1276E — 3M®
Co = 0,2974 + 0,1123w,, — 0,9585w, Ze + 7,7731E — 4w,y M M (%)

2
Cy = 14671 + 36889 (1) = 20005 (L) +5.2614v/0, - Z,
C5 = 7,9885 — 4,3604e + 1,4554M Mw% = 21 3950(C, — Zo) — 4,0692Z,0657

F = (1 + C1(1 = /Tg) + Co(1 — TR))2

Fy = (1+C3(1 = T3°) + Ca(1 = T3 + Cs (1 = T7*)?)?

k1 = 4,8319a — 1,5515

ko = 1,8177 — 0,1778a, 13686

k30 + (2kyko + 2k3 — 3k2 — 3k3C)Q2. + (k1 + ko — 3k1Ce — 3kl + 3ka(?) — 3¢ =0
Para la ecuacién anterior se toma la mayor raiz real positiva del

polinomio en 2.

Qcc =1+ k2ch - 3Cc

— Cgfklﬂbcﬂcc
oe = ko Qp

_ QacR2T?

a .

b= e py

— Qe RT:
= 2

Ecuacién Cubica (Principal):

c

_ RT'(1+kib/vY) a
B V¥ — kob vU(v? + ¢)

Pl
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v¥ en m? /kgmol. Para obtener vV en m?/kg es necesario dividir entre 18kg/kgmol (masa molec-

ular del agua).

Para pr(T") (densidad del liquido):

Aplicacion de la ecuacién 2.25 (ecuacién de Rackett):

T. = 647,3K

Tp="1

Tm = 373,15K

v" = 0,0010437m? /kg
Th=1

Zra = 0,2338.

6= (1= To)"" = (1= TR

pr(Th) = o=
Para el factor c: W
V) =
Eopu(TY)
Para 0,217m < y! < 0,567m:
y oyt —0.217
Y= 0,567 — 0,217
Para Om < ' < 0,217m:
yp = 0%
Para 0,567m < y' < 1,502m:
y; =100%
0,37 —0,24
c=0,24 + - 0=

40 — 75

-100 %

(yll2 - 75

)
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Rango de Rango
Seccién volumen de Correlacién de célculo del volumen (m?3)
(m?3) Nivel (m)
7 0-0.003135 0-0.126 Vi = 7(0,00006241y + %0,01782(@/1)2 + %1,2724(1/1)3)
6 0.003135-0.009565 | 0.126-0.217 | V} =0,003135 + Z(0,3)%(y' — 0,126)
5 0.009565-0.013815 | 0.217-0.567 | V! = 0,009565 + Z [(3,068 - 0,0254)% + 60(0,493 - 0,0254)2] (y' — 0,217)
4 0.013815-0.017275 | 0.567-0.616 | V} = 0,013815 + Z(0,3)%(y* — 0,567)
3 0.017275-0.026975 | 0.616-0.716 | V} =0,017275
+7[0,0225(y" — 0,616) + $0,15(y' — 0,616)% + 10,25(y* — 0,616)?]
2 0.026975-0.108660 | 0.716-1.366 | V} = 0,026975 + Z(0,4)%(y* — 0,716)
1 0.108660-0.1172050 | 1.366-1.502 | V& = 0,10866 — 4 - 0,073537 (4 (y* — 1,366)2 — 0,136(y* — 1,366))

Para p,(T") (densidad del vapor en equilibrio con el liquido):

Primero es necesario calcular la presiéon del vapor saturado:

Aplicacion de la ecuacion 2.20:
T, = 647,3K
P. = 221 2bar

Tl

Tt
A= —776451
B= 145838
C = —2,77580
D= -123303

Aplicacién de la correlacion 2.23:

C, = 0,28111
C, = 2,18987
Cy = —2,03823
T, = 647,3K

P. =221 2bar
Z. = 0,284
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T, = 373,15 K

MM =18 g/gmol HyO

wy, = 0,344

R =0,083144 bar-L /gmol-K
Tp="1

M = Mt

a = 1,0003 — 0,2719M —+ 3,7311M?2 — 1,0827M? + 0,1144M* — 41276 E — 3M®
¢, = 0,2974 + 0,1123w,, — 0,9585w, Zo + 7,7731E — dwyy M M (%)

2
Cy = 14671 +3,6889 (L) = 20005 (L) +5,2614v/00 - Z

T
Cs = 7,9885 — 4,3604e% + 1,4554M Mw3%63 — 21,3950(C, — Z.) — 4,0692Z,0.1:657

F = (1 + C1(1 = VTg) + Co(1 — TR))2

Fy = (14 Cy(1 = T3/*) + Cu(1 = T3*)? + C5(1 = T3*)?)?

k1 = 4,8319a — 1,5515

ky = 1,8177 — 0,1778¢q 13686

k303 + (2k1ko + 2k3 — 3k3 — 3k3(. )02, + (ky + ko — 3k (e — 3kl + 3k2C?) — 3¢. = 0
Para la ecuacion anterior se toma la mayor raiz real positiva del

polinomio en €.

Qcc =1+ kQch - 3<c

— Cg_klﬂchcc
Qac o kQch

Qo R2T?
Pe

b= LRI

_ Qe RT.
C = S
Ecuacién Cubica (Principal):
Py =1/v,
pl_ RT'(1+ kid/vy) a
vl — kob vi(vl +c)

Para 1 (T") (viscosidad dindmica del liquido):
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Aplicacion de la ecuacion 2.38:

Inn, =A+ B +CT" + D(T")*

Tl
Para temperaturas entre 0°C y 370°C.
ConnencPyTenK.
A= —24,71
= 4209
= 0,04527

D= —3376E — 05

Para n,0(T") (viscosidad dindmica del agua):

Aplicacion de la correlacion 2.38:

B
Inng = A+ 71T CT'+ D(T")?

Para temperaturas entre 0°C y 370°C.
ConnencPyTenK.

A= —24.71
B= 4209
C = 0,04527

D= -=-3376E —05

Para la capacidad calorffica (C,r,(T")):

Aplicacion de la correlacion 2.37:
Cor(TY) = A+ BT + O(T")? + D(T")?

A= 18,2964
B= 472118F — 1
C = —1,33878E — 3
D= 131424E —6
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Cpen J/(gmol - K) y T'en K

Para obtener C, en J/(kg - K) es necesario es necesario convertir gmol en kgmol (multiplicar

por 1000) y dividir entre 18kgkr§Ol

3) ¢l =0
4) L'=0

3.1.4. Validacion

Se realizaron varios experimentos. El evaporador se cargd hasta un nivel inicial de 0.94635m
aproximadamente, de acuerdo a la tabla 2.2 este nivel corresponde a un volumen igual a: V;, =
0,026975m?3 + %(0,4111)2(0,94635 —0,716)m? = 0,05592m?.

En la tabla C.3 se muestran los datos tomados durante la operacién del equipo y en la grafica
3.1 se puede observar la aproximacion del modelo a los resultados experimentales, la linea punteada

representa los datos experimentales y la linea continua representa resultados del modelo simulado.
En la tabla 3.1 se muestran los porcentajes de error.

Simulacion de Evaporacion simple de agua

w': Masa de
Liquido (kg)

1 1 1
0 200 400 600 800 1000 1200 1400 1600 1800

T Temperatura (K)
w
B
o

w
o
=]

N
®
o

L L L
0 200 400 600 800 1000 1200 1400 1600 1800
Tiempo (s)

Figura 3.1: Validaciéon del proceso de Evaporacion Simple de agua

3.2. Evaporacion Simple de una soluciéon azucarada

En este caso se utilizan las mismas simplificaciones y ecuaciones de la evaporacion simple de
agua (seccién 3.1), mas la ecuacién 2.7.
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Tabla 3.1: Evaporacién Simple de agua

Tiempo (s) wl wl % error TT Tt % error
Exp Sim Exp Sim

0 55.92 | 55.92 | 0.00 | 293.15 | 293.15 | 0.00
120 56.73 | 56.73 | -0.00 | 291.15 | 306.15 | -5.15
240 55.22 | 56.94 | -3.11 | 290.15 | 317.29 | -9.35
360 55.86 | 57.14 | -2.28 | 349.15 | 326.90 | 6.37
480 54.45 | 57.34 | -5.31 | 361.15 | 335.19 | 7.18
600 55.48 | 57.55 | -3.72 | 363.15 | 34235 | 5.72
720 54.18 | 57.75 | -6.58 | 361.15 | 348.55 | 3.48
840 53.77 | 58.16 | -8.16 | 362.15 | 353.90 | 2.27
960 53.80 | 58.57 | -8.67 | 362.15 | 358.66 | 0.96
1080 54.14 | 58.98 | -8.93 | 362.15 | 362.63 | -0.13
1200 55.48 | 60.61 | -9.23 | 361.15 | 365.90 | -1.31
1320 59.15 | 65.21 | -10.2 | 362.15 | 368.21 | -1.67
1440 59.56 | 67.48 | -13.2 | 362.15 | 368.21 | -1.67
1560 58.10 | 69.16 | -19.0 | 362.15 | 368.21 | -1.67

. L4
3.2.1. Descripcion
Ecuaciones Diferenciales
= Se aplica la ecuacion diferencial 2.6:
dwt
— Fl . Bl . Sl
dt

= Se aplica la ecuacion diferencial 2.7:

wWl— =

dct
dt

» Se toma la ecuacion diferencial 2.8:

Wl

dhM(TY, CY)

dt

(CL — CYHF' + S*C*

= F' (hp(Tg) — hN(T")) + ST (WN(TY) = HY(T")) + Q' + ¢' — L

La derivada de la entalpia (h' (T, C')) con respecto al tiempo puede expresarse de la siguiente

forma:

dh(T", CY)

dh dC'  dh dT!

dt

Sa0t @ Tart ar

1 ., . . ., . .
Al reemplazar % por la ecuacién diferencial 2.7 en la ecuacién anterior, se obtiene:

dh(T*, C)

dh

(CL—CYHF'+S'Ct  dh  dT*

dt

dC*

Wi + T & (3.12)

Teniendo en cuenta que la entalpia se calcula mediante la siguiente ecuacion:

Tl

h(T") = C,(T)dT

To
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La correlacién propuesta para calcular el calor especifico de una solucién azucarada es la
ecuacion 2.44 “(Hugot,1963; Meade, 1967)” [8]:

CP(T17 Cl) = CPH20<T) ) (1 - 075501)

Puede observarse que esta correlacion presenta una dependencia de la capacidad calorifica

con respecto a la temperatura y a la concentracion, de esta forma:

Tl
h(T*, C) = Coro(T) - (1 —0,55CH)dT
To
Tl
h(T*, CY) = (1 —0,55C") Cor,0(T)dT
To

De esta forma, se tiene que la derivada de la entalpia con respecto a la concentraciéon es:

dh(T*,CY)  d Tl
o = I (1 —0,55C") /T 0 Cor,0(T)dT
T O1 T!
dnT,C7) _ —0,55C" / Com,o(T)dT (3.13)
dC? T

La derivada de la entalpia con respecto a la temperatura es:

dh(T*,CY)  d LT
— 1— T)dT
pial yiul (1—0,55C") ; Como(T)d
dh(T!, C*
% = (1 - 0,55C")Cpro(T) (3.14)

Al reemplazar en las expresiones 3.13 y 3.14 en la expresién 3.12, se obtiene

dh(T", C" Tl dCc" 1’
(T, C7) _ —0,55C" Cor,0(T)dT | - e’ + (1 = 0,55C") Cpo(T") - ——
dt T dt dt
Al reemplazar la expresion 3.2.1 en la ecuacién 2.8 se obtiene:
r Ch—CYF! + 8" T’
W [—0,5501 / Como(Tydr| L &/1 oY - 0,55C" Cymo (T -
To

= P (RL(TE) = WH(TY) + 8 (B(TY) = HY(TY) + Q' + ¢! — I
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Organizando:
WL=0.550" Cymo (") - = FY (4(TE) — BL(T")) 48" (4 (T") ~ H'(1")) +Q'+¢' ~ L
T
— (—0,5501 /TO CpHQO(T)dT> (Ckp—CYHF'+5'Ch)
Finalmente:

dT' ' (hp(TH) = hN(TY) + 8" (BN(TY) — HN(TY) + Q' + ¢' — L'
d WL — 0,55C Cprpo (T)

(—0,5501 I CpHQO(T)dT> (CL — CHYF! + S'CY

— Nl
WL = 055C Como(T) (3.15)

Evaluacién de variables que dependen de la temperatura:

a. La entalpia de la columna de liquido (h'(T")) se calcula con la ecuacién 2.21, la cual requiere
del pardmetro C,, que se calcula con las ecuaciones 2.44 y 2.37 evaluadas en T (temperatura

de la columna de liquido).

b. La entalpia de la alimentacién (hk(T%)) se calcula con la ecuacién 2.21, la cual requiere del
pardmetro Cj, que se calcula con las ecuaciones 2.44 y 2.37 evaluadas en T4 (temperatura

de la alimentacién).

c. La entalpfa del vapor producido (H(T")) se calcula con la ecuacién 2.22, la cual requiere
del pardmetro C,, que se calcula con la ecuacién 2.37 evaluada en T (temperatura de la

columna de liquido), y del pardmetro \,, que se calcula con la ecuacién 2.26 evaluada en T,
d. Q! se calcula con la ecuacién 2.9, en la cual se requiere:

1) El drea de transferencia de calor: A7 = 1,04057m? (Tomada de la seccién B.1.6).

2) El calculo de h} mediante la correlaciéon 2.28, la cual requiere los datos de T, = T},
Ty, = T", presién P!, y los pardmetros oy, pr, pu, kL, N0, 1 Y Cp, , 10s cuales se calcu-
lan utilizando las correlaciones: 2.49, 2.46, 2.23, 2.48, 2.38, 2.47 y 2.44 respectivamente,

evaluadas a la temperatura 7' y a la presién P!.

e. El calor de solucién ¢! del aziicar en el agua es: ¢ = —1319cal/gmol, teniendo en cuenta que la
estructura molecular de la sacarosa es C12Hg2011, su masa molecular es MM = (1212 +22-1+ 11 -1
de esta forma, se utilizard: ¢ = —16,147J /kg.

f. se asume que la pérdida de calor L! es igual a cero, gracias al aislamiento de lana de vidrio.
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Clasificacion de Variables

Se puede decir que las variables a controlar son la masa de la columna de liquido W1, la

concentracién del liquido en el evaporador C* y la temperatura de la columna de liquido T:
y=[W' T CY (3.16)

Se debe tener en cuenta que F' y B! denotan el flujo de agua liquida que entra y sale del
evaporador, respectivamente; son dos variables que pueden ser manipuladas mediante el uso de
véalvulas. S* constituye el flujo de vapor producido y se rige de la siguiente forma:

Para una presién P! se tienen dos casos:

Siendo T, una variable que satisface la siguiente ecuacion:

Aplicacion de la ecuacion 2.20:

T, = 647,3K
P, = 221 2bar
In P—l = 1 (Ax+B x1’5+0$3+Dx6)
P. 1—2
=1 T”
T = T
A= —T76451
B = 1,45838
C = —-277580
D= —-1,23303

Y EPE es otra variable que se calcula mediante la ecuacion 2.41: correlacion de Higgins
(1970)[8]:

C*(0,3 + C1)(0,0078Tv — 1,91)

EPE =
0,355(1,036 — C1)

1. SiT'<T,+EPE = S'=0
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2. Si
1 BL(TMF' — hY(TY)B' + Q (T, TV

T'=T,+ EPE =
v+ == 9 HI(T)

(3.17)

En las ecuaciones mostradas muestran una dependencia con respecto a T (temperatura de las
paredes de los tubos de la calandria); el hecho de que se busque simular el sistema despreciando
la dinamica dentro de la zona del vapor en la calandria y de las paredes de los tubos de la
calandria, implica que Ts = T} (la temperatura del vapor vivo de caldera que entra a la calandria
es igual a la temperatura de los tubos de la calandria). El vapor de calentamiento se encuentra
siempre saturado y es producido en un rango de presion de 70psig a 104psig, antes de entrar
a la calandria es sometido a un proceso isentalpico de estrangulamiento mediante la accién de
una valvula, reduciendo su presién a un rango de Opsig (presién absoluta igual a la de Manizales:
585mmHg=0.7799bar) a 50psig (presién absoluta igual a 0.7799bar+3.4474bar=4.2273bar), debido
a que se encuentra saturado, el rango de presion se traduce a un rango de temperatura entre 93°C
y 418.740K=145.59°C.

De acuerdo a lo anteriormente dicho, se toman como variables manipuladas el flujo de ali-
mentaciéon de agua F!, el flujo de salida de agua B! y la temperatura del vapor vivo de caldera
Ts:

u=[F' B' Tg] (3.18)

La temperatura y concentracién de la alimentacién (T4 y C3) se consideran como perturbaciones
al sistema.

En el trabajo con la presién del sistema P!, hay tres casos para el funcionamiento del equipo:

1. Funcionamiento a presién atmosférica: la presién es igual a la presién de Manizales (585mmHg

= 0.7799bar) y no sufre cambios durante la operacion.

2. Funcionamiento a presiéon de vacio: se utiliza una bomba de vacio que succiona el aire y el
vapor producido; cuando la presion de vacio es menor que la deseada, se abre una valvula de
conexion a la atmoésfera para aumentar la presiéon; cuando la presion es mayor que la deseada

se clerra la valvula de conexion a la atmoésfera.

3. Funcionamiento a sobrepresion: desde el arranque del equipo se cierra la valvula de conexién
a la atmésfera, hasta alcanzar la presion deseada; cuando la presion del sistema es mayor a

la deseada, debe abrirse la valvula de conexion a la atmosfera.

De acuerdo a lo anteriormente dicho, la temperatura de la alimentacién T}, la presién en el

primer efecto P! y la concentracién de la alimentaciéon CL son las perturbaciones del sistema:
v=[Tg P' Cf] (3.19)

Iniciar siempre en la regién en la que no se produce vapor (REGI ON L), verificando si la
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temperatura del sistema es menor que la temperatura de saturacién de la mezcla; es claro que el
flujo de vapor producido en esta regién es igual a cero.

Una vez se alcanza la temperatura de saturacién, el sistema entra en la REGI ON L+ V, en la
que la temperatura solo depende de la presion y de la concentracion:

En estado estable, la temperatura en la REGI ON L+V estd dada por la siguiente ecuacion:
T' = Tv(P') + EPE(Tv(P"),C")

Teniendo en cuenta que C' y P! son dos variables que pueden variar a lo largo del tiempo, se

procede a derivar la expresién anterior con respecto al tiempo:

dT'  d(Tv(P') + EPE(Tv(P'),CY))

dt dt

Separando los sumandos:

Tt d 1 d 1 1
= - a[Tv(p )] + %[EPE(TU(P ), CH]

Aplicando la regla de la cadena:

dT'  dTv dP' d[EPE(Tv(P'),C")] dTv dP

it dp Tt dTv FTIT
d[EPE(Tv(PY),CY] dC!
dC1 dt
Factorizando:
dT? d 1 1 dTv dP! d 1 1 dCt
i (1 + m[EPE(TU(P ), C )]) ST + ¥Tak [EPE(Tv(P"),C")] - s (3.20)

Donde:

Temperatura de Saturacion

La expresion que relaciona la temperatura de saturacién del agua Tv con la presion en el

evaporador P! es:

1
P! = P.exp 1= (Az+Ba"®+C a2’ + D 2 (3.21)
Tv
S
x 7

Donde P, y T, son presién critica y temperatura critica, en bar y K, respectivamente.
T.=647,3K
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P, = 221 2bar

A= —776451
= 1,45838
C= —2,77580
= —1,23303

Para obtener la derivada de Tw con respecto a P! se realiza el siguiente procedimiento que

involucra derivacién implicita:

1,5 3 6
P! = P.exp ! (A (1—@>+B (1—@) +C (1—@> +D (1—@)>
1 — (1_ (ﬂ)) Tc Tc Tc Tc

Tc Ty To\ M Tv\? Tov\°
(a2 em (1) e (3 e (1T

Procediendo a la derivacién implicita:

Pl = P exp

d ., d Tc Tv To\" v\’ Tv\°
Se obtiene:
Te Tv Tv\"° Tv\? Tv\°
— g _ - _ _ - D (1-=2= .
1=P.exp Tu (A (1 Tc>+B (1 Tc) +C (1 Tc) + < C)
d |Tec Tv To\'? Tv\? Tov\°
< T—U(A (“f)*B (“f) e (“f) ) (1_70)
Continuando:
c Tv To\ '’ Tv\? v\ °
1=P.exp —(A (1—?(:)-1—3 (1—?0) +C (1—?6) +D <1_f)
d |Tec Tv v\ P 3 Tv\°®
< T_( (1——C)+B (“T) e (“i) ) (1_?0)
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Finalmente:

1= PF.exp

Tec Tv To\"° Tv\? Tv\°
la(1-2)eB (1-20 1-—2) +D (1-22 :
TU( ( TC)+ ( TC) +C( TC> " ( TC)

Tc Twv To\'° Tv\? Tov\°®
a1 eB (1222 1-22) +p (1-22

Tc (_A 1 dTv

i 1N BO,S 2 D5 i
o T Tc< SBx™ +3C2" 46 x))}

: dTv .
Despejando 95t:

dTv 1

apt — p |

Tc Tv To\"° Tv\? To\°
T—U(A (1_f)+3(l_f> +C<1_f) +D(l—f) |
Tc T To\'? Tv\? To\°
—— A (1—-=—=)+B (1-= 1—— D (1-=—
W( ( Tc)+ ( Tc> w( Tc) i ( Tc)

-1
(1,5B2"° + 3Cx* + 6Dx5)> }

o
S =

(3.22)

Elevaciéon del Punto de Ebulliciéon

Para calcular la Elevaciéon del Punto de Ebulliciéon (EPE) en soluciones azucaradas, existen

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

C1(0,3 + C*)(0,0078Tv — 1,91)

EPE =
0,355(1,036 — C'1)

Donde:
C es la fracciéon en masa de azucar.
Tv es la temperatura de ebullicién del agua pura a una presion dada.

Derivando con respecto a Tv:

C0,3+ 1)
0,355(1,036 — C1)

L BPE(TY, cY] = 0,0078

3.23
dTv ( )

Derivando con respecto a C':

0,355(0,3 + 2C1)(1,036 — C) — 0,355C (0,3 + C?)
(0,355(1,036 — C1))2

d
d—Cl[EPE(Tv, C")] = (0,0078Tv — 1,91)

0,3 4+ 2C1)(1,036 — C*) — C*(0,3 + CY)

3.24
0,355(1,036 — C1)? (3:24)

d
E[EPE(TU, Ch] = (0,0078Tv — 1,91)(
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3.2.2. Ecuacién diferencial de temperatura

Ya se presento la expresion 3.20:

dct
dt

dP1 d

drt  dTw 14 d
dTv dt dC dct

= - — _[EPE(Tv(PY), 01)]>

—~[EPE(Tu(P),Ch)] -

La derivada de la concentracién C* con respecto al tiempo estd dada por la ecuacién 2.7.
Al reemplazar 3.22, 3.23 y 3.24 en 3.20:

drt 1 Te T To\ '’ Tv\? Tv\°®
= . ““la(1-—2=)+B (1= J— D (1-2= -
a |7 TU( ( TC)+ ( Tc) +C( TC) ’ ( Tc>
Tc Tv Tv 15 Tv 3 Tv 6
_W<A (1_?6)“9 (1_?0) e (1_Tc) LD (1_?6)
Te [ A 1 - C'0,34+CY \ dP!
- ____1 B 0,5 2 D 5 . 1 )
+TU< T Tc( 5Bx" +3C22 +6 x))” ( +0,00780’355(17036_01>> —

(0,3 +2C%)(1,036 — C1) — C1(0,3 + C') dC*

+(0,0078TU - 1,91) 0,355(1,036 N 01)2 ' dt

Finalmente, al reemplazar la expresion 2.7 en la ecuacion anterior:
Tc Tv Tv\"? Tv\® Tv\°
T_U(A (1_f)+3 (“f) e (1_?0) D (“f) .
Tc Tv To\"° Tv\*® Tv\°
—— A |1—— B |1—— 1—— D ([1—-—
TU2< ( Tc)+ ( Tc) +C( TC> ” ( TC)
d

c0,3+C")
0,355(1,036 — C1)

-1
—(1,5B2%° + 3C2” + 6D:c5)>H : (1 +0,0078 y7

il
T
S
Nl =

(0,34 2C")(1,036 — C') — CH(0,3+ C') (CL — CYF! + §51C!

+(0,0078T'U — 1,91) 0’355<1,036 _ 01)2 Wl

(3.25)

Donde T'v se calcula con la ecuacién 3.21 de forma iterativa a una presién P! dada.

3.2.3. Validacion

Con los datos de la seccion C.2, el cédigo mostrado en D.1.1 se obtuvieron los resultados
mostrados en la figura 3.3 (la linea punteada representa los datos experimentales y la linea continua

representa resultados del modelo simulado) y en la tabla 3.3.
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Simulacion de Evaporacion Simple de una solucion azucarada
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H; ) 55 | . . . . . . . .
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Figura 3.2: Validacion del Modelo de Evaporacién Simple
Tabla 3.2: Evaporacién Simple de una solucién azucarada
Tiempo (s) wl wi % error Tt TT % error Ct Ct % error
Exp Sim Exp Sim Exp Sim
0 57.406049 | 57.406000 0.000085 291.150000 | 293.150000 -0.686931 0.068000 | 0.100000 | -47.058824
120 57.406049 | 57.406000 0.000085 291.150000 | 308.006596 -5.789660 0.088000 | 0.100000 | -13.636364
240 57.406049 | 57.406000 0.000085 291.150000 | 320.545388 | -10.096304 | 0.096000 | 0.100000 -4.166667
360 57.150371 | 57.406000 | -0.447292 | 351.150000 | 331.144931 5.697015 0.098000 | 0.100000 -2.040816
480 55.616307 | 57.406000 | -3.217929 | 361.150000 | 340.114574 5.824568 0.098000 | 0.100000 -2.040816
600 54.975307 | 57.406000 | -4.421427 | 361.150000 | 347.710602 3.721279 0.100000 | 0.100000 0.000000
720 55.218381 | 57.406000 | -3.961759 | 361.150000 | 354.147031 1.939075 0.102000 | 0.100000 1.960784
840 54.124547 | 57.406000 | -6.062781 | 361.150000 | 359.603405 0.428242 0.102000 | 0.100000 1.960784
960 55.582992 | 57.406000 | -3.279794 | 361.150000 | 364.230771 | -0.853045 | 0.102000 | 0.100000 | 1.960784
1080 54.975307 | 55.855833 | -1.601675 | 361.150000 | 364.916382 -1.042886 0.128000 | 0.102774 19.707910
1200 54.853770 | 53.548459 2.379620 361.150000 | 366.937548 -1.602533 0.130000 | 0.107200 17.538363
1320 55.096844 | 50.467367 8.402437 361.150000 | 365.736260 -1.269904 0.132000 | 0.113741 13.832203
1440 66.198668 | 58.212516 12.06392 353.150000 | 365.741956 -3.565611 0.142000 | 0.117893 16.976890
1560 56.549388 | 55.174215 2.431809 355.150000 | 355.024394 0.035367 0.144000 | 0.124382 13.623866
1680 54.591305 | 51.277100 6.070939 357.150000 | 355.121220 0.568047 0.148000 | 0.133829 9.575213
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3.2.4. Ecuacién diferencial de temperatura

Ya se presento la expresion 3.20:

dct
dt

dP1 d

drt  dTw 14 d
dTv dt dC dct

= - — _[EPE(Tv(PY), 01)]>

—~[EPE(Tu(P),Ch)] -

La derivada de la concentracién C* con respecto al tiempo estd dada por la ecuacién 2.7.
Al reemplazar 3.22, 3.23 y 3.24 en 3.20:

drt 1 Te T To\ '’ Tv\? Tv\°®
= . ““la(1-—2=)+B (1= J— D (1-2= -
a |7 TU( ( TC)+ ( Tc) +C( TC) ’ ( Tc>
Tc Tv Tv 15 Tv 3 Tv 6
_W<A (1_?6)“9 (1_?0) e (1_Tc) LD (1_?6)
Te [ A 1 - C'0,34+CY \ dP!
- ____1 B 0,5 2 D 5 . 1 )
+TU< T Tc( 5Bx" +3C22 +6 x))” ( +0,00780’355(17036_01>> —

(0,3 +2C%)(1,036 — C1) — C1(0,3 + C') dC*

+(0,0078TU - 1,91) 0,355(1,036 N 01)2 ' dt

Finalmente, al reemplazar la expresion 2.7 en la ecuacion anterior:
Tc Tv Tv\"? Tv\® Tv\°
T_U(A (1_f)+3 (“f) e (1_?0) D (“f) .
Tc Tv To\"° Tv\*® Tv\°
—— A |1—— B |1—— 1—— D ([1—-—
TU2< ( Tc)+ ( Tc) +C( TC> ” ( TC)
d

c0,3+C")
0,355(1,036 — C1)

-1
—(1,5B2%° + 3C2” + 6D:c5)>H : (1 +0,0078 y7

il
T
S
Nl =

(0,34 2C")(1,036 — C') — CH(0,3+ C') (CL — CYF! + §51C!

+(0,0078T'U — 1,91) 0’355<1,036 _ 01)2 Wl

(3.26)

Donde T'v se calcula con la ecuacién 3.21 de forma iterativa a una presién P! dada.

3.2.5. Validacion

Con los datos de la seccion C.2, el cédigo mostrado en D.1.1 se obtuvieron los resultados
mostrados en la figura 3.3 (la linea punteada representa los datos experimentales y la linea continua

representa resultados del modelo simulado) y en la tabla 3.3.
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Simulacion de Evaporacion Simple de una solucion azucarada
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Figura 3.3: Validacion del Modelo de Evaporacién Simple
Tabla 3.3: Evaporacién Simple de una solucién azucarada
Tiempo (s) wl wi % error Tt TT % error Ct Ct % error
Exp Sim Exp Sim Exp Sim
0 57.406049 | 57.406000 0.000085 291.150000 | 293.150000 -0.686931 0.068000 | 0.100000 | -47.058824
120 57.406049 | 57.406000 0.000085 291.150000 | 308.006596 -5.789660 0.088000 | 0.100000 | -13.636364
240 57.406049 | 57.406000 0.000085 291.150000 | 320.545388 | -10.096304 | 0.096000 | 0.100000 -4.166667
360 57.150371 | 57.406000 | -0.447292 | 351.150000 | 331.144931 5.697015 0.098000 | 0.100000 -2.040816
480 55.616307 | 57.406000 | -3.217929 | 361.150000 | 340.114574 5.824568 0.098000 | 0.100000 -2.040816
600 54.975307 | 57.406000 | -4.421427 | 361.150000 | 347.710602 3.721279 0.100000 | 0.100000 0.000000
720 55.218381 | 57.406000 | -3.961759 | 361.150000 | 354.147031 1.939075 0.102000 | 0.100000 1.960784
840 54.124547 | 57.406000 | -6.062781 | 361.150000 | 359.603405 0.428242 0.102000 | 0.100000 1.960784
960 55.582992 | 57.406000 | -3.279794 | 361.150000 | 364.230771 | -0.853045 | 0.102000 | 0.100000 | 1.960784
1080 54.975307 | 55.855833 | -1.601675 | 361.150000 | 364.916382 -1.042886 0.128000 | 0.102774 19.707910
1200 54.853770 | 53.548459 2.379620 361.150000 | 366.937548 -1.602533 0.130000 | 0.107200 17.538363
1320 55.096844 | 50.467367 8.402437 361.150000 | 365.736260 -1.269904 0.132000 | 0.113741 13.832203
1440 66.198668 | 58.212516 12.06392 353.150000 | 365.741956 -3.565611 0.142000 | 0.117893 16.976890
1560 56.549388 | 55.174215 2.431809 355.150000 | 355.024394 0.035367 0.144000 | 0.124382 13.623866
1680 54.591305 | 51.277100 6.070939 357.150000 | 355.121220 0.568047 0.148000 | 0.133829 9.575213
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3.3. Evaporacion Simple de una solucion salina

En este caso se utilizan las mismas simplificaciones y ecuaciones de la evaporacion simple de

agua (seccién 3.1), mas la ecuacién 2.7.

3.3.1. Descripciéon
Ecuaciones Diferenciales

= Se aplica la ecuacion diferencial 2.6:

dWl :Fl_Bl_Sl
dt
= Se aplica la ecuacion diferencial 2.7:
d 1
Wld—(’; = (Cp - CHF' + 5'C!

» Se toma la ecuacidn diferencial 2.8:

dh\ (T, C")

Wl
dt

= F' (hp(Tp) — h{(TY)) + §* (WY(T") = HY(T) + Q" +¢' — L'

La derivada de la entalpfa (h! (T, C')) con respecto al tiempo puede expresarse de la siguiente

forma:

dh(TY,CY  dh dC'  dh  dT"

dt dor dt +alTl dt

1 . . . ., . .
Al reemplazar % por la ecuacién diferencial 2.7 en la ecuacién anterior, se obtiene:

dh(T*,CY)  dh  (Ch—CYHF'+S'C'  dh  dT*

(3.27)

+
dt dCt Wi drt  dt
Teniendo en cuenta que la entalpia se calcula mediante la siguiente ecuacion:
Tl
h(T") = Cy(T)dT
To
La correlacién propuesta para calcular el calor especifico de una solucién azucarada es la

ecuacién 2.51 (Tomada de [30]):

C, = (1 — 100Cqci(0,011311 — 1,146 E — 5 (1,87 — 459,67))) Cprno(T) (3.28)

Puede observarse que esta correlacién muestra una dependencia de la capacidad calorifica

con respecto a la temperatura y a la concentracién. La entalpia de soluciones salinas se
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calculara de la forma:

Tl

h(T, CY) = Cpmo(T) - (1 —100C"(0,011311 — 1,146E — 5 (1,87 — 459,67))) dT
To
7! 103
h(T', C) = / —(A+ BT + CT? + DT?)-
n 18
(1 —100C"(0,011311 — 1,146E — 5 (1,87 — 459,67))) dT (3.29)
Donde:
A= —7,76451
= 1,45838
= —2,77580
= —1,23303

La derivada de la entalpia con respecto a la concentracion, a partir de la ecuacion 3.29 es:

dh(T*, CY)

el =0,02292D - C*((T")® — T)

+ 3(0,1146 -C-Ch + %D(l — 1,6579C"))((TH)* — T3))

1
+ 5(0,1146 -B-C'+ ?0(1 — 1,6579C"))((T")? — T3) (3.30)
+ %(0,1146 CA-CH ?3(1 — 1,6579C"))((T")* — T3)

n %Au — 1,6579CY)(T" — T)

La derivada de la entalpia con respecto a la temperatura a partir de la expresion 3.29, es:

dn(T,CY) 103
= - (A+ BT T2 + DT3)-
T 18( + +CT* + )

(1 —100C"(0,011311 — 1,146F — 5 (1,87 — 459,67))) (3.31)
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Donde:
A= -—-7,76451
= 1,45838
= —2,77580
D= -—1,23303

Al reemplazar en las expresiones 3.30 y 3.31 en la expresion 3.27, se obtiene:

1 1 1 _ 1 1 1,1
dh(T',CY) _(CL—CYF' +8'C 0022990 - O ('Y — T3

dt Wi

1 500

+ Z(0,1146 .C-C + ?D(l — 1,6579CH))((TH* - T)
1

+ g(0,1146 -B-C'+ ?C(l — 1,6579CH))((T")* - Ty)
1 500

+ 5(0,1146 CA-CH TB(1 — 1,6579CH))((TH)? - T%)
500

+5-A(1 = 1,6579C")(T" = Ty)
3

10
+ 1—8(A + BT + CT? + DT?).

dT?
(1 —100C"(0,011311 — 1,146E — 5 (1,87 — 459,67))) -

St

Al reemplazar la expresion 3.32 en la ecuacién 2.8 se obtiene:

(CL — CHF! + S'C*

Wl
1 1 500 1 1\4 4
+4(0.1146 - C - C* 4 == D(1 ~ 1,6579C))(T")" ~ Ty)

1
+§(0,1146 -B-C'+ %C(l —1,6579C))((T")* — Ty)

1 500
+§(0,1146 CALCM 7B(l —1,6579CM))((T)? — T3)

500 10
+7A(1 — 1,6579CH(T" — Tp) | + 1—8(A + BT + CT? + DT?).

iy -[0,02292D - C1((T)® — TP)

7!
ra
= ' (h(TE) = BNTY) + 8 (BT = HY(TY) + Q' + 9! — 1!

(1 —100C"(0,011311 — 1,146 E — 5 (1,8T — 459,67))) -

284

(3.32)
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Organizando:
L [10 ) 5 . dT"!
W 1—8(A + BT + CT? + DT?) (1 —100C"(0,011311 — 1,146 E — 5 (1,8 — 459,67)))] —

= ! (hp(Tp) = RN(T)) + 8" (W1(TY) = HN(T") + Q' +¢' — L'
—((Cp = CHF" + 5'C") - [0,02292D - C((T)° — Ty)
+i(0,1146 C-C + %D(l —1,6579CH))((TH* - T})

1
+§(0,1146 -B-C'+ ?O(l — 1,6579CH)((T*)? — T3)

1
+§(0,1146 CA-C ?B(l —1,6579CH))((T)* — T3) +?A(1 — 1,6579CH(T" — Tp)

Finalmente:
dTl 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
= [F (hp(Th) = BN(T) + 81 (BT = HN(T)) + Q" + ¢ — L
—((Cp = CHF' 4+ 5'Ct) - [0,02292D - C((T")° — Ty)
+i(0,1146 C-C + %D(l — 1,6579C"))((TH)* — T3))
+%(0,1146 -B-C"+ %C(l —1,6579CH))((T")* — TY)

1
+§(0,1146 CALCM %B(l —1,6579C))((T)? — T3) +58—OA(1 — 1,6579CH)(T" — TO)H :

1
WL (A 4 BT + CT2 + DT3) (1 — 100C*(0,011311 — 1,146E — 5 (1,87 — 459,67)))]]
(3.33)

Donde:

A= —T7,76451
= 1,45838
= —2,77580
= —1,23303

3.3.2. Resumen

Las ecuaciones diferenciales necesarias para describir el comportamiento dindmico del proceso
de evaporacion simple de agua son: 2.6, 2.7 y 3.33. Cuando el sistema alcanza la temperatura
de saturacion, la temperatura de la columna de liquido se afecta con la presion del sistema y la

concentracion, en este caso no se usa la ecuacién 3.33 sino la ecuacién 3.20.
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Tabla 3.4: Evaporaciéon Simple de salmuera

Tiempo (s) wl wl % error TT Tt % error Ct Cct % error
Exp Sim Exp Sim Exp Sim
0 55.98 | 55.98 0 289.15 | 289.15 | 0.00 | 0.050 | 0.050000 0
120 55.98 | 55.98 0 289.15 | 302.64 | -4.66 | 0.050 | 0.050000 0
240 55.98 | 55.98 0 291.15 | 317.78 | -9.14 | 0.050 | 0.050000 0
360 55.98 | 55.98 0 361.15 | 329.78 | 8.68 | 0.050 | 0.050000 0
480 54.05 | 55.98 | -3.56 | 367.15 | 339.67 | 7.48 | 0.051 | 0.050000 | 1.96
600 51.62 | 55.98 | -8.44 | 369.15 | 347.82 | 577 | 0.052 | 0.050000 | 3.84
720 51.01 | 55.98 | -9.73 | 367.15 | 354.31 | 3.49 | 0.053 | 0.050000 | 5.66
840 49.43 | 55.98 | -13.24 | 369.15 | 359.90 | 2.50 | 0.053 | 0.050000 | 5.66
960 4712 | 55.98 | -18.79 | 369.15 | 364.52 | 1.25 | 0.053 | 0.050000 | 5.66
1080 44.33 | 55.19 | -24.49 | 370.15 | 368.24 | 051 | 0.056 | 0.050717 | 9.43
1200 38.25 | 50.85 | -32.93 | 372.15 | 368.24 | 1.04 | 0.058 | 0.055040 | 5.10
1320 35.21 | 46.20 | -31.19 | 373.15 | 368.24 | 1.31 | 0.061 | 0.060575 | 0.69
1440 32.18 | 41.55 | -20.10 | 371.15 | 368.25 | 0.78 | 0.061 | 0.067348 | -10.40
1560 30.97 | 38.66 | -24.83 | 371.15 | 368.25 | 0.78 | 0.065 | 0.072373 | -11.34
3.3.3. Ecuacién diferencial de temperatura
Ya se presento la expresion 3.20:
drt  dTw d dP* d dct
—— =—— - (14+ ——[EPE(Tv(P"),CY)] | — + —=[EPE(Tv(P"),C")] - —
dt dP1! dTv dt dCt dt

La derivada de la concentracién C' con respecto al tiempo estd dada por la ecuacién 2.7 y la
elevacion del punto de ebullicién viene dada por la ecuacién 2.56.
La derivada de la temperatura de saturacion del agua con respecto a la presién fue obtenida

en la ecuacién 3.22:

Te Tv To\ P To\? Tov\°®
ﬂ<A <1_f)+3 (“f) +c(1_f) D (“f) .

Tec Tv To\ P To\? Tv\°®
e (A (1_f)+3 (1_f) e (1_?) D (1_f)
Tec A 1

-1
_ _ 0,5 2 5
+7 ( T —Tc(1,5B:v +3C2? 4 6Dz ))H

En la seccién D.5 se muestran los cédigos utilizados para obtener - [EPE(Tv(P'),C")] y
—L[EPE(Tv(P"),C")], los cuales son reemplazados en la ecuacién diferencial de temperatura de

la salmuera (expresién 3.20).

3.3.4. Validacion

Con los datos de la seccién C.3, el cédigo mostrado en D.2 se obtuvieron los resultados mostra-
dos en la figura 3.4 (la linea punteada representa los datos experimentales y la linea continua

representa resultados del modelo simulado) y en la tabla 3.4.
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c': Concentracion
(Fraccion Masica)

W Masa de

T Temperatura (K)

Liquido (kg)

350

300

250
0

0.09

0.08

0.07

0.06

0.05

Simulacion de Evaporacion simple de agua

1 1 1
200 400 600 800 1000 1200 1400 1600 1800

| | |
200 400 600 800 1000 1200 1400 1600 1800
Tiempo (s)
T

. . .

1 1 . 1 1 1

1 1 1
200 400 600 800 1000 1200 1400 1600 1800
Tiempo (s)

Figura 3.4: Validacion del Modelo de Evaporacion Simple
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3.4. Evaporacion de una solucién azucarada en dos efectos

con alimentacién en paralelo

Para el proceso de evaporacién en dos efectos con alimentaciéon en paralelo de una solucion
azucarada se presenta una descripcién de la aplicacion de las ecuaciones utilizadas para simular el

modelo y los resultados de la validacion.

3.4.1. Descripcion
Ecuaciones Diferenciales

= Se aplica la ecuacion diferencial 2.66:

dWl :FI_BI_SI
dt
= Se aplica la ecuaciéon diferencial 2.67:
d 1
Wld—C; =FY(Cp—-CY+ St

= Se aplica la ecuaciéon diferencial 2.68:

dh'(T")

Wl
dt

= L (B(TE) = BT + 8 (BT = HY(TY) + Q'+ ¢! — I

Teniendo en cuenta el proceso llevado a cabo en la seccién 3.2.1, esta ecuacion diferencial

debe transformarse para ser aplicada como una ecuacién diferencial ordinaria:

Utilizando la expresion 3.2.1:

dh(T*, C* Tl dC* AT?
% = [—0,5501L CpHQO(T)dT . W + (1 _ 075501)CpH20<T1) ) W
0
Reemplazando la ecuacién diferencial 2.67, en la expresion anterior:
FY(CL - C") + 5'C? 7

: W +(1-0,55C")Cp,0(TH)

dt

dh(T", O a
% = [_0,5501/ Cypm,o(T)dT
To
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Para la ecuacién 2.68:

drt

Tl
[—0,5501/ Como(T)dT | - (FY(CE - CY) + S*CH) + WH1 — 0,55C")Copr,0(T") - =

To

F* (hp(Tp) = BH(TY)) + ST (R1(TY) = HY(TY)) + Q' + ¢ — L

Se tiene:

dTt  F' (hp(Tg) — h1(TY)) + ST (RN(TY) — HY(TY) + Q' + ¢! — L'
dt W1 —0,55CH)Cpom,0(TY)

(3.34)
[—0,5501 S Coro(T)dT| - (F(CE — C1) + S'CY)
WL — 0,55C1)Como(TY)

= Se aplica la ecuaciéon diferencial 2.76:

v =B'-B*-5°
dt
= Se aplica la ecuacién diferencial 2.77
dC?
WQW — Bl(c«l o 02) =+ 5202

= Se aplica la ecuacién diferencial 2.78:

dh?(T?)

2
W dt

— Bl (hl(Tl) - hQ(TQ)) - 52 (H2(T2> - h2(T2>) 4 Q2 + ¢2 - LZ

Teniendo en cuenta el proceso llevado a cabo en la seccién 3.2.1, la ecuacién diferencial 2.78 debe
transformarse para ser aplicada como una ecuacién diferencial ordinaria:

Para la ecuacién 2.78, la expresién 3.2.1 se debe expresar en funcién de T? y C?:

dh(T?, C? ™
% = [_0,5502/ Cypm,o(T)dT
To

dC? ) o dT?

Reemplazando la ecuacién diferencial 2.77 en la expresién anterior:

T2
= [—0,5502 Com,0(T)dT

To

B'(C' - C?) + S*C? dT?
: ( W2) + (1 - 075502)CpH20<T2) . W

dh(T?,C?)
dt
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Dentro de la ecuacién 2.78:

2
(BY(C' = C*) + S2C?) + W*(1 - 0,55C%)Cp,0(T?) - ddit =

Bl (h1<T1) o h2(T2)) _ SQ (H2<T2) o h2(T2)) + Q2 4 ¢2 o LZ

T2
—0,55C? / Cor,o(T)dT

To

Se tiene:

dT? _ B' ((T") — I*(T?)) — S (HA(T?) — h*(T?)) + Q* + ¢* — L?
dt W2(1 - 0,5502)Cpr,0(T?)

(3.35)
[—0,5502 I CpHQO(T)dT] (BY(C' — C?) + S2C?)
W2(1 = 0,55C%)Cpr,0(T?)

Clasificacion de Variables

Se puede decir que las variables a controlar son la masa de la columna de liquido (W?!, W?) y

la temperatura de la columna de liquido (T, T?):
y=[W' T W? 172 (3.36)

Se debe tener en cuenta que F!' denota el flujo de agua liquida que entra al evaporador; es
una variable que puede ser manipulada mediante el uso de valvula. S! constituye el flujo de vapor
producido y se rige de la siguiente forma:

Para una presién P! se tienen dos casos:

Siendo T, una variable que satisface la siguiente ecuacion:

Aplicacién de la ecuacién 2.20:

T, = 647,3K
P, =221 2bar
In P—l :L(Ax—i—Bxl’S—i-Ca:S—l—Dxﬁ)
P, 1—
T,
-1
T T
A= —7,76451
B = 1,45838
C = —=2,77580

nnnnnn
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1. SiT'<T,= S'=0

hip(Tp)F* — B1(TY)B' + Q'(T,,, T")

=T, ' =
== S HI(T

(3.37)

Se debe tener en cuenta que B! denota el flujo de agua liquida que sale del evaporador, como
ambos efectos estan asentados a una misma altura de modo que todas las calandrias se encuentran
al mismo nivel, “B' depende de la diferencia de presiones entre el efecto considerado (el primero)
y el siguiente (Aguado Behar, 1978; Lissane Elhaq et al., 1999 [32])”[8]:

1

1 _ 1 Pl — P2 1(71 2(72 -5
B! = Cuipt | ———— + g(h!(T") — h2(T2))10 (3.38)
L

El Flujo de salida de solucion del ultimo efecto de una bateria se hace por gravedad se puede

calcular mediante la siguiente ecuacién [8]:

2

9 9 P2 _ Patm ) ) 5
B? = Cvgp2 | ———— + g(h3(T?) + Z)10- (3.39)
L

“Donde P*™ es la presién atmosférica y Z es la altura comprendida entre el espejo inferior de la
calandria y el punto inferior de la tuberia. Si se hace la hipotesis de que toda la pérdida de carga
estd concentrada en la valvula de control y que el flujo es subcritico, entonces C'v; es el coeficiente
de flujo de la valvula (Considine, 1993)”[8].

En las ecuaciones mostradas muestran una dependencia con respecto a T, (temperatura de las
paredes de los tubos de la calandria); el hecho de que se busque simular el sistema despreciando
la dindmica dentro de la zona del vapor en la calandria y de las paredes de los tubos de la
calandria, implica que Ts = T} (la temperatura del vapor vivo de caldera que entra a la calandria
es igual a la temperatura de los tubos de la calandria). El vapor de calentamiento se encuentra
siempre saturado y es producido en un rango de presiéon de 7Opsig a 104psig, antes de entrar
a la calandria es sometido a un proceso isentalpico de estrangulamiento mediante la accién de
una valvula, reduciendo su presién a un rango de Opsig (presién absoluta igual a la de Manizales:
585mmHg=0.7799bar) a 50psig (presion absoluta igual a 0.7799bar+3.4474bar=4.2273bar), debido
a que se encuentra saturado, el rango de presion se traduce a un rango de temperatura entre 93°C
y 418.740K=145.59°C.

De acuerdo a lo anteriormente dicho, se toman como variables manipuladas el flujo de ali-
mentacién de agua F!, el flujo de salida de agua B! y la temperatura del vapor vivo de caldera
Ts:

u=[F' B' T] (3.40)
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La temperatura de la alimentacién T4 se considera como una perturbacién al sistema.

En el trabajo con la presién del sistema P!, hay tres casos para el funcionamiento del equipo:

1. Funcionamiento a presion atmosférica: la presion es igual a la presién de Manizales (585 mmHg=0.7799

y no sufre cambios durante la operacion.

2. Funcionamiento a presién de vacio: se utiliza una bomba de vacio que succiona el aire y el
vapor producido; cuando la presion de vacio es menor que la deseada, se abre una valvula de
conexion a la atmoésfera para aumentar la presiéon; cuando la presion es mayor que la deseada

se clerra la valvula de conexién a la atmoésfera.

3. Funcionamiento a sobrepresion: desde el arranque del equipo se cierra la valvula de conexién
a la atmésfera, hasta alcanzar la presion deseada; cuando la presion del sistema es mayor a

la deseada, debe abrirse la valvula de conexién a la atmésfera.

De acuerdo a lo anteriormente dicho, la temperatura de la alimentacién T4 y la presion en el

primer efecto P! son las perturbaciones del sistema:

v = [T} P (3.41)

3.4.2. Validacion

Con los datos de la seccion C.5, el cédigo mostrado en D.2.1 se obtuvieron los resultados
mostrados en las figuras 3.5 y 3.6 (la linea punteada representa los datos experimentales y la linea

continua representa resultados del modelo simulado) y en las tablas 3.5 y 3.6.
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Tabla 3.5: Evaporacion en dos efectos con alimentaciéon en paralelo de una solucién azucarada

Tiempo (s) | WT wl % error T! T! % error Ct ct % error
Exp Sim Exp Sim Exp Sim

0 56.55 | 56.55 0.00 293.15 | 293.15 0.00 0.030 | 0.0300 0.00
120 56.55 | 56.55 0.00 295.15 | 300.60 -1.84 0.030 | 0.0300 0.00
240 57.16 | 56.55 1.08 331.15 | 308.41 6.86 0.030 | 0.0300 0.00
360 57.84 | 56.55 2.23 367.15 | 315.36 14.1 0.030 | 0.0300 0.00
480 58.51 | 56.55 3.36 367.15 | 321.53 12.4 0.030 | 0.0300 0.00
600 59.09 | 56.55 4.30 367.15 | 327.07 10.9 0.030 | 0.0300 0.00
720 59.55 | 57.55 3.36 367.15 | 331.94 9.58 0.030 | 0.0300 0.00
840 60.00 | 58.65 2.25 367.15 | 336.22 8.42 0.030 | 0.0300 0.00
960 60.42 | 59.85 0.95 367.15 | 339.97 7.40 0.030 | 0.0300 0.00
1080 60.90 | 60.75 0.25 367.15 | 343.28 6.49 0.030 | 0.0300 0.00
1200 61.38 | 61.65 -0.43 367.15 | 346.22 5.70 0.031 | 0.0300 3.225
1320 61.80 | 62.85 -1.68 367.15 | 348.81 4.99 0.031 | 0.0300 3.225
1440 62.28 | 63.77 -2.39 367.15 | 351.12 4.36 0.031 | 0.0300 3.225
1560 62.75 | 64.69 -3.08 367.15 | 353.17 3.80 0.031 | 0.0300 3.225
1680 63.22 | 65.61 -3.76 367.15 | 355.00 3.30 0.034 | 0.0300 11.76
1800 63.70 | 66.53 -4.44 367.15 | 356.64 2.86 0.034 | 0.0300 11.76
1920 64.17 | 67.45 -5.10 367.15 | 358.11 2.46 0.034 | 0.0300 11.76
2040 64.64 | 68.37 -5.76 367.15 | 359.42 2.10 0.035 | 0.0300 14.28
2160 65.12 | 69.29 -6.40 367.15 | 360.60 1.78 0.035 | 0.0300 14.28
2280 65.59 | 70.21 -7.03 367.15 | 361.67 1.49 0.035 | 0.0300 14.28
2400 66.07 | 71.13 -7.66 367.15 | 362.62 1.23 0.035 | 0.0300 14.28
2520 66.54 | 72.05 -8.28 367.15 | 363.49 0.99 0.035 | 0.0300 14.28
2640 67.01 | 72.97 -8.89 367.15 | 364.27 0.78 0.037 | 0.0300 18.91
2760 67.49 | 73.89 -9.49 367.15 | 364.97 0.59 0.037 | 0.0300 18.91
2880 67.96 | 74.81 -10.08 367.15 | 365.61 0.41 0.038 | 0.0300 21.05
3000 68.43 | 75.45 -10.24 367.15 | 365.99 0.31 0.038 | 0.0301 20.75
3120 68.91 | 75.59 -9.69 367.15 | 365.99 0.31 0.038 | 0.0304 19.96
3240 69.38 | 75.73 -9.15 367.15 | 365.99 0.31 0.038 | 0.0306 19.21
3360 69.85 | 75.87 -8.61 367.15 | 365.99 0.31 0.038 | 0.0309 18.48
3480 70.33 | 76.01 -8.08 367.15 | 365.99 0.31 0.038 | 0.0312 17.79
3600 70.80 | 76.15 -7.56 367.15 | 365.99 0.31 0.038 | 0.0314 17.12
3720 71.27 | 76.30 -7.04 367.15 | 365.99 0.31 0.038 | 0.0317 16.48
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Tabla 3.6: Evaporacion en dos efectos con alimentaciéon en paralelo de una solucién azucarada

Tiempo (s) | W? w2 % error T2 T2 % error C? C? % error
Exp Sim Exp Sim Exp Sim

0 56.55 | 56.55 0.000000 293.15 | 293.15 0.000 0.030 | 0.0300 0.0
120 56.55 | 56.55 0.000000 293.15 | 293.54 -0.13 0.030 | 0.0300 0.0
240 57.74 | 58.36 -1.069253 293.15 | 294.72 -0.53 0.030 | 0.0300 0.0
360 59.14 | 60.43 -2.185572 293.15 | 296.51 -1.14 0.030 | 0.0300 0.0
480 60.59 | 62.56 -3.247201 293.15 | 298.73 -1.90 0.030 | 0.0300 0.0
600 61.58 | 64.12 -4.134927 293.15 | 301.21 -2.75 0.030 | 0.0300 0.0
720 61.98 | 64.99 -4.850177 297.15 | 303.88 -2.26 0.030 | 0.0300 0.0
840 62.31 | 65.76 -5.536756 345.15 | 306.69 11.14 0.030 | 0.0300 0.0
960 62.55 | 66.43 -6.197865 360.15 | 309.57 14.04 0.030 | 0.0300 0.0
1080 63.05 | 67.40 -6.904850 360.15 | 312.48 13.23 0.030 | 0.0300 0.0
1200 63.54 | 68.37 -7.601967 360.15 | 315.38 12.43 0.030 | 0.0300 0.0
1320 63.66 | 69.05 -8.459664 360.15 | 318.21 11.64 0.030 | 0.0300 0.0
1440 63.99 | 70.04 -9.457455 360.15 | 320.99 10.87 0.030 | 0.0300 0.0
1560 64.08 | 70.99 | -10.785080 | 360.15 | 323.67 10.12 0.030 | 0.0300 0.0
1680 63.91 | 71.93 | -12.559408 | 360.15 | 326.26 9.40 0.032 | 0.0300 6.25
1800 63.43 | 72.88 | -14.892059 | 360.15 | 328.74 8.71 0.032 | 0.0300 6.25
1920 62.88 | 73.83 | -17.410354 | 360.15 | 331.11 8.06 0.034 | 0.0300 11.7
2040 62.46 | 74.78 | -19.726796 | 360.15 | 333.38 7.43 0.034 | 0.0300 11.7
2160 62.16 | 75.54 | -21.524398 | 360.15 | 333.63 7.36 0.035 | 0.0300 14.0
2280 61.73 | 76.27 | -23.548515 | 360.15 | 333.63 7.36 0.035 | 0.0301 13.8
2400 61.31 | 77.00 | -25.593250 | 360.15 | 333.63 7.36 0.037 | 0.0302 18.2
2520 60.75 | 77.72 | -27.929530 | 360.15 | 333.63 7.36 0.037 | 0.0303 18.0
2640 60.46 | 78.44 | -29.749028 | 360.15 | 333.63 7.36 0.037 | 0.0303 17.8
2760 60.04 | 79.17 | -31.855839 | 360.15 | 333.63 7.36 0.039 | 0.0304 21.8
2880 59.57 | 79.89 | -34.095940 | 360.15 | 333.63 7.36 0.039 | 0.0305 21.7
3000 59.10 | 79.48 | -34.478795 | 360.15 | 333.63 7.36 0.040 | 0.0310 22.4
3120 58.63 | 77.14 | -31.569578 | 360.15 | 333.64 7.36 0.040 | 0.0323 19.2
3240 58.16 | 74.80 | -28.610027 | 360.15 | 333.64 7.36 0.040 | 0.0336 15.8
3360 57.70 | 72.47 | -25.599647 | 360.15 | 333.64 7.35 0.041 | 0.0350 14.5
3480 57.23 | 70.13 | -22.540687 | 360.15 | 333.64 7.35 0.041 | 0.0365 10.9
3600 56.76 | 67.79 | -19.436255 | 360.15 | 333.64 7.35 0.041 | 0.0380 7.20
3720 56.29 | 65.45 | -16.280529 | 360.15 | 333.64 7.35 0.041 | 0.0396 3.28
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Simulacion de Evaporacion en dos efectos con alimentacion en
Paralelo de una solucion azucarada - 1° Efecto
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Figura 3.5: Validacion del Modelo de Evaporacién en 2 efectos con alimentacién en Paralelo
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Simulacion de Evaporacion en dos efectos con alimentacion en
Paralelo de una solucion azucarada - 2° Efecto
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Figura 3.6: Validacion del Modelo de Evaporacién en 2 efectos con alimentacién en Paralelo
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3.5. Evaporacion en dos Efectos con Alimentaciéon en Con-

tracorriente de una solucién azucarada

Para el proceso de evaporacion en dos efectos con alimentacion en contracorriente de una
solucion azucarada se presenta una descripcién de la aplicacion de las ecuaciones utilizadas para

simular el modelo y los resultados de la validacién.

3.5.1. Descripcién
Ecuaciones Diferenciales

= Se aplica la ecuacion diferencial 2.94:

1
dw — Bmec_Bl _Sl
dt
= Se aplica la ecuacién diferencial 2.95:
d 1
Wld_C; — Bmec(c«mec _ Cl) 4 Slc«l

= Se aplica la ecuaciéon diferencial 2.96:
ldh’l (Tl) mec [}, mec 2 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
WS = (e (1) — W(TY) — 8 (H' (1) < BNT) + QL+ ¢! — L

Teniendo en cuenta el proceso llevado a cabo en la seccién 3.2.1, esta ecuacion diferencial

debe transformarse para ser aplicada como una ecuacién diferencial ordinaria:
Utilizando la expresion 3.2.1:
Tl

= [—0,5501 Cor,0(T)dT

To

dc? dT*!
o + (1 = 0,55C")Cp,0(T) - —

dh(T", CY)
dt

Reemplazando la ecuacion diferencial 2.95, en la expresién anterior:

T 1 T!
% = [—0,5501 / Cyom,o(T)dT
To

dT!

Bmec(omec _ Cl) + SIOI
* i

T (1-0,55C1) Copry0 (T)

Para la ecuacién 2.96:
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T! !
[_0’5501/ C’pHQO(T)dT . (Bmec<cvmec _ Cl) + Slcl) + Wl(l — 0,5501)01,[{20(7_'1) . ddlt —

To

Bree (e (T2) — B(TY)) — SYH(TY) — B(TY) + QL + ¢ — 1!

Se tiene:
dT!
W — [Bmec(hmec(T2> - h1<T1)) o SI(HI(TI) - hl(Tl)) 4 Qi + ¢1 - Ll
Tl
— [—0,5501 Corro(T)dT | - (B™(C™ — C1) + S'CY)| - [WH (1 — 0,55C) Cppo(TH)]
To
(3.42)
= Se aplica la ecuacion diferencial 2.107:
dW?
— fmec _ pmec _ 2
dt E 5
= Se aplica la ecuaciéon diferencial 2.108:
dC?
WQW — Fmec(c%nec - C2> 4 5202
= Se aplica la ecuaciéon diferencial 2.109:
2 th <T2) mec mec Fmec 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2
WS = P (W (1) < R(T) = 57 (HA(T?) — R(T%) + QP 6~ L

Teniendo en cuenta el proceso llevado a cabo en la seccién 3.2.1, la ecuacion diferencial 2.109 debe
transformarse para ser aplicada como una ecuacién diferencial ordinaria:

Para la ecuacién 2.109, la expresién 3.2.1 se debe expresar en funcién de 7% y C?:

T2

dC? dT?
= [—0,5502 Com,o(T)dT

- —_— _— 2 2 - —_—
7 + (1 —0,55C%)Cpp,0(T7) i

dh(T?,C?)
dt

To

Reemplazando la ecuacion diferencial 2.108 en la expresion anterior:

dT?
(1—0,5502)01,,1120(TQ)-W

Fmec(cr?}ec _ 02) + S202 N

dh(T?, C? s
dh(T”,C7) _ [—0,5502 / Com,o(T)dT e

dt -

Dentro de la ecuacién 2.109:
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T2 °
[_0’5502/ CpHQO(T)dT . (Fmec<cv?‘wc . 02) + 5202) + W2<1 — 075502)01,]{20(7—'2) . ddit —

To

mec (h%r‘zec<TFmec) o h2(T2)) o S2 (HZ(T2> o hQ(TQ)) 4 Q2 + ¢2 o L2

Se tiene:
dT2 mec mec Fmec 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2
— = 7 (R (T) = WX(T?)) = % (HA(T?) = hA(T7)) + Q"+ ¢° — L
T2
— [—0,5502 /T Como(T)dT | - (F™(Cpe — C?) + S2C?) | - [W*(1 — 0,55C*)Cp,0(T?)] !

Ecuaciones Algebraicas

Ecuacion 2.101:
Cmec — 02

Clasificacion de Variables

Se puede decir que las variables a controlar son la masa de la columna de liquido (W, W?), 1a

temperatura de la columna de liquido (T*, T?) y la concentracién del producto:
y=[W' T ' W? T? C?] (3.43)

Se debe tener en cuenta que F),.. denota el flujo de solucion fresca que entra al evaporador; es
una variable que puede ser manipulada mediante el uso de vélvula. S* y S? constituye el flujo de
vapor producido en cada evaporador y se rige de la siguiente forma:

Para una presién P! se tienen dos casos:

Siendo T, una variable que satisface la siguiente ecuacion:

Aplicaciéon de la ecuacién 2.20:
T, = 647,3K
P, =221 2bar
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A= —776451
B= 145838
C= —2,77580
D= -123303

1. SiT'<T,= S'=0

_ hp(Te)F = (T B + Q(T,,, T

Tl — Tv 1
= S HI(TY)

(3.44)

Se debe tener en cuenta que B! denota el flujo de solucién concentrada que sale del primer evapo-
rador.

Las entradas al sistema seran:
U = [Bmee B* Ts Fee] (3.45)
Las perturbaciones al sistema seran:

v=[TF"" P Op P? (3.46)

3.5.2. Validacion

Con los datos de la seccién C.4, el cédigo mostrado en D.3.1 se obtuvieron los resultados
mostrados en las figuras 3.7 y 3.8 (la linea punteada representa los datos experimentales y la linea

continua representa resultados del modelo simulado) y en las tablas 3.7 y 3.8.

3.6. Evaporacion con circulacion forzada de una solucion

azucarada

En este caso se utilizan las mismas simplificaciones de la evaporacién simple de soluciones.
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Tabla 3.7: Evaporacion en dos efectos con alimentacién en contracorriente de una solucién azu-

carada
Tiempo (s) wl wi % error 7! Tt % error Ct Ct % error
Exp Sim Exp Sim Exp Sim

0 59.38 | 59.38 0 303.15 | 303.15 0.00 0.162 | 0.162 0.00
120 60.48 | 60.48 -0.00 303.15 | 316.34 -4.35 0.168 | 0.161 4.04
240 61.46 | 61.46 0.00 303.15 | 327.30 -7.96 0.168 | 0.160 4.45
360 62.49 | 62.54 -0.07 341.15 | 336.44 1.37 0.168 | 0.159 4.89
480 63.41 | 63.51 -0.15 363.15 | 344.11 5.24 0.168 | 0.159 5.27
600 64.35 | 64.45 -0.15 369.15 | 350.57 5.03 0.168 | 0.158 5.63
720 65.25 | 65.35 -0.15 373.15 | 356.03 4.58 0.166 | 0.157 4.83
840 65.82 | 66.27 -0.68 375.15 | 360.65 3.86 0.162 | 0.157 2.82
960 65.83 | 67.18 -2.05 373.15 | 364.58 2.29 0.168 | 0.156 6.61
1080 65.70 | 68.10 -3.65 373.15 | 367.93 1.39 0.168 | 0.156 6.92
1200 65.35 | 69.00 -5.58 373.15 | 371.51 0.43 0.164 | 0.155 4.96
1320 64.18 | 69.88 -8.88 373.15 | 374.58 -0.38 0.166 | 0.155 6.39
1440 63.36 | 70.81 -11.75 373.15 | 377.21 -1.08 0.162 | 0.154 4.38
1560 62.22 | 71.67 -15.18 373.15 | 379.47 -1.69 0.166 | 0.154 6.95
1680 61.05 | 70.50 -15.47 373.15 | 379.66 -1.74 0.168 | 0.158 5.70
1800 59.94 | 69.10 -15.29 373.15 | 379.66 -1.74 0.170 | 0.162 4.13
1920 59.00 | 67.12 -13.76 373.15 | 379.70 -1.75 0.180 | 0.169 5.97
2040 58.05 | 66.77 -15.01 377.15 | 381.94 -1.27 0.182 | 0.171 5.70
2160 57.50 | 66.58 -15.78 375.15 | 383.59 -2.24 0.188 | 0.173 7.67
2280 56.45 | 66.22 -17.30 369.15 | 380.41 -3.05 0.190 | 0.175 7.37
2400 55.92 | 64.94 -16.12 373.15 | 380.42 -1.94 0.206 | 0.181 12.11
2520 54.96 | 63.59 -15.68 373.15 | 380.43 -1.95 0.210 | 0.186 11.25
2640 53.93 | 62.16 -15.25 373.15 | 380.44 -1.95 0.216 | 0.192 11.11

Tabla 3.8: Evaporacion en dos efectos con alimentacién en contracorriente de una soluciéon azu-

carada
Tiempo (s) | W? w2 % error T2 7 % error C? C? % error
Exp Sim Exp Sim Exp Sim

0 58.44 | 58.44 0.00 297.15 | 297.15 0.00 0.118 | 0.118 0.00
120 56.95 | 57.34 -0.68 297.15 | 298.00 -0.28 0.122 | 0.118 3.27
240 55.97 | 56.36 -0.69 298.15 | 298.86 -0.24 0.124 | 0.118 4.83
360 54.89 | 55.28 -0.70 298.15 | 299.75 -0.53 0.120 | 0.118 1.66
480 53.93 | 54.31 -0.71 298.15 | 300.65 -0.83 0.122 | 0.118 3.27
600 52.98 | 53.37 -0.73 298.15 | 301.56 -1.14 0.122 | 0.118 3.27
720 52.08 | 52.47 -0.74 299.15 | 302.49 -1.11 0.118 | 0.118 0.00
840 51.16 | 51.55 -0.75 299.15 | 303.44 -1.43 0.114 | 0.118 -3.50
960 50.26 | 50.64 -0.77 299.15 | 304.40 -1.75 0.118 | 0.118 0.00
1080 49.33 | 49.72 -0.78 297.15 | 305.38 -2.77 0.118 | 0.118 0.00
1200 48.43 | 48.82 -0.80 298.15 | 306.38 -2.76 0.118 | 0.118 0.00
1320 47.55 | 47.94 -0.81 360.15 | 307.40 14.64 0.122 | 0.118 3.27
1440 45.78 | 47.01 -2.68 360.15 | 308.43 14.35 0.122 | 0.118 3.27
1560 44.32 | 46.15 -4.11 361.15 | 309.49 14.30 0.120 | 0.118 1.66
1680 42.89 | 44.91 -4.72 358.15 | 312.70 12.68 0.122 | 0.119 2.42
1800 39.71 | 43.70 -10.05 360.15 | 316.20 12.20 0.124 | 0.120 3.04
1920 35.29 | 42.32 -19.90 363.15 | 320.51 11.73 0.138 | 0.121 11.74
2040 32.70 | 41.29 -26.26 366.15 | 323.04 11.77 0.144 | 0.122 14.95
2160 30.71 | 40.29 -31.20 367.15 | 325.42 11.36 0.140 | 0.123 12.09
2280 29.91 | 39.26 -31.26 349.15 | 328.07 6.03 0.148 | 0.123 16.35
2400 28.86 | 38.03 -31.78 359.15 | 331.99 7.56 0.146 | 0.125 14.28
2520 26.55 | 36.86 -38.80 361.15 | 336.03 6.95 0.142 | 0.126 10.88
2640 24.69 | 35.77 -44.88 362.15 | 340.19 6.06 0.142 | 0.128 9.84
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Simulacion de Evaporacion Simple de una solucion azucarada
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Figura 3.7: Validacion del Modelo de Evaporacién en 2 efectos con alimentacion en Paralelo
3.6.1. Descripcién

Ecuaciones Diferenciales

= Se aplica la ecuacion diferencial 2.123:

dw'! _Fpl_pl_gt
dt
= Se aplica la ecuacion diferencial 2.124:
dc!
Wlﬁ - FI(O};‘ - 01> + 5101

s Se toma la ecuacién diferencial 2.125:

dh(T*)

Wl
dt

= F' (hp(Tk) — hY(T")) + S* (RM(TY) — HY(T")) + Q% + ¢' — L'
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Simulacion de Evaporacion Simple de una solucion azucarada
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Figura 3.8: Validacion del Modelo de Evaporacién en 2 efectos con alimentacion en Paralelo

La derivada de la entalpia (R'(T*, C')) con respecto al tiempo puede expresarse de la siguiente

forma:
dh(Tl,Cl)_ dh dC*t dh dT!

a a0t @t art

1 ., . . ., . .
Al reemplazar % por la ecuacién diferencial 2.124 en la ecuacién anterior, se obtiene:

dn(T,CY)  dh  (Ch—CYHF'+S'CY  dh  dT!
a dct’ e tar @ (3-47)

Teniendo en cuenta que la entalpia se calcula mediante la siguiente ecuacion:
Tl
1
T = C,(T)dT
To
La correlacion propuesta para calcular el calor especifico de una solucién azucarada es la ecuacién

2.44 “(Hugot,1963; Meade, 1967)”[8]:

Cyo(T', CY) = Cppoo(T) - (1 — 0,55C")
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Puede observarse que esta correlacion presenta una dependencia de la capacidad calorifica con

respecto a la temperatura y a la concentracién, de esta forma:

Tl
h(T*, C") :/ Comyo(T) - (1 —0,55C")dT
To
Tl
h(T*, CY) = (1 —0,55C") / Com,o(T)dT
To

De esta forma, se tiene que la derivada de la entalpia con respecto a la concentracién es:

dh(T*,CY)  d N
— 1— T)dT
el e (1—0,55C") ; Com,o(T)d
dh(T? 1 Tt
dh(T,C7) _ —0,55C" Cor,0(T)dT (3.48)
dCt T

La derivada de la entalpia con respecto a la temperatura es:

dh(T*,CY)  d Tl
’ = 1—0,5501/ Como(T)dT
dTl dTl ( ) Ty pH. O( )
1 1
% = (1—0,55C")Cpi0(T") (3.49)

Al reemplazar en las expresiones 3.13 y 3.14 en la expresion 3.12, se obtiene

d 1 dTl
A (1= 0550 () -

dn(T",C") T
n dt dt

7 —0,55C" Cor,0(T)dT

To

Al reemplazar la expresion 3.2.1 en la ecuacion 2.8 se obtiene:

dT?
dt

(CL—CYF' +5'C"

o + W1 = 0,55C"Cpoprpo (T)

To

Tl
wt [—0,5501 / Com,o(T)dT

= F' (hp(T}) — KN(TY) + ST (RN(T") — HY(TY)) + Q' + ¢' — L
Organizando:

dr'

WL =055C" | Coupo(T")—= = F" (hp(Tp) = WH(TY)) + ST (BH(TY) = H(TY)) + Q" + 6" — L'

To

Tl
— (—0,5501 / CpHQO(T)dT> (Ckp—CHF'+5'CH)
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Finalmente:

dT' _ F' (hp(TH) = WY(TY) + S* (W(T") — H\(T")) + Q" + ¢' — L!
dt W11 — 0,55CY Cprr,0(TY)

( 0,55C" [ pHQO(T)dT) (CL— CYF! + §'CY)
a W11 — 0,55CCpp,0(TY) (3:50)

3.6.2. Ecuacién diferencial de temperatura
Ya se presento la expresion 3.20:

d P! d dc?

dT*  dTv d )
'<1 d g+ actl EPETe(P), OOl -~

= (1 g EPEEeh. o) o

La derivada de la concentracién C! con respecto al tiempo estd dada por la ecuacién 2.124.
Al reemplazar 3.22, 3.23 y 3.24 en 3.20:

art 1 Te Tv T\ "’ Tv
= (A (1-=)+B (1-= 1—— D 1——
a b, 7P TU( < TC)+ ( TC> +C( Tc> * )]
Tec Tov To\'? To\?
——— (a4 (1-=)+B (1-= 1— 1—
w( ( Tc>+ ( TC) w( Tc) ( ))
Te [ A 1 - C'0,3+CY \ dP
— [ —= — —(1,5B2% 4+ 3C2* + 6Dz° - {14 0,0078
Tv< 7.~ 7 (LB 430" 4 6D7) O 3551036 — o1y ) an

(0,3 4 2C")(1,036 — C') — CH(0,3 + C') dC!

+(0,0078Tv — 1,91) 0,355(1,036 — C1)? dt

Finalmente, al reemplazar la expresién 2.124 en la ecuacion anterior:

dr' 1 Te T To\ P T
-z . ““la(1—=)+B (1-22 c(1->— D 1—— ‘
P exp[TU( < TC>+ ( Tc) " ( TC) " )]
Tc Tv Tv 15 Tv 3
- 1—— — 1—— 1— —
Twv? (A( TC>+B <1 Tc) +C( Tc> < ))
Te [ A 1 - Cc'0,3+CY \ dP
— -2 — =(1,5B2% +3C2* + 6Dz - 1+40,0078
+T’U< 7, - 1B 4302+ 6Da7) O 55086 — ) ) “an

(0,3+2C1)(1,036 — C1) = CH(03+CY) (Ch— CHF' +5'C"

+(0,0078Tv — 1,91) 0.355(1.036 — O Wi

(3.51)
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Donde T se calcula con la ecuacién 3.21 de forma iterativa a una presién P! dada.

3.6.3. Validacion

Con los datos de la seccién C.6, el cédigo mostrado en D.4 se obtuvieron los resultados mostra-
dos en la figura 3.9 (la linea punteada representa los datos experimentales y la linea continua

representa resultados del modelo simulado) y en la tabla 3.9.

Simulacion de Evaporacion simple de agua
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Figura 3.9: Validaciéon del Modelo de Evaporacién con circulacion forzada
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Tabla 3.9: Evaporaciéon con circulacion forzada de una solucion azucarada

Tiempo (s) | WT wi % error Tt Tt % error | CT ct % error
Exp Sim Exp Sim Exp Sim

0 59.96 | 59.96 0 297.150000 | 297.150000 0.00 0.182 | 0.142 21.97
120 59.96 | 59.96 0 309.150000 | 301.863707 2.35 0.188 | 0.142 24.46
240 59.96 | 59.96 0 319.150000 | 306.329570 4.01 0.172 | 0.142 17.44
360 59.96 | 59.96 0 327.150000 | 310.561549 5.07 0.156 | 0.142 8.97
480 59.96 | 59.96 0 335.150000 | 314.572649 6.13 0.156 | 0.142 8.97
600 59.96 | 59.96 0 341.150000 | 318.375016 6.67 0.148 | 0.142 4.05
720 59.96 | 59.96 0 347.150000 | 321.980022 7.25 0.144 | 0.142 1.38
840 59.96 | 59.96 0 352.150000 | 325.398335 7.59 0.142 | 0.142 0.00
960 59.96 | 59.96 0 353.150000 | 328.639974 6.94 0.144 | 0.142 1.38
1080 59.96 | 59.96 0 357.150000 | 332.054168 7.02 0.144 | 0.142 1.38
1200 59.60 | 59.96 -0.61 358.150000 | 335.292259 6.38 0.142 | 0.142 0.00
1320 59.60 | 59.96 -0.61 359.150000 | 338.363598 5.78 0.142 | 0.142 0.00
1440 59.11 | 59.96 -1.43 360.150000 | 341.276999 5.24 0.142 | 0.142 0.00
1560 58.75 | 59.96 -2.06 360.150000 | 344.040781 4.47 0.144 | 0.142 1.38
1680 58.39 | 59.96 -2.70 360.150000 | 346.662798 3.74 0.144 | 0.142 1.38
1800 57.90 | 59.96 -3.56 360.150000 | 349.150472 3.05 0.146 | 0.142 2.73
1920 55.11 | 59.96 -8.80 357.150000 | 351.510818 1.57 0.152 | 0.142 6.57
2040 53.40 | 59.96 -12.28 347.150000 | 353.750472 -1.90 0.152 | 0.142 6.57
2160 53.03 | 58.53 -10.36 347.150000 | 351.578419 -1.27 0.152 | 0.145 4.28
2280 52.66 | 58.53 -11.13 351.150000 | 353.872679 -0.77 0.156 | 0.145 6.74
2400 52.42 | 58.21 -11.04 351.150000 | 355.098988 -1.12 0.154 | 0.146 5.01
2520 51.81 | 57.81 -11.58 352.150000 | 357.105527 -1.40 0.158 | 0.147 6.77
2640 51.19 | 56.05 -9.49 352.150000 | 355.447192 -0.93 0.156 | 0.151 2.62
2760 50.58 | 54.26 -7.27 352.150000 | 355.454480 -0.93 0.158 | 0.156 0.68
2880 50.09 | 52.47 -4.74 353.150000 | 355.462405 -0.65 0.158 | 0.162 -2.71
3000 49.36 | 50.67 -2.66 353.150000 | 355.471047 -0.65 0.158 | 0.168 -6.34
3120 48.74 | 48.88 -0.27 353.150000 | 355.480503 -0.65 0.164 | 0.174 -6.21
3240 48.13 | 47.09 2.17 353.150000 | 355.490889 -0.66 0.158 | 0.180 -14.44
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Capitulo 4
Diseno de Controladores

En este capitulo se presenta el diseno de sistemas de control para cuatro configuraciones de los
evaporadores de Los Laboratorios de Procesos Productivos (evaporacién simple, evaporacién en dos
efectos con alimentacién en paralelo, evaporacién en dos efectos con alimentacion en contracorriente
y evaporacién con circulacién forzada) para la evaporacion de una solucién azucarada.

Teniendo en cuenta la complejidad de los modelos presentados y el caracter altamente no lineal
de los sistemas estudiados, se presenta el diseno de sistemas de control basados en redes neuronales.

“En los ultimos anos se ha dado un crecimiento significativo de técnicas de control de sistemas
basadas en conceptos de no linealidad. Uno de estos métodos es la estrategia de control basada en el
modelo inverso no lineal. Sin embargo, este método es altamente dependiente de la disponibilidad
de la inversa del modelo del sistema a controlar, la cual es dificil de obtener analiticamente para
sistemas no lineales. Dado que las redes neuronales tienen la habilidad de modelar muchos sistemas
no lineales, incluyendo sus inversos, su uso [...] es altamente prometedor”[33].

“Se ha demostrado que las redes neuronales tienen muchas propiedades deseables y requeri-
das por sistemas complejos, no lineales y con problemas de control inciertos. Algunas de estas

propiedades son:

= Aprenden con base en la experiencia, aprendizaje de tipo “humano”.

Habilidad para generalizar, es decir, mapean entradas similares a salidas similares.

Habilidad para mapear funciones no lineales.

Proveen un grado de robustez mediante tolerancia a fallas y degradacion.

Robustez en presencia de ruido.

= Capacidad en sistemas multivariable.

Estas propiedades deseables hacen que las redes neuronales sean apropiadas para aplicaciones
de control inteligente. Por lo tanto, las redes neuronales suministran mas que los sistemas de control

adaptativo convencionales” [34].
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El control Directo Inverso consiste en conectar en serie el modelo inverso y la planta [35].

Yid s
Y2d —
Y3d I_)
Modelo | U1 Y1
> Planta Yo
Inverso U3
y1(t —1) 43
yo(t — 1)
y3(t —1)

Figura 4.1: Ejemplo de Control Directo Inverso

4.1. Evaporacion Simple

Se disenard el control directo inverso de un sistema de evaporacion simple a presion atmosférica
(la presién de Manizales es de 585mmHg).

El primer paso para construir un control directo inverso es encontrar el modelo inverso, en este
caso el modelo inverso es una red neuronal, en la que al alimentar y (la salida del sistema) se
obtiene u (la entrada al sistema).

Las redes neuronales a “construir”’son de tipo MLP (MultiLayer Perceptron). “Probablemente,
el miembro mas considerado dentro de la familia de modelos de redes neuronales es la red tipo
MLP debido a su habilidad para modelar tanto sistemas simples como sistemas de funciones
complejas”[36].

Antes de entrenar una red neuronal, el disenador debe elegir la estructura de esta: nimero de
capas ocultas, nimero de neuronas en cada capa y las funciones de activacion en cada capa.

Una red neuronal debe ser entrenada con un conjunto de datos de entrada y salida. Un conjunto

de entrenamiento puede representarse como:

El resultado obtenido al entrenar una red neuronal es el conjunto de parametros (weights and
k
i
Para obtener los datos de entrenamiento se realizaran simulaciones variando las tres entradas

biases:(w};,0%; )) dentro de la estructura de esta.
al sistema: F'', B! y Ts, (uy, us y u3); y dos perturbaciones: Cr. y TF, (vy y v3).
Existen varios algoritmos para entrenar una red neuronal, “los mas conocidos son Backpropaga-

tion y Levenberg-Marquardt. Generalmente, el algoritmo de Levenberg-Marquardt es mas eficiente
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pero necesita mas memoria” [37]. En este trabajo se utilizara el de Levenberg-Marquardt y el méto-
do de regularizacion Bayesiana.

Recurrencia: las futuras entradas a la red dependeran de las salidas del presente y del pasado.
“Esto puede llevar a inestabilidad en ciertos rangos de la red neuronal, es muy dificil determinar
si el predictor es o no es estable” [36].

Se hicieron varios ensayos para encontrar una red neuronal que logre generalizar el efecto de
las entradas de la red neuronal sobre sus salidas. Se encontré que se debe construir una red con

entradas y salidas del pasado para obtener predicciones aceptables.

4.1.1. Control Directo Inverso Basado en una Red Neuronal ARX(3,1)

entrenada mediante Levenberg-Marquardt

En el entrenamiento de esta red neuronal se alimenté como conjunto de entradas el vector
Y = [W!T! C') y tres de sus estados anteriores: Y (t —1), Y (t —2) y Y (t — 3), as{ como un estado
anterior de las entradas: u(t — 1) = [F'(t — 1) Ts(t — 1)]; como salida se alimenté el vector de
entradas al sistema: u = [F"' Tg].

Para evitar el sobreentrenamiento de la red, los datos le fueron alimentados en un orden aleato-
rio. Los datos de entrenamiento se muestran en las figuras 4.2 y 4.3.

La estructura de esta red se compone por 25 neuronas en la capa oculta con funcién de activacion
tansig v 2 en la capa de salida con funciones lineales.

A continuacién se presenta la grafica del error de validacién de la red neuronal:

A continuacién se presentan las gréficas del sistema bajo control (figuras 4.5 y 4.6):



CAPITULO 4. DISENO DE CONTROLADORES 311

Simulacion de Evaporacion Simple de una solucion azucarada
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Figura 4.2: [Datos de entrenamiento] (Salidas del Sistema)
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Datos reales de las entradas al Sistema de Evaporacion Simple de una solucion azucarada
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Figura 4.3: [Datos de entrenamiento] (Entradas al Sistema)
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FL Flujo de
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Figura 4.4: Error de validacién de la red Neuronal
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Figura 4.5: Salidas del Sistema
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Control en Evaporacion Simple de una solucion azucarada
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Figura 4.6: Entradas al Sistema
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4.1.2. Control Directo Inverso Basado en una Red Neuronal ARX(3,1)

entrenada mediante Regularizacion Bayesiana

En el entrenamiento de esta red neuronal se alimenté como conjunto de entradas el vector
Y = [W! Tt C'] y tres de sus estados anteriores: Y (t — 1), Y (¢t —2) y Y (¢ — 3), asi como un estado
anterior de las entradas: u(t — 1) = [F'(t — 1) Ts(t — 1)]; como salida se alimenté el vector de
entradas al sistema: u = [F'! Tg].

Para evitar el sobreentrenamiento de la red, los datos le fueron alimentados en un orden aleato-
rio. Los datos de entrenamiento se muestran en las figuras 4.2 y 4.3.

La estructura de esta red se compone por 25 neuronas en la capa oculta con funcién de activacién
tansig y 2 en la capa de salida con funciones lineales.

A continuacién se presenta la gréafica de validacion de la red neuronal (figura 4.7):

Validacion Red Neuronal

Entradas a la planta simuladas por la red
0.04 T T T

0.02 -

-0.02

Alimentacion (kg/s)

FL Flujo de

—0.041 Red Neuronal

Sistema

_006 | | | | | I I
0 500 1000 1500 2000 2500 3000 3500 4000

Tiempo (s)

385 ——

380 /\

TS Temperatura del vapor
vivo de caldera (K)

1 1 1 1
0 500 1000 1500 2000 2500 3000 3500 4000
Tiempo (s)

Figura 4.7: Validacion de la red Neuronal

Se puede observar que este método de entrenamiento logra hacer una mejor generalizacion del
sistema.

A continuacién se presentan las graficas del sistema bajo control (figuras 4.9 y 4.8):
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Control en Evaporacion Simple de una solucion azucarada
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Figura 4.8: Salidas del Sistema
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Control en Evaporacion Simple de una solucion azucarada
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Figura 4.9: Entradas al Sistema
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4.1.3. Control Proporcional

Con el fin de controlar el nivel dentro de un rango razonable, se propone un control propor-
cional puro. Teniendo en cuenta que en los Laboratorios de Procesos Productivos de la Universidad
Nacional de Colombia Sede Manizales se practica la evaporacién de soluciones por lotes, se con-
trolard el nivel del lote hasta que la concentracién del liquido en el evaporador alcance su valor
deseado. En este caso, se evaporara una solucién con 10 % de azicar y se concentrard hasta obtener
una solucién con 50 % de aztcar.

La variable a controlar es la masa total de solucién contenida en el evaporador (W1) y la
variable manipulada es el flujo de alimentacién (F'). Se tiene en cuenta que el maximo flujo de
alimentacién es 0.09kg/s y el minimo es igual a cero. El set point es de 50kg, y para la salida hay
un rango permisible: de 40kg a 60kg.

Mediante tanteo y error se eligié una ganancia de 0.005.

El desempeno de este controlador se muestra en las figuras 4.10 y 4.11.

El c6digo en MATLAB se muestra en la seccién D.6.

Control en Evaporacion Simple de una solucion azucarada
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Figura 4.10: Salidas del Sistema bajo un control P
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Control en Evaporacion Simple de una solucion azucarada
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Figura 4.11: Entrada al Sistema (control P)
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4.1.4. Plano de Fase

A continuacién se presenta el plano de fase del modelo de evaporacién simple de una solucién

azucarada (figura 4.12).
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Figura 4.12: Plano de fase

4.2. Evaporaciéon en dos efectos con alimentacién en para-

lelo

A continuacién se muestran los resultados del control proporcional.

4.2.1. Control Proporcional

De igual manera que el control del proceso de evaporacién simple, se controlara la evaporacion
de un lote de concentracién inicial del 10 % en masa hasta llevarlo a una concentracién del 50 %

en masa aproximadamente.
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La variable a controlar es la masa total de solucién contenida en cada evaporador (W' y W?)
y las variables manipuladas son el flujo de alimentacién a cada evaporador (F' y B'). Se tiene en
cuenta que el maximo flujo de alimentacién es 0.09kg/s y el minimo es igual a cero. El set point
es de H0kg, y para la salida hay un rango permisible: de 40kg a 60kg.

El desempeno de este controlador se muestra en las figuras 4.13, 4.14 y 4.15.

El codigo en MATLAB se muestra en la seccion D.6.

Control en Evaporacion Simple de una solucion azucarada
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Figura 4.13: Salidas del Sistema bajo un control P
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Control en Evaporacion Paralelo de una solucion azucarada
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Capitulo 5
Sugerencias

Los estudios realizados en [38], dirigidos a la Industria Azucarera Cubana, evalian el desempeno
de la operacién de evaporacion ante la introduccién de “los magnetizadores (DIMAG)”. Se encon-

traron las siguientes ventajas:
= Se disminuye el proceso de formacion de incrustaciones.

= Se reduce el consumo de productos quimicos, lo que implica una disminucién en la contam-
inacién ocasionada por el vertido de aguas con alto contenido de sustancias nocivas para el

medio ambiente.

= Se reducen los gastos de limpieza, en el caso del Complejo Agroindustrial “30 de Noviem-
bre”de Pinar del Rio (Cuba) la reduccién de los gastos fue del 75 %.

= Aumenta “el coeficiente de transferencia de calor por ebullicién”.

Por lo anteriormente dicho, se recomienda evaluar la efectividad de los magnetizadores en los
evaporadores de Los Laboratorios de Procesos Productivos, no sélo para jugo de cana, sino también

para diversas soluciones.
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Conclusiones

= Un modelo basado en las ecuaciones de acumulaciéon de balances de materia y energia, com-
binado con correlaciones empiricas de las sustancias es adecuado para describir la dinamica
de un sistema de evaporadores. En las figuras 3.1, 3.3, 3.4, 3.5y 3.6, 3.7 y 3.8 y 3.9 puede
observarse la aproximacion del modelo a los datos experimentales; en las tablas 3.1, 3.3, 3.4,

3.5y 3.6,3.7y 3.8y 3.9 pueden observarse los porcentajes de error del modelo.

= La prediccién de la temperatura en la regién de ebullicion es bastante acertada en la mayoria
de los casos (porcentajes de error menores al 4 %, ver figuras 3.1, 3.3, 3.4, 3.5y 3.6, 3.7y 3.8
y 3.9).

= Durante el proceso en el que la temperatura de la columna de liquido aumenta hasta alcanzar
la temperatura de ebullicién el error es mayor (al rededor del 10 %), esto se debe a que el
coeficiente de transferencia de calor varia segun las propiedades de la mezcla, las cuales varian
con la temperatura; ademés durante la ebullicion de la mezcla coexisten el liquido y el vapor

dentro de la calandria, lo que hace que el coeficiente de transferencia de calor sea mas bajo.

» Debe tenerse en cuenta la desviacién de los sensores de presién en experimentos tales como
el de evaporacién en dos efectos con alimentacion en paralelo 3.6. En este caso, el error de
prediccién de temperatura es bastante alto (7 %) con respecto al esperado, debido a que hay

un error de medicion en la presion de entrada al modelo.

= El error de la prediccién de la masa contenida dentro del evaporador es mayor que el de
prediccién de temperatura (porcentajes de error al rededor del 20 % o menor). Esto se debe a
la dificultad en la prediccién del flujo de vapor producido S* o S?, el cual a su vez involucra

el coeficiente global de transferencia de calor.

= Kl error en la prediccion de la concentracion, al igual que el de la masa de la columna de
liquido se ve fuertemente ligado a la prediccién del flujo de vapor producido S! o S2. Esto

implica también que el margen del error sea similar al de la masa de la columna de liquido.
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= Se reconoce que el uso de un coeficiente de transferencia de calor empirico es una solucién
practica al modelado de procesos de evaporacion. Correlaciones empiricas generales con may-
or complejidad matematica no se prestan para su aplicacién debido a la falta de correlaciones

especificas que relacionen propiedades de soluciones con su concentracion y temperatura.

= Un control directo inverso basado en redes neuronales no es adecuado para este sistema
debido a su inestabilidad. En la figura 4.12 puede observarse la relacion entre la masa de
liquido contenido en el evaporador y la concentracion de esta. Cuando se pretende controlar
la concentracion y la masa al mismo tiempo se llega a cierta contradicciéon: para aumentar
la concentracion es necesario reducir la masa contenida en el evaporador y para aumentar la
masa en el evaporador es necesario aumentar el flujo de alimentacién, lo que implica reducir la
concentracion. El éxito de controlar los evaporadores en un régimen semibatch radica en que
se asegura un tiempo de residencia del soluto, de manera tal que el liquido en el evaporador

aumenta continuamente su concentracion y es posible controlar el nivel.



Capitulo 7

Trabajo Futuro

El trabajo futuro se enfoca principalmente a la corroboracién mediante experimentos de los
resultados obtenidos en este estudio, lo que implica la implementacién del sistema de control en
los evaporadores de Los Laboratorios de Procesos Productivos.

El trabajo futuro también debe atender a la sugerencia de implementar magnetizadores en los
evaporadores de Los Laboratorios de Procesos Productivos y evaluar su eficacia en la operacion

con diversas sustancias.
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Apéndice A
Nomenclatura

A : Area de Transferencia de calor en los evaporadores.

B : Flujo mésico de la solucion concentrada que sale de un efecto.
C : Concentracién de soluto en el liquido.

C, :Capacidad Calorifica de la solucién.

EPE : Elevacion del Punto de Ebullicién [temperatural.

F' : Flujo mésico de la soluciéon que entra en el tren de evaporadores.
¢ : Calor de Solucién.

H : Entalpia del vapor.

h : Entalpia del liquido.

L : Pérdidas de Calor.

A :Calor de vaporizacion.

Pv : Presién del vapor.

@ : Flujo de Calor.

Re : Numero de Reynolds

p : Densidad.

S : Flujo masico de vapor.

T : Temperatura de la columna de liquido en el evaporador.
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U : Coeficiente global de transferencia de calor.

Vs : Volumen ocupado por el vapor de calentamiento.
Vi, : Volumen ocupado por el liquido en el evaporador.
v : Volumen molar de liquidos y vapores.

W : Masa.

y : Nivel de liquido en los evaporadores.

VL

Z : Factor de compresibilidad.

Subindices y Superindices

1 : Primer Efecto.

2 : Segundo Efecto.

¢ : Condensado.

cr : Se refiere a los flujos al rededor del condensador.
F : Alimentacion.

FZ : Se refiere a flujos de evaporacion con circulacién forzada.

L : Liquido.
s : Vapor.
v : Vapor.

w : Paredes de los tubos de la calandria.
ep : Efecto precedente.
el : Primer efecto.

ep : Segundo efecto.



Apéndice B
Caracteristicas del Equipo

El esquema general del equipo y un diagrama de bloques del proceso se muestran en la figuras

B.1 y B.2 respectivamente.

B.1. Evaporadores

Se cuenta con dos evaporadores de calandria.

B.1.1. Material

Los evaporadores son de acero inoxidable.
Para el acero ¢, = 0,12cal/g - K (Tomado de [1]). En unidades del sistema internacional: ¢, =
0,5024kJ /kg - K.

B.1.2. C(Calandria:

Didmetro: 300mm ¢ int.
60 tubos ¢ 3/8” SCH 40.
Longitud entre los espejos: 350mm
Longitud de los tubos: 380mm

Arreglo triangular.
Segun la tabla 11 de [2], para tubos de 3/8” de Cédula No. 40 (SCH 40):

s Didametro Exterior: 0.675”
s Didmetro Interior: 0.493”

Tubo Central: ¢ 3" SCH 10
Segun la tabla 11 de [2], para tubos de 3"
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s Didmetro Exterior: 3.50”

s Didmetro Interior: 3.068”

B.1.3. Longitud de los tubos sobre los cuales ocurre la condensacion:

Es igual a la longitud entre los espejos: H = 350mm = 0,35m

B.1.4. Volumen que ocupa el vapor de calentamiento:

El vapor fluye por fuera de los tubos de la calandria.
‘/S}72 = Vealandria — Ntubos Viubo — Viubo interior = Vealandria — 60 * Viubo — Viubo interior
V::ilindro =mnr? L.
Vg? = 2,8631E — 2 () m® = 2,2487E — 2m?

B.1.5. Area de Transferencia de Calor para el vapor de calentamiento:

A,. = 60 - Area Exterior de los tubos + Area Exterior del tubo central+Area de los Espejos
Acilindro =2mr L.
Area de los espejos = 7(0,300m)? — 60 - (0,675" %9254 )2 — 7(3 5700254 111)2 — (), 0506m?
Aye = 1,2289m? + 0,0506m? = 1,2795m?

B.1.6. Area de Transferencia de Calor para la columna de liquido:

Ay = 60- Area interior de los tubos 4+ Area interior del tubo central+Area de los espejos
Area de los espejos= 0,0506m?
Acitindro = 2m 1 L.
Ap = 607 (0,493"2%2%m) 0,38m + 7 (3,068” 222 m) 0,38m + 0,0506m>

Ar = 70,31512m? + 0,0506m? = 0,98997m? + 0,0506m? = 1,04057m?

B.1.7. Masa de los Tubos:

Masa de los tubos= Volumen de los tubos - Densidad
“La densidad del acero es practicamente independiente de la temperatura. Su valor permanece en
7,850 kg/m3”[39]
Volumen de los tubos=60- Volumen tubo 4+ Volumen tubo central
Volumenupos = 60%0,38m [(0,675” 002511y (0,493 - 29254y 2]

1// 1//

+20,38m [(3,5“ 0025417 (3,068 - Mmﬂ

1// 1//

Volumeniypes = 3,0022E — 3m?
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Masa de los tubos = 3,0022E — 3m? - 7,850% = 2,357TF — 2kg

B.2. Condensador Vertical

B.2.1. Tubos:

19 tubos
Didmetro: 3/8” SCH 10
Arreglo Triangular
Espacio entre centro y centro de los tubos: Pr = 25mm
Longitud: 1000mm
El vapor entra saturado y sale como liquido saturado (no se subenfria). El vapor puede estar a una
presién de vacio (-30"Hg), a la presién de Manizales (535mmHg) o a una sobrepresién no mayor a
10psi.
Segin la tabla 11 de [2], para tubos de 3/8” de Cédula No. 40 (SCH 40)

s Didmetro Exterior: 0.675”
s Didmetro Interior: 0.493”

Espesor de los tubos: s,, = 0,675” — 0,493" = 0,1820”
s, = 0,182072%5m = 0,0046228m

Conductividad Térmica: de la tabla 3 de [2], para el acero: k = 26Btu/ h - ft °F

B.2.2. Coraza:

Didametro: 134mm
Bafles:
5 bafles separados de la siguiente manera:
|170mm|165mm|165mm|165mm|165mm|170mm)|
Fluido que atraviesa: agua de enfriamiento
El agua entra a 13°C aproximadamente y debe salir a 40°C aprox.

Ver figuras B.4 y B.5.



APENDICE B. CARACTERISTICAS DEL EQUIPO 334

Area transversal al flujo calculada de acuerdo a la ecuacién 2.140

Area Transversal al flujo:

_DI-C'-B  0,134m-0,007855m - 0,165m
N Py N 0,025m

Qs

as = 0,006947m>

DI: Diametro interior de la coraza.

B: Espaciado de los bafles o deflectores.

C’: Se conoce como claro o ligadura y es la distancia mas corta entre las paredes de dos tubos
adyacentes.

Claro o ligadura: C' = Py — d, = 0,025m — 0,674” - 2223 — 0,007855m

1//

d,: Diametro exterior de los tubos.

Diametro Equivalente de la coraza de acuerdo a la ecuacién 2.139

Para un arreglo triangular:

_ 4(0,5P7 - 0,86Pr — 0,55d2)  4(0,5-0,025m - 0,86 - 0,025m — 0,5%(0,675" %33> m)?)

1//

“ 0,5md, 0,57(0,675" 22254 y)

1//

D., = 0,022771m?

B.2.3. Volumen ocupado por el vapor condensante:

Ve =19- Volumen de un tubo

s

Ve =19 (0,493" 2922 m)” 1

1//

Ver = 2,979 — 3m3

B.2.4. Area de transferencia de acuerdo a la ecuacién 2.31

DI + DE (0,493 + 0,675)"  0,0254

cr 2
AT = RWH# = 197(1m) 5 M= 0,885422m

B.2.5. Masa de los Tubos:

Masa de los tubos= Volumen de los tubos - Densidad
“La densidad del acero es practicamente independiente de la temperatura. Su valor permanece en
7,850 kg/m3”[39]

Volumen de los tubos=19- Volumen tubo
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Volumenyu, = 1951m [ (0,675" - 952%m)* — (0,493" - &%224m)’]
Volumeniypos = 0,0020m?

Masa de los tubos = 0,0020m? - 7,850% = 0,0161kg

Wer — 0,0161kg

B.3. Intercambiador para evaporacién con circulacion forza-

da

Intercambiador Horizontal

B.3.1. Tubos:

7 tubos
Didmetro: 1/4”
Longitud: 850mm
Arreglo triangular.
Fluido que atraviesa: vapor vivo de caldera

El vapor entra saturado y no se subenfria, su presion se encuentra entre 0 y 20psig.

B.3.2. Coraza:

Diametro: 2”
Bafles:
3 bafles espaciados 212.5”.

Fluido que atraviesa: pueden entrar diversas soluciones, las que se trabajaran son: agua, agua
con sal, agua con azuicar, agua con NaOH.

Las soluciones entran a 15°C.
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Figura B.3: Espejo del Evaporador
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Figura B.5: Espejo del Condensador

Figura B.6: Vista de un bafle del Intercambiador para evaporaciéon con circulacién forzada



Apéndice C
Trabajo Experimental

En ninguno de los experimentos fue posible medir el nivel del liquido contenido en los evapo-

radores, pero si se midieron los diferentes flujos de entrada y salida de los sistemas.

C.1. Evaporacion Simple de Agua

Datos de Operaciéon Semibatch

El evaporador se cargd hasta un nivel inicial de 0.94635m aproximadamente, de acuerdo a la
tabla 2.2 este nivel corresponde a un volumen igual a: V, = 0,026975m® 4 %(0,4m)*(0,94635 —
0,716)m? = 0,05592m?.

Para obtener los conjuntos de datos mostrados en la tablas C.1 y C.2 se aliment6 agua fresca
continuamente, pero no se retiré agua liquida del sistema (de alli el término Semibatch).

El experimento registrado en la tabla C.1 se realizd con salida a la atmdsfera, por lo tanto
se trabajé a presién atmosférica (585mmHg en Manizales). Para el calentamiento se utilizé vapor
vivo de caldera a 15psig aproximadamente.

El experimento registrado en la tabla C.2 se realizé a presion de vacio (utilizando una bomba
y cerrando la salida a la atmoésfera). Para el calentamiento se utilizé vapor vivo de caldera a 5y

10psig aproximadamente.
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Tabla C.1: Evaporacion Simple de agua a presién atmosférica

342

Entradas Perturbaciones Salidas
Tiempo Flujo de Presién de Temperatura de Presién Volumen del | Temperatura Flujo de
(min) Alimentacién vve la alimentacién liquido del liquido Vapor Producido
(m?/s) (Pa) (K) (Pa) (m?) (K) (m? /s)
0 0,000065450 77993,5900 291,15 77993,59 0,063774 293,15 0
2 0,000016363 181386,4471 290,15 77993,59 0,04908702 291,15 0,000073304
4 0,000016362 181386,4471 349,15 77993,59 0,05537022 290,15 0,000020944
6 0,000016362 181386,4471 361,15 77993,59 0,04154718 349,15 0,000136136
8 0,000016363 181386,4471 363,15 77993,59 0,0516003 361,15 0,00005236
10 0,000016362 181386,4471 361,15 77993,59 0,03777726 363,15 0,000167552
12 0,000032725 181386,4471 362,15 77993,59 0,03345756 361,15 0,000219912
14 0,000032725 188279,3043 362,15 77993,59 0,0347142 362,15 0,00020944
16 0,000032725 181386,4471 362,15 77993,59 0,03722748 362,15 0,000188496
18 0,000130900 181386,4471 361,15 77993,59 0,05026512 362,15 0,000178024
20 0,000376338 181386,4471 362,15 77993,59 0,08600082 361,15 0,000125664
22 0,000409063 181386,4471 362,15 77993,59 0,08992782 362,15 0,000125664
24 0,000359975 181386,4471 362,15 77993,59 0,07524084 362,15 0,000198968
26 0,000229075 195172,1614 362,15 77993,59 0,0394266 362,15 0,00036652
28 0,000130900 202065,0186 360,15 77993,59 0,0590616 362,15 0,00010472
30 0,000016362 77993,5900 321,15 77993,59 0,0578835 360,15 0
32 0,000016362 77993,5900 303,15 77993,59 0,0578835 321,15 0
Tabla C.2: Evaporacién Simple de agua a presién subatmosférica
Entradas Perturbaciones Salidas
Tiempo Flujo de Presién de Temperatura de Presién Volumen del | Temperatura Flujo de
(min) Alimentaciéon vve la alimentacién liquido del liquido Vapor Producido
(m?/s) (Pa) (K) (Pa) (m?) (K) (m?/s)
0 0,000049087 77993,5900 306,15 77993,59000 0,06181050 293,15 0
2 0,000016362 77993,5900 302,15 57674,40551 0,05788350 291,15 0
4 0,000016363 119350,7329 294,15 57674,40551 0,05788350 290,15 0
6 0,000032725 112457,8757 293,15 57674,40551 0,05984700 349,15 0
8 0,000049088 112457,8757 293,15 57674,40551 0,05804058 361,15 0,000031416
10 0,000016362 112457,8757 291,15 61060,93626 0,03903390 363,15 0,000157080
12 0,000032725 112457,8757 350,15 57674,40551 0,04476732 361,15 0,000125664
14 0,000032725 112457,8757 350,15 50901,34401 0,04476732 362,15 0,000125664
16 0,000049087 112457,8757 349,15 54287,87476 0,04924410 362,15 0,000104720
18 0,000032725 112457,8757 350,15 57674,40551 0,04351068 362,15 0,000136136
20 0,000016362 112457,8757 351,15 57674,40551 0,04280382 361,15 0,000125664
22 0,000032725 112457,8757 351,15 57674,40551 0,04099740 362,15 0,000157080
24 0,000049087 112457,8757 351,15 57674,40551 0,04296090 362,15 0,000157080
26 0,000032725 109011,4471 351,15 54287,87476 0,04099740 362,15 0,000157080
28 0,000147262 112457,8757 349,15 47514,81326 0,05474190 362,15 0,000157080
30 0,000278163 112457,8757 349,15 47514,81326 0,07044990 360,15 0,000157080
32 0,000294525 109011,4471 349,15 47514,81326 0,09126300 321,15 0,000136136
34 0,000278163 112457,8757 347,15 47514,81326 0,07673310 282,15 0,000104720
36 0,000261800 115904,3043 347,15 44128,28251 0,04712352 243,15 0,000335104
38 0,000245438 146922,1614 347,15 50901,34401 0,08537250 204,15 0,000000000
40 0,000245438 146922,1614 351,15 57674,40551 0,06275298 165,15 0,000188496
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Tabla C.3: Evaporacion Simple de agua

Tiempo (s) [ F' (kg/s) | Bl(kg/s) [ Ts(K) | Tp (K) | P* (Pa) [ W' (kg) | T' (K) | ST (kg/s)
0 0.006802 0 390.30 | 291.95 71220.52 55.92 293.15 0.000000
120 0.001700 0 390.30 | 292.05 | 81380.11 56.73 291.15 0.007511
240 0.001700 0 390.30 | 291.95 | 84766.64 55.22 290.15 0.002146
360 0.001700 0 390.30 | 291.95 | 81380.11 55.86 349.15 0.013921
480 0.001700 0 390.30 | 291.95 | 84766.64 54.45 361.15 0.005343
600 0.001700 0 390.30 | 291.95 | 84766.64 55.48 363.15 0.016129
720 0.003401 0 390.30 | 292.05 71220.52 54.18 361.15 0.021269
840 0.003401 0 391.46 292.05 | 84766.64 53.77 362.15 0.020256
960 0.003401 0 390.30 | 292.05 | 84766.64 53.89 362.15 0.018209
1080 0.013603 0 390.30 | 292.15 | 84766.64 54.14 362.15 0.017198
1200 0.039108 0 390.30 | 292.15 | 84766.64 55.48 361.15 0.012140
1320 0.042508 0 390.30 | 292.15 | 84766.64 59.15 362.15 0.012140
1440 0.037407 0 390.30 | 292.15 | 84766.64 59.56 362.15 0.019221
1560 0.023805 0 392.59 | 292.05 | 84766.64 58.10 362.15 0.035366
1680 0.013603 0 393.68 | 292.15 | 84766.64 54.53 362.15 0.010105
1800 0.001700 0 365.96 | 292.15 71220.52 56.34 360.15 0.000000
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C.2.

Evaporacién Simple de una Solucién azucarada

Datos de Operacion Semibatch

Tabla C.4: Evaporacion Simple de una

solucién azucarada

Entradas Perturbaciones Salidas
Tiempo FT B! Ts Tr Pt Crh wi T Cct St
(s)
(ke/s) | (kgfs) | (K) | (K) (Pa) F.masa | (kg) | (K) | F.masa | (kg/s)

0 0 0 390.30 | 291.35 | 77993.585500 0.1 57.406 | 291.15 0.068 0.000000
120 0 0 390.30 | 291.45 | 77993.585500 0.1 57.406 | 291.15 0.088 0.000000
240 0 0 390.30 | 291.55 | 77993.585500 0.1 57.406 | 291.15 0.096 0.002131
360 0 0 390.30 | 291.55 | 77993.585500 0.1 57.150 | 351.15 0.098 0.014915
480 0 0 390.30 291.55 84766.646997 0.1 55.616 361.15 0.098 0.020256
600 0 0 390.30 | 291.55 | 84766.646997 0.1 54.975 | 361.15 0.100 0.018231
720 0 0 390.30 | 291.55 | 84766.646997 0.1 55.218 | 361.15 0.102 0.027346
840 0 0 390.30 | 291.55 | 84766.646997 0.1 54.124 | 361.15 0.102 0.015192
960 0 0 390.30 | 291.55 | 74607.054751 0.1 55.582 | 361.15 0.102 0.020256
1080 0 0 390.30 | 291.65 | 77993.585500 0.1 54.975 | 361.15 0.128 0.021269
1200 0 0 389.10 | 291.75 | 74607.054751 0.1 54.853 | 361.15 0.130 0.019243
1320 0.093528 0 389.10 291.75 74607.054751 0.1 55.096 361.15 0.132 0.020256
1440 0 0 383.88 | 291.05 | 50901.339511 0.1 66.198 | 353.15 0.142 0.007139
1560 0 0 383.88 | 290.65 | 50901.339511 0.1 56.549 | 355.15 0.144 0.023456
1680 0 0 383.88 | 290.75 | 57674.401008 0.1 54.591 | 357.15 0.148 0.015262
1800 0 0 383.88 | 290.95 | 64447.462505 0.1 55.574 | 358.15 0.148 0.016280
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C.3.

Los datos tomados

Evaporacién simple de salmuera

se muestran en la tabla C.5.

Tabla C.5: Evaporacion Simple de salmuera

Entradas Perturbaciones Salidas
Tiempo FT BT Ts Tk Pt Crh wi Tt Ct
(s)
(kg/s) | (kg/s) (K) (K) (Pa) F. masa | (kg) (K) F. masa
0 0 0 365.96 | 291.05 | 84766.64 0.05 55.98 | 289.15 0.05
120 0 0 389.10 | 290.95 | 84766.64 0.05 55.98 | 289.15 0.05
240 0 0 386.58 | 291.05 | 84766.64 0.05 55.98 | 291.15 0.05
360 0 0 386.58 | 291.05 | 84766.64 0.05 55.98 | 361.15 0.05
480 0 0 386.58 | 291.15 | 84766.64 0.05 54.05 | 367.15 0.05
600 0 0 385.26 | 291.25 | 84766.64 0.05 51.62 | 369.15 0.05
720 0 0 386.58 | 291.25 | 84766.64 0.05 51.01 | 367.15 0.05
840 0 0 386.58 | 291.25 | 84766.64 0.05 49.43 | 369.15 0.05
960 0 0 391.46 | 291.25 | 84766.64 0.05 47.12 | 369.15 0.05
1080 0 0 395.78 | 291.35 | 84766.64 0.05 44.33 | 370.15 0.05
1200 0 0 397.78 | 291.35 | 84766.64 0.05 38.25 | 372.15 0.05
1320 0 0 397.78 | 291.45 | 84766.64 0.05 35.21 | 373.15 0.05
1440 0 0 386.58 | 291.45 | 84766.64 0.05 32.18 | 371.15 0.05
1560 0 0 386.58 | 291.55 | 84766.64 0.05 30.97 | 371.15 0.05
1680 0 0 386.58 | 291.55 | 77993.58 0.05 29.76 | 369.15 0.05
1800 0 0 367.12 | 291.65 | 77993.58 0.05 29.76 | 367.15 0.05
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C.4. Evaporacion en dos Efectos con Alimentacion en Con-

tracorriente

Los datos de esta préactica son mostrados en las tablas C.6 y C.7.
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Tabla C.6: Entradas y perturbaciones medidas en Evaporacion en dos efectos con alimentacién en
contracorriente de una solucién azucarada (Préctica 1)

Tiempo | B™* B! Ts Frmee | pET P! Ck P?

(s) (kg/s) | (ke/s) (K) (kg/s) | (K) (Pa) | (Fmasa) | (Pa)

0 0.009772 0 390.303630 0 303.35 | 91779.23 0.1 77993.59
120 0.006491 0 390.303630 0 302.25 | 91779.23 0.1 40741.75
240 0.006481 0 390.303630 0 300.55 | 126243.59 0.1 50901.34
360 0.005668 0 390.303630 0 301.05 | 126243.59 0.1 44128.28
480 0.005668 0 395.789218 0 301.55 | 126243.59 0.1 40741.75
600 0.005585 0 390.303630 0 299.35 | 119350.73 0.1 50901.34
720 0.005503 0 390.303630 0 301.15 | 126243.59 0.1 44128.28
840 0.005339 0 390.303630 0 298.95 | 126243.59 0.1 37355.22
960 0.005028 0 390.303630 0 301.15 | 119350.73 0.1 57674.40
1080 | 0.004704 0 390.303630 0 300.95 | 119350.73 0.1 44128.28
1200 | 0.004712 0 390.303630 0 300.75 | 119350.73 0.1 44128.28
1320 | 0.004064 0 390.303630 0 300.75 | 119350.73 0.1 47514.81

Tabla C.7: Salidas medidas en Evaporacién en dos efectos con alimentacion en contracorriente de
una solucién azucarada (Préctica 1)

Tiempo | W! Tt ok St w? T2 C? S?
6) | (k) | (<) | (Fmasa) | (cgfs) | (k) | (K) | (F. masa) | (ke/s)
0 57.59 | 345.15 0.132 0.000000 | 58.11 | 298.15 0.104 0.000000
120 58.76 | 347.15 0.138 0.000417 | 56.94 | 299.15 0.104 0.000000
240 59.49 | 365.15 0.132 0.000000 | 56.16 | 299.15 0.100 0.000000
360 60.26 | 371.15 0.134 0.003333 | 55.38 | 298.15 0.102 0.000000
480 60.54 | 371.15 0.138 0.006250 | 54.70 | 298.15 0.102 0.000000
600 60.47 | 369.15 0.132 0.011250 | 54.02 | 299.15 0.102 0.000000
720 59.79 | 371.15 0.138 0.014167 | 53.35 | 299.15 0.102 0.000000
840 58.76 | 369.15 0.132 0.015417 | 52.69 | 299.15 0.102 0.000000
960 57.55 | 369.15 0.142 0.013333 | 52.05 | 371.15 0.102 0.010010
1080 | 56.55 | 369.15 0.146 0.015000 | 50.24 | 359.15 0.104 0.013044
1200 | 55.31 | 369.15 0.146 0.012917 | 48.11 | 357.15 0.104 0.015015
1320 | 54.33 | 369.15 0.148 0.012917 | 45.75 | 360.15 0.104 0.010034
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Tabla C.8: Entradas y perturbaciones medidas en Evaporaciéon en dos efectos con alimentacién en
contracorriente de una solucién azucarada (Préctica 2)

Tiempo Bmee Bt Ts Fmee | E™ P! Cr p?
(s) (kg/s) | (ke/s) | (K) | (kg/s) | (K) (Pa) | (Fmasa) | (Pa)

0 0.009169 0 390.30 0 293.35 | 91779.30 0.1 77993,59
120 0.008192 0 390.30 0 293.35 | 91779.30 0.1 37355,22
240 0.009023 0 390.30 0 293.35 | 91779.30 0.1 4751481
360 0.008019 0 390.30 0 293.25 | 91779.30 0.1 44128,28
480 0.007860 0 390.30 0 293.25 | 126243.59 0.1 44128,28
600 0.007530 0 390.30 0 293.25 | 140029.30 0.1 44128,28
720 0.007680 0 390.30 0 293.25 | 140029.30 0.1 115245,42
840 0.007504 0 390.30 0 293.25 | 140029.30 0.1 44128,28
960 0.007680 0 390.30 0 293.25 | 126243.59 0.1 44128,28
1080 | 0.007520 0 395.78 0 293.25 | 126243.59 0.1 44128,28
1200 | 0.007353 0 395.78 0 293.25 | 126243.59 0.1 44128,28
1320 | 0.007771 0 395.78 0 293.25 | 126243.59 0.1 50901,34
1440 | 0.007131 0 395.78 0 293.25 | 126243.59 0.1 47514,81
1560 | 0.006959 0 395.78 0 293.25 | 126243.59 0.1 44128,28
1680 | 0.006504 0 395.78 0 293.25 | 126243.59 0.1 44128,28
1800 | 0.006817 0 400.60 0 293.25 | 126243.59 0.1 47514,81
1920 | 0.006673 0 400.60 0 293.25 | 133136.44 0.1 57674,40
2040 | 0.006667 0 395.78 0 293.25 | 140029.30 0.1 71220,52
2160 | 0.006648 0 390.30 0 293.25 | 126243.59 0.1 71220,52
2280 | 0.006783 0 395.78 0 293.25 | 126243.59 0.1 6444746
2400 | 0.006237 0 395.78 0 294.55 | 126243.59 0.1 57674,40
2520 | 0.005571 0 395.78 0 294.55 | 126243.59 0.1 50901,34
2640 | 0.005887 0 395.78 0 294.55 | 126243.59 0.1 57674,40
2760 | 0.005556 0 396.79 0 294.55 | 133136.44 0.1 4751481
2880 | 0.005391 0 394.75 0 294.55 | 133136.44 0.1 71220,52
3000 | 0.005405 0 396.79 0 294.55 | 133136.44 0.1 71220,52
3120 | 0.005244 0 396.79 0 294.55 | 133136.44 0.1 71220,52
3240 | 0.005095 0 395.78 0 294.55 | 140029.30 0.1 71220,52
3360 | 0.005097 0 394.75 0 294.35 | 133136.44 0.1 71220,52
3480 | 0.004940 0 398.74 0 294.35 | 133136.44 0.1 71220,52
3600 | 0.004960 0 395.78 0 294.35 | 126243.59 0.1 71220,52
3720 | 0.005130 0 395.78 0 294.25 | 126243.59 0.1 71220,52
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Tabla C.9: Salidas medidas en Evaporacién en dos efectos con alimentacién en contracorriente de
una solucién azucarada (Préctica 2)

Tiempo | W! Tt ok St S? w2 T2 C?
(s) (kg) | (K) | (Fmasa) | (kg/s) | (kg/s) | (kg) | (K) | (F. masa)
0 59.38 | 303.15 0.162 0.000000 | 0.003236 | 58.45 | 297.15 0.118
120 60.48 | 303.15 0.168 0.000000 | 0.000000 | 56.96 | 297.15 0.122

240 61.47 | 303.15 0.168 0.000417 | 0.000000 | 55.98 | 298.15 0.124
360 62.50 | 341.15 0.168 0.000417 | 0.000000 | 54.89 | 298.15 0.120
480 63.41 | 363.15 0.168 0.000000 | 0.000000 | 53.93 | 298.15 0.122
600 64.35 | 369.15 0.168 0.000000 | 0.000000 | 52.99 | 298.15 0.122
720 65.26 | 373.15 0.166 0.002917 | 0.000000 | 52.08 | 299.15 0.118
840 65.83 | 375.15 0.162 0.007500 | 0.000000 | 51.16 | 299.15 0.114
960 65.83 | 373.15 0.168 0.008750 | 0.000000 | 50.26 | 299.15 0.118
1080 | 65.70 | 373.15 0.168 0.010417 | 0.000000 | 49.34 | 297.15 0.118
1200 | 65.35 | 373.15 0.164 0.017083 | 0.000000 | 48.44 | 298.15 0.118
1320 | 64.19 | 373.15 0.166 0.014583 | 0.006990 | 47.56 | 360.15 0.122
1440 | 63.37 | 373.15 0.162 0.016667 | 0.004993 | 45.78 | 360.15 0.122
1560 | 62.22 | 373.15 0.166 0.016667 | 0.004993 | 44.33 | 361.15 0.120
1680 | 61.06 | 373.15 0.168 0.015833 | 0.020019 | 42.89 | 358.15 0.122
1800 | 59.94 | 373.15 0.170 0.014583 | 0.029957 | 39.71 | 360.15 0.124
1920 | 59.01 | 373.15 0.180 0.014583 | 0.014943 | 35.30 | 363.15 0.138
2040 | 58.06 | 377.15 0.182 0.011250 | 0.009938 | 32.71 | 366.15 0.144
2160 | 57.51 | 375.15 0.188 0.015417 | 0.000000 | 30.71 | 367.15 0.140
2280 | 56.46 | 369.15 0.190 0.011250 | 0.002002 | 29.91 | 349.15 0.148
2400 | 55.92 | 373.15 0.206 0.014167 | 0.012950 | 28.86 | 359.15 0.146
2520 | 54.97 | 373.15 0.210 0.014167 | 0.009962 | 26.56 | 361.15 0.142
2640 | 53.94 | 373.15 0.216 0.012917 | 0.009962 | 24.69 | 362.15 0.142
2760 | 53.09 | 375.15 0.222 0.013333 | 0.009950 | 22.79 | 365.15 0.146
2880 | 52.16 | 375.15 0.224 0.011250 | 0.009938 | 20.93 | 367.15 0.150
3000 | 51.46 | 375.15 0.238 0.010417 | 0.009950 | 19.09 | 367.15 0.156
3120 | 50.86 | 375.15 0.244 0.012917 | 0.009962 | 17.25 | 367.15 0.156
3240 | 49.94 | 375.15 0.252 0.012917 | 0.009938 | 15.42 | 367.15 0.162
3360 | 49.00 | 375.15 0.256 0.011250 | 0.009938 | 13.62 | 368.15 0.166
3480 | 48.26 | 375.15 0.280 0.010833 | 0.009938 | 11.82 | 368.15 0.168
3600 | 47.55 | 375.15 0.256 0.012917 | 0.009938 | 10.03 | 368.15 0.178
3720 | 46.60 | 375.15 0.294 0.011250 | 0.009938 | 8.24 | 368.15 0.182
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Evaporaciéon en dos efectos con Alimentaciéon en Pa-

ralelo de una solucién azucarada

Tabla C.10: Entradas y perturbaciones medidas en Evaporacién en dos efectos con alimentacion

en paralelo de una solucién azucarada

Tiempo F! B! Ts B? T P! Cr P?
6) | (ke/s) | (kefs) | (K) | (kefs) | (K) (Pa) | (Fanasa) | (Pa)

0 0 0.000749 | 365.96 0 294.75 | 91779.299786 0.1 77993.58
120 0 0.000744 | 390.30 0 294.35 | 91779.299786 0.1 44128.27
240 0 0.002785 | 389.70 0 294.35 | 91779.299786 0.1 33968.68
360 0 0.003764 | 395.78 0 294.25 | 126243.585500 0.1 47514.80
480 0 0.003764 | 395.78 0 294.25 | 160707.871214 0.1 44128.27
600 0 0.003849 | 394.75 0 294.25 | 160707.871214 0.1 44128.27
720 0 0.002544 | 390.30 0 294.25 | 160707.871214 0.1 44128.27
840 0 0.000750 | 390.30 0 294.25 | 140029.299786 0.1 44128.27
960 0 0.000342 | 383.88 0 294.15 | 126243.585500 0.1 44128.27
1080 0 0.000179 | 390.30 0 294.15 | 126243.585500 0.1 44128.27
1200 0 0.000179 | 390.30 0 294.25 | 126243.585500 0.1 44128.27
1320 0 0.000175 | 390.30 0 294.05 | 119350.728357 0.1 50901.33
1440 0 0.000174 | 383.88 0 294.05 | 119350.728357 0.1 50901.33
1560 0 0.000174 | 390.30 0 294.05 | 119350.728357 0.1 50901.33
1680 0 0.015038 | 395.78 0 293.95 | 126243.585500 0.1 71220.52
1800 0 0.012502 | 395.78 0 293.95 | 133136.442643 0.1 77993.58
1920 0 0.012568 | 395.78 0 294.05 | 140029.299786 0.1 77993.58

2040 0 0.019690 | 395.78 0 293.85 | 126243.585500 0.1 57674.40
2160 0 0.003515 | 390.30 0 293.85 | 112457.871214 0.1 71220.52
2280 0 0.003742 | 390.30 0 293.85 | 126243.585500 0.1 71220.52
2400 0 0.003870 | 390.30 0 293.85 | 112457.871214 0.1 44128.27
2520 0 0.003767 | 390.30 0 293.85 | 119350.728357 0.1 44128.27
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Tabla C.11: Salidas medidas en Evaporacién en dos efectos con alimentacién en paralelo de una
solucién azucarada

Tiempo wt Tt ot w? T? C? St S?

(s) (kg) (K) | (Fmasa) | (kg) (K) | (F. masa) | (kg/s) | (kg/s)

0 57.798710 | 303.15 0.094 57.753560 | 303.15 | 0.092000 | 0.000000 | 0.000000
120 57.708771 | 303.15 0.094 57.843500 | 299.15 | 0.070000 | 0.000000 | 0.000000
240 57.619493 | 303.15 0.094 57.932777 | 299.15 | 0.088000 | 0.000000 | 0.000000
360 57.285257 | 353.15 0.094 58.267013 | 300.15 | 0.090000 | 0.000000 | 0.000000
480 56.833518 | 373.15 0.094 58.718752 | 300.15 | 0.090000 | 0.000000 | 0.000000
600 56.381779 | 379.15 0.094 59.170491 | 300.15 | 0.092000 | 0.001250 | 0.000000
720 55.769902 | 379.15 0.092 59.632369 | 300.15 | 0.092000 | 0.006250 | 0.000000
840 54.714596 | 379.15 0.092 59.937674 | 300.15 | 0.092000 | 0.008750 | 0.000000
960 53.574578 | 375.15 0.092 60.027692 | 301.15 | 0.092000 | 0.009167 | 0.000000
1080 52.433501 | 373.15 0.092 60.068770 | 301.15 | 0.092000 | 0.012500 | 0.000000
1200 50.911989 | 373.15 0.092 60.090281 | 302.15 | 0.092000 | 0.013917 | 0.000000
1320 | 49.220484 | 371.15 0.092 60.111786 | 355.15 | 0.094000 | 0.018583 | 0.005005
1440 46.969525 | 371.15 0.092 59.532163 | 358.15 | 0.094000 | 0.013750 | 0.005005
1560 45.298622 | 371.15 0.092 58.952484 | 361.15 | 0.094000 | 0.015000 | 0.015015
1680 43.477779 | 371.15 0.094 57.171581 | 365.15 | 0.094000 | 0.014167 | 0.010010
1800 39.973167 | 375.15 0.100 57.775029 | 367.15 | 0.096000 | 0.011250 | 0.009938
1920 | 37.122914 | 377.15 0.114 58.082741 | 373.15 | 0.098000 | 0.018333 | 0.019876
2040 33.414700 | 373.15 0.126 57.205870 | 363.15 | 0.100000 | 0.010833 | 0.019924
2160 29.751946 | 363.15 0.132 57177776 | 359.15 | 0.106000 | 0.008333 | 0.004023
2280 28.330196 | 369.15 0.132 57.116777 | 363.15 | 0.109000 | 0.013750 | 0.016016
2400 26.231099 | 369.15 0.132 55.644012 | 370.15 | 0.110000 | 0.016667 | 0.015015
2520 | 23.766667 | 369.15 0.134 54.306698 | 360.15 | 0.118000 | 0.010000 | 0.005005
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C.6. Evaporacion con circulacion forzada de una solucién

azucarada

Tabla C.12: Datos tomados en un proceso de evaporacion con circulacién forzada

Tiempo | F' [ B! Ts Tr P! Cp | wt! T! Ct

0 0 [ 0 [ 389.10 [ 291.35 | 74607.05 | 0.05 | 59.96 | 297.15 | 0.182
120 0 | 0 | 389.10 | 313.85 | 77993.58 | 0.05 | 59.96 | 309.15 | 0.188
240 0 | 0 | 389.10 | 322.35 | 77993.58 | 0.05 | 59.96 | 319.15 | 0.172
360 0 | 0 | 389.10 | 330.65 | 77993.58 | 0.05 | 59.96 | 327.15 | 0.156
480 0 | 0 | 389.10 | 337.65 | 77993.58 | 0.05 | 59.96 | 335.15 | 0.156
600 0 | 0 | 389.10 | 343.85 | 77993.58 | 0.05 | 59.96 | 341.15 | 0.148
720 0 | 0 | 389.10 | 348.95 | 77993.58 | 0.05 | 59.96 | 347.15 | 0.144
840 0 | 0 | 389.10 | 353.45 | 77993.58 | 0.05 | 59.96 | 352.15 | 0.142
960 0 | 0 | 39578 | 357.05 | 77993.58 | 0.05 | 59.96 | 353.15 | 0.144
1080 0 | 0 | 39578 | 360.15 | 77993.58 | 0.05 | 59.96 | 357.15 | 0.144
1200 0 | 0 | 395.78 | 361.95 | 77993.58 | 0.05 | 59.60 | 358.15 | 0.142
1320 0 | 0 | 395.78 | 362.55 | 77993.58 | 0.05 | 59.96 | 359.15 | 0.142
1440 0 | 0 | 395.78 | 363.05 | 77993.58 | 0.05 | 59.48 | 360.15 | 0.142
1560 0 | 0 | 395.78 | 363.45 | 77993.58 | 0.05 | 59.60 | 360.15 | 0.144
1680 0 | 0 | 39578 | 363.75 | 77993.58 | 0.05 | 59.60 | 360.15 | 0.144
1800 0 | 0 | 39578 | 363.95 | 77993.58 | 0.05 | 59.48 | 360.15 | 0.146
1920 0 | 0 | 395.78 | 363.45 | 50901.33 | 0.05 | 57.18 | 357.15 | 0.152
2040 0 | 0 | 39578 | 351.85 | 44128.27 | 0.05 | 58.26 | 347.15 | 0.152
2160 0 | 0 | 395.78 | 351.45 | 57674.40 | 0.05 | 59.59 | 347.15 | 0.152
2280 0 | 0 | 39578 | 354.75 | 50901.33 | 0.05 | 59.60 | 351.15 | 0.156
2400 0 | 0 | 395.78 | 354.95 | 54287.87 | 0.05 | 59.72 | 351.15 | 0.154
2520 0 | 0 | 39578 | 356.05 | 50901.33 | 0.05 | 59.35 | 352.15 | 0.158
2640 0 | 0 | 39578 | 355.75 | 50901.33 | 0.05 | 59.35 | 352.15 | 0.156
2760 0 | 0 | 39578 | 355.95 | 50901.33 | 0.05 | 59.35 | 352.15 | 0.158
2880 0 | 0 | 39578 | 356.15 | 50901.33 | 0.05 | 59.47 | 353.15 | 0.158
3000 0 | 0 | 39578 | 356.25 | 50901.33 | 0.05 | 59.23 | 353.15 | 0.158
3120 0 | 0 | 39578 | 356.35 | 50901.33 | 0.05 | 59.35 | 353.15 | 0.164
3240 0 | 0 | 39578 | 356.45 | 50901.33 | 0.05 | 59.35 | 353.15 | 0.158
3360 0 | 0 | 39578 | 357.05 | 50901.33 | 0.05 | 59.47 | 353.15 | 0.164
3480 0 | 0 | 39578 | 357.45 | 50901.33 | 0.05 | 59.47 | 353.15 | 0.168




Apéndice D

Algoritmos

D.1. Evaporaciéon Simple

D.1.1. Solucién Azucarada

function
[yl,y2,y3]=Euler12__CTRL_ev_simp_oct29(z,ul,u2,u3,vl,v2,v3)

global S1 S_1

h =1; % step size

dP1dtX=0;

z = z + h*simp_Sugar_t_s(z, ul, u2, u3, vi,v2,v3,dP1dtX);
S_1=S1;

yl= z(1); y2= z(2); y3= z(3);

function dY = simp_Sugar_t_s(Y,ul,u2,u3,vl,v2,v3,dP1dt)
global S1

353
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% u=[F~1 \ B"1 \ T_S]
% Y=[W"1 \ T°1 \ C"1]
% v=[T_F~1 \ P~1 \ C_F~1]

#Flujos en kg/s
%Presién en Pa
%Temperaturas en K

C_F1=v3;

%Como se despreciard la dindmica de la condensacién del vapor vivo de caldera:
HT_wi=T_S:

T_wl=u3;

h_Fi1= f_h_Sugar(vl,v3); Fi= ul; hi=
f_h_Sugar(Y(2),Y(3)); Bi= u2; Q1=
f_Q(T_wl,Y(2),v2,Y(1),Y(3)); Hi= f_HH_w(Y(2));
T_O= 273.15;%K

Wi= Y(1); Ti= Y(2); Ci= Y(3);

phil=-16.147;%\mathrm{J/kg}
L1=0;

Tv=Wagner(v2); S1=0;

Y(2); Tv;

dY = zeros(3,1);% a column vector
if Y(2)<Tv+f_EPE_Sugar(C1,Tv)
S1=0;

dY(1) = F1-B1-S1;
dY(2)=(F1*(h_F1-h1)  +S1%(h1-H1)+Qi+phi1-L1
-(-0.55%C1*(1/18)*((18.2964%T1+4.72118E-1%(T1°2) /2-1.33878E-3*(T1°3) /3+1.31424E-6
*(T174)/4)
-(18.2964*T_0+4.72118E-1%(T_0"2) /2-1.33878E-3*(T_0"3) /3+1.31424E-6%(T_0"4)/4))
*  ((C_F1-C1)*F1+S1*C1)))
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/  (W1%(1-0.55%C1)* (10E3/18)*(18.2964+4.72118E-1*T1-1.33878E-3%(T1) "2
+1.31424E-6*(T1)"3));
dY(3)= ((C_F1-C1)*F1+S1%*C1)/W1;
else Y(2)>=Tv+f_EPE_Sugar(C1,Tv)

% Y(2)=Tv+f_EPE_Sugar(C1,Tv)

dY(1) = F1-B1-S1;

P_c=221.2E5;%Pa
T_c=647.3;%K

x=1-(Tv/T_c);

%Donde $P_c$ y $T_c$ son presién critica y temperatura critica, respectivamente.
A = -7.76451;

B = 1.45838;

C = -2.77580;

D = -1.23303;

dY(2)= (1/P_c) * ( exp(T_c/Tv * ( A *x (1-Tv/T_c ) + B *x (1-Tv/T_c )"1.5
+ Cx*x (1-(Tv/T_c) )"3 +D * (1-(Tv/T_c) )°6 ) )*. ..
(- T_c/Tv"2 * ( A x (1-(Tv/T_c) ) + B * (1-(Tv/T_c) )"1.5 + C * (1-(Tv/T_c)

+D*x (1-(Tv/T_c) )°6 )...
+(T_c/Tv) * ( -A/T_c -1/T_cx(1.5%B*x"0.5+3*%Cxx"2+6*D*x"5) ) ) )T (=1)*
( 1+ 0.0078%(C1%(0.3+C1))/(0.355%(1.036-C1))  )*dPidt ...

+(0.0078*Tv-1.91)* ( ((0.3+2%C1)*(1.036-C1)-C1*(0.3+C1))/(0.355%(1.036-C1)"2)

* ((C_F1-C1)*F1+S1%C1) /u

% dY(2)=(F1x(h_F1-h1)  +S1x(h1-H1)+Ql+phil-L1 - (-0.55%C1* ((18.2964%*T
dY(3)= ((C_F1-C1)*F1+S1%C1)/W1;
else
S1=0;

dY(1) = F1-B1-S1;

dY(2)=(F1*(h_F1-h1)  +S1*(h1-H1)+Qi+phil-L1
-(-0.55%C1x (1/18)*((18.2964*T1+4.72118E-1%(T172)/2-1.33878E-3%(T173)/3+1.31424E-6%(T174
-(18.2964*T_0+4.72118E-1*(T_0"2) /2-1.33878E-3*(T_0"3) /3+1.31424E-6*(T_0"4) /4))
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* ((C_F1-C1)*F1+S1%C1)))
/  (Wix(1-0.55%C1)* (10E3/18)*(18.2964+4.72118E-1*T1-1.33878E-3*(T1) "2+1.31424E-6%(T1)"
dY(3)= ((C_F1-C1)*F1+S1%C1)/W1;
end

end

function EPE_Sugar=f_EPE_Sugar(C,Tv)
EPE_Sugar=(C*(0.3+C)*(0.0078*Tv-1.91))/(0.355%(1.036-C)) ;

function hdT=f_h_Sugar(T,C)
%C_p en J/(gmol K) y T en K. Tomada de la tabla 6 de \cite{Reklaitis}.

%Constantes de la ecuacion:
A = 18.2964 ; B = 4.72118E-1 ; C = -1.33878E-3; D =
1.31424E-6;

%Evaluacion de la ecuacion

T_0=273.15;%K

%Para obtener C_P en J/g K, dividimos entre 18

hdT=(1E3/18) * ((A*T+B*T"~2/2+C*T"3/3+D*T"4/4) - (A*T_0+B*T_0"2/2+C+T_0"3/3+D*T_0"4/4) ) *(1-0.

function Q=f_Q(T_w,T,P,W,C)
JFuncién para calcular el calor transmitido por la superficie interior de los tubos al 1

hevaporador

HA_L=pix 0.31512;%\mathrm{m~2}=0.98997\mathrm{m~23}
A_L=1.04057;%\mathrm{m"2}

%Q=h_L*A_L*(T_w-T)
h_L=3500;%kirschbaum(T_w,T,P,W,C) ;
Q=h_L*A_L*x(T_w-T);

function h_L=kirschbaum(T_omegal,T,P,W,C)

%0BJETIVO:

% Aplicacién de una relacién adimensional de KIRSCHBAUM.
%PARA EL AGUA
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%NOMENCLATURA :

%»T_omegal: Temperatura de la pared del tubo de la calandria en el lado del liquido en K
WT: Temperatura del liquido en K

WP Presion en Pa.

Jk_L: Conductividad termica del liquido en (W/m K)

hsigma_L  Tension superficial del liquido en (N/m)

he_pL: Capacidad calorifica del liquido en (J/kg K)

Jrho_L: Densidad del liquido en (kg/m~3)

heta_L: Viscosidad dinamica del liquido en cP

rho_L=f_rho_Sugar(C,T); V_L=W/rho_L; if V_L>0.013815
y_p=100;
elseif V_L<0.009565
y-p=0
else
y=0.217+(V_L-0.009565) /((pi/4)* ( ( 3.068* 0.0254)°2 +60 *( 0.493% 0.0254)°2 ));
y_p=(y-0.217)*100/(0.567-0.217) ;
end ¢=0.24+(0.37-0.24)*(y_p-75)/(40-75) ;

%EVALUACION DE PROPIEDADES:

%Para el agua (liquido hirviente):

k_L=fk_Sugar(T,C); sigma_L=fsigma_w(T); c_pL=fc_pSugar(T,C);
eta_L=f_eta_w(T);

I ___ b
JsPropiedades Generales
T_L=T;

lambda=Clapeyron4(T) ;%Se asumird que es el mismo sin importar la concentracidn y natural
hVapor:
rho_v=1/wang4(T,P); eta_H20=f_eta_w(T);

%EVALUACION de la relacién adimensional de KIRSCHBAUM:
%(Calculo de h_L)

%GENERAL:
h_ L = k_L * Pxc/sigma_L * (T_omegaL-T_L)* c_pL/lambda * (
rho_L/(1073% rho_v) )~0.5 * ( eta_H20/eta_L )~0.25;
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function rho_Sugar=f_rho_Sugar(C,T)
%Densidad

rho_Sugar=1000% ( 1+(Cx(C+2))/5.4 )*(
1-(0.036%(T-293.2))/(433.2-T) );

function k_Sugar=fk_Sugar(T,C)

%Conductividad Termica de soluciones de sacarosa-agua
%Tomada de las tablas criticas

alpha=556; k_Sugar=fk_w(T)*(1-1E-5%alpha * C/100);

function k_w=fk_w(T)

%Conductividad Termica de agua pura

% ken W/ (mK) y T en K. Vadlida para intervalos de temperatura de 273K a 623K.

A = -3.838E-1; B = b5.254E-3 ; C = -6.369E-6;

%Segin la tabla 10-5 de \cite{ECGWT:REID}, se calcula la conductividad térmica del agua
Jmediante la ecuacién:\\

k_w=A+B*xT+C*T"2;

function sigma=fsigma_w(T)

%0BJETIVO:

sCalcular la tension superficial del agua pura.

% La tensién superficial de un liquido puede calcularse mediante el método ‘‘Parachor””
% de estados correspondientes \cite{Ullman_s_B1_6}.

% Utilizaremos el método de estados correspondientes, empleando el factor polar de Stie
% la ecuacién transforamada de (Hakim et al.,1971):\\

omega=0.344; ’Factor acentrico del agua

JsPropiedades Criticas del agua:

T_c=647.3; %K

P_c=221.2; Ybar

%R=8314.4J/kgmol*K = 8314.4 Pa*m”~3 /kgmol*K= 8.3144 Pa*m~3 /gmol*K
R=0.083144; Ybar*L /gmol*K

T_r=T/T_c; %Temperatura reducida
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%CALCULO DEL Factor Polar de Stiel:
Tp6=0.6%T_c; P_v=antt(Tp6); chi=loglO ( P_v/P_c ) +1.7*omega
+1.552;

hPara el agua: $\chi=$\\

Q_p= 0.156 +0.365*%omega - 1.754*chi -13.57*chi”2 -0.506*omega”2 +
1.287*omega*chi; m= 1.21  +0.5385*omega -14.61*chi -32.07*chi"2
-1.656*omega”2 + 22.03*omega*chi;

HEVALUACION DE la Ecuacién de Van der Waals transformada por Hakim et al.:
sigma = P_c"(2/3)*T_c~(1/3) *( (1-T_r)/0.4 )"m * Q_p/1000;
%$P_c$ en bar y $\sigma$ en N/m.

function Pv=antt(T)

%0BJETIVO:

%Calcular la presion de vapor del agua a una temperatura dada.
%Ecuacion tomada de REID.

%T en K, P en bar

J#Propiedades Criticas del agua:

T_c=647.3; %\mathrm(K)$\\

P_c=221.2; %\mathrm(bar)$\\

%Donde $P_c$ y $T_c$ son presién critica y temperatura critica (K), respectivamente.
A = -7.76451; B = 1.45838; C = -2.77580; D = -1.23303;
x=1-(T)/(T_c);

%Pv esta dada en bar

Pv =P_c* exp( (1/(1-x))*( A x x + B * x7(1.5) + C x x”3 +D %
x"6 ) );

function c_p_Sugar=fc_pSugar(T,C)

%sCapacidad Calorifica de soluciones de sacarosa-agua

%Para el agua C_p se multiplica por (1073/18) para obtener C_p en J/kg K:

%T se da en K y C en fraccion masica.

c_p_Sugar=fc_pw(T)*(1-0.55%C) ;

function c_pw=fc_pw(T)

%Capacidad Calorifica de agua



APENDICE D. ALGORITMOS 360

%C_p en J/(gmol K) y T en K. Tomada de la tabla 6 de \cite{Reklaitis}.

%Constantes de la ecuacion:
A = 18.2964 ; B = 4.72118E-1 ; C = -1.33878E-3; D =
1.31424E-6;

%Evaluacion de la ecuacion
%»Se multiplica por (10°3/18) para obtener C_p en J/kg K:
c_pw=(1E3/18) * (A+B*T+C*T"2+D*T"3) ;

function eta=f_eta_w(T)

%Viscosidad Dinamica

%Segin la tabla 9.8 de \cite{ECGWT:REID}, se calcula la viscosidad del agua liquida para
htemperaturas entre 0°C y 370°C utilizando la siguiente ecuacidn:
%Publicada por (Yaws et al., 1976).\\

% $\eta=0.9$cP a 25°C.
A = -24.71 ; B = 4209 ; C = 0.04527 ; D = -3.376E-05 ;

eta = exp( A + (B/T) + C*T + D*T"2 );
#Con $\eta$ en cP y T en K.

function lambda=Clapeyron4(T)
%OBJETIVO:
%Calcular la entalpia de vaporizacion (o condensacion) de agua pura a una

Jtemperatura determinada.

JPropiedades Criticas del agua:
T_c=647.3; %\mathrm(X)$\\
P_c=221.2E5; %\mathrm(Pa)$\\

%Donde $P_c$ y $T_c$ son presién critica y temperatura critica (K), respectivamente.

%Constantes de la ecuacion de presion de vapor [tomada de REID et al.]:
A = -7.76451; B = 1.45838; C = -2.77580; D = -1.23303;
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%Derivada de la ecuacion de presion de vapor [tomada de REID et al.] con respecto a T:
x=1-T/T_c;
dPdT=P_c*(-1/T"2+T_c* (Ax(1-T/T_c)+B*(1-T/T_c) " (3/2)+C*(1-T/T_c) "3+D*(1-T/T_c) "6)+1/T*T _c

%Volumen molar del vapor y del liquido respectivamente:
P=antto(T); V_v=wang4(T,P); V_L=rackett(T);

%Evaluacion de la ecuacion de Clausius-Clapeyron:

Jlambda en Pa*m~3/kg=J/kg:
lambda=dPdT*T* (V_v-V_L) ;
%lambda=dPdT*Tx*(V_v) ;
Jbar*m”~3/kgmol=100kJ/kgmol

%lambda en kJ/kgmol:
%lambda=lambda*100;

function Pv=antto(T)

%T debe darse en K

%0BJETIVO:

%Calcular la presion de vapor del agua a una temperatura dada.

%Ecuacion tomada de REID.

%T en K, P en bar

JsPropiedades Criticas del agua:

T_c=647.3; %\mathrm(K)$\\

P_c=221.2E5; %\mathrm(Pa)$\\

%Donde $P_c$ y $T_c$ son presién critica y temperatura critica (K), respectivamente.
A = -7.76451; B = 1.45838; C = -2.77580; D = -1.23303;
x=1-(T)/(T_c);

%Pv esta dada en bar

Pv =P_c* exp( (1/(1-x))*( A * x + B x x7(1.5) + C * x"3 +D *
X6 ) );

function Vm=wang4(T,P)
%0BJETIVO:
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%#Calcular el volumen molar de vapor de agua, Aplicando el Metodo de Newton Raphson para

%de estado presentada por \cite{Wang_ et_al97} y calculada en la funcion wangl.m:

i @GARTICLE{Wang_et_al97,

%  AUTHOR = "Huei_Tung Wang and Jung-Chin Tsai Yan-Ping Chen",

%  TITLE = "A cubic equation of state for vapor-liquid equilibrium calculations
%  JOURNAL = "Fluid Phase Equilibria",

%  YEAR = "1997",

%  volume = 138",

h  pages = "43-59",

%}

%Unidades: T en K, P en bar, Vm en L/gmol H_20=m~3/kgmol H_20
%hSuposicion Inicial:

V=32.14;% 1/gmol= m~3/kgmol

xv=V; [f,fP] = wangb(T,V,P); xn=xv - f/fP;

error=abs(xv-xn)/xn; i=1; while error>=0.000001
XV=xn;
[f,fP] = wang5(T,xv,P);
xn=xv - f/fP;
error=abs(xv-xn)/xn;
i=i+1;

end

%Para obtenerlo en m~3/kg o 1/g
Vm=xn/18;

function [f,fP] = wang5(T,V,P)
%0BJETIVO:

%Aplicacion de la ecuacion cubica de estado presentada por \cite{Wang_et_al97}:

JBasado en \cite{Wang_et_al97}:
% @ARTICLE{Wang_et_al97,

%  AUTHOR = "Huei_Tung Wang and Jung-Chin Tsai Yan-Ping Chen",

%  TITLE = "A cubic equation of state for vapor-liquid equilibrium calculations
%»  JOURNAL = "Fluid Phase Equilibria",

%  YEAR = "1997",

%  volume = "138",





