12 Reunién de Usuarios de EcosimPro, UNED, Madrid, 3-4 Mayo 2001

C8

MODELADO Y SIMULACION DINAMICA EN ECOSIMPRO DE
UNA ESTACION DE EVAPORACION DE LA INDUSTRIA
AZUCARERA.

Esther Simon Pérez, Universidad de Valladolid
Real de Burgos s/n, 47011 Valladolid — Espafia
essipe@terra.es

Resumen

Se ha desarrollado en EcossmPro una libreria
de unidades de proceso de evaporacion con la
que podemos simular el comportamiento de
cualquier estacion de evaporacion y
experimentar con diversas condiciones de
trabajo.

Para las pruebas nos hemos centrado en una
estacion de evaporacion de la industria
azucarera compuesta de cinco efectos y ocho
evaporadores, tipo Robert los cinco primeros y
de pelicula descendente los dos ultimos, lo que
nos permite tener un modelo muy préoximo a las
instalaciones industriales reales.

Palabras Clave: Simulacion, EcosimPro,
orientacidn a objetos, estacion de evaporacion,
evaporador.

1INTRODUCCION

Antes de centrarnos en e desarrollo de la
libreria de evaporacion en EcosimPro, resulta
necesario  describir  algunos  conceptos
fundamentales de la evaporacion para el
correcto entendimiento del funcionamiento de
una estacion. El objetivo de la operacion es
concentrar un solido disuelto en un liquido.

El equipo en el que se lleva a cabo la operacion
se denomina evaporador, éste consta de una
carcasa donde condensa vapor y de una camara
de separacion donde tiene lugar la ebullicién de
la solucion a concentrar, la cual, a perder
disolvente aumenta su proporcién de soluto.

La evaporacion puede llevarse a cabo en uno o
varios evaporadores. Cuando se trabagja con
flujos elevados y el coste del vapor es alto, se
suele usar una cadena de evaporadores en la que
el producto a concentrar pasa en serie de un

evaporador a otro y e vapor producido en la
evaporacion en uno de ellos se utiliza para la
calefaccion del siguiente evaporador, que es lo
gue se conoce como sistema multiefecto. El
interés de este sistema de multiple efecto radica,
fundamentalmente, en la mejor utilizacion del
vapor. En estos sistemas se [lama primer efecto
a los evaporadores que reciben directamente el
vapor de calderas, segundo efecto a los que
reciben el vapor procedente del primer efecto y
asi sucesivamente. Asi mismo, €l vapor que sale
de cada efecto se denomina vahos, por lo que el
vapor que sale del primer efecto se llamard
“vahos de primera’.

En cuanto a la circulacion de cada uno de los
fluidos, vapor y solucién a concentrar, tenemos:

- El vapor circula desde el efecto de mayor
presion a de menor presion.
- Lasolucion aconcentrar puede circular:
- En la misma direccién que €
vapor: Flujo directo.
- En direccién contraria a vapor:
Flujo en contracorriente.
- Alimentar simultdneamente varios
evaporadores. Flujo en paralelo.
- Sin orden determinado: Flujo
mixto.

El sistema de alimentacion en flujo directo es €
méas comun, en gran parte debido a que implica
un funcionamiento mas sencillo. En este caso, la
circulacion de la solucién a concentrar a través
de los diversos evaporadores se debe a la
diferencia de presion de cada camara de
concentracion, para lo cua es necesario en
algunos casos aplicar vacio al ultimo efecto. Los
flujos calorificos entre la cémara de
condensacion  (carcasa) y la cémara de
concentracion se origina debido a la diferencia
de temperatura existente entre ambas.

Respecto a la seleccion del tipo de evaporador,
se suele seleccionar aguel que tiene un
coeficiente de transferencia de calor més alto en
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las condiciones de operacion deseadas. En
nuestro caso se han utilizado dos tipos de
evaporadores, Robert y de pelicula descendente,
por lo que nos centraremos en la descripcion de
ambos.

El evaporador tipo Robert utiliza un cuerpo
cilindrico vertical con los tubos sujetos entre
dos placas tubulares horizontales. Consta de un
gran tubo central de bajada que permite obtener
una buena circulacion de la solucion lo cua es
una gran ventgjia, mientras que su mayor
desventgja es la cantidad de espacio que ocupan.

Salida
z// de vapor

Salida de
incondensables

. Alimentacion
L‘}fde vapor

CALANDRIA

Alimentacion vﬁ
s
de jugo i —//
jugo =" /ﬁéﬁ
Condensado
14 Salida
dej

Figura 1: Evaporador tipo Robert

En los evaporadores de pelicula descendente €l
liquido a concentrar se bombea, recirculandolo,
desde un depdsito inferior y entra por la parte
superior a igua gue los vahos que abandonan el
equipo mientras que el liquido concentrado lo
hace por el fondo de la misma. De este modo
tenemos un evaporador en e que el material a
tratar fluye hacia abgjo, en forma de pelicula
descendente, por las paredes interiores de un
haz de tubos calentados con vapor de agua. La
principal ventgja de estos evaporadores es que
proporcionan una pelicula més delgada y rapida
por lo que su coeficiente de transmisién de calor
es bastante alto.

A Product 1 Haad

B Vapor 2 Calandria

C Concentrate 3 Calandria, Lowér part
D Heating Steam 4 Mixing channel

E Condensate 5 Vapor Separator

Figura2. Evaporador de pelicula descendente

2 EJEMPLO DE UNA ESTACION
DE EVAPORACION DE LA
INDUSTRIA AZUCARERA

El esguema de una instalacion tipica de una
industria azucarera se muestra en lafigura 3.

Dicho esquema se corresponde con una estacion
de evaporacion compuesta por cinco efectos y
ocho evaporadores. Cada uno de los cinco
primeros efectos esta compuestos por dos
evaporadores tipo Rabert con flujo en paraelo,
mientras que los dos Ultimos efectos estan
compuestos por dos evaporadores de pelicula
descendente. Ademas también se incluyen los
correspondientes  precalentadores de la
alimentacién de jugo azucarado, balones de
expansién y un condensador barométrico.
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Figura 3. Esquema de la estacién de evaporacion.

3 MODELO MATEMATICO DE
UN EVAPORADOR.

Para construir el modelo se han asumido varias
hipétesis:

1. En € evaporador tenemos mezcla
perfecta.

2. En la camara de concentracién el
vapor y la solucion a concentrar
estarén en equilibrio.

3. No hay acumulacion de
condensado en la calandria o
carcasa.

4. No hay acumulacion de calor en
las paredes o0 en los tubos.

5. Se desprecian 1os no condensados
de la camara de condensacion del
vapor.

6. Sedesprecian las pérdidas de calor
al exterior.

Se usara la siguiente notacion:;

w flujo mésico de vapor

W, flujo mésico de condensado

F flujo mésico de alimentacion

C flyyo mésico de jugo concentrado
(jarabe)

E vahos de la cdmara de concentracién
del jugo

fraccion de solidos en €l jugo
masa de jugo en &l evaporador
masa de vapor en el evaporador
temperatura
presion
entalpia del jugo
entalpiadel vapor
entalpia del condensado
flujo de calor transferido de la cAmara
de condensacién a la camara de
concentracion del jugo
t tiempo

QO:rI:r-U—|§30

Todas las unidades estan en € S.I.

En € caso de un evaporador de la industria
azucarera, en que se desea concentrar un jugo
azucarado, los balances de masa total, masa de
sacarosa y energia en la cadmara de
concentracion del jugo son:

Mk E-C [1]

dt

M:FmF-Cm [2]
dt

AN ey - on- a1
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Laentapiadel jugo, h, es funcién del contenido
de azlcar, cy delatemperatura, T.

h=1500 + (4122-1512¢)T + (0.55+3.75¢)T? [4]

por tanto, se puede escribir:

dh _fhfc, h 1T

dt T Tt

y, operando con estas ecuaciones, se pueden
escribir de un modo més adecuado como:

dc _ Fo(ce - )+E>c
dt m

(5]

fh 0 h.Tho
ar PR g om0 B e g

dt mh
T

Asi, masa, brix y temperatura del jugo, son
variables de estado del modelo. La entalpia del
vapor es una funcién conocidade lapresiony la
temperatura:

H =25 10°+ 1813 Tsat + 0.471 Tsat>- 0.011
Tsat®+ 2090 (T - Tsat) (7]

donde Tsat = 2147/(10.76- log(P)) —273.2

y la presion, p, esté fijada por la relacion de
equilibrio:

T=Tsat + a+ & Tsat + agTsat? [8]
donde:

a=-0.2 + exp(-1.5254+2.2962c+2.163¢%)  [9]
3=0.01(-0.15exp(-3.202+6.6743c-1.161c?))[ 10]
a = 1e” exp(-1.4278 — 2.4382c + 6.047¢?) [11]

Ahora, para obtener laevoluciondem, c y T en
el tiempo sOlo se necesitan ecuaciones
adicionales para los flujos de caor vy
masa.Como ( depende de la transmision de
caor desde la camara de condensacion, se
escriben los balances de masa y energia de esta
cmara

d_rn’ =W - ch [12]
dt

%=WxH-VVC>ﬂ-q [13]

Las constantes de tiempo asociadas a estos
balances son muy bajas en relacion con las de la
cadmara de concentracién, por lo tanto se pude
asumir estado estacionario en la camara de
condensacion. Esto permite escribir:

W:(H-h)) =q [14]
Aqui, H esunafunciondePly Tly,
h(T) = 1500 + 1122T + 0.55 T?>  [15]

Por lo tanto, comenzando con valores iniciales
de las variables de estado y para unas
condiciones externas dadas, todos los flujos
pueden ser determinados y por tanto, integrando
las ecuaciones diferenciales se obtienen nuevos
valoresdeT,cy m.

En €l caso de tener multiples efectos, el flujo de
vahos de cada evaporador se calculateniendo en
cuenta que es igua a flujo de vapor que
condensa en el evaporador siguiente.

4 LIBRERIA DE EVAPORACION

En base a los modelos presentados se han
desarrollado una serie de componentes y puertos
que forman la libreria de evaporacién. Los
componentes  fundamentales son los
evaporadores 'y sus camaras, asi como
precalentadores, balones, etc.. Del mismo modo
se identifican puertos de jugo y vapor. En todos
éstos se utilizan una serie de funciones con las
gue se calculan diversas propiedades fisicas ya
sean del vapor o de la solucion a concentrar.

Con los puertos desarrollados e sistema
introduce autométicamente todas |as ecuaciones
relacionadas con e modo en que se van
realizando las  conexiones. Esto  es,
fundamentalmente, igualdad de presion y suma
de los flujos de materia (teniendo en cuenta su
sentido de entrada o salida), en todos los puntos
de conexion.

PORT vapor

EQUAL REAL P RANGE 0,Inf "Presion(bar)"
REAL T RANGE -273,Inf "Temperatura (°C)"
SUM  REAL W RANGE0,Inf  "Flujo mésico de
vapor (kg/s)"
SUM  REAL f_energ "Flujo de energia (KW)"
CONTINUOUS
T=temperatura_sat(P)
f_energ=W*entalp_vap(P)
END PORT

8-4
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PORT jugo
SUM REAL W RANGE 0,Inf "Flujo mésico (kg/s)"
REAL ¢ RANGEO0,1 "Fraccion de sdlidos

(%1 en peso)"
REAL T RANGE -273,Inf "Temperatura (°C)"

SUM REAL f_energ "Flujo de entalpia (KW)"
REAL F "Flujo volumétrico (m3/s)"

CONTINUOUS
f_energ=W*h_jugo(T,c)

W=F*den_jugo(T,c)
END PORT

Entre las constantes definidas tenemos la pureza
de la solucién a concentrar, ya que este valor se
mantiene constante alo largo de toda la etapa de
evaporacion.

CONST REAL pureza=0.93

Con respecto a los componentes, se han
desarrollado:
Cémara de condensacion
Camara de concentracién (Robert)
Camara de concentracion (Pelicula
descendente)
Evaporador
Mezclador de flujo
Dispersor de flujo
Cambiadores de calor
Condensador barométrico
Controlador proporcional
Controlador P

V eamos con mas detalle los mas significativos:

41 COMPONENTE
CONDENSACION

CAMARA DE

Este componente es comin a todo tipo de
evaporador. Baésicamente consiste en una
cdmara en la que entra un flujo de vapor,
condensa, por lo que transfiere un calor latente,
y sale el mismo flujo ya condensado.

Este componente, por tanto, contiene las
ecuaciones que hacen referencia a balance de
materia y energia de dicha camara. Estas
ecuaciones se representan en  régimen
estacionario por los motivos que se indicaron en
€l desarrollar el modelo matemético.

COMPONENT camara_cond
PORTS
IN vapor v_in

OUT aguaf_out
OUT termico q_out

CONTINUOUS
vV_inW=f_out.W
v_in.f_energ-f_out.f_energ=q_out.q
f_out.P=v_in.P
q out.T=f out.T

END COMPONENT
CAMARA DE

4.2 COMPONENTE
CONCENTRACION

La cdmara de concentracién de un evaporador
se modela seguin € tipo de evaporador del que
se trate ya que cada evaporador tiene
caracteristicas diferentes que les hacen
especiamente ventgjosos para determinadas
aplicaciones. En concreto, la superficie
disponible para la transmision de calor varia de
unos a otros.

El evaporador tipo Robert es e evaporador por
excelencia de la industria azucarera aunque,
como hemos comentado, esta siendo sustituido
por los evaporadores de pelicula descendente.

Las ecuaciones utilizadas en este componente
ya han sido descritas e igual que en e caso
anterior se corresponden, fundamentalmente,
con balances de materia, energia y ecuaciones
de equilibrio correspondientes a dicha camara.

COMPONENT camara_conc

PORTS
IN termico g_in
INjugof_in
OUT jugof_out
OUT vapor v_out

DATA
REAL Nt=5000 "numero de tubos'
REAL di=0.03 "didmetro interior de

los tubos (m)"
DECLS
REAL c -- fraccion de sdlidosen €l
jugo (%Brix/100)
REAL m -- masa de jugo (kg)
REAL T -- temperatura (°C)
REAL Pjugo --Presién jugo (bar)

REAL dhc  -- derivada de entalpia
respecto a concentracion

REAL dhT -- derivada de laentapia
respecto alatemperatura

REAL volumen

REAL nivel
REAL Sup -- Superficie disponible

8-5
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paralacirculacion de jugo
REAL SP L -- consigna de nivel
CONTINUOUS
dhc=(-1522* T+3.75* T** 2)/1000
dhT=(4122-1522* c+1.1* T+7.5* T*c)/1000
m'=f_inW-f_out.W-v_out.W
c=(f_in.W*(f_in.c-c)+v_out.W*c)/m
T'=(f_in.W*(h_jugo(f_in.T,f_in.c)-

h_jugo(T,c))-dhc* (f_in.c-c)\
-v_out.W*(entalp_vap(v_out.P)-
h_jugo(T,c)-dhc* c)+q_in.q)/(m*dhT)

v_out.P=presion(T,c)
inT=T
f out.T=T
f_out.c=c
Pjugo=v_out.P+den_jugo(T,c)*9.8* nivel)/

10**5
volumen=m/den_jugo(T,c) --volumen de jugo
Sup=PI*di**2*Nt/4
nivel=(volumen-4.5)/Sup
END COMPONENT
4.3 EVAPORADOR
Una vez definidos los componentes de las
camaras de condensacién y concentracion es
facil definir un evaporador por composicion.
USE MATH
USE PROCESS

COMPONENT un_evapR

PORTS
IN jugo jugo_in
IN vapor vapor_in
OUT vapor vahos_out
OUT agua cond_out
OUT jugo jugo_out

DATA

REAL Ntubos=5000 "Numero de tubos"
REAL dint =0.033 "diametro interior tubos(m)"
REAL esp=0.002 "espesor de los tubos(m)"
REAL Long=3.5 "longitud de los tubos(m)"
REAL Usup =2

DECLS
REAL salto
TOPOLOGY
camara cond ¢l
camara_conc c2
Pared pl

CONNECT cl.v_in TO vapor_in
CONNECT cl.f _out TO cond_out
CONNECT c2.f_inTOjugo_in
CONNECT c2.f_out TO jugo_out
CONNECT c2.v_out TO vahos_out
CONNECT cl.q out TO pl.pared_in
CONNECT p1l.pared out TO c2.q_in

CONTINUOUS
salto = cond out.T - jugo _out.T

END COMPONENT

4.4 COMPONENTE PRECALENTADOR

La aimentacion de los evaporadores es
precalentada en una bateria de cambiadores de
calor en serie. Estos son cambiadores de calor
de carcasa y tubos. Por € interior de dichos
tubos circula la solucion a calentar hasta la
temperatura deseada(temperatura de la cdmara
de concentracién del primer evaporador) y, por
la carcasa, circula vapor (normalmente
pequefias corrientes aprovechadas de vahos) que
condensa.

Una vez conocidos los flujos, temperaturas,
presiones... se pude calcular € flujo de calor
transferido ya que el calor cedido por la
condensacion del vapor esigua a calor tomado
por €l jugo azucarado y, asu vez, es el calor que
setransfiere através de la pared de los tubos del
cambiador. Esto es:

g=m A =m >C, DT = UxS>DT, [16]
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donde m,, es e flujo mésico de vapor que
condensa, | € calor latente de condensacion,
m;, € fluyjo mésico de jugo azucarado, C, €
calor especifico del jugo, DT la diferencia de
temperatura entre la salida y la entrada del jugo,
U el coeficiente global de transmision de calor,
Slasuperficie de intercambio de calor y DT, la
diferencia de temperaturas (media logaritmica
entre los extremos del perfil de temperaturas del
evaporador).

Como € flujo de calor transferido y la
diferencia de temperaturas es conocido,
suponiendo un coeficiente global de transmision
de calor, de la ecuacion anterior, se obtiene el
valor de lasuperficie S.

Se eligen unas dimensiones estdndares de los
tubos del cambiador de calor, es decir, diametro
interior, espesor y longitud. Con estos valores se
pueden calcular la superficie que cada tubo v,
por tanto, el nimero de tubos.

Subo = p >«jo XL [17]
S
Ntubos = % [18]

Una vez calculadas todas las dimensiones del
cambiador de calor, se comprueba € valor del
coeficiente global de transmision de caor
supuesto (ecuacion 19). Para ello es necesario
calcular los coeficientes individuales de
transmisién del lado de los tubos, h, y de la
carcasa, h,, através de ecuaciones empiricas.

1.1 dXL”E/g 1, 4,

U'Fdixh he Ao,
e

siendo K,, la conductividad térmica del material
de los tubos y hyy Yy hig los coeficientes que
tienen en cuenta el efecto del ensuciamiento en
latransmisién de calor para el lado de la carcasa
y los tubos, respectivamente.

Coseficiente individual de transmision de calor
por el exterior delostubos.

En la carcasa tiene lugar una condensacion
total. El coeficiente de transmision global en el
caso de condensacion por € exterior de tubos
horizontales se calcula para un solo tubo y se

corrige con un factor relacionado con e nimero
de tubos en una hilera vertical, esto es:

rV)Xergg}ng -1/6
m<G a

é
h, =0.95xK, xg(r L
g
[20]
donde:

K|, conductividad térmicadel liquido, W/m °C
r ., densidad del liquido, kg/m®.

rv, densidad del vapor, kg/m®.

m, viscosidad del condensado, kg/m s.

Gy, flujo de condensado por unidad de
perimetro de tubo, es decir, W/ (N; L).

N, nimero promedio de tubos por filavertical

Coeficiente individual de transmision de calor
por € interior delos tubos.

Por e interior de los tubos fluye e jugo
azucarado, en éllos, tiene lugar su
caentamiento por un mecanismo de
conveccion. En este caso, € coeficiente de
transmisién de calor viene dado por la ecuacion
21.

hi = 0023>@——><Re°8>43r°33 [21]
di g

donde:

k. , conductividad térmica del liquido, W/m?*C
d;, didmetro interior del tubo, m

Re, nimero de Reynolds, adimensional=(dur /

m

Pr, nimero de Prandtl, adimensional=(C, m/ k)

Con lo visto anteriormente podemos modelar el
precalentador como un componente compuesto
de otros tres componentes:

1. la cacasa donde tiene lugar Ila
condensacion del vapor con la consiguiente
liberacion de calor,

2. lapared de los tubos a través de la cual se
dalatransmisién de calor y,

3. d interior del haz de tubos por e que
circulalasolucion a calentar.

En los precalentadores se ha considerado
régimen estacionario para reducir el ndmero de
ecuaciones y simplificar los calculos. Ademas
se ha supuesto un salto térmico constante del
lado de los tubos equivalente a minimo salto
térmico), por lo que estamos ante la situacion
posible més desfavorable.
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USE MATH
USE PROCESS

PORT termico_camb
EQUAL REAL Tent
EQUAL REAL Tsa
SUM REAL ¢
END PORT

COMPONENT camara liq

PORTS
IN jugo fin
IN termico_camb g in
OUT  jugo f out
CONTINUOUS
f inwW=f_outW
g in.Tent=f_in.T

g in.Tsa=f_out.T
a_in.g=f_out.W*4.21*(f_out.T-f_in.T)
END COMPONENT

COMPONENT camara_conden

PORTS
IN vapor v_in
OUT aguaf_out
OUT termico_camb g_out

CONTINUOUS
v_inW=f_outW
v_in.f_energ-f_out.f_energ=q out.q

f_out.P=v_in.P

g _out.Tent=q_out.Tsal

g out.Tent=f_out. T
END COMPONENT

COMPONENT pared_camb

PORTS
IN termico_camb pared_in
OUT  termico_camb pared_out

CONTINUOUS
pared _in.q = pared out.q
END COMPONENT

COMPONENT precal entador
PORTS
IN jugo  jugo_in
OUT jugo  jugo out
IN vapor v_in

OUT agua cond out
DATA
REAL temp=8 "salto térmico del jugo en

¢l precalentador(°C)"

TOPOLOGY
camara liq cjugo
camara_conden cvapor
pared_camb pared

CONNECT jugo_in TO cjugo.f_in
CONNECT jugo_out TO cjugo.f_out
CONNECT v_in TO cvapor.v_in
CONNECT cond_out TO cvapor.f_out
CONNECT cvapor.q_out TO pared.pared_in
CONNECT pared.pared_out TO jugo.q_in

CONTINUOUS
cjugo.f_in.c=cjugo.f_out.c
cjugo.f_out.T=cjugo.f_in.T +temp

END COMPONENT

4.5 CONDENSADOR BAROMETRICO

El vapor del dltimo efecto de un evaporador se
suele retirar mediante un condensador. El tipo
de condensador mas comUnmente usado es €l
condensador barométrico de contracorriente. Se
trata de un equipo de contacto directo en el que
se condensa el vapor mediante €l ascenso contra
una llovizna de agua de enfriamiento. Estos
condensadores son poco costosos y resultan
econdémicos en lo que se refiere a consumo de

agua.

El condensador barométrico debe su nombre al
modo de evacuar el condensado. Este desciende
por una tuberia vertical, conocida como
columna barométrica, de longitud suficiente
para que la presién en el fondo sea ligeramente
superior a la atmosférica. El condensado se
vierte a un tanque abierto a la atmdsfera. Por 10
tanto, e condensador debe situarse o
suficientemente alto como para que €l agua se
pueda descargar por gravedad a partir del vacio
del condensador.

Larelacién del consumo del agua frente al flujo
de vapor condensado se puede determinar
mediante la ecuacion que sigue:

Flujodeagua _ H,- h, [22]
Flujodevapor h,- h

donde H, esla entalpia del vapory h; y h, esla
entalpia del agua que entra a condensador y
sale de éste.

USE PROCESS

COMPONENT cond_bar

PORTS

8-8
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IN vapor v_in
IN agua f_in
OUT agua f out
DATA
REAL Cp=4.184 "caor especifico (KJkg
°C)"
DECLS
REAL sp P
CONTINUOUS
f_out W=f_inW+v_in.W
f_out.P=v_in.P
f inW=v_in.W*(entalp_vap(v_in.P)-
h_liq(f_out.T))/(h_lig(f_out.T)-Cp*f_in.T)

END COMPONENT

5.EJEMPLO DE APLICACION

Como ilustracion, se ha simulado el proceso de
la figura 3 uniendo los componentes necesarios
de la libreria y afiadiendo los elementos de
control imprescindibles, en concreto
reguladores de nivel de jugo en cada evaporador
y de flujo de jarabe en la salida. Posteriormente
se han realizado diversos experimentos de los
gue presentamos algunos resultados:

A. Saltoalapresion de vapor vivo.

Se ha dado un salto a la presion del vapor vivo
de 3 a 3.3 bar (figura 4) aproximadamente en el
instante de tiempo 2500, como consecuencia
tiene lugar un aumento de la presion (figura5) y
temperatura de la cdmara de concentracion
(figura 6). En estas figuras puede verse la
evolucién temporal de estas magnitudes en los
distintos evaporadores, segin la leyenda
adjunta. Igualmente se observa un aumento del
flujo de vapor vivo (figura 7), en este caso, en
los dos primeros evaporadores por estar en
paralelo y aumento del jugo de alimentacién
(figura 8). Se observa también una disminucién
en el flujo de jarabe extraido (figura 9) y por
tanto, no se ven importantes cambios en la
concentracion de jarabe (figura 10).
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Figura 4. Salto en la presion de vapor vivo
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Fig.12. Concentracion de jarabe ala salida del
primer y segundo efecto.
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Fig.10. Concentracion de jarabe
Fig.13. Concentracion de jarabe ala salida del
B. Salto al flujo dejarabe extraido resto de evaporadores.

Al igua que si tuviesemos un Unico evaporador,
al aumentar e flujo de salida de jarabe fina

(figura 11) el tiempo de residencia del jugo en i

el evaporador es menor, y por tanto, las .

concentraciones del jarabe a la salida i — e
disminuyen (figura 12 y 13). Debido a esto, y o humrF
para mantener el nivel de jugo en los tubos es et —
necesario un aumento en € flujo de o L
alimentacién (figura 14). Este aporte hace que la o

concentracion siga disminuyendo por lo que es L

necesario un aumento en e flujo de vapor 000 2000 00 A0 0N G0N IO G0N 060 106

(figura 15). ' . . . -
Fig.14. Flujo de jarabe de alimentacion
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Fig.15. Flujo de vapor vivo

6 CONCLUSIONES

A lo largo de este trabajo se ha aprovechando
una de las principales ventagjas de EcosimPro: la
modularidad. Esto es, una vez que se tiene el
modelo dindmico de un evaporador y se ha
comprobado su correcto funcionamiento, éste
forma un componente que podra ser unido a
otros componentes, ya sean iguales o no. De
este modo se puede “montar” cualquier estacion
de evaporacion sea cual sea € nimero de
evaporadores que tenga o su disposicién (serie,
paraélo...), utilizando un ndmero minimo de
componentes.

A lavista de los resultados anteriores existe una
gran similitud con el comportamiento real de
estaciones de evaporacion, por lo que queda
disponible una libreria de evaporacion en
EcosmPro como herramienta fiable para la
smulacion de distintas condiciones de
operacion.
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