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Los rangos la, Ib, lla y lIb tienen el mismo significado que antes. Los rangos | y Il corresponden a la siguien-
te tabla:

0.905T, §2.00 P, §2.00 0.605T, §0.90
Rangola K>1 Rangolla K>1
0.605T, §0.90 0.015P, §0.5 0.50 5P, §2.00
0.905T, §2.00 P, §2.00 0.605T, §0.90
Rango b K<1 Rangollb K<1
0.605T, §0.90 0.015P, §0.5 0.50§ P, §2.00

Como los valores que se obtienen de la correlacion anterior son vélidos s6lo para Zc = 0.27, se deben co-
rregir para Zc # 0.27 mediante la siguiente ecuacion;

Kz

Ko7

c 0.27)

_ 10D(Z

Donde: .
D = 427.1181 — 1723.142 Tr + 2922.283 Tr 2 2659.991 Tr % 1363.795 Tr 4372.0939 Tr +542.09153 T+

7.12.2 Célculos de equilibrio liquido-vapor en sistemas miscibles

En este resumen nos ocuparemos de los sistemas mas simples, en los que la fase liquida es homogénea.
El criterio tedrico basico que rige el ELV es que la fugacidad (o potencial quimico o actividad) de cualquier
componente en ambas fases sea la misma. Es decir, de acuerdo a la ecuacion (7-66):

Vi P.® =y X ff (7-66)
Esta ecuacion tiene una estructura muy conveniente, porque relaciona funciones termodinamicas que tie-
nen una dependencia limitada respecto de la composicion. En efecto, @ depende de la composicién de la
fase vapor pero no de la del liquido; en cambio y es funcion de la composicién de la fase liquida. La fugaci-
dad normal f° es propiedad de fluido puro y no depende de la composicion. Dados C componentes en la
mezcla, la ecuacién anterior proporciona un conjunto de relaciones funcionales que se pueden emplear en

los calculos. En efecto, se pueden plantear las siguientes relaciones funcionales:
D = (I)(P,T, Yi:Y2,Y3 1,,.ayc-1) Vi = F(PaT’Xl’XZ 1 X3 ’,,,1XC-1)

- =1(PT)

Esto nos conduce a un sistema de ecuaciones que se puede resolver. Los problemas practicos se suelen
clasificar en cuatro grandes clases. Como la mayoria de las aplicaciones de ingenieria ocurren a presién o a
temperatura 0 a composicion constante, las clases de problemas de ELV que nos interesan son:

1) Calculo de temperatura y composicion en el punto de burbuja.

2) Calculo de presién y composicion en el punto de burbuja

3) Calculo de temperatura y composicion en el punto de rocio.

4) Caélculo de presion y composicion en el punto de rocio.
Una clase particular de problema involucra los fenémenos de flash o vaporizacion instantanea que se tratan
por separado.
En el primer caso se debe averiguar T,y1,y2,y3,....,yc-1 conocidos P,X1,X2,Xs, ....,Xc-1. Se ha elaborado un algo-
ritmo para resolver este problema que se denomina BUBL T. En el segundo caso se debe averiguar
P,y1,y2,y3,....,yc-1 conocidos T,x1,X2,Xs, ....,Xc-1. Se ha elaborado un algoritmo para resolver este problema lla-
mado BUBL P. El tercer tipo de problema consiste en calcular T,X1,X2,X3, ....,Xxc-1 conocidos P,y1,y2,ys,....,yc-1.
El algoritmo se llama DEW T. Por ultimo, el problema del cuarto tipo consiste en calcular P,x1,x2,xs, ....,Xc-1
conocidos T,y1,y2,ys,....,yc-1. El algoritmo se llama DEW P. Estos algoritmos se pueden consultar en el libro
de Smith y Van Ness.
La mecénica de solucion depende fundamentalmente de la presion de operacién. Si esta no supera las 10
ata, normalmente se puede asumir conducta ideal sin mayores inconvenientes siempre y cuando no se pre-
sente separacion de fases liquidas o aze6tropos. Cuando las presiones son moderadas (> 10 ata pero infe-
rior a un 90% de la presién critica) se pueden aplicar los modelos simples tales como la ecuacion virial trun-
cada, ecuaciones clbicas o0 métodos generalizados, siempre que no existan conductas patolégicas (ten-
dencias asociativas o fuertes momentos dipolares). Si ocurre alguno de estos fendbmenos hay que obtener
informacion experimental lo mas detallada posible que permita calcular pardmetros de asociacion y corregir
el modelo para incorporarle su no idealidad.
En la zona cercana a la critica los calculos son considerablemente mas complicados y requieren utilizar
técnicas mas sofisticadas.
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Bajas presiones
Trataremos primeramente el problema a bajas presiones. Puesto que [ecuacion (7-56)]:

[(Inyi)\” _\7; vi

P ~ RT
L(|nf°)\ .
P | RT

Dado que los valores numéricos de V; V)= 0y que v'° es pequefio comparado con R'T a presion baja,

y [ecuacion (7-38) ]

acordamos de aqui en adelante considerar a las respectivas derivadas como nulas, es decir que y y f son
independientes de la presion. Y también podemos plantear [ecuacién (7-66")]:

Vi PQD, =7 X P?at ¢isat
En esta ecuacion, & corresponde al coeficiente de fugacidad (f/P) del componente i puro a la presion de
saturacion y a la temperatura T de la mezcla. Se puede calcular por medio de alguna de las correlaciones
conocidas, ver el apartado 7.7. Lo mismo puede decirse de &i. El célculo de coeficientes de fugacidad del
componente i puro @i se realiza de acuerdo a lo expuesto en el apartado 7.10.
6ji = ZBU B]J Bii

| cc
P 1
INd; — W‘B" + = Yi Yk (25ji Ok )

‘: =1 k=1
6jk = ZBjk Bjj Bkk

Los subindices j y k asumen todos los valores, sin excluir i. Ademas &ii = &jj = &k = 0, y Ojk = k.

Se deben emplear los pardmetros seudo criticos binarios para el célculo de los coeficientes viriales tal como
se explicé en el apartado 2.3.2.1 del capitulo 2.

Dado que suponemos que existe equilibrio liquido-vapor, P es la presion de vapor del componente i puro
a la temperatura de la mezcla que se puede calcular mediante una ecuacién adecuada. Por ejemplo, se
puede usar la ecuacion virial haciendo nulos todos los pardmetros € en la ecuacion anterior con lo que re-
sulta:

B” PSaI

RIT
Por lo tanto, yi es la tnica funcion termodinamica para la cual se necesitan datos de la fase liquida. Se pue-

den usar para ello las correlaciones apropiadas: Van Laar, Wilson, etc. Una interesante alternativa requiere
menor cantidad de informacién, basandose en la ecuacion virial. Esta es:

y1 P N Bu (P P15a1)+ PonY, 2
X, P RIT

at

In®’

Iny; =1In

512 = 2812 B]_l BZZ
Y2P By (P P, )+ Pdyy: *
+

Xo Py RIT

La ventaja que presenta este enfoque es que no se necesitan datos experimentales. Mas adelante comen-
taremos sobre lo que podemos esperar de este tipo de simplificaciones.

Los calculos son esencialmente iterativos. Por ejemplo, supongamos tener la composicion de liquido y la
presién de un sistema binario, deseando obtener la composicion del vapor y la temperatura en condiciones
de equilibrio en el punto de burbuja. El procedimiento a seguir sera el siguiente: asumir una temperatura;
calcular los coeficientes viriales de acuerdo a lo expuesto en el apartado 2.3.2.1 del capitulo 2; calcular las
presiones de saturacion para cada componente por medio de alguna ecuacion de presion de vapor; y los
coeficientes de fugacidad para cada componente o™ mediante la ecuacion gue damos en la pagina ante-
rior; por ultimo calcular los coeficientes de actividad mediante la ecuacién anterior. Una vez obtenida toda
esta informacion calcular las fracciones molares de la fase gaseosa de este modo:

Xi yi Pisat @isat
= ¢i

Iny, =1In
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En la primera etapa del calculo, no se cumplird la condiciéon de convergencia: Yyi = 1; de hecho, }yi sera
muy diferente a 1. Entonces modificaremos la temperatura de modo de minimizar }Yyi. Por ejemplo, aumen-
taremos T; si el efecto que produce el aumento es disminuir i, estamos en el camino correcto, y si en vez
de disminuir Yyi aumenta, habra que disminuir T.

Los célculos necesarios para resolver el problema inverso: conocidos T y la composicién de vapor determi-
nar P y la composicion del liquido son similares.

Altas presiones

En el caso que nos ocupa, la ecuacion virial no puede representar adecuadamente el equilibrio liquido-
vapor, por lo que se debe usar la técnica de Chao y Seader u otra similar. También se han empleado con
éxito ecuaciones de estado como la S-R-K, Lee-Kesler y otras. Explicaremos aqui la técnica de Chao-
Seader; ver también el “Manual del Ingeniero Quimico” de Perry.

La ecuacion (7-68) se puede escribir:

D
T Xi o P
oL Llg
Pero: f'— — @;" de donde: K, _iy iﬂ
P Xi @i P

Resulta claro que Ki depende de la temperatura, la presion y la composicion. Lo que hicieron Chao y Sea-
der fue generar correlaciones generalizadas para el calculo de @i+ y yir.. La correlacién de &:. esta basada
en el factor acéntrico.

log®, =logd! + wlogd",

Los coeficientes de fugacidad se calculan a partir de la ecuacion de Redlich-Kwong, de modo que sélo se
requieren las constantes criticas de cada componente. Los coeficientes de actividad se calculan de las rela-
ciones derivadas de la teoria de las soluciones regulares.
Célculos para Flash
El flasheo o evaporacion instantanea es una operacion muy comudn en la practica y consiste en la descom-
presion de un liquido a través de una restriccion (orificio o valvula) para pasar de una tuberia a una cAmara
de flash, donde se separa la fase liquida y gaseosa. Si el liquido tiene dos o mas componentes, la composi-
cién tanto del liquido como del vapor que coexisten en la camara es diferente de la del liquido comprimido,
porque en el flasheo se produce una variacion de presion considerable y por consecuencia también de
temperatura. Sea la situacién que esquematizamos en el siguiente croquis.
Si asumimos F = 1 mol el balance de
materia para el componente i es:

Productos voldtifes

Tambor zi=xiL+yiV=xiL+yi(1-L)
de flasheo Wy ek Ademaés tenemos de la relacion de
e rem e equilibrio: yi = Kij Xi .
Liquido F Reemplazando en la anterior resulta:
i Zi
2 e Xi =
1 2 1
Véfvula I +Ri(] [ ) y
X, = 1 Y= 1
- L . :
Productos pesados oo Existen por lo tanto 2C+1 ecuaciones
7 XpeX

con 2C+1 incAgnitas, de modo que el
problema es en esencia resolver el sistema de ecuaciones que es no lineal, por lo que habra que resolverlo
por un procedimiento de tipo iterativo.

Ejemplo 7.5 Célculo de una evaporacion flash de un sistema multicomponentes.

Un depésito de evaporacion instantdnea (flash) se alimenta con una mezcla liquida comprimida compuesta
por 42 moles% de propano y 58 moles% de etano. El tanque opera a menor presion y se produce la sepa-
racién de una corriente de liquido (L) y otra vapor (V) en equilibrio de modo que se evapora el 40% de la
alimentacién (F). La temperatura del tanque de flash es de 90 °F. ¢ A qué presion debe operar?. ¢ Cuales
seran las composiciones de V y L?. Asumiendo que F es 1 mol ¢cuanto valen Vy L?.

Datos: Pvcers = 670 psia, Pvcats = 180 psia.
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Solucién

Se trata de una mezcla ideal a baja presion. Por lo tanto se puede asumir un comportamiento ideal, y usar
un modelo simplificado. No hace falta calcular los coeficientes de actividad en la fase liquida, ya que los su-
ponemos unitarios. El esquema del proceso es el que vemos a continuacion.

FProductos volétiles y = 2
Tambor o g "
de flasheo
=9
}’a., ;
T =00°F

F=58%C H +42% C,'Hs

>

Il
-~

x
> [ 2
Productos pesados £
s

Il
3

Los pasos a seguir son los siguientes:
1) Plantear el balance de masa.
2) Estimar la presion de trabajo del tanque.
3) Chequear el balance de masa, y si no cierra volver a 2.
Ahora vamos a ejecutar los pasos. El balance de masa de los componentes es sencillo. Para cada uno de
los componentes la cantidad que hay en la alimentacién F tiene que ser igual a la cantidad que hay en el
producto de tope V mas la cantidad que hay en el producto de fondo L. Es decir:
Xcer-F = Xc2-L + yc2-V Datos: xczr = 0.58; Xc3r = 0.42
Xcsr-F = Xc3-L + yc3-V Incégnitas: xcz, X3, ycz, yes, L, V, P.
Ademas se debe cumplir que la suma de fracciones molares sea 1 en cada fase:
Xc2F + Xcar = 1
Xc2+Xca =1
yc2+yc3=1
Por dltimo, las corrientes deben también balancearse.
F=V+L
Podemos agregar dos ecuaciones adicionales por medio del factor K:

K = =
Xci

Para cualquiera de las dos primeras ecuaciones resulta incluyendo el factor K:

xciF-F = xci-L +yci-V =xci-L + xci-Ki-V ® xci(L + Ki-V) = xcir-F ®

Xcir %)

LIF 1K, -VIF
En definitiva tenemos siete incognitas y sélo cuatro ecuaciones independientes de modo que no hay otra
solucion que fijar arbitrariamente 3 variables. Por lo tanto asumimos L/F =L = 0.6 y V/IF =V = 0.4. También
adoptamos un valor inicial de P. Suponiendo que P = 200 psia. tenemos: K2 = 2.65, Kz = 0.90.
Reemplazando L/F, V/F y Ki en la (*) obtenemos:

0.58 0.42
Xc2 = ——— =0.349 Xc3 = ————— =0.437
06+256-04 0.6+0.90-04

Puesto que xc2 + xc3 = 0.786 # 1 tenemos que modificar P. Dado que K disminuye a temperatura constante
con el aumento de P, asumimos una presién mayor, del orden del doble. Con P = 400 psia, tenemos: Kz =
1.50, Ks = 0.53. Entonces:

0.58 0.42
Xc2 = —————  =0.483 Xc3 = ———— = 0.517
06+150-04 0.6+0.53-04

Puesto que la suma da 1, concluimos que hemos acertado con la presién correcta y calculamos las fraccio-
nes molares en la fase vapor:
yc2 = xc2-K2=0.483-1.50=0.726  yc3 =xc3-K3=0.517-0.53 =0.274

® xci(L/F + Ki-V/IF) =XciFr ® Xci =
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Ejemplo 7.6 Célculo de las condiciones de equilibrio de un sistema multicomponentes.

Se debe condensar el 50 % de un vapor que contiene 25% en moles de etanol y 75% en moles de agua, a
78.15 °C. ¢ A qué presion debe operar el condensador?. El diagrama del equipo es idéntico al anterior. En
este caso la alimentacion ingresa al estado de vapor y salen dos corrientes: liquido y vapor.

Datos

A 78.15 °C las presiones de vapor del agua y del etanol puros son 329 y 755 mm Hg respectivamente. La
solucién etanol-agua (liquidos) es no ideal. Los coeficientes de actividad usando la ecuacion de Van Laar
son:

A B
ny=— ny, = ——— A=1.000, B =0.845
Ax ) BX, |
+ | 1+ |
Bx, | Ax

Los estados normales son los liquidos puros a la temperatura de 78.15 °C y los subindices 1y 2 se refieren
al aguay al etanol.
Solucién
Asumiendo una alimentacién de 2 moles de vapor ingresante al condensador, puesto que se debe conden-
sar la mitad del vapor ingresante tenemos: V =L = F/2.
Planteando el balance de masa en cada uno de los componentes:
X1+ Y1 = 2X1F
X2 + Y2 = 2X2F
De la definicién de constante de equilibrio tenemos:

K=—=—7®/ =K;-X% 0 i PI=K; -
Xi P
Reemplazando en cualquiera de las dos ecuaciones de balance de masa tenemos:
Xi+Xi Ki=2Xir ® X(1+Ki) =2Xr ® X; M1+V|_Lm _2XF ® X; _2X_||:

P
{ P ) 14 Vi Fi
P
P4y P
i+4;)il':2)(": ®X|(P+y| Pzi)ZZPXiF®XiP+XiVi PiZIZPXiF ®exi|: Xi):xi})i Pl i
Xi 7i P]
Entonces:P= —— 1
2%F X

Aqui nos encontramos con un problema. Podriamos encontrar P si tuviésemos los coeficientes de actividad
y, pero estos son funcion de la composicion que es desconocida. Por lo tanto no nos queda otro remedio
gue asumir una composicién y proceder por aproximaciones sucesivas. Asumiendo x1 = 0.8, x2 = 0.2 tene-
mos:

1

Iny, = > ® 1 = 1.031
H 1 1.0.8 \|
| 0.845.02]
Iny, = 0.845 ® y, =1777
H[l 0.845 . 02\H
' 1.08 |
De ello se deduce: poQ2:-L777-755 _gg, mmHg
2-025 0.2
2 2-0.75 -
Pero ¥ = —r— ® ¥ =————__=1.087 0.8
7i Pil 1.03 - 328
1+ 1+
p 894

Por lo tanto, debemos corregir el valor de x1 y x2. Adoptamos x1 = 0.88 y x2 = 0.12. Repitiendo los calculos
anteriores obtenemos: x1 = 0.88, y1 = 0.62, P = 470 mm Hg.
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7.13 Equilibrio liguido-vapor en sistemas no ideales

La causa mas frecuente de no idealidad de una mezcla es la no idealidad de la fase liquida. Si la presién
del sistema es alta, ademas existira no idealidad de la fase vapor. Si hay presentes especies polares, am-
bas fases se alejan muy fuertemente de la idealidad. Por tal motivo se usan modelos especiales para repre-
sentar sistemas no ideales cuando la fase liquida no es ideal, que es la causa mas frecuente. La no ideali-
dad de la fase liquida suele tener su origen en la presencia de sustancias que contienen grupos capaces de
formar enlaces de hidrégeno. Las sustancias que pueden causar este comportamiento en la fase vapor son
ciertos alcoholes, aldehidos, acidos y esteres que tienden a formar dimeros, trimeros y codimeros en fase
vapor. En cuanto a las sustancias polares que causan no idealidad de la fase liquida, se pueden encontrar
en la industria muchas sustancias capaces de producir este problema. Todas las moléculas que contienen
atomos de hidrogeno unidos a atomos donantes de electrones (O, N, F, Cl y en ciertos casos C) presentan
un momento dipolar de mayor o menor intensidad. La presencia de momento dipolar en la molécula es una
de las causas mas frecuentes de no idealidad de la fase liquida.

En este apartado nos ocuparemos de las ecuaciones de dos constantes usadas para describir la fase liqui-
da: ecuaciones de Margules, Van Laar y Wilson.

7.13.1 Uso de datos experimentales para calcular constantes

Nos ocuparemos ahora del calculo de las constantes de la ecuacion de Margules, Van Laar y Wilson. Como
todas ellas tienen dos constantes, las podemos tratar de un modo similar.

En el equilibrio se cumple la ecuacién (7-66') de donde se puede deducir:

Yi P = VLi X P (7-70)

I
De esta ecuacion es posible obtener el coeficiente de actividad si conocemos los datos de composicion-
presién de vapor de una mezcla. En los ejemplos que vamos a desarrollar se emplea una mezcla de aceto-
na + cloroformo a presién normal. Las presiones de vapor Pisat de cada componente se calcularon mediante
la ecuacién de Antoine usando las constantes del libro de Reid, Prausnitz y Poling, “The Properties of Ga-
ses and Liquids”, 4ta. edicion. Los valores son los siguientes.

Acetona Cloroformo T Coef. de actividad
X1 y1 X2 Y2 °K 71 72
0.1108 0.0650 0.8892 0.9350 335.93 0.4726 1.017
[0.1375 0.1000 0.8625 0.9000 336.24 0.5798 0.9994 |
10.2108 0.1760 0.7892 0.8240 337.00 0.6494 0.9760 |
10.2660 0.2370 0.7340 0.7630 337.52 0.6814 0.9557 |
10.3350 0.3350 0.6650 0.6650 337.76 0.7589 0.9124 |
10.4771 0.5170 0.5229 0.4830 337.07 0.8409 0.8615 |
[0.5750 0.6480 0.4250 0.3520 336.00 0.9055 0.7994 |
[0.6633 0.7505 0.3367 0.2495 334.76 0.9469 0.7444 |
[0.7388 0.8235 0.2612 0.1765 333.58 0.9819 0.6915 |
[0.7955 0.8688 0.2045 0.1312 332.60 0.9819 0.6915 |
[0.8590 0.9165 0.1410 0.0835 331.50 0.9953 0.6619 |
[0.9145 0.9522 0.0855 0.0478 330.61 1.001 0.6436 |

Recordemos que la ecuacion de sufijo triple de Margules es:
|ny1 = AX2 2+BX2 3

In Yo = AXl 2—|—l.SBX1 2 BXl 3

Por comodidad, mediante una simple transformacion algebraica escribiremos la ecuacién de Van Laar de la
siguiente forma.

B
Iny, = L (7-71)

5 (7-72)
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Por dltimo recordemos que la ecuacion de Wilson tiene la forma siguiente.
|nyl = In(X]_ -I-A]_z X2)+ XZ’[L A12 Az;_\

(7-73)
{Xl +Ap X X2 +A21X1|)

|ny2 = In(X2 +A21 X1)+ X1|[L A12 Ale ‘
{ X1 +ALR X, X +AxnX ‘)

llustraremos el calculo de los coeficientes de actividad a partir de los datos del aze6tropo, a partir de los da-
tos de la curva de equilibrio liquido-vapor que figuran en la tabla anterior y a partir de datos de la discrepan-
cia de energia libre.

Para comparar la exactitud de los resultados compararemos la media geométrica del error en cada caso.
Recordemos que la media geométrica es la raiz cuadrada de la suma de los errores en cada punto al cua-
drado.

(7-74)

2

MGE = Ei

Los errores se calcularan sobre la fraccion molar de la acetona en el vapor.

7.13.2 Coeficientes de actividad a partir del azeétropo

Si el sistema forma un aze6tropo es conveniente usarlo para calcular los coeficientes de actividad, porque
los datos referentes a los aze6tropos son mas abundantes (y a menudo mas exactos) que los de otros pun-
tos de la mezcla. Esto es légico puesto que el azebtropo es un punto especial, donde es mas facil hacer
medidas exactas. Cuando se trabaja con datos experimentales es preferible asumir una actitud mas bien
esceéptica con respecto a la exactitud de los mismos, suponiendo "a priori" que pueden ser inexactos. Es
preferible contar con pocos datos confiables que disponer de gran cantidad de datos de dudosa proceden-
cia. Por eso recomendamos siempre que sea posible basarse en datos de un azeétropo obtenidos de una
fuente respetable como el “Manual del Ingeniero Quimico” de Perry.

En el caso que nos ocupa, la mezcla acetona-cloroformo presenta un punto azeotrépico, como vemos en la
siguiente ilustracion.

Prasion =760 mm Hyg

0.8

5 Yapor

Liguido

(="
o
i

Fraceidn molar de acetona (¢ .y )
S St
o
I

- Azedtropo en
X, =y, = 0.3350

Frascion molar de acetona (.:'f]
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A 760 mm de Hg la acetona y el cloroformo forman un azeétropo cuando la fraccién molar de la acetona es
0.335, mientras que la fraccion molar del cloroformo es 0.665. La temperatura correspondiente es 337.76°K
para la cual la presion de vapor de la acetona es 1001 mm de Hg y la del cloroformo es 833 mm de Hg.

De la ecuacion (7-70), reordenando:

L Vi P
yi X; Pisat
Para la acetona, en el azeétropo:
, = 9:35:760 7504
0.335-1001
Para el cloroformo:
, - 0.665-760 _ 4,5,
0.665 - 833

En las ecuaciones de Margules y Van Laar el calculo es lineal, algebraico. En la ecuacién de Wilson en
cambio el calculo es recursivo.

a) Ecuacion de Margules
Reemplazando y1 y y2 en la ecuacién de Margules tenemos:

In(0.7589) = A-0.665 >+ B-0.665

In(0.9124) = A-0.335 *+ 1.5B-0.335 =~ B-0.335 °
Resolviendo este sistema tenemos las soluciones: A =-0.367, B = —0.386.
Para construir una curva de equilibrio liquido-vapor usando la ecuacion de Margules se ejecuta el siguiente
procedimiento. Las constantes de la ecuacion de Margules se pueden usar para calcular los valores de y1 e
y2 que corresponden a cualquier par de valores especificados de x1 y X2, pero esto requiere un procedimien-
to recursivo porque T es una variable. Se procede de la siguiente manera. Se parte de una composicion de-
terminada de la fase liquida, es decir de un par de valores de las variables x1 y xz.

1) Asumimos un cierto valor de T.

2) Se calculan los valores correspondientes de las presiones de vapor por medio de la ecuacion de
Antoine.

3) Se calculan los coeficientes de actividad por medio de las ecuaciones de Margules.

4) Reemplazamos estos en la ecuacion (7-70) para obtener un nuevo par de valores y1 e y2. Si la suma
de y1 e y2 es 1.000 el proceso de calculo ha terminado y se puede pasar a otra composicion, de lo
contrario reajustamos la temperatura y retornamos a 2).

Hemos resumido los resultados de los célculos (que son demasiado extensos para reproducirlos aqui) en la
siguiente tabla, donde comparamos ademas los valores calculados con datos experimentales.

Datos experimentales Calculados por ecuacion de Margules
Fraccién molar de acetona T y1 y2 y1 Error T
L X yi K % oK
0.1108 0.0650 335.93 0.567 0.989 0.079 21.7 336.4
0.1375 0.1000 336.24 0.591 0.983 0.103  3.30 336.7
0.2108 0.1760 337.00 0.656 0.962 0.180  2.00 337.3
0.2660  0.2370 337.52 0.702 0.942 0.245 3.47 337.6
0.3350  0.3350 337.76 0.757 0912 0.335 -0.10 337.8
0.4771 0.5170 337.07 0.855 0.839 0528 2.04 337.2
0.5750  0.6480 336.00 0.908 0.785  0.652 0.70 336.1
0.6633 0.7505 334.76 0.945 0.736  0.752 0.22 334.9
0.7388 0.8235 333.58 0.968 0.695 0825 0.23 333.7
0.7955 0.8688 332.60 0.981 0.665 0.873 0.50 332.8
0.8590  0.9165 331.50 0.992 0.633 0920 0.33 331.7
0.9145 0.9522 330.61 0.997 0.606 0.955 0.26 330.8

MGE = 6.5%

b) Ecuacioén de Van Laar

Las constantes de la ecuacion de Van Laar se pueden calcular a partir de los valores de y1 y y2 para el azeo-
tropo. Reemplazando en las ecuaciones correspondientes:
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In0.7589 = / /

i+a J 1+ A0:335j)
35
)

Resolviendo el sistema no lineal mediante una técnica apropiada obtenemos: A =1.31, B = —257.
Seguimos el mismo procedimiento recursivo que explicamos en el caso de la ecuacién de Margules para
calcular los valores de la curva de equilibrio. Resumimos los resultados en la siguiente tabla.

Datos experimentales Calculados por ecuacion de Van Laar
Fraccién molar de acetona T
X1 yi oK 1 72 y1 Error T
% oK
0.1108 0.0650 335.93 0.564 0.988 0.0787 21.1 336.4
0.1375 0.1000 336.24 0.589 0.983 0.103 2.94 336.7
0.2108 0.1760 337.00 0.654 0.961 0.179 1.85 337.4
0.2660 0.2370 337.52 0.701 0.941 0.245 3.34 337.7
0.3350 0.3350 337.76 0.755 0.911 0.334 -0.26 337.8
0.4771 0.5170 337.07 0.851 0.840 0.526 1.81 337.3
0.5750 0.6480 336.00 0.903 0.785 0.652 0.54 336.2
0.6633 0.7505 334.76 0.941 0.734 0.752 0.17 335.0
0.7388 0.8235 333.58 0.965 0.691 0.826 0.28 333.8
0.7955 0.8688 332.60 0.979 0.658 0.874 0.60 332.8
0.8590 0.9165 331.50 0.990 0.622 0.921 0.46 331.8
0.9145 0.9522 330.61 0.996 0.591 0.956 0.37 330.8
MGE = 6.3%
%m@w#ﬁ{g%sd 5+A, -0662)#0665!
Como antes podekos obteneflas constahtes de la ec&aenea—ele—Wﬂsen—a—pamr de-tes-\h&lefes-ele-yi-y-ye-pbra
el azeétropo. Reemplazando en las ecuaciones correspondientes obtenemos: )
In0.9124 = In(0.665 +A,; - 0.335) 0.335], L Az Az |
< U000 +Ap -0.b6bo  0.660+ A, -0. ddb)
L A Az
10.335+Ay -0.665 0.665+ Az -0.335 |
Resolviendo el sistema no lineal mediante una técnica apropiada obtenemos: Ai2 = 0.0203, A1 = 4.41.
El procedimiento recursivo a seguir para el calculo de los valores de la curva de equilibrio es el mismo|que
antes. Resumimos los resultados en esta tabla.
Datos experimentales Calculados por ecuacion de Wilson
Fraccién molar de acetona T
X1 Vi °K 71 72 Vi Error T
% oK
0.1108 0.0650 335.93 0.518 1.017 0.0708 9.07 335.8
0.1375 0.1000 336.24 0.542 0.983 0.0931 -6.82 336.2
0.2108 0.1760 337.00 0.625 0.961 0.170  -3.53 337.1
0.2660 0.2370 337.52 0.688 0.941 0.239 1.02 337.6
0.3350 0.3350 337.76 0.759 0.911 0.335 0.00 337.8
0.4771 0.5170 337.07 0.871 0.840 0.535 3.41 337.0
0.5750 0.6480 336.00 0.923 0.785 0.658 1.55 335.9
0.6633 0.7505 334.76 0.956 0.734 0.754 0.49 334.6
0.7388 0.8235 333.58 0.976 0.691 0.825 0.16 333.5
0.7955 0.8688 332.60 0.986 0.658 0.871 0.28 332.6
0.8590 0.9165 331.50 0.994 0.622 0.917 0.08 331.6
0.9145 0.9522 330.61 0.998 0.591 0.953 0.06 330.7
MGE = 3.6%

Resumiendo. Las ecuaciones de Van Laar, Margules y Wilson dan errores medios del mismo orden de
magnitud aproximadamente (6.5%, 6.3% y 3.6%) pero los errores maximos son muy diferentes; el de la
ecuacion de Margules es el mas alto (21.7%) seguido por el de la ecuaciéon de Van Laar (21.1%) que es
muy parecido, mientras el de la ecuacién de Wilson es sensiblemente mas chico. En una palabra las ecua-
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ciones de Margules y Van Laar dan resultados comparables en magnitud del error mientras que la de Wil-
son se demuestra marcadamente superiot.

7.13.3 Coeficientes de actividad a partir de los datos de la curva de equilibrio

Desde el punto de vista matematico, la técnica anterior es una extrapolacion a partir de un solo punto mien-
tras que la que tratamos aqui es un ajuste a partir de un conjunto de datos. Formalmente es imposible deci-
dir "a priori" cual puede ser mas exacta, porque no sabemos si el error esta igualmente o desigualmente re-
partido en todo el conjunto de datos. Se puede hacer un analisis estadistico de los mismos, mediante técni-
cas bastante faciles y conocidas que permiten estimar el grado de dispersion del conjunto y a través del
mismo tener una idea del margen de error probable que hubo en las determinaciones experimentales. Pero
la estimacién estadistica solo indica una probabilidad, que no es una certeza.

Ademas realmente es imposible conocer el grado de influencia del autor del trabajo sobre sus resultados.
Aun suponiendo que el autor tenga una actitud rigurosamente cientifica y no haya tratado de manipular
conscientemente los datos, se ha demostrado en numerosas investigaciones que un experimentador
honesto puede llegar a cometer errores inconscientes porque el espera obtener un valor o supone que el
valor puede ser de tanto, y sin quererlo manipula imperceptiblemente las variables finas de ajuste experi-
mental para que el resultado sea el esperado.

Reid dice: "Tenga cuidado con la estadistica, que puede ser el Gltimo refugio de un mal experimentador"
[Reid, Prausnitz y Poling, “The Properties of Gases and Liquids”, 4ta. edicion]. No tenemos manera de sa-
ber si los datos no fueron manipulados para suavizarlos y esconder valores anémalos que pueden indicar
graves errores experimentales.

Teniendo en cuenta todo esto estamos en condiciones de encarar el célculo a partir de muchos puntos de
equilibrio. Este puede ser el mejor método si los datos son exactos, o estan afectados de un error bajo y
mas 0 menos constante en todos los puntos. Se pueden seguir dos caminos para resolver este problema.
El primer camino, que resulta menos complicado desde el punto de vista matematico, consiste en linealizar
las ecuaciones para poder aplicar la técnica de minimos cuadrados a fin de determinar los coeficientes de
actividad como parametros de ajuste, es decir los coeficientes de la recta de ajuste por minimos cuadrados.
Este camino nos proporciona valores menos exactos, porque al linealizar una ecuacion que es fundamen-
talmente no lineal estamos distorsionando su forma vy la distribucién del error experimental. Este método se
puede aplicar usando cualquier calculadora de mano que tenga rutinas estadisticas. La segunda técnica re-
quiere el uso de una herramienta computacional mas sofisticada, un programa de regresién no lineal basa-
do en la técnica de minimos cuadrados generalizados y proporciona resultados mas exactos.

En general la primera técnica (linealizar la ecuacion) da resultados suficientemente exactos como para la
mayoria de las aplicaciones practicas, aunque ciertos casos pueden requerir el método mas arduo pero
mas exacto. Nosotros usaremos el primer método.

a) Ecuacion de Margules

Reordenando la ecuacion de sufijo triple de Margules tenemos para yi:

In

—2 _ A4Bx, (7-75)
Xz

También podemos despejar y2 de la segunda relacion obteniendo:

Iﬂ% :A+BGI..5 xl)

X1

Perocomoxi+x2=1 ® x1=1-X%X ® 15-x1=15-1+x2 =05+x2 ®

In

_7% :A+B(0.5+x2) (7-76)
X1

La (7-75) se puede escribir: G1 = A + Bx2. Podemos hacer una gréfica de G1 en funcién de x2 y determinar A

y B en forma grafica. También dibujamos la (7-76) y obtenemos otros valores de A y B, que promediamos
con los de la (7-75). La tabla siguiente lista los datos de la ecuacién de Margules reordenada en la forma (7-
75), (7-76).
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Datos experimentales Ecuacion de Margules
Fraccion molar de acetona In: In,
X, 2 X, 2
X1 Vi T °%K
0.1108 0.0650 335.93 1.373  -0.9479
0.1375 0.1000 336.24 -0.0318 -0.7328
0.2108 0.1760 337.00 -0.5466 —0.6931
0.2660 0.2370 337.52 -0.6404 -0.7120
0.3350 0.3350 337.76 -0.8169 -0.6239
0.4771 0.5170 337.07 —0.6550 —0.6338
0.5750 0.6480 336.00 -0.6772 —-0.5496
0.6633 0.7505 334.76 -0.6699 -0.4827
0.7388 0.8235 333.58 -0.6396 -0.4479
0.7955 0.8688 332.60 -0.5829 -0.4369
0.8590 0.9165 331.50 -0.5592 -0.2369
0.9145 0.9522 330.61 -0.5270 -0.1367
La grafica que corresponde a estos datos es la siguiente.
' e : 3 Ly 1
A = ortenada al origen = -0.340
8 = pendiente = -0.408 5=

Los puntos marcados con

corresponden a la ecuacion (7-75) y los marcados “ o,” a la ecuacion (7-76).

Una observacion conectada con lo que comentamos precedentemente respecto a la exactitud de los datos.
Podemos notar en la grafica que hay tres puntos que corresponden a la ecuacion (7-75) y dos que corres-
ponden a la ecuacién (7-76) que estan demasiado alejados del promedio. Si descartdsemos esos puntos,
gue probablemente tienen un margen de error mayor, los datos se agruparian mejor. Por ello, descartando
€s0s puntos obtenemos A = -0.34 y B = —0.408. Claro esta, estos valores de las constantes en la ecuacion
de Margules son distintos a los que obtuvimos en la seccién anterior. La razén es que los ultimos valores
corresponden a un ajuste para todos los puntos, mientras que los anteriores se obtuvieron a partir del punto

azeotrépico.
b) Ecuacion de Van Laar

Para linealizar la ecuacion de Van Laar se pueden seguir dos técnicas diferentes que tienen sus ventajas y

desventajas. Reordenamos las ecuaciones (7-71) y (7-72):

1 A Xq

1
_ =
'T|ny1 —\/E -\/§X2

(7-77)
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1 A + 1 x

’T In V2 B »\’AB X1
En sistemas que tienen azeodtropos de punto de ebullicion maximo como en este caso aparece el problema
de que los logaritmos de los coeficientes de actividad se vuelven negativos. Para evitar tener que hacer una

grafica con valores negativos podemos multiplicar ambas ecuaciones por (—1). En ese caso la ordenada al
origen en la ecuacion (7-77) es:

(7-78)

. A
y la pendiente es
B JB
Entonces la primera ecuacién se puede escribir:
G1 = fi(xi/x2)

y la segunda se puede escribir:

G2 = fa(x2/x1)
Una vez efectuada dicho reordenamiento, los datos quedan como podemos ver en la tabla siguiente.

Datos experimentales Ecuacion de Van Laar
Fraccién molar de acetona
X1 Vi T °K 1 1
_\’.‘T In Y1 \."T In V2
0.1108 0.0650 335.93 0.0630 0.4202
0.1375 0.1000 336.24 0.0739 2.226
0.2108 0.1760 337.00 0.0829 0.3495
0.2660 0.2370 337.52 0.0878 0.2557
0.3350 0.3350 337.76 0.1036 0.1797
0.4771 0.5170 337.07 0.1308 0.1411
0.5750 0.6480 336.00 0.1731 0.1153
0.6633 0.7505 334.76 0.2340 0.1006
0.7388 0.8235 333.58 0.3132 0.0927
0.7955 0.8688 332.60 0.4057 0.0903
0.8590 0.9165 331.50 0.8002 0.0855
0.9145 0.9522 330.61 1.7400 0.0828

La gréafica que resulta es la siguiente.
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Notemos que en este tipo de gréfico el agrupamiento parece ser mas denso, es decir que los datos se
acercan mas a las rectas de mejor ajuste, por la manera como se han manipulado matematicamente los
mismos. Esto es por supuesto meramente ilusorio. La dispersion sigue existiendo, y no va a desaparecer
con ninguna clase de malabarismos matematicos que podamos hacer, pero resulta visualmente menos evi-
dente, resalta menos. Esto nos indica que resulta importante ser precavido en las deducciones sobre la ca-
lidad de los datos que podemos inferir de un gréfico. De este grafico deducimos que la pendiente de la recta
Gi vale 0.058 y la ordenada al origen vale 0.092, de donde A = 1.6, B =-900. De la recta G2 obtenemos: A
=1, B=-194. Promediando: A= 1.3, B =-250.

El inconveniente que tiene este procedimiento para calcular las constantes de la ecuaciéon de Van Laar es
gque aparecen dos rectas por lo que hay que promediar los resultados de las dos, cosa que no parece de-
masiado prolija. Operando un poco en las ecuaciones (7-77) y (7-78) obtenemos una forma mas cémoda
para graficar.

De la ecuacion (7-77):

Ax _xg B} 1 11

1 1 AXNGN B - 2
STy B Bx x Al Ny B|
De la ecuacion (7-78):
A 1 x X1 1

1 1
= |2y 2 el
'T In V2 B " VAB X1 Xz »\’AB _\/T In V2 »\,AB

Eliminando el cociente xi/x2 entre ambas y reordenando:

N e

Tomando las raices que contienen a los coeficientes de actividad, podemos construir una grafica en la que
ponemos la primera raiz en el eje de ordenadas y la segunda en el eje de abscisas, es decir que dibujamos:

ST =f| Ty, |

Puesto que la relacion es lineal, de la gréafica (que es una sola recta) deducimos los valores de Ay B.
Este no es el Unico procedimiento que se puede seguir para calcular las constantes de la ecuacion de Van
Laar. También podemos partir de la siguiente forma de la ecuacion:
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2 2
Ny, =Aygp [—[l-}- A12 X1 \) ny, =Ay ‘.{]_4_ Az]_ Xo j
An % I Anx

Eliminando como antes x1 y x2 de ambas y reordenando obtenemos:

Esta forma es comoda para graficar pues conduce a una sola recta de ajuste, de la que se pueden obtener
los valores de Ay B.

La ecuacion de Wilson plantea un problema aparte. El calculo de las constantes de la ecuacion de Wilson

requiere un procedimiento iterativo. El calculo de cada punto de la curva de equilibrio liquido-vapor requiere
un procedimiento recursivo, cada uno de cuyos pasos exige el recélculo de las constantes A1z y A2i. La can-
tidad de calculos se hace entonces bastante grande, exigiendo un programa de computadora algo elabora-
do ya que encararlo a mano es casi imposible. Por este motivo no haremos el calculo aqui. Resulta mucho
mas sencillo calcular los valores de la curva de equilibrio a partir de los coeficientes de actividad a dilucién
infinita.

Para calcular los valores de la curva de equilibrio seguimos el mismo procedimiento recursivo que explica-
mos en el punto anterior. Los resultados se resumen en la siguiente tabla.

Datos experimentales Calculados por Marqules _ Calculados por Van Laar |
Fraccion molar de acetona
X1 y1 T y1 Error T y1 Error T
K % °K % °K

:0.1108 0.0650 335.93 0.0797 22.8 336.3 0.0802 235 336.3:
10.1375 0.1000 336.24 0.104 4.18 336.7 0.105 4.77 336.7 |
10.2108 0.1760 337.00 0.181 2.73 337.3 0.181 3.08 337.4 |
1 0.2660 0.2370 337.52 0.247 4.08 337.6 0.247 4.21 337.7 |
1 0.3350 0.3350 337.76 0.336 0.33 337.8 0.336 0.20 337.8 |
104771 0.5170 337.07 0.528 2.19 337.2 0.526 1.78 337.3 |
1 0.5750 0.6480 336.00 0.652 0.70 336.1 0.650 0.35 336.2 |
1 0.6633 0.7505 334.76 0.752 0.14 3349 0.750 -0.06 335.0 |
1 0.7388 0.8235 333.58 0.824 0.12 333.7 0.824 0.06 333.8 |
1 0.7955 0.8688 332.60 0.872 0.38 332.8 0.872 0.41 332.8 |
1 0.8590 0.9165 331.50 0.919 0.23 331.7 0.919 0.32 331.8 |
0.9145 0.9522 330.61 0.954 0.19 330.8 0.955 0.28 330.8
MGE = 6.9% MGE =7.1%
Como podemos observar, los errores son comparables y no se observa una clara superioridad de ninguna
ecuacion sobre la otra.

7.13.4 Coeficientes de actividad a partir de la discrepancia de energia libre
Como sabemos, la discrepancia de energia libre de una mezcla se puede calcular por medio de la siguiente
ecuacion, derivada de la (7-61)).

C

E

GE=RrT XNy, (7-79)

i=1
Para una mezcla binaria, la ecuacion anterior se puede reordenar de la siguiente manera:

G- Iny,  Iny,
= +
RIT X X, X2 X1

Es posible encontrar expresiones para la discrepancia de energia libre basadas en las ecuaciones de Mar-

gules de sufijo triple, de Van Laar y de Wilson. También existen expresiones anélogas para las ecuaciones
NRTL y UNIQUAC, pero no las trataremos aqui.

a) Ecuacién de Margules

Para la ecuacién de Margules la expresion que proporciona la discrepancia de energia libre en una mezcla
binaria es la siguiente.

GE
T =X X [P + Q(Xl Xa )] (7-80)
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Reordenando y recordando que x1 + x2 = 1 tenemaos:

GE
— =P+ Q(le 1) (7-80)
RIT x; X,
Si se dispone de datos experimentales de discrepancias de energia libre en funcién de la composicién de la
mezcla es posible calcular los coeficientes P y Q.
Las constantes P y Q no son las mismas de las otras formas en que hemos expresado la ecuacion de Mar-
gules sino que se relacionan con ellas de este modo.

A=P+3Q B=-4Q

Los valores de P y Q se obtienen de las discrepancias de energia libre a x1 = 0 y x2 = 1. Se ha sugerido que
la ecuacion (7-80) o (7-80’) proporciona una prueba para determinar si la ecuacion de Margules resulta
adecuada para representar un determinado sistema. Si la grafica de la ecuacion (7-80’) es una recta, se
acepta que la ecuacion de Margules se puede usar.
En la siguiente tabla vemos los datos_necesarios para la regresion lineal con la ecuacion de Margules.

G RITX %,
RITX; X, G-

0.1108 —0.6898 —-1.450
0.1375 -0.6363 -1.572
0.2108 -0.6624 -1.510
0.2660 —0.6927 —1.444
0.3350 —0.6884 —-1.453
0.4771 -0.6437 —1.554
0.5750 -0.6223 -1.607
0.6633 —0.6071 -1.647
0.7388 —0.5894 -1.697
0.7955 -0.5531 -1.808
0.8590 -0.5140 —1.946
0.9145 -0.4713 -2.122
La siguiente figura muestra un grafico de los datos y la recta de regresion, de la cual podemos obtener los
coeficientes P y Q, y a través de ellos hallamos A y B, obteniendo A =—-0.29 y B =-0.44.

X1
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—0.70F N

—0.60

GE/RT
XyXg

—0.55

—0.45

Es interesante observar que los puntos no parecen estar densamente agrupados, se observa una disper-
sién moderada pero significativa. Esto nos induce a cuestionar la exactitud de los mismos.

b) Ecuacion de Van Laar
La ecuacién de Van Laar se puede emplear para representar la discrepancia de energia libre de modo ana-
logo a la ecuacion de Margules.

G CX X,

RIT B Xi%+X2

Los coeficientes C y D en la ecuacion (7-81) estan relacionados con los coeficientes A y B de las formas an-
teriores de la ecuacion de Van Laar por las siguientes igualdades.

(7-81)

A=E*rD B=_1_
D C D C
Reordenando esta ecuacion obtenemos una forma mas manejable graficamente.
X % RT _ )
AREL =C+ D(2xi 1) (7-81)

G
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La correlacion lineal para obtener C y D mediante la recta de regresion se hace mediante la Ultima columna
de la tabla anterior. Encontramos graficamente los valores de C y D, y luego calculamos A = 1.48, B = -252.
La siguiente grafica muestra la curva que se obtiene.

Incluidos en la regresion
polinomial.
> Noincluidos.

¢) Ecuacion de Wilson
En la ecuacion de Wilson la representacion de la ecuacion que da la discrepancia de energia libre es una
curva en lugar de ser una recta. La ecuacion es la siguiente.

E
G = X In(Xl +Ag, Xz) X2 In(x2 +Az Xl) (7-82)
RIT
Intentar el ajuste de esta ecuacién no lineal no resulta facil, ya que requiere un programa capaz de manejar
problemas no lineales, y por otra parte probablemente no valga la pena. En efecto, en un primer intento lo
mas simple es ajustar el grupo G f(RTxixz) mediante alguna funcién sencilla, por ejemplo una parabola.
Haciendo este ajuste obtenemos la siguiente ecuacion:

E
_ G 0.486x>
RIT x; X,

El coeficiente de correlacién de esta funcion es 0.97. Como es suficientemente cercano a 1 podemos em-
plear esta parabola para interpolar y extrapolar con cierto margen de confianza.

Para calcular las constantes de interaccién binarias A1z y Az usamos el siguiente enfoque. Cuando no exis-
ten suficientes datos en la curva para cubrir todo el rango de composiciones, se pueden deducir o calcular
los coeficientes a partir de datos a dilucion infinita. El término “a dilucion infinita” significa extrapolado a con-
centracion nula para cada uno de los componentes. Asi por ejemplo, si tomamos la ecuacién de Wilson y
hacemos que las fracciones molares sean nulas, tenemos la siguiente situacion.

|ny1 = |n(Xl +A12 X2)+ X2|[\_ A12 AZl\ |
{ X1 +AL X Xo+AxnX ‘)

0.271x; 0.639 (*)
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In'yz = |n(X2 +A21 X1)+ Xl‘('— A12 A21\ ‘
{ X1 +AnXe X +AuX ‘)
Haciendo x1 =0y x2 = 1 en la primera ecuacién y x: = 1 y x2 = 0 en la segunda obtenemos:
12
Iny, = In(A12)+1[[A_ EN =1 A, In(Alz)

| Ar 1
Iny, = |n(A21)+1"(A12 AZl\:l A, InA,
| 1 72\?|) ( )

Pero como necesitamos para ello los coeficientes de actividad a dilucién infinita y:- y 72", tenemos que cal-

cularlos a partir de los datos disponibles.
Se puede demostrar que para una mezcla binaria es:

.G
Iny, =Ilim—_ 7-83
' X0 RIT X1 X2 ( )

E
Iny, = IimG_ (7-84)

X0 RIT X1 X2

Entonces se pueden encontrar rapidamente ambas constantes, simplemente haciendo x1 =0yx2=1enla
.z ’ 0

ecuacion (*). Asi resultan: In yr =—-0.639, In 2 =-0.424.

Ahora podemos plantearnos el sistema de ecuaciones que, como sabemos, se deben resolver por un pro-

cedimiento recursivo.
0639=1 Ay InA,)
-0.424=1 A, In(A21)

Resolviendo el sistema se obtienen las siguientes soluciones: Ai2 = 0.138, A21 = 3.62. Se debe tener cuida-
do de iniciar el proceso de calculo con valores cercanos a las soluciones, porque existen varias posibles.
Si graficamos los puntos y la curva (*) tenemos lo siguiente.

Introduccion a la Termodinamica — Jorge A. Rodriguez



Sistemas Heterogéneos 344

En la figura observamos varios puntos que no parecen agrupar demasiado bien, que se han indicado con
circulos, mientras los que agrupan mejor se indican con cruces. Si descartamos los cuatro puntos indicados
con circulos y volvemos a calcular la parabola de regresién obtenemos:

E
_ S _0459x° 0261x 0.634 *)
RIT X1 X,
El coeficiente de correlacion ha mejorado un poco, pues ahora es 0.98.
Calculando los coeficientes de actividad a dilucion infinita obtenemos: In yi. = —0.634, In 2* = —0.436. Re-
solviendo el sistema correspondiente encontramos los valores de las constantes de la ecuacién de Wilson.
A12 =0.126, A» = 3.707.

d) Comparacion de resultados

En la siguiente tabla mostramos los resultados calculados por las tres ecuaciones a partir de datos de dis-
crepancia de energia libre. Como en los puntos anteriores, el calculo de los datos de equilibrio requiere un
procedimiento recursivo.
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Datos experim. Margules Van Laar Wilson

Acetona y1 Error y1 Error Y1 Error

X1 y1 (%) (%) (%)
10.1108 0.0650 0.081525.5 0.0802 23.5 0.0816 25.6 |
101375 0.1000 0.107 6.75 0.105 4.77 0.0107 6.88_|
10.2108 0.1760 0.185 5.39 0.181 3.08 0.187 6.43 |
10.2660 0.2370  0.252 6.49 0.247 4.21  0.256 8.10_
10.33500.3350 0.341 2.07 0.336 0.29 0.348 3.82_
104771 05170 0.531 2.67 0526 1.78 0.536 3.75
10.5750 0.6480  0.652 0.61 0.650 0.36 0.654 0.98 |
10.6633 0.7505  0.749 -0.19  0.750 —0.06 0.748 — 0.31 |
10.7388 0.8235  0.821 —-0.24 0.824 0.06 0.818 — 0.60 |
10.7955 0.8688 0.869 0.05 0.872 0.41 0.866 -0.37 |
10.8590 0.9165 0.916 0.00 0.919 0.33 0.913 —0.39 |

0.9145 0.9522 0.953 0.05 0.955 0.28  0.950 -0.24
MGE =8.1% MGE =8.0% MGE = 8.4%

7.13.5 Comparacién de los métodos de calculo de coeficientes de actividad

Tratemos de extraer algunas conclusiones Utiles de los resultados de nuestro trabajo. En la siguiente tabla
presentamos un resumen de los resultados obtenidos de los céalculos de coeficientes de las ecuaciones de
Margules, Van Laar y Wilson a partir de los datos experimentales del aze6tropo, de toda la curva y de la
discrepancia de energia libre.

Modelo Datos empleados en el calculo
Azebtropo Curva Disc. En. Libre |
Ec. de Margules
A -0.37 -0.34 —-0.29
B —-0.39 -0.41 —-0.44
Error MGE (%) 6.5 6.9 8.1
Ec. de Van Laar
A 1.31 1.30 1.48
B —257 —250 —252
Error MGE (%) 6.3 7.1 8.0
Ec. de Wilson
A1z 0.0203 — 0.127
A21 441 — 3.70
Error MGE (%) 3.6 — 8.4

Ninguno de los modelos empleados da resultados demasiado buenos al intentar predecir la composicion del
vapor cuando la fraccion de acetona es muy pequefia. En cambio en la zona donde hay mucha acetona to-
dos se comportan mejor. La exactitud obtenida en la representacion de la mezcla es mejor cuando se calcu-
la a partir de los datos del azeétropo. La peor exactitud se obtuvo con los datos de discrepancia de energia
libre.

Podemos aventurar una teoria para explicar estos resultados. No debe extrafiar el hecho de que los resul-
tados obtenidos a partir del aze6tropo sean mejores que los obtenidos a partir de toda la curva ya que como
hemos dicho es mas probable que el error experimental en los datos del azeétropo sean menores. No
hemos hecho ninguna seleccion de los datos de la curva, y quizas si se hubiesen elegido los puntos mejor
agrupados se hubiera obtenido un mejor comportamiento. Los datos de discrepancia de energia libre son
aparentemente los peores. Si se examina esa tabla de valores se observa que la discrepancia de energia
libre para el azeétropo (x1 = 0.335) no exhibe el menor valor. Esto no debiera ser asi, ya que un punto azeo-
trépico es un punto al cual tienden en forma espontanea las composiciones de equilibrio, por lo tanto es un
punto de minima energia libre. Esto sugiere que los datos experimentales son erréneos en todos o algunos
puntos y no deberiamos hacer calculos definitivos basandonos en datos poco confiables.

Para completar el panorama y para tener mas datos en los que basar conclusiones, examinaremos dos
mezclas mas. No entrando en detalles sobre los calculos, en los que se sigue la misma técnica que hemos
explicado anteriormente, daremos los datos y los resultados. Las mezclas son: etanol + n-heptano a 750
mm Hg y benceno + ciclohexano a 760 mm Hg. La tabla siguiente muestra datos de estas mezclas.
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etanol + n-heptano a 750 mm Hg benceno + ciclohexano a 760 mm Hg |

Fracc. molar etanol T Fracc. molar benceno T
X1 y1 °K X1 V1 °K

0.094 0.557 347.6 0.101 0.131 352.7

0.240 0.612 345.4 0.171 0.211 353.1

0.482 0.638 344.2 0.256 0.293 351.6

0.553 0.638 344.2 0.343 0.376 351.0

0.780 0.660 344.2 0.428 0.445 350.7

0.876 0.706 345.0 0.525 0.529 350.6

0.571 0.564 350.6

0.665 0.645 350.8

0.759 0.728 351.1

0.810 0.777 351.4

0.863 0.834 351.8

0.945 0.926 352.5

La mezcla etanol + n-heptano presenta un aze6tropo entre x1 = 0.553 y x1 = 0.780. La mezcla benceno + ci-
clohexano presenta un azedétropo entre x1 =0.525 y x1 =0.571. Los resultados son los siguientes. Para la

mezcla de etanol + n-heptano a 750 mm Hg:

Ec. de Margules

Error MGE (%)
Ec. de Van Laar

Error MGE (%)
Ec. de Wilson

Error MGE (%)
Para la mezcla de benceno + ciclohexano a 760 mm Hg:

Ec. de Margules

Error MGE (%)
Ec. de Van Laar

Error MGE (%)
Ec. de Wilson

Error MGE (%)

Modelo

A
B

A
B

A12
A21

Modelo

A
B

A
B

A12
A21

Datos empleados en el célculo
Disc. En. Libre

Azeotropo Curva
2.25 2.13
—-0.168 0.0917
3.5 25
0.962 1.26
718 758
4.0 5.5
0.114 —
0.225 —
1.5 —

Datos empleados en el célculo
Disc. En. Libre

Azeotropo Curva

0.455 0.452
—-0.125 -0.125

0.7 0.4
0.962 1.26
718 758
4.0 5.5
0.114 —
0.225 —
15 —

1.84
0.511
2.4

1.09
800
2.4

0.167
0.152
14

0.600
—0.350
1.7

1.09
800
2.4

0.167
0.152
14

¢, Qué conclusiones podemos sacar del examen detallado de estos resultados?. Y lo que es mas importante:
¢,son estas conclusiones aplicables a otros casos similares?. En principio, observamos que en todos los ca-
sos el comportamiento de los tres modelos es malo cuando la fraccion molar del componente mas volétil es
muy pequefa. Todos los resultados obtenidos a partir del azedtropo son mejores que los obtenidos a partir
de toda la curva o de los datos de energia libre.
¢Podemos generalizar estas conclusiones a cualquier mezcla binaria?. Lamentablemente no. En principio,
no todas forman azeétropos. En segundo lugar hemos estudiado solamente mezclas a baja presion. Y en
tercer lugar, ninguna ecuacion se puede aplicar a todas las mezclas binarias bajo cualquier circunstancia.

No obstante, existen muchas mezclas binarias parecidas a las que hemos analizado y a las que se pueden

aplicar las conclusiones que hemos deducido.
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7.14 Equilibrio sélido-liguido
En este apartado trataremos las propiedades termodinamicas que permiten caracterizar el equilibrio de fa-
ses sélido-liquido. Este tiene gran importancia en las operaciones de separacion basadas en la difusién de
moléculas del medio liquido al sélido y viceversa. Se trata de una clase particular dentro de las operaciones
difusionales; de ellas la mas importante es la cristalizacion. En ciertas situaciones, durante el periodo preli-
minar del proceso de seleccién de un proyecto, el ingeniero se ve confrontado con problemas de separa-
cién que no se pueden atacar mediante las técnicas propias del equilibrio liquido-vapor. Por ejemplo cuan-
do se deben separar dos especies pero no se puede usar destilacién debido a alguna de las siguientes
causas.

J Una de las especies es sensible a la temperatura y no se puede calentar por encima de cierto nivel

porque se descompone.
J Las especies tienen puntos de ebullicién tan cercanos que la separacién por destilacién es antieco-
némica.

7 Las especies forman un aze6tropo que resulta imposible de separar econémicamente.
En muchos de estos casos puede ser factible separarlas por cristalizacién fraccionada. Esta alternativa re-
sulta a menudo mas econdmica en la instalacion, control y operacién que las separaciones que involucran
equilibrio liquido-vapor.
Otro caso de interés practico donde tienen importancia los calculos de equilibrio solido-liquido es la extrac-
cién de una sustancia con solventes de una fase sdlida (leaching); este tipo de operacion es comun en la
industria metallrgica y minera, en perfumeria y en la industria alimentaria.

7.14.1 Introduccién

Como en el caso de las operaciones de separacion que funcionan por medio del equilibrio liquido-vapor, la
principal dificultad que encontramos es la obtencion de datos. En el caso del equilibrio liquido-vapor existe
gran cantidad de datos experimentales, y se ha dedicado mucha atencién a la creacién de modelos repre-
sentativos del equilibrio de fases. En el caso de los sistemas soélido-liquido en cambio rara vez hay datos
experimentales disponibles, y casi no existen modelos que permitan simular el equilibrio de fases. Ahora
trataremos el calor latente de fusion de sustancias puras, y luego nos dedicaremos a presentar uno de los
modelos posibles para simular el equilibrio sélido-liquido.

7.14.2 Calor latente de fusion de sustancias puras

Se llama calor latente de fusion de una sustancia pura al calor latente normal de fusion, vale decir la dife-
rencia de entalpia de sélido y liquido medida a la presion atmosférica. No se conocen métodos confiables
para estimar el calor latente de fusion de sustancias puras. La causa de ello es que esta magnitud esté in-
timamente ligada con la forma de cristalizacion de la fase sélida, y esta varia ampliamente con cambios mi-
nusculos de estructura. Por ejemplo la pequefia variacion introducida por una estereo isomeria o adn por la
isomeria dptica basta para producir notables diferencias en el valor del calor latente de fusion. Si bien en los
textos se suele mencionar la ecuacion de Clapeyron como una posibilidad, se debe tener en cuenta que pa-
ra poderla usar para estimarlo hace falta contar con datos de la variaciéon de la temperatura de fusion con la
presiéon que muy rara vez se encuentran disponibles. Las referencias (Perry, Reid, etc.) proporcionan listas
limitadas de valores.

7.14.3 Prediccidn de datos a partir de datos liguido-vapor
Supongamos tener una fase sélida parcialmente disuelta en una fase liquida. En el equilibrio, las fugacida-
des respectlvas de los componentes en ambas fases son iguales.

fo=fr (7-85)

El superscrito """ denota que se trata de una propiedad de la especie en la mezcla. Es posible expresar las
fugacidades en funcién de las fracciones molares y los coeficientes de actividad del modo siguiente.

S >
f = XI V i fi puro (7‘86)
AL L L ,
fi = Xi Vi fi puro (7-86")
Sustituyendo en la ecuacién (7-85) obtenemos:
S

L L
i puro Xi Vi
TS S
i puro Xi Vi
De la Termodinamica se puede deducir la siguiente relacion.

(7-87)
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fi?uro _ AH F h

ti

f RIT |

i puro

In

L:— 1+ACP T T ACp: | Tu

(7-88)
i ) RT R T

F . .
Donde: AH; es el calor latente de fusién en el punto triple [cal/gmol];

T es la temperatura del sistema [°K];

Ti es la temperatura del punto triple de la sustancia i [°K];

ACp® es la diferencia entre calor especifico de sélido y liquido de la sustancia i [cal/(gmol °K)].
Observemos que la ecuacion (7-88) es adimensional, de modo que solo requiere que las unidades de las
distintas variables sean compatibles. Igualando las dos Ultimas ecuaciones obtenemos:

L L F
n xiS Syi _AH, M— 1\| LACP Ty T ACpy a Ty 7-89)
Xy RIT { Ty ) RIT Rl T
Esta es la ecuacién de trabajo para relacionar las composiciones de ambas fases en funcién de la tempera-
tura. El equilibrio sélido-liquido se representa por medio de un diagrama composicidn-temperatura en el que
para muchos sistemas organicos se observa un punto eutéctico. En este caso (y s6lo en este caso) la fase
sélida se comporta como un componente puro y para la composicién del eutéctico:

S S
X,y =1 (7-90)
Entonces, reemplazando en la ecuacion (7-90) obtenemos:

Infx i o ——I— 1+ In—
(7 T J| R T R T

En esta Ultima ecuacion solo necesitamos conocer el coeficiente de actividad de la fase liquida y el calor la-
tente de fusién en el punto triple. Este a veces no se encuentra disponible en las recopilaciones de datos
experimentales, que suelen ser magras.

Para simplificar todavia mas nuestro modelo, podemos reemplazar el calor latente de fusién en el punto tri-
ple por el calor latente de fusion normal, que se suele encontrar tabulado con mayor frecuencia. Se pueden
encontrar datos de calor de fusién normal en la bibliografia.

Para la gran mayoria de las sustancias puras la diferencia entre el punto triple y el punto normal de fusién
es despreciable. Por ejemplo, consideremos el agua. La presién de equilibrio del punto triple es del orden
de 4.6 mm de Hg.

Puesto que la presion atmosférica es 760 mm de Hg, esto significa que la presién de equilibrio en el punto
triple es 755.4 mm Hg inferior a la atmosférica. Dado que cuando la presién aumenta en 1 atmésfera la
temperatura de fusion del hielo desciende en 0.0075 °K (debido a la forma de la curva de equilibrio que tie-
ne pendiente negativa, o que es mas bien poco comun) esto significa una diferencia entre el punto de fu-
sion del punto triple y el punto de fusién normal del orden de menos de 0.0075 °K.

Concretamente el punto triple del agua es 273.16 °K y el punto de fusion del agua es 273.15 °K, pero la
mayor diferencia proviene del hecho de que el punto de fusién del agua se define como la temperatura a la
gue se encuentran en equilibrio hielo y agua saturada de aire. El efecto del aire disuelto agrega unos
0.0025 °K adicionales, de ahi la diferencia de 0.01 °K.

Para la gran mayoria de los sélidos organicos reemplazar el punto triple por el punto de fusién normal no
modifica mucho el grado de exactitud, pero marca una diferencia importante porque los datos de calor la-
tente de fusiéon normal son mas abundantes. Reemplazando en la ecuacién (7-91) para un punto eutéctico
tenemos:

Loy AHg [T 1\ +ACp Ta T ACpi, T
n(x; 7, ):‘Rﬂ'—%ﬂ? | RT R T

(7-91)

(7-92)

Donde: AH { es el calor latente de fusién normal [cal/gmol];
T es la temperatura del sistema [°K];

Tr es la temperatura del punto de fusién normal de la sustancia i [°K].
Resta por resolver una dificultad. En muchos casos no es posible evaluar ACp. Pero como se ha observado
en la practica, dado que se suman y restan términos en los que aparece ACp, es posible despreciar su in-
fluencia para obtener una forma simplificada de la ecuacién anterior.

AHy
|n(XLiyLi A L'QIIT 1} (7-93)
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Se puede demostrar que en la mayor parte de los casos esta simplificacion no introduce un error significati-
vo. Por ejemplo, consideremos el caso de la mezcla de p-diclorobenceno con o-diclorobenceno, un sistema
para el que se cuenta con toda la informacién necesaria, incluyendo ACp. La figura siguiente muestra las di-
ferencias entre valores calculados mediante las ecuaciones (7-92) y (7-93).

Q

°.. 50 - Sin término 4ACp

= e —— Con término ACp

T

S 20

@

o

=

o

© 10

@

-

o

—-

= —10}

s

‘!.’_ P-diclorobenceno/ o -diclorobenceno
£

&= 1 ! it ! 1
-

1
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
Fraccion molar de p-diclorobenceno
Como se puede observar, el eutéctico estimado por la ecuacion (7-92) en linea cortada esta un poco abajo
y a la derecha del estimado por la ecuacion (7-93). Este corresponde a x = 0.141 y t = —20.5 °C, mientras el
otro corresponde a x = 0.148 y t = —20.7 °C. La diferencia practicamente no existe desde el punto de vista
de ingenieria.
Por dltimo, cabe acotar que la ecuacién (7-93) se puede aplicar asumiendo la hip6tesis de solucién ideal,
para la cual y = 1; entonces:

. AHg \TT 1\
In X; = -R'ZT_‘{'TF ‘ (7-94)
Esta ecuacion fue deducida por van't Hoff a fines del siglo XIX en base a la teoria termodinamica del equili-
brio. Para mostrar el uso de la ecuacion (7-93) vamos a tratar dos casos tipicos. En el primero se tratan
mezclas binarias ideales, y en el segundo una mezcla no ideal de un electrolito débil con agua.

7.14.3.1 Mezclas ideales

Tomemos las mezclas binarias p-diclorobenceno / o-diclorobenceno y p-diclorobenceno / m-diclorobenceno.
Se ha afirmado que las mezclas de isémeros del diclorobenceno tienen conducta ideal. Si ello es asi la
ecuacion (7-94) deberia describir bien el comportamiento del sistema. Afortunadamente se cuenta con mu-
chos datos experimentales de estos dos sistemas. Para el sistema o-diclorobenceno / p-diclorobenceno te-
nemos la siguiente gréfica donde se comparan los resultados de la ecuacién (7-94) con los datos experi-
mentales.

3

- »

Temperatura de congelacion, °C
W
(o]

-
o

|
o

P-diclorobenceno/e-diclorobenceno

|
W
o

1 ! . ! ! !
0.0 0.2 04 0.8 0.8 1.0
Fraccion molar de p-diclorobenceno

La desviacion media en todo el intervalo de temperaturas es de 1.2 °C. Para el sistema p-diclorobenceno /
m-diclorobenceno esa desviacion es de 1.9 °C.
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Un sistema analogo es la mezcla o-xileno / p-xileno que también exhibe un comportamiento ideal. La ecua-
cién (7-94) produce resultados cuya desviacion media es del orden de 1.5 °C entre las temperaturas esti-
madas y reales. Sin embargo, conviene hacer notar que hay dos puntos muy cerca y a ambos lados del
punto eutéctico en los cuales la diferencia es de 6 y 7 °C, que es muy grande. Si desechamos estos dos
puntos, la desviacién media es de solo 0.4 °C.

7.14.3.2 Mezclas no ideales
La figura siguiente muestra la curva de equilibrio del sistema acido acético + agua, que es fuertemente no
ideal. La prediccion se basa en la ecuacion (7-93) y los coeficientes de actividad se obtienen mediante la
ecuacion de Wilson, usando valores experimentales de los parametros A1z = 0.18878 y Az = 1.78285 sien-
do el agua el componente 1.

Q

:» o o  Experimental

° Calculado

8

£ = &
£ °

8

3] 0

-

~

o

2

= —20}

@

g. Acido acetico/agua

o —40

- 1 1 1 1

1 1
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
Fraccion molar de acido acético

Se debe notar que existe un eutéctico muy bien representado por la ecuacion (7-93) a pesar de que hay
una desviacién mayor en las cercanias del punto eutéctico. La calidad de la prediccion es sorprendente-
mente buena a pesar de que nuestro modelo tiene dos puntos débiles: a) se ha supuesto que A1z y A2 son
independientes de la temperatura en el intervalo —30 a 117 °C; b) el sistema contiene un electrolito. A pesar
de que la ecuacién de Wilson en principio no es capaz de manejar sistemas con electrolitos, se puede mejo-
rar mucho la calidad de las predicciones obtenidas si se calculan los coeficientes A2 y A21 a cada tempera-
tura.

Para terminar, trataremos el sistema terciario benceno / caprolactama / agua, que tiene una fase liquida no
ideal. Para describir el sistema hace falta una ecuacion capaz de calcular coeficientes de actividad de la fa-
se liguida en sistemas inmiscibles, tal como la ecuacién NRTL. Asumiendo que los parametros del modelo
son independientes de la temperatura se calcula el comportamiento de los pares binarios en funcion de la
temperatura. La figura siguiente muestra la curva para el par caprolactama / agua, junto a los datos experi-
mentales disponibles sobre esta mezcla binaria. La desviacion media entre valores calculados y experimen-
tales es de 1.4 °C.
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Fraccion molar de caprolactama
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Un estudio similar se hace con el par benceno / agua. En definitiva, es posible construir un diagrama trian-
gular donde se representa la solubilidad de la caprolactama en una mezcla de benceno / agua a 20 °C, in-

dicando la curva que predice el modelo y los puntos experimentales disponibles.

Caprolactama
Experimental

Calculado

Agua Benceno

La desviacion media de los valores de solubilidad es solo del 0.5% en peso, a pesar de las simplificaciones
introducidas en el modelo.
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CAPITULO 8
VAPORES

8.1 Diagrama de equilibrio de una sustancia pura

Aplicando la regla de las fases de Gibbs es facil ver qué tipo de diagrama de equilibrio corresponde a una
sustancia pura. Veamos por ejemplo el diagrama P-T. Por tratarse de sustancias puras C = 1. Sea una sola
fase, tal como sdélido.

V=1-1+2=2.0 sea, habiendo dos grados de libertad, si se fija la presion habra infinitas temperaturas a
las que el sistema estara en equilibrio. Si hay dos fases (tal como sucede en el sistema hielo + liquido) V =
1 -2+ 2 = 1; fijada una presién la temperatura queda determinada. Entonces habra una sola curva en el
plano P-T que describa todos los estados de equilibrio de la mezcla sélido-liquido. Lo mismo ocurre con to-
das las otras mezclas posibles. Por dltimo cuando coexisten las tres fases (solido-liquido-vapor) esV =1 —
3 +2 =0, es decir, en el punto triple no hay ningin grado de libertad y el estado es Unico por ser indepen-
diente de los valores de las variables.

8.2 Vapor saturado
Se define asi al vapor que se encuentra en la curva de puntos de rocio, que separa al vapor del liquido.

8.3 Vapor recalentado

Es el vapor que se encuentra a la derecha de la curva de puntos de rocio, 0 sea a una temperatura superior
a la de equilibrio con el liquido. El grado de sobrecalentamiento viene dado por la diferencia entre la tempe-
ratura del vapor sobrecalentado y la temperatura a la que el vapor estaria saturado siguiendo una isobara.

8.4 Vapor humedo
Es la mezcla de liquido y vapor en equilibrio. Su condicion se modifica espontaneamente con facilidad por
P variacion de las propiedades de equilibrio: presion o
temperatura. También se puede condensar por nuclea-
cion. Esto se observa en la naturaleza en las nieblas
gue pueden condensar facilmente alrededor de nucleos
PC sélidos como particulas de polvo o cristales. Por eso pa-
ra inducir las lluvias se siembran las nubes con cristales
/ de ioduro de potasio. Se define el titulo de vapor como:

my

-5 OO« N & SERSAISS ) Iy =01
v=xw + (1 xv (8-2)

xhy + (1 x)h (8-3)
/1 s=xsy + (1 Xx)s. (8-4)

A > x=12 @)

(8-6)

8.5 Calor latente de vaporizacion

Dado que la regla de las fases muestra que en un cambio de fase (coexistencia de dos fases) al fijar la
temperatura queda fijada la presion en correspondencia, el proceso de evaporacién ocurre a temperatura
constante si la presién es constante. Esto sélo es cierto para sustancias puras, ya que las mezclas no tie-
nen un punto de ebullicion definido sino un rango de temperaturas de equilibrio de fases.
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Suponiendo un recipiente cerrado por un piston ideal de modo tal que la presion sea constante y que con-
tiene liquido hirviente, aplicando el Primer Principio para sistemas cerrados tenemos:

Qv=h vP=h® QLuv:Qv,L:L:hv h,
Denominamos a 4 calor latente de vaporizacién. Por ser A una diferencia de entalpias, que son funcion de P
y T, también A es funcion de Py T.
h=u+P.v ® | =h, h (8-7)

|=U+P.v)y U+P.-Vv).=u, u +PWw W)

Se suele llamar calor interno de vaporizacion a la diferencia uv — uL.
Se suele llamar calor externo de vaporizacion al producto P(w — vi).

8.6 Ecuaciones de Clapeyron y Clausius-Clapeyron

La ecuacion de Clapeyron es importante porque es la base teérica de muchos métodos de estimacion de
curvas de presion de vapor-temperatura y de calor latente de vaporizaciéon. Ya se dedujo anteriormente en
el apartado 7.11.1 pero la volveremos a deducir para mayor énfasis. Ya se dedujo en el apartado 7.1 que
en el equilibrio de fases la energia libre de Gibbs en cada fase es la misma.

Ov = 0. @® dgy =dg.

Para vapores puros es:
dg=vdP sdT ® wdP s,dT=vdP sdT

a5, s)Tae P _%
dT W W
Pero:
5Q 5Q 1 A _
ds = — dS= | —===2,00==® S S =< (8-8)
T ®4B =T =740=7 T
Por lo tanto:
Ll = L Ecuacién de Clapeyron (8-9)
dT_T(vV VL) pey

La ecuacién de Clausius-Clapeyron es una simplificacién de la ecuacién mas exacta de Clapeyron. Si se
desprecia v. frente a w que es bastante mayor, y se supone que el vapor se comporta como un gas ideal (lo
gue es razonable en condiciones moderadas, pero inexacto en condiciones alejadas de las normales) y
ademas se supone constante el calor latente de vaporizaciéon en un rango moderado de P y T, resulta:

Vy = ﬂ donde: R = i es la constante particular del vapor en cuestién. Ademas 4 = 1o = constan-

te. Entonces:

R’T dP R°T P _dP J,dT
- — ® A f—— ®— =~ —
o= T e E T T ®F R
Integrando:
P_il1 1
In— = —"— — 8-10
P, R{Lr0 T (8-10)

Esta ecuacion es bastante exacta a presiones bajas, aumentando el error a medida que crece la presion.
Se pueden escribir ecuaciones anélogas a las de Clausius y Clapeyron para obtener calor de fusién y su-
blimacion.

8.7 Diagrama de Mollier
La entropia es una funcién potencial al igual que la entalpia. Veamos el diagrama de Mollier o diagrama h-s.
De la ecuacion (6-24) del capitulo 6 sobre energia libre tenemos:

dh=CpdT + |k/ ) W|dp
o Tl
Para liquidos a temperaturas alejadas de Tc el segundo término es pequefio, por lo tanto: dh = Cp dT (para
liquidos alejados del punto critico). Esta es la ecuacion diferencial de una relacion lineal. Teniendo el dia-
grama h-s o tablas de vapor de la sustancia, es facil obtener una estimacion del calor latente de evapora-
cién. De la ecuacion (8-7):
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L = hV hL
Igualmente de la ecuacion (8-8):
A _h ho A
S S = — ___:T:tga (8'11)
vy : T ®SV SL i ( )
T
J Te Recordando las ecuaciones que estudiamos en el capitulo 6 so-
’ k. bre energia libre, de la ecuacién (6-20) y de la definicion de Cp

- — = tenemos que la pendiente de las isobaras en el interior de la zo-
\ na de coexistencia de fases es:

(8-12)

‘ = = T

S

Por lo tanto las isobaras coinciden con las isotermas. A su vez la
pendiente de las isotermas es:

TR

I' = cons h\
I\ o tanic v =1 j h\ &"T/p Cp

h) Pk | Th T) ]
; : | 5‘8% T = Vt_v)'p o3
- - 5 P &ﬂ

Dentro de la zona de coexistencia de fases hay temperatura constante a presion constante, por lo tanto:

Lol

h — :
Cuando se sale de la zona de coexistencia de fases esto ya no es cierto, es decir: 5—8 ] O y suponien-
T
do que el vapor se comporte como un gas ideal tenemos:
Pv T P T Pv h
T= L[—\\ :—®\L(—\| = —=T ®L[—\] =T T=0
R {vjp R { v R { Sk
Las isotermas tienden a ser horizontales fuera de la campana que delimita la zona de coexistencia de fa-
ses. Las isobaras fuera de la campana en cambio tienen tendencia a ser verticales porque si se calienta un
vapor a P constante tiende a aumentar su temperatura y se va hacia isotermas superiores.

8.8 Correlaciones entre presién de vapor y temperatura

Este tema tiene una gran importancia practica por su relacion con los procesos de separacién liquido-vapor;
por tal razén se le ha dedicado una gran cantidad de esfuerzo. En consecuencia, la cantidad de correlacio-
nes que existen es muy grande. Nosotros nos ocuparemos sélo de las mas exactas y simples, ademas de
ser las mas aplicables a casos practicos.

En general se suele dividir las correlaciones en dos tipos: las que derivan de algin modo de la ecuacién de
Clapeyron, es decir gque tienen una base racional, y las que tienen una base empirica, es decir no tedrica.

8.8.1_Correlaciones de base tebrica
De la ecuacién de Clausius-Clapeyron (donde se supone comportamiento ideal, se desprecia el volumen li-

quido respecto del de vapor y se supone constante el calor latente) se deduce, con estas limitaciones e in-
exactitudes:

n Py

dinP )= 2kl g d0R)

RT)® dr

|
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Esto sugiere que una representacion de In(Pv) en funcion de 1/T debera ser una recta de pendiente ’1% .

Esto por supuesto no es asi mas que en un intervalo reducido de presiones y temperaturas, en el rango ba-
jo. Prolongando los ejes hacia zonas de alta temperatura y presién aparece una curvatura mas 0 menos
pronunciada. Esta es la base de la correlacion de Kirchoff.
Lo que hizo Kirchoff fue suponer que, puesto que 4o es una diferencia de entalpias y que la entalpia depen-
de de Cp (que se puede describir como polinomio clbico de T) también es posible describir a .0 como poli-
nomio cubico de T.

lo=A4+B.T4+C.T°4+ D.T°
Tomando la ecuacion de Clapeyron y despreciando el volumen liquido respecto del volumen de vapor te-
nemos:

dP A A

\

—v = E
dT T(vv V,_) Tw

Asumiendo comportamiento ideal:
dP, A APy dP,  AdT
dT T%(R% J| RT2 Py RT

v

Reemplazando 4o tenemos: 2 3
dp, (A+BT+CT" +DT E

P, RT?

Integrando:
In(P, )= % +BIN(T)+C1-T 4+ D). T (8-14)

Esta es la ecuacién de Kirchoff. Muestra que la gréafica de In(Pv) en funcién de 1/T no es lineal sino una
combinacién de una recta, una parabola y una hipérbola, con una contribuciéon logaritmica cuyo peso es
menor. La influencia de la componente parabdlica es pequefia a bajas temperaturas, y aumenta con esta.
Si bien la exactitud de la ecuacion de Kirchoff es mala, se comenta aqui porque constituye la base de varias
ecuaciones empiricas.

8.8.1.1 Ecuacién de Antoine

Cox en 1923 sugirié tomar una escala logaritmica para Pv y una recta con pendiente positiva que representa
la presion de vapor del agua (generalmente usada como sustancia de referencia porque sus propiedades
se conocen muy bien) que se emplea para calibrar la otra escala en unidades de temperatura. Entonces las
graficas de Pv de otras sustancias aparecen como lineas rectas o casi rectas. Un grafico de este tipo se lla-
ma “recta de Cox”. Calingaert y Davis en 1925 demostraron que esto equivale a tomar una escala de tem-

peratura en la que se representan los valores de . Esto en sustancia equivale a la vieja correlacion de

Antoine (1888) que si se piensa no es mas que una representacion hiperbdlica, es decir equivalente a tomar
el primer término de la ecuacién (8-14) de Kirchoff. La ecuacion de Antoine es:

B

——| (Ten°K) (8-15)
T C

Ioglo(PV)= A

Alternativamente se puede encontrar a veces en la forma siguiente.

B
08(P)=A — (Ten<q) (8-15)
Para muchos casos se puede tomar C = -43 °K (o ¢ = 230 °C). C se puede estimar de las relaciones si-
guientes:

C=-0.3+0.034-Ty siTy<125 °K ylo para elementos monoatémicos;

C=-18+0.19-Ts si Tp > 125 °K 0 para sustancias poli atbmicas.

Tb es la temperatura normal de ebullicion (°K) es decir la temperatura a la que hierve el liquido a la presion
atmosférica, y es muy facil de medir.
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A continuacion una pequefia lista de constantes de la ecuacion de Antoine, donde la constante responde a
la forma de la ecuacion (8-15").

"Compuesto A B C Intervalo de tempera- |
tura aplicable (°C)

Metano 7.61184 389.93 267.0 -183 a-152.5
Etano 7.80266 657.40 257.0 -142 a-75
Etileno 7.74756 585.00 255.0 -153a-91
Propileno 7.81960 785.00 247.0 -112 a -32
Propano 7.82973 813.20 248.0 -108 a —25
1-Buteno 7.84290 927.10 240.0 -8lal25
n-Butano 7.83029 945,90 240.0 —77a19
n-Pentano 7.85221 1064.64 232.0 -50a57
iso-Pentano 7.80380 1027.25 234.0 —-57a49
Benceno 7.89745 1207.35 220.237 -55a104
n-Hexano 7.87773 1171.53 224.366 —-25a92
Ciclohexano 7.84498 1203.526 222.863 7.6 a 105
Tolueno 7.95334 1343.943 219.377 6a 136
n-Heptano 7.90319 1268.586 217.954 2al23
n-Octano 7.92374 1355.126 209.517 19 a 152

Listas mas completas se pueden encontrar en “The Properties of Gases and Liquids” de Reid, Prausnitz y
Poling y en el “Manual del Ingeniero Quimico”. La ecuacion de Antoine no se debe usar si Pv > 1500 mm Hg
pues el error crece. Los valores de las constantes también se pueden hallar a partir de datos T-Pv en tres
puntos 0 mas, resolviendo el sistema de ecuaciones correspondiente. Usamos la ecuacion (8-15") donde Pv
estd en mm Hg., ten °C.

8.8.1.2 Ecuacién de Thodos
Una ecuacion algo mas precisa se debe a Thodos:

n
T 7T e |

Pv esta en mm de Hg, Ty Tda en °K y se puede omitir el dltimo término si T < Td. Una pequefia tabla de cons-

tantes es la siguiente.

| Compuesto Td A B C D n
' Metano 118.83 7.18025 —297.1 —8000 0.257 1.32
 Etano 204.74 7.80266 —624.24 —15912 0.1842 1.963
 Propano 261.20 7.80064 —785.6 —27800 0.2102 2.236
' n-Butano 312.30 7.78880 -902.4 —44493 0.4008 2.40
'n-Pentano 357.79 7.77767 —988.6 —66936 0.6550 2.46
' n-Hexano 398.79 7.75933 —1054.9 —92720 0.9692 2.49
| n-Heptano 437.34 7.74242 —1108.0 —121489 1.3414 2.50
' n-Octano 471.00 7.72908 —1151.6 —152835 1.7706 2.50
' n-Nonano 503.14 7.72015 —1188.2 —186342 2.2438 2.50
'n-Decano 533.13 7.71506 —1219.3 —221726 2.7656 2.50
| n-Dodecano 587.61 7.71471 —1269.7 —296980 3.9302 2.50
Tablas mas extensas se pueden encontrar en “The Properties of Gases and Liquids” de Reid, Prausnitz y
Poling.
Discusion

Los métodos racionales han tenido un éxito moderado en describir las propiedades del vapor. Debido a ello
se ha dedicado mucho esfuerzo al desarrollo de ecuaciones empiricas que hoy describen con mucha mayor
exactitud las relaciones T-Pv. No obstante, la ecuacion de Antoine es (til dentro de su relativa exactitud por
la simplicidad y rapidez de su uso. Volveremos mas adelante sobre esto cuando tratemos la estimacion de
calor latente de vaporizacion.
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8.8.2_Correlaciones empiricas

Existen muchas correlaciones empiricas. No podemos tratarlas todas, debido a la extensién del tema. Una
discusion detallada y documentada se encontrard en “The Properties of Gases and Liquids”, de Reid,
Prausnitz y Poling.

8.8.2.1 Ecuacidn de Lee y Kesler

Es una modificacién de la correlacion de Pitzer basada en el método generalizado de estados correspon-
dientes usando el factor acéntrico. Una ventaja de esta ecuacion es que permite estimar en casos en que
se desconoce el factor acéntrico. Ver Lee y Kesler, “A Generalized Thermodynamic Correlation Based on
Three Parameter Corresnonding States”, AIChE Journal, May, 1975, pag. 510-527.

In(P, )= f°(T, )+ of (T,) (8-17)
(T, )=5.92714 % 128862 - In(T, }+0.169347 - T, © (8-18)
(T, )=15.2518 126875 134751 In(T, 1 0.43577-T, ° (8-19)
(™) T (T
w="9 (8-20)
B
a= In(,) 597214, 0948 158867 In(T,, ) 0.169347.T, ¢ (8-20)
br
a=152518 28805 134721.In(T, )+0.435777-T,, ° (8-20"
br
donde: P, =& = l Tor =E (Pc en ata)
P T, T,

8.8.2.2 Correlacién de Gomez-Nieto y Thodos
Estos autores (Industrial and Engineering Chemistry Fundamentals, vol. 16 1977 pag. 254 y vol. 17 1978
pag. 45) han desarrollado una correlacion excelente de base totalmente empirica.

In(P.r )= /”\—n», |+V[r ] (8-21)
m = 0.78425 - @"%° —:(;,?8%216_75 (8-22)
n="7 (8-23)
p=-4.267 S s F o0 (8-24)
S25.@° ' l2272,473i
e 77
A" = 0 excepto para el He (A =0.41815), para el Hz (A =0.19904) y para el Ne (A =0.02319).
y=a-S+b- (8-25)

Las tres ecuaciones anteriores para m, y y # son vélidas para compuestos no polares. Para compuestos po-
lares que no forman puente de hidrégeno, incluyendo al amoniaco y al &cido acético, m y y se calculan de
las siguientes relaciones.

m =0.466 - T, ***® (8-22")

y=0.08594 - g1 . (8-25)

Para sustancias que forman puente de hidrégeno (como el agua y los alcoholes):
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m =0.0052 . M°® . T, %7 (8-22")
_ 2.464 g9-8-10 ER (8-25"
M

M es el peso molecular del monémero.
Para estas dos categorias de sustancias, £ se obtiene de la ecuacion (8-25) que define a y:

ﬂ — y a-s (8-24
a=—m——— (8-26)

(8-27)

InL /{ :
T, - In(P.) . | A.01325
S=——7— P. enata S =
-I-C Tb ( C ) br
8.8.2.3 Correlacién de Riedel, Planck y Miller
Una modificacién del método original extiende y simplifica su utilidad. Esta basado en las correlaciones de
Riedel y Kirchoff.

G 2 3

— 8-29
nPr)= T.[1 T +KE@+T)L Tr) (829

h
Ke © 1 To (8-30)
By
G =0.4835+0.4605 - h (8-31)
h = w (8-32)
1 Tbr ¢

Discusion

Los tres métodos que acabamos de describir son buenos y exactos, adaptandose a la mayoria de los casos
de interés préctico. No dan buenos resultados con sustancias muy polares o asociadas. Puesto que en ge-
neral son ecuaciones explicitas en Pv pero implicitas en T, para el caso de que se necesite obtener T hay
gue usar un método de recurrencia, es decir, iterativo.

Ejemplo 8.1 Célculo de la presion de vapor.

Calcular la presion de vapor del benceno a 40 °C.

Datos

tb=80.1°C; To = 353 °K; Tc =562 °K; Pc=48.3 ata; w = 0.21. Constantes de la ecuacién de Antoine:

A =7.89745; B = 1207.35; ¢ = 220.237. Valor experimental: Pv = 0.24 ata a 40 °C.

Solucién

Intentaremos calcular con todos los métodos a nuestra disposicion, comparando los distintos resultados con
el valor experimental (que suponemos exacto) dando el error en cada caso.

B 1206.35

1) Ecuacion de Antoine: Ioglo(Pv): A tigo_689745 40220237

Obtenemos: logio(Pv) = 2.26187 ® Pv=182.75 mm Hg = 0.2405 ata
error: 0.2%.
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2)Ecuacion de Lee-Kesler: In(P,, )= f 0(Tr )+ a)fl(Tr)

313
Tr = =0.557
562
fO(Tr ): 5.92714 609648 128862 - In(Tr )+ 0.169347 - T, ® _ 4259974
r
fl(Tr ): 15.2518 15.6875 13.4721- In(Tr )+ 0.43577 - T, 6 _ -5.0173253
Tr

In(Pw) = —-4.259974 — 0.21-5.0173253 = -5.3136123 ® Pv=0.2378 ata
error: 0.9%

3) Correlacién de Gomez-Nieto y Thodos: In(PW): B 1 b {rr 1]

— 1+
o ’
T, - In(P
Tor = 223 _ 06281138 s = To - In(Pe) _ 6.5489634
562 T, -T
0.089315-S 8.5217
m =0.78425 - @ T = 1357497
B = -4.267 221.79 =+ 38126 . " _ 42956028
25 0,0384-S“ 12272,44 \
S -€ f 3/
e
1 1
— 1
Tbr Tbrm
a= ——— =0.6158214 b= ——— =0.9153251
Tor 1 1 Tbr

y=a-S+Db-p=0.1006668

In(Py )= ﬂILLm 1]+ yfrr " 1]2 -5.3100924 ® P _0.24 ata
T

r
error: 0.55%

4) Correlacion de Riedel, Planck y Miller:

In(Pur )= Tg[l T2 K(B+T )L T,)3]
r

Tbr - In(Pc)
h=— "’ —65489634 G =0.4835+0.4605 - h = 3.4992976
1 Ty
R
K=—S ~ = 0.4850753

(3 +Tbl’ Xl Tbr )

In(Pw) =-5.2770476 ® Py =0.2467
error: 2.8%

Ejemplo 8.2 Célculo de la presion de vapor.

Calcular la presion de vapor del propano a las siguientes temperaturas (°C):

t1=-42.07; 2 =-17.78; t3 = 15.56; t4 = 48.89; ts = 82.22; ts = 97.81.

Datos

To=231.1°K; PM=44.097; Tc=370°K; Pc=42.02 ata; » =0.152.

Valores experimentales: la tabla siguiente resume algunos resultados publicados (Canjar y Manning,

“Thermodynamic Properties and Reduced Correlations for Gases”, Gulf Pub. Co., Houston, Tex., 1967).
t(°C) —-42.07 -17.78 15.56 48.89 82.22 97.81 |
\ Pv(ata) 1.00 2.611 7.321 17.480 32.258 42.02 \

Introduccidn a la Termodinamica — Jorge A. Rodriguez



Vapores 361

Solucion
Intentaremos calcular con todos los métodos a nuestra disposicion, comparando los distintos resultados con

los valores experimentales dando el error en cada caso. Los resultados se resumen en forma tabular.
1) Ecuacién de Antoine: esta ecuacion sélo es aplicable en la primera temperatura, puesto que los coefi-
cientes solo son validos para temperaturas desde —108 hasta —25 °C.

B 813.2
()= S -eemn s
+C - .

Obtenemos: logio(Pv) =2.88178 @® Pyv=761.70 mm Hg = 1.002243 ata.
error: 0.2%

n
2) Ecuacion de Thodos: log;o (PV ): A+ E + i T U\L_ l]| =
LI S ]
785.6 27800 LT] 2236
= 6.80064 T T_2 + 0.2102‘:m H

Los resultados se presentan en forma tabular:
t(°C) -42.07 -17.78 15.56 48.89 82.22 97.81

Pv(ata) 1.00497 2.6183 7.3654 17.63 32.43 41.99
Error (%) +0.50 +0.28 +0.61 +0.91 +0.53 -0.06

3)Ecuacion de Lee-Kesler: In(P, )= {T, )+ of ()

£O(T,)=5.92714 29988 156860 . In(T, }+0.169347 - T, ® _ 10.0000007
T
r

fl(Tr):15.2518 .68 134721. In(T, )+0.43577 - T, ® _ 10.00007
T,
Los resultados se presentan en forma tabular:
t(°C) -42.07 -17.78 15.56 48.89 82.22 97.81

Pv(ata) 0.99083 2.6117 7.366 17.548 32.26 42.02
Error (%) -0.92 +0.03 +0.61 +0.41 +0.01 +0.002

1
4) Correlacion de Gomez-Nieto y Thodos: In lfw ): ,6’| —_— 1Jn+ yir, 1‘
il

r

Los resultados se presentan en forma tabular:
t(°C) -—-42.07 -17.78 15.56 48.89 82.22 97.81

Pv (ata) 1.004 2.601 7.351 17.512 32.245 42.03
Error (%) +0.40 -0.38 +0.41 +0.19 -0.04 +0.02

5) Correlacion de Riedel, Planck y Miller: In(P\,r ): G [1 T, g K(3+Tr )(1 T, )3]
Tr

Los resultados se presentan en forma tabular:
't(°C) -42.07 -17.78 15.56 48.89 82.22 97.81

'Pyv(ata) 1.000 2.601 7.258 17.306 32.085 41.00
\Error (%) 0.00 -0.38 -0.86 -1.06 —0.53 -2.43
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8.9 Correlaciones para calcular calor latente de vaporizacién

Existen dos grandes clases de correlaciones: las basadas en una evaluacion de A en base a la curva de
presidon de vapor-temperatura y en la ecuacion de Clapeyron, y las correlaciones empiricas. No se puede
establecer una diferencia que permita definir una clara preferencia entre una u otra clase, pero posiblemen-
te los métodos basados en la ecuacion de Clapeyron sean ligeramente superiores cuando se cuenta con
muchos datos de la curva y se usa un buen algoritmo de derivacion numérica.

8.9.1 Correlaciones derivadas de la ecuacion de Clapeyron
Nuestro problema es determinar 4 en las condiciones T+ y P+. Su-

P ponemos tener una curva densa (con muchos puntos muy cerca-
nos entre si) y con datos precisos.
/ Sabemos que la derivada se puede aproximar por incrementos fi-
/ nitos es decir (con gran error):
P,l———A+| AP dp AP (8-33)
- dT AT
Afl A su vez la diferencia (w — vL) se puede aproximar mediante el
factor de compresibilidad:
VV:ZVRT VL:ZLRT
T' -I. P P
Como las condiciones del vapor y del liquido son las mismas, P y
T son iguales:
Z, RT Z, RT RT RT
VV V|_ = v L = (ZV ZL) —— AZ — (8'34)
P P P P

El valor AZ suele estar alrededor de 0.95 (+ 1%) para la mayoria de las sustancias y se puede estimar. Para
ello, Haggenmacher (Industrial and Engineering Chemistry, vol. 40 pag. 436 1948) propone:

AZ = 1 ;3 donde: Ty = E (8-35)
P - To T,
Thomson (Chem. Rev. vol. 38 pag. 1, 1946) propone:
2) 10go( Z)=2106x° 10268 para 0 < % <02 (8-36)
b) logis( Z)=0136x° 0.645x 0.0185 para 0.2 < % <1 (8-37)
P P
c) AZ=1 097 - para £ <0.1 (8-38)
T, T,
donde: X= 100wl(L —\‘

L

Cualquiera de las correlaciones anteriores se puede aplicar en un esquema de evaluacion partiendo de da-
tos experimentales o bien obtenidos de alguna correlacion de Pv-T de las ya conocidas. A partir de la ecua-
cién de Clapeyron y contando con una curva Pv-T experimental o calculada por un buen método de estima-
cion se puede aplicar el esquema de derivacion numérica de Douglas y Avakian; este esquema toma siete
puntos, distribuidos tres a la derecha y tres a la izquierda del punto central, en el cual se quiere obtener /.
Asi los punﬁs guedan identificados como sigue: (;V.s , T-3), (Pv2, T-2), (Pv-1, T-1), (Pw, To), (Pv1, T1), (Pv2, T2),

(Pvs, T3). La aproximacién numérica a la derivada queda expresada como sigue:
3 7 3 1 - Py
1 '397 i : |
dP, B - Pv, i=3 i-3 (8-39)
dT 216 |

T 1151
5
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Nota: evidentemente Pvo queda excluido ya que i = 0. Aqui AT es el intervalo de separacion de los datos de
temperatura. Este esquema soélo se puede aplicar en casos en que los valores de temperatura estén igual-
mente espaciados. Otros esquemas se pueden consultar en textos de Célculo Numérico. Entonces la ecua-
cion de Clapeyron queda asi:

?, A AP, i_RT2 Z dP, 6.40)
dT  Tw w) RT Z ~ P dT
También se puede aplicar otro esquema derivado de la correlacion de Lee-Kesler.
d[In(P, AT, d[In(P,
[ ( )] _ ® )= [ ( )] AZRTC (8-41)

dhLl}_\H AVP, dhﬁ?—\”
{ r ) 4 r)
Donde:

d L||”(P\_)]v —6.09648 1.28862.T, +1.016 . T, + (15.6875 134721.T, 12.615-T, (8-42)
apd
ﬁr J

Por dltimo tenemos la posibilidad de estimar la pendiente de la curva de presién de vapor-temperatura a
través de la ecuacion de Antoine, si las presiones de vapor son menores de 1500 mm Hg.

dPV_2.303.B.PV B A
T (e T W)
Como para presiones de este orden el vapor se comporta como gas ideal, la ecuacion se simplifica a:
A A AP, 2.303-B-RT?
E =—® i= Sl ~ (8-43)
Tw w) Tw RT (t+c)

Existe otra forma de atacar el problema de la estimacion de Av. En vez de evaluar Av en forma indirecta, es-
timando AZ por medio de las relaciones (8-34), se puede evaluar Av directamente si se calculan v y v indi-
vidualmente mediante ecuaciones de estado. La ecuacién de Clapeyron se puede expresar:

dP, A A

dar  T(w w) TAv
Av = w — vL. Puesto que existen varias ecuaciones de estado aptas para evaluar volumen especifico no de-
sarrollamos esta alternativa pero la ilustraremos mas adelante con un ejemplo.

A= TAvde
dT

8.9.2 Correlaciones de base empirica

Existen muchas correlaciones de este tipo, fundamentalmente porque los datos experimentales necesarios
para aplicar la ecuacién de Clapeyron no abundan, y si bien se pueden reemplazar por datos obtenidos por
correlacion siempre existe alguna incertidumbre cuando se manejan casos en los que no se tiene experien-
cia. Aqui vamos a tratar dos métodos, refiriendo para ampliacion y discusion a la literatura especializada.

8.9.2.1 Correlacion de Pitzer modificada

La correlacion generalizada de estados correspondientes original de Pitzer ha sido modificada y mejorada
por diversos autores (Chen, Carruth, etc.) y la mejor versién es la que presentan Reid, Sherwood y Praus-
nitz (“The Properties of Gases and Liquids”, 3rd. edition, 1977, pag. 200).

R’} -=T08( T, +10950(L T)**" (8-44)

Esta correlacion da muy buenos resultados a altas presiones, hasta cerca del punto critico, y es preferible
en la zona de altas presiones y temperaturas a cualquier otra; su desempefio en la zona baja no es tan
bueno pero resulta satisfactorio.

8.9.2.2 Correlacion de Riedel

Riedel propuso (Chem. Ing. Tech., vol. 26, pag. 679, 1974) la ecuacion (8-45). Esta ecuacién proporciona el
calor latente de ebullicion en el punto normal de ebullicion de modo que si se desea a otra temperatura
habra que recalcularlo mediante la correlacion que damos en el punto siguiente (8.9.3).
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L 247[InP, 1)]
T, 093 T,

A esta dado en cal/gr. Tor s la temperatura reducida de ebullicion normal.
La exactitud es bastante buena, con errores generalmente menores del 5%.

(8-45)

Ejemplo 8.3 Calculo del calor latente de vaporizacion.

Calcular el calor latente de vaporizacién del agua a la temperatura normal de ebullicion.

Datos: Tb =373 °K; Tc=647.1°K; Pc=217.6ata; w =0.348. Valor experimental: 1o = 970.3 BTU/Lb =
970.3 - 5/9 =539.06 callgr.

Solucién

Igual que antes, calcularemos usando los diversos métodos que tenemos y compararemos los resultados
con el valor experimental para determinar el error.

RT2AZ dP,

P, dT
Primeramente evaluaremos numéricamente la derivada en base a datos experimentales [ecuacion (8-

39)]. Necesitamos 7 puntos de presion de vapor en funcién de temperatura. El punto central (Pvo,To) es-
td a 373 °K, donde Pv = 1 ata. Los datos experimentales se muestran en la siguiente tabla.

1) Calculando a partir de la ecuacion de Clapeyron: A =

t 85 90 95 100 105 110 115
Pv_0.57057 0.69206 0.83437 1 1.19244 1.41423 1.66883
t 3 3 7
’397 i-Pv 7 i%- Py
dp, 1 i3 i—3 1.3356993 11598109
entonces: — E — =
dT T | 1515 216 5

aPy at

a
4 d_T =0.0351776 ®
RT2AZ dP . 2
= Y~ 00351776 287 -378"- Z
P,d 1-18
T
., 1
Usando la correlacion de Haggenmacher: Z = dl 5
F‘c - Tbr
Ty = T = 313 =0.5765 ® AZ =0.9879 ® A1 =533.73 error: —=0.99%.
T. 647
L
Usando la correlacion de Thomson: P = 647 =0.00797
T 217.6 - 373

r
x = logo Ul V{‘ =0.0034758 logio( Z)=2.106x  1.0268x = -0.00354
r

2
i)
De donde AZ=0.99187 ® 1=535.88 error: —0.59%.
Otra posibilidad es evaluar a partir de la correlaciéon de Lee-Kesler, ecuacion (8-41); de la ecuacion (8-42)

tenemos:
=6.09648 1.28862-T, +1.016 - TIr3 + a)(15.6875 13.4721-T, +2.615-T,

ﬂﬂiﬁﬂ ") = 8.3239343
[T

", | d[In(P, )] 8.3239343 - 1987 - 647

4= 78|

LH‘\'ia
T

El resultado por supuesto depende de que se use la correlacion de Haggenmacher o la de Thomson. Los
valores obtenidos son:
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A =587.3 (Haggenmacher) error: 8.95%

A=589.7 (Thomson) error: 9.39%
El mayor error en ambos casos muestra que la estimacion de la derivada por medio de la ecuacion de Lee-
Kesler es mucho menos exacta que la estimacién a partir de datos experimentales.

=7.08(1 T, )0'354 +10.950(1 T, )0'456 =7.7985 ® J = 7.7985 RT.

2) Correlacion de Pitzer modificada:
RT,

7.7985 - 1.987 - 647
A= =557.98 error: 3.3%

18
2.17[In(P, )]: 26.903978

3) Correlacion de Riedel: 2 =
Ty
1

0.93 Ty
® A =10035.184 cal/mol = 557.51 callgr error: 3.42%

Ejemplo 8.4 Célculo del calor latente de vaporizacién a diferentes temperaturas.

Calcular el calor latente de vaporizacion del metano en las siguientes temperaturas (°C):

t1=-161.49; t2 = -159.49; t3 = —157.71; t4 = —153.94; ts = -140.05; ts = —123.38; t7 = —107.72; ts = —90.05;
to=-82.12
Valores experimentales: la tabla siguiente resume los resultados publicados (Canjar y Manning, “Thermody-

namic Properties and Regeeyl Courglations,figr Gases 'y Sulf Puby Co. JAauston,iex., 1960 ¢ gy
t(°C) —161.49 ~159.49 ~157.71 ~153.94 ~140.05 —123.38 ~107.72 ~90.05 —82.12

Ht=atm )

{ gmol |

Datos

th =—-161.49°C; To = 111.67°K; tc=-82.12°C; Tc = 191.04°K; Pc=47.06 ata; v = 0.008; Zra=0.2877.

Solucién

1) A partir de la ecuacién de Clapeyronm usando fa ecuacionde AMoine (8-43)
,_2303-B-RT ?  2.303-389.93-0.082-T °

ey (t+ 266)
Los resultados se presentan en forma tabular:
t (°C) -161.49 —-159.49 -157.71 -153.94 -140.05 —-123.38 -107.72 -90.05 -82.12
A 84.14 83.94 83.67 83.42 * 82.34 * 81.31~* 80.49* 79.84* 73.68
Error (%) 4.28 5.12 5.91 7.80 12.63 25.15 48.76 121.27 0

Como se puede observar estudiando los errores, los puntos marcados con un asterisco son aquellos
en los que falla esta técnica. La causa es que para esos puntos la presion de vapor supera los 1500
mm Hg, limite superior de validez de la ecuacion de Antoine.

2) A partir de la ecuacion de_Clapeyron calculando los volimenes de vapor y de liquido mediante ecuacio-
nes d& dstado. EIegirﬁEESla ecuacion de Peng-Robinson para evaluar el volumen de vapor y la ecua-

cién de Spenqgr(y\pam)qag(p@ratgvaluar el volumen de liquido.

P= RI7T, (Penggiobinson)
v, b

a(T){: 0.45764 \/;c)]z o b =0.07780 5

2 (141
o =1rp-1 T, 0= o.374%2’+1@[2b6 -» 0.26992 - o °
RT _ | 2|
v = Zg, | (Spencer y Danner)
C

Los resultados se presentan en forma tabular:
t(°C) —161.49 —159.49 —157.71 —153.94 —140.05 —123.38 —107.72 —90.05 —82.12

A 82.05 81.46 8058 79.66 74.08 6522 5325 33.83 ---
Error (%) 1.69 2.01 2.00 1.98 1.33 0.38 -1.59 -7.24
El calor latente no se calculé en el Gltimo punto porque es el critico.
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3) Correlacién de Pitzer modificada:

=7.08(1 T,)*** +10.950(1 T,)***
RT,

Los resultados se presentan en forma tabular:
't(°C) —161.49 —159.49 —157.71 —153.94 —140.05 —123.38 —107.72 —90.05 -82.12 |
A 82.26 81.52 80.47 79.39 73.56 65.21 54.27 37.31 0.00 \
\Error(%) 1.95 2.09 1.86 1.64 0.62 0.37 0.30 0.64 0.00 \

8.9.3 Influencia de la temperatura en el calor latente de vaporizacién

Existen varios métodos para estimar la variacion del calor latente de vaporizacion con la temperatura.
Watson (Industrial and Engineering Chemistry, vol. 35, pag. 398, 1943) propuso un método que cuenta con
la adhesion general por su comparativa exactitud y simplicidad. Permite obtener A1 a T1 conocido Ao a To.
Estrictamente, como sabemos, A es una diferencia de entalpias y por lo tanto sera funciéon de P y T. Al des-
preciar la influencia de P se comete un error que es tanto mas grave cuanto mas alejadas estén las condi-
ciones de A1y o. Por lo tanto, conviene usar la regla de Watson con precaucién para obtener resultados ra-
zonables.

n

At =/LT0L\ T”\\‘
{1 Tro)

Se ha discutido mucho el valor mas correcto de n. Uno de los criterios que se usan es considerar a n como
un pardmetro de ajuste y obtener el valor que mejor ajusta una serie de valores experimentales. Esto hace
gue n dependa de cada sustancia pura; se han compilado listas de valores de n para diversas sustancias.
Otro criterio apunta a considerar a n como un parametro general, valido para cualquier sustancia, y correla-
cionarlo contra los pardmetros propios de cada una. El valor generalizado mas cominmente aceptado para
n es 0.38 dado originalmente por Watson, pero se puede calcular para una sustancia no listada en la litera-
tura por las siguientes relaciones:

(8-46)

a) N=0.74-T, 0.116 (para0.57 < Tor<0.71) (8-47)
b) n=0.30 (para Tyr < 0.57) (8-48)
¢) n = 0.41 (para Tor > 0.71) (8-49)

Ejemplo 8.5 Calculo del calor latente de vaporizacion a diferentes temperaturas.

Sabiendo que el calor latente de vaporizacion del agua a 100 °C es /» = 970 BTU/Lb = 539 cal/gr estimar el
calor latente a 600 °F (316 °C). El valor experimental es 548.4 BTU/Lb = 304.6 cal/gr.

Solucién

n
Usamos la correlacion de Watson: Ar; = A | % 1T \\‘

{ 1 T }
T 7
To=2 -3 _ 55765 =22 _o01
T, 647 647
Tomando n = 0.38 es Ar1 = 299 error: =1.76%
Calculando n = 0.74-Tbr — 0.116 = 0.31 tenemos /11 = 333 error: 9.5%

Ejemplo 8.6 Calculo del calor latente de vaporizacion a diferentes temperaturas.
Calcular el calor latente de vaporizaciéon del metano por medio de la correlacion de Riedel y la regla de
Watson en las siguientes temperaturas (°C):

t1 =-161.49; t2 = -159.49; t3 = —157.71; t2 = —153.94; ts = —140.05; t6 = —123.38; t7r = -107.72; ts = —90.05; to
= —82.12. Los valores experimentales se dan en la tabla siguiente. (Canjar y Manning, “Thermodynamic
Properties and Reduced Correlations for Gases”, Gulf Pub. Co., Houston, Tex., 1967).

t(°C) -161.49 -159.49 —-157.71 —153.94 —140.05 -123.38 —107.72 —90.05 —82.12

sdt-aml gn69 7985 7900 7811 7311 6497 5411 37.08 0.00

{ gmol |
Datos
tb =—-161.49°C ;To = 111.67 °K; tc=-82.12 °C; Tc = 191.04 °K; Pc=47.06 ata;
w =0.008
Solucién
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. ) A2 17|In(PC 1)|
1) Correlacion de Riedel: T_ =
b

093 Ty
Lo 6T sess372 @ L —17.776101 @ J = 1985.0572 calimolg = 82,02 LM
T, 191.04 T, gmol
error: 1.65%
i 1T T
2) Aplicando la regla de Watson: A, = Arg (L n \\ = 82.02% " W\
{1 To)
{1 T

Con n = 0.38 obtenemos:

t(°C) -161.49 —159.49 —157.71 —153.94 —140.05 —-123.38 —107.72 —90.05 —82.12
) 8202 81.21 80.09 7895 7275 63.94 5252 3411 0.00

Error (%) 1.65 1.71 1.38 1.07 -0.49 -1.58 -2.94 -5.45 0.00

Introduccidn a la Termodinamica — Jorge A. Rodriguez



Vapores 368

BIBLIOGRAFIA

“Introduccioén a la Termodinamica en Ingenieria Quimica”— Smith y Van Ness.

“The Properties of Gases and Liquids” (4 ed.) — Reid, Prausnitz y Poling.
“The Properties of Gases and Liquids”, (3 ed. 1977) — Reid, Sherwood y Prausnitz
“Propiedades de los Gases y Liquidos”— Reid y Sherwood, trad. castellana de la 2 ed. inglesa.

“Termodinamica para Ingenieros”— Balzhiser, Samuels y Eliassen.

Introduccion a la Termodinamica — Jorge A. Rodriguez



Ciclos de Vapor 369

CAPITULO 9
CICLOS DE VAPOR

9.11Introduccion

Desde el punto de vista de la tecnologia de la energia el mundo no cambié mucho desde la invencién de la
rueda hasta el siglo XllI, en que se comenzé a usar la rueda hidraulica. Esta es la primera innovacion que
ofrece una alternativa al trabajo animal o humano desde el comienzo de la historia. Pero la dependencia de
corrientes de agua (excepto en Holanda, donde se us6 la fuerza del viento) limito la influencia social de este
avance técnico. A fines del siglo XVIII aparece en Inglaterra la maquina de vapor, que surge de la necesi-
dad de obtener fuerza motriz para las bombas de desagote de pozos de minas de carbdn. No pasa mucho
tiempo hasta que su aplicacion se generaliza haciendo posibles una serie de cambios econémicos de gran
impacto social que, junto con las convulsiones y guerras causadas por la revolucion francesa, producen
modificaciones enormes y rapidas en la fisonomia politica y social del mundo cuyas consecuencias son una
de las causas de nuestra emancipacion de Espafia. En 1814 Stephenson, ingeniero autodidacto, construye
la primera locomotora; en 1826 se tiende la primer via férrea en Inglaterra (velocidad: 10 Km/hr). En 1830
en todo el mundo hay 330 Km de vias, y en 1870 (jsolo cuarenta afios mas tarde!) hay 200000 Km. En
1807 Fulton en USA navega en el primer barco a vapor (propulsado a rueda puesto que la hélice no se co-
menzo a usar hasta mucho mas tarde) y en 1819 cruzé el Atlantico el primer barco a vapor (aunque fue un
viaje accidentado pues se les acab0 el carbén y hubo que finalizar a vela). El inmenso aumento de produc-
tividad traido por el vapor, junto con la baja concomitante de precios de productos elaborados en forma ma-
siva, trajo como consecuencia la ruina de las antiguas clases artesanales que al formar un sustrato social
enorme, desprotegido y miserable, suministraba mano de obra barata a los paises europeos que facilité la
concentracion de capital capaz de financiar la expansion colonialista de mediados de siglo XIX, asi como el
aceleradisimo proceso de industrializaciéon que transformé a Europa y al mundo en esa época. Todo cam-
biaba vertiginosamente. La gente tenia la sensacidén de que todo era posible. Es el siglo del ingeniero me-
canico y de los nacientes ingenieros electricistas y quimicos. Este proceso se comienza a frenar a partir de
1890 y hoy podemos decir que en lo sustancial esos 50 afios que van desde 1800 a 1850 produjeron otro
mundo; en gran medida, nuestro mundo.

En esta unidad vamos a estudiar los sistemas de generacion de potencia por medio del vapor, que siguen
siendo los responsables de mas de la mitad de la energia eléctrica que se produce en el mundo. Pocas in-
dustrias no disponen de generacion de vapor propio ya sea para energia eléctrica o calentamiento. Cuando
se emplea vapor para calentamiento y para generar energia el sistema suele ser bastante complejo.

9.2 Ciclo de Rankine ideal

P T
. { \ Fig. 2
i e

Fig. 1 T |- J d
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| \
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El sistema que funciona segun este ciclo consta de una caldera, donde el agua (que es el fluido mas con-
veniente por ser abundante y barato) entra a la caldera en b como liquido y sale al estado de vapor en d.
Luego hay una maquina de expansion (turbina) donde el vapor se expande produciendo trabajo, saliendo
en el estado e. A continuacion este vapor entra a un aparato de condensacion de donde sale como liquido
al estado a. Este a su vez es tomado por una bomba de inyeccidn necesaria para vencer la presion de la
caldera, que lo lleva al estado b donde ingresa a la caldera.
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En las diversas ilustraciones que usamos en este capitulo se exagera la etapa de bombeo a—b como se
observa en el diagrama h-S o de Mollier (figura 3) pero en la practica seria practicamente indistinguible de la
curva de liquido saturado en cualquier diagrama.

El proceso de condensacion es necesario para poder inyectar el agua como liquido en la caldera, porque
bombear un liquido requiere mucho menos energia que comprimir un vapor. Si no existiese la condensa-
cion, el trabajo neto producido seria muy inferior.

En el siguiente croquis podemos seguir la disposicion de los equipos y relacionarla con las evoluciones que
acabamos de comentar.

L )
C o
—/SE- :‘g, C, caldera

=
b A /'-7 ———————o

3
/‘ bomba \lﬁ l —ij
* 4z

w
- condensador

Despreciando la influencia de la energia cinética y potencial tenemos, haciendo un balance de energia:

w=_"" P o, ©-1)
)

0 =Hs Hs (9-2)

9 =H. H. (9-3)

w, =Hy H, (9-4)

En consecuencia:
Woeo =W, Wy =Hy H. (Hy HJd)=Hy H, (He Hi)=a. @
El rendimiento es como sabemos el cociente de lo obtenido sobre lo gastado:

obtenido _w  _ H (H H
gastado .QiHs Hp

(9-5)

et

0

En la practica se suele despreciar el trabajo consumido por la bomba w1 por ser insignificante con lo que re-
sulta:

|E W2:Hd He

9-6
g Hs Hp 60

9.3 Aumento del rendimiento en el ciclo de Rankine

En general en un ciclo cualquier modificacion que produzca un aumento del area encerrada por el ciclo sin
modificar la cantidad de energia suministrada Q1 ha de aumentar el rendimiento, puesto que un aumento del
area encerrada por el ciclo significa un aumento de wreto, por lo que necesariamente aumenta . Algunos de
los modos de conseguir esto son:




7] Disminuir la presion de salida de la turbina;
J  Aumentar la temperatura de operacion de la caldera (y por supuesto también la presion), y;

7 Usar un ciclo regenerativo.
Examinemos cada una de estas alternativas.
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9.3.1 Disminucion de la presion de salida de la turbina

7 Cuando se disminuye la presion del vapor a la descarga de
la turbina del valor Po al valor P’o se aumenta el trabajo
producido por el ciclo, en una proporciéon que se indica por
el area rayada en diagonal hacia la derecha (superficie B),
con respecto al trabajo que se produce cuando la presién
de descarga del vapor es Po, indicada por el area rayada
en diagonal hacia la izquierda (superficie A).
El calor consumido en la caldera es el mismo, y el calor en-
tregado en el condensador, que antes era D, se incremen-
ta un poquito en el area C.
Esto implica por supuesto que al condensador se le debe
acoplar algun sistema para producir vacio. Esto se puede
lograr de dos maneras.

-

)

1. La primera es con extraccién de vapor mediante un eyector de vapor y una columna de agua que
permite mantener una presién baja del lado de la descarga del condensado. En este tipo de sistema
el agua fria se aspira por efecto del vacio imperante en el recinto de la columna por la accién del
eyector, se mezcla con el vapor y lo condensa. Los gases incondensables (aire) son extraidos me-
diante un eyector de vapor en una primera etapa y luego mediante una bomba mecanica de vacio. El
condensador se denomina abierto o de mezcla porque la condensacion se produce por mezcla de
vapor y agua fria. Un sistema que use solo un condensador de mezcla se denomina de lazo abierto.
Hay gran cantidad de disefios de este tipo de condensadores. A diferencia de lo que sucede con los
de superficie, los condensadores de mezcla necesitan una bomba de circulacién por condensador, lo
gue encarece la instalacion.

2. La otra forma es por medio de condensadores de superficie o cerrados que no son otra cosa que in-
tercambiadores de calor de tipo casco y tubos, donde el vapor se enfria (y condensa) por contacto
con la superficie fria de tubos por cuyo interior circula agua de enfriamiento. Un sistema que sélo
tenga condensadores de superficie se denomina de lazo cerrado.

Los sistemas modernos generalmente operan con los dos tipos de condensador. Podemos citar datos indi-

cativos del ahorro de energia por efecto de la disminucion de presion en el condensador.

Presion de operacion del condensador (Kaicm Y 0.1 0.04 0.02 ‘

Ahorro de consumo de combustible (%) 15 24 5.2 \

0.43 El gréfico muestra el rendimiento del ciclo de Rankine

i en funcion de la presion en el condensador, para to-

0, 46 N— dos los otros parametros constantes, a una presion

\ | maxima de 16670 KPa (170 Kgr/cm )zy a una tempera-

0, 44—} S W v | 2 tura méxima de 550 °C. Por lo general las instalacio-

\-\ ' nes de generacion de energia eléctrica a vapor operan

0,42 \4\4\ — con presiones del condensador del orden de 0.035 a

0.40 ‘ \7)* 0.04 Kgflcm2 absolutos debido a las limitaciones de
4

temperatura del agua de enfriamiento, que se puede
0,20,4 06 08 10 12 14 16 18 kPa  hiener de varias fuentes: corrientes superficiales, po-
zos, torres de enfriamiento, etc. Como las temperaturas de las diversas fuentes dependen fundamentalmen-
te de la temperatura ambiente que puede variar entre 0 °C y 30 °C, la presién del condensador esta fijada
por la temperatura ambiente. A 0.03 Kgi/cm ja temperatura de equilibrio es 23.8 °C, ya 0.04 Kgi’cm dé
28.6 °C. A presiones mas bajas corresponden temperaturas menores; a 0.02 Kgi/cm corresponde t = 18.2
°C. Son bastante habituales ahorros del 2% en el consumo. Para instalaciones que consumen grandes can-
tidades de combustible esto significa mucho dinero.
La disminucién de la presion operativa del condensador produce beneficios pero también trae problemas.
Debido al hecho de que la presion operativa es menor que la atmosférica, resulta practicamente imposible
evitar que penetre aire al interior del sistema por las pequefias grietas que se producen en las tuberias, ca-
jas de prensaestopas, uniones, etc. Se debe tener en cuenta que una instalacion de generacion de vapor
tiene muchos centenares de metros de tuberias, que se expanden y contraen cada vez que se abre o cierra
el paso del vapor generando tensiones. Otros factores que inciden son las vibraciones producidas por las
bombas, el flujo de los fluidos, y la posible presencia de flujo bifasico que puede producir golpes de ariete.
Todos estos factores hacen que sea practicamente imposible mantener estanco el sistema. De ahi que
siempre entre algo de aire que se mezcla con el vapor. Por desgracia, en los sistemas que emplean calde-
ras de alta presion e incluso en algunos que usan calderas de media presion, resulta totalmente intolerable
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la presencia de diéxido de carbono y de oxigeno en el condensado. Ambas son sustancias corrosivas, que
producen dafios muy severos en la caldera y en la turbina. En consecuencia se debe incluir en el circuito un
elemento llamado “desaireador” cuya mision es eliminar el aire disuelto en el condensado antes de que este
retorne a la caldera. Normalmente se suele ubicar este equipo entre las bombas inyectoras de condensado
y la caldera, porque las bombas pueden chupar aire por el eje del rotor, debido al desgaste.

9.3.2 Aumento de temperatura del vapor (recalentamiento)

T

S

Si en lugar de seguir el ciclo ideal de Rankine tal como se descri-
bié en el apartado 9.2 se continlia calentando el vapor a fin de lle-
varlo hasta la zona de vapor sobrecalentado, la ganancia de super-
ficie encerrada por el ciclo viene representada por la zona rayada
del croquis de la izquierda.

Desde el punto de vista tedrico, encontramos justificacion en el
hecho de que cuanto mas alta sea la temperatura del vapor, menor
es el gradiente térmico entre este y el horno, y por lo tanto menos
irreversible sera el proceso.

El limite a la maxima temperatura de recalentamiento viene fijado
por la resistencia del material. En la practica no supera los 580 °C.

El aumento de rendimiento del ciclo de Rankine con reca- 0.47
lentamiento se puede visualizar en el gréafico adjunto. A
Este corresponde a un ciclo cuya presion maxima es de 0, 46 Ju— /
170 Kgi/cm 2 y Su temperatura maxima se varia como se
indica en el eje de abscisas, descargando contra una 0,45
presién en el condensador de 0.04 Kgi/cm 2
0,44 ,//
0,43 T
A50 500 550 600 eC

9.3.3 Empleo de altas presiones

0

n

0,46

- Al elevarse la presion de la caldera se coloca mas arriba
el limite superior del ciclo de Rankine y aumenta la super-
ficie encerrada por el ciclo y con ello su rendimiento. La
maxima presion de interés practico es del orden de 340

0,43

0,43

e
0,44 / -

10

15

diciones que antes.

ata, que es algo mas alta que lo usual, ya que en la ma-

yoria de las calderas hipercriticas (se denomina asi a las

calderas que operan a presiones mayores a la critica que
Py es 218 ata) no se superan las 240 ata.

MPa El grafico nos muestra el efecto de la presién maxima en

el rendimiento del ciclo de Rankine para las mismas con-

9.3.4 Efecto combinado de altas presiones con recalentamiento

0,50 = -t
|'r0- 600 °C
\ |
540 ©C, [
0,45} - !
480 =C =
/ |450 °C
0,40 -
Tp= 400 °C
0,35 , P
0 5 W0 15 20 25 MPa

De los dos apartados anteriores se deduce que la alta presion de
entrada a la turbina se debe usar combinada con el recalenta-
miento del vapor para obtener un efecto mayor sobre el rendi-
miento del ciclo de Rankine.

La grafica que se acompafia muestra el efecto de ambas variables

en el rendimiento, para las mismas condiciones que en los apar-
tados anteriores. Las isotermas corresponden a distintas tempera-
turas de recalentamiento del vapor. Notese que el méximo rendi-
miento que se puede obtener por efecto de las modificaciones que
hemos introducido hasta ahora produce mejoras importantes, pero
en ningln caso se puede superar la barrera del 50%.
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9.3.5 Precalentar el agua a la entrada de la caldera (“economizar”)

Esta es una medida de ahorro de energia que aprovecha el calor residual de los gases del horno antes de
ser enviados a la chimenea, calentando el agua después de haber pasado por la bomba inyectora de ali-
mentacion de la caldera. Si bien no tiene efecto sobre el rendimiento térmico del ciclo de Rankine, esta es
una medida de ahorro de energia que afecta directamente al rendimiento del sistema porque aumenta la
cantidad de calor entregada por el combustible, aprovechando el calor de escape que de otro modo se per-

deria sin provecho.

A continuacién podemos ver en forma esquematica los distintos elementos incorporados en los apartados
9.3.1 a 9.3.4 en el siguiente croquis. En el mismo se representa un horno quemando combustible sélido. El
economizador se encuentra a la derecha del horno, en un recinto de circulacion de gases previo a la salida.

Salidn de vapor saturade
al sobrecolentador
=y
'

-
-

[
R

]

b
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i |
o
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9.3.6 Expansion en varias etapas con recalentamiento intermedio

El recalentamiento intermedio consiste en extraer el vapor de la turbina antes de su expansion total y hacer-
lo recircular por el horno de la caldera, produciendo un aumento adicional de temperatura y presion (y por lo
tanto de entalpia) del vapor. Si se recalienta el vapor ¢se obtiene un mejor aprovechamiento del calor del

combustible?. Si, en un aspecto.

T

o
1 &
T

Q

Tres racalen

_- estrechamanie
la sficiencia
de Carnal

ladares
aproximan mas

En el croquis se puede apreciar que
cuanto mayor sea la cantidad de etapas
de recalentamiento, tanto mas se
aproxima la forma del ciclo de Rankine
con recalentamiento a la del ciclo de
Carnot. Esto resulta deseable ya que el
ciclo de Carnot tiene el mayor rendi-
miento posible. En la préactica sin em-
bargo al aumentar la cantidad de etapas
de recalentamiento también aumenta la
complejidad y costo inicial del sistema.
Razonando por el absurdo, el maximo
rendimiento se alcanzaria con una can-
tidad infinita de etapas de recalenta-
miento. Es obvio que esto no es factible.

Introduccion a la Termodinamica — Jorge A. Rodriguez



Ciclos de Vapor 374

Existe otra razén que hace deseable usar recalentamiento. La razon principal por la que se hace
recalentamiento y mas aun recalentamiento en varias etapas es de practica operativa de la turbina.

Tl P Caloren la Calor an
| 8 caldera recalentador
v v v

Sh N

Aguade Recalentador

alimentacion | e Turbina de dos

[’11'1\__,’\ ‘ etapas

. r

Trabajo
» utll

3 Trabajo » —-——
s consumide - l

Si se permitiese al vapor expan- ~ Perfakomba - _
dirse hasta el punto 1 (linea cor- Lgua Sondentador
tada en el croquis) el contenido de Sondensats

liquido seria muy alto (demasia- '] ]

das gotitas de agua) lo que en la Galor eliminiade &n ¢l congessador

turbina es indeseable, porque per-

judicaria la integridad de los alabes por la accién erosiva y disminuiria el rendimiento de la turbina. El cro-
quis de la derecha muestra esquematicamente la disposicién fisica de una instalacion con una sola etapa
de recalentamiento.

9.3.7.Ciclo regenerativo

Este ciclo se basa en un razonamiento tedrico de grandes consecuencias practicas. Ya sabemos que el ci-
clo de Rankine irreversible tiene un rendimiento menor que el del ciclo de Carnot. Esto es asi por imperio
del Segundo Principio de la Termodinamica. Pero si (suponiendo una serie de idealizaciones del ciclo de
Rankine) pudiésemos hacer que su rendimiento se aproximase mucho al de Carnot, eliminando o al menos
atenuando las irreversibilidades que le son propias, entonces obtendriamos una gran mejora de importancia
econdmica vital. En el ciclo de Rankine real cuando la bomba inyecta condensado liquido a la caldera este
se mezcla con el agua que esta en su interior en forma espontanea vy, por lo tanto, irreversible. Habra por
ello un aumento de entropia y disminucién de utilizabilidad de la energia. Ahora pensemos. Si se pudiese
construir una turbina con sus alabes huecos de modo que el condensado pudiese fluir por su interior a con-
tracorriente con el vapor y admitiendo la existencia de gradientes infinitesimales de temperatura entre vapor
y condensado, de modo que el intercambio de calor fuese reversible, el ciclo resultante seria algo tal como
se observa en el siguiente croquis.

El condensado se calentaria reversiblemente en el interior de la
turbina segun la trayectoria 1-2; por su parte el vapor en la tur-
/ bina (fluyendo por el espacio entre alabes) se expande pero al
ceder calor reversiblemente al condensado disminuiria su en-
tropia segun la trayectoria 3-4, y como el calor que cede el va-
\ por lo toma el condensado las trayectorias 1-2 y 3-4 serian pa-
\3 ralelas. Por lo tanto el calor recibido por el ciclo sera igual al
N\ area b-2-3-d y el entregado por el vapor durante la condensa-
‘ ‘ \ cion sera igual al area a-1-4-c. Por ello el rendimiento del ciclo
| \ serd, al ser el &rea a-1-4-c igual al &rea b-5-6-d:
L - e | {rea b-2-3-d ] é[ea b-5-6-d ]

/’ | I : \ = -

788 : | \, area b-2-3-d
L | i | Esto nos genera una cierta confusion. En el momento de tratar
e b c d § el Segundo Principio de la Termodindmica establecimos firme-
mente que el rendimiento del ciclo de Carnot es el maximo posible entre todos los que operan entre las
mismas temperaturas extremas. ¢Coémo puede ser que ahora aparezca otro ciclo que tiene un rendimiento
igual?.

Lo que ocurre es que al imaginar todas las idealizaciones del ciclo de Rankine reversible que nos conducen
a esta sorprendente conclusién no hemos hecho otra cosa que reinventar el ciclo de Carnot, sélo que con
otro nombre. En realidad, no es posible construir una turbina con las caracteristicas descriptas y de ser po-
sible igualmente tampoco operaria del modo imaginado. Para empezar el proceso de transferencia de calor
es intrinsecamente irreversible porque la transferencia de calor debe vencer resistencias que exigen gra-
dientes de temperatura grandes. Por otra parte, el proceso de transferencia de calor es espontaneo y por lo

7l

= Rendimiento de Carnot.
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tanto irreversible. De hecho, la irreversibilidad inherente a la transferencia de calor es responsable de la
mayor parte de la ineficacia de una planta energética. Por ejemplo la caldera tiene eficiencias del orden del
80%, la turbina normalmente tiene una eficiencia superior al 70%, el generador eléctrico ain mayor, las
otras partes mecanicas se comportan de manera similar, pero la eficiencia global de una gran planta ener-
gética que se disefia y construye para aprovechar hasta la Gltima caloria va de un 20 a un 50%, siendo co-
munmente algo menor del 50%.

Como ya hemos dicho, la gran responsable de este bajo indice de aprovechamiento es la irreversibilidad en
el intercambio de calor, de modo que todo esfuerzo tendiente a mejorarlo se debe considerar extremada-
mente saludable. Lo que se suele hacer en este sentido es “sangrar” el vapor extrayéndolo de la turbina en
varias etapas, en cada una de las cuales se usa el vapor vivo recalentado para precalentar el agua conden-
sada que se alimenta la caldera. Usualmente se emplean tres regeneradores o mas, y en las instalaciones
de gran capacidad son habituales de 5 a 10. El calculo de la cantidad de vapor sangrada en cada etapa se
hace por medio de un balance de energia en cada precalentador, comenzando por el que funciona a mayor
presion o sea el primero considerando el orden de las extracciones de vapor en la turbina. Las presiones a
las que se hacen las extracciones se eligen de modo que el calentamiento por cada etapa (o sea en cada
precalentador) tenga igual incremento de temperatura.

El andlisis de un ciclo regenerativo con varios regeneradores es algo complejo, por lo que primero veremos
una instalacién simplificada en la que se hace una sola extraccion de vapor vivo que alimenta a un solo re-
generador.

Como ya hemos explicado en el apartado 9.3.1 de este mismo capitulo, los condensadores se dividen en
abiertos y cerrados. También se suele distinguir el ciclo regenerativo segin que sea de lazo abierto o de la-
zo cerrado. Ambas opciones tienen ventajas y desventajas. Por lo general y especialmente en instalaciones
grandes, se suelen encontrar disposiciones mixtas que usan ambos tipos de condensador, pero ahora va-
mos a analizar las distintas alternativas que ofrece cada uno de estos disefios.

La siguiente figura muestra el croquis de un ciclo regenerativo con una sola extraccion de vapor y un reca-
lentador de tipo abierto o de mezcla.

TA = turbina de alta B ___ﬁ——‘TB = turbimna de baja

i

o ~ 4 B=bomba
En el croquis se describe una disposicion en la que la fraccion (m) del vapor (por unidad de masa) se extrae
de la turbina en la etapa intermedia entre las de baja y alta presion, en tanto que la fraccion (1-m) sigue el
resto del camino, es decir, se expande en la etapa de baja presion. En el condensador abierto se produce la
mezcla irreversible del vapor y del condensado, que sale con una condicién 6, es tomado por la bomba que
eleva su presion hasta el estado 7 y entra a la caldera. La presién operativa del condensador de mezcla
suele estar alrededor de 2 a 4 bar (0.02 a 0.04 Kgi/cm ’0sea, de 0.2a0.4 KPa). Los regeneradores abier-
tos presentan las siguientes ventajas respecto a los de tipo cerrado: a) tienen menor costo gracias a su ma-
yor simplicidad; b) mejoran el rendimiento. Las desventajas comparativas son: a) pueden plantear mayor
cantidad de problemas operativos; b) requieren dos bombas.
Planteando un balance de energia en el recalentador tenemos, despreciando la influencia de las diferencias
de energias cinética y potencial:
m-h2+(1 m)h5:1-h6®m-h2 m-h5+h5 h6:0®m(hz hs):he h5®m: M
h, hs
Los recalentadores o regeneradores de tipo cerrado son, como ya hemos explicado, intercambiadores de
calor de casco y tubos, sin mezcla del vapor con el agua fria. En el siguiente croquis vemos la disposicion
de un regenerador de tipo cerrado mostrando dos formas alternativas de conexion.
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Vapor de extraccion Vapor de extraccion
l Agua de Agua de
= - alimentacion | alimentacion
s Hacia el calen-
= e ] ¥ e
Haciala «— Condensado Condensado| tador de baja
: resion o el
linea de alta QJ LN_.D e :
) S sneado
prcsujn V ill‘v'l”a d? condaensacaor
Bomba estrangulacion
En cascada hacia abajo En cascada hacia arriba

Se pueden conectar en cascada hacia arriba o hacia abajo. En la conexion en cascada hacia arriba el con-
densado que sale del regenerador se envia hacia el regenerador situado aguas arriba, que opera a menor
presion, o si es el primero se envia hacia el condensador. Puesto que el condensado sale del regenerador
con una presion mayor que el destino, es necesario rebajarla lo que generalmente se hace mediante una
vélvula reductora.

La siguiente figura muestra el croquis de un ciclo regenerativo con una sola extraccion de vapor y un reca-
lentador de tipo cerrado en cascada hacia arriba.

TA = turbina de alta TB = turbina de baja

"} = 1 !
TA
2
6
5
[ 4 X 3
il S
B = bomba

Al igual que antes, la cantidad total de masa que circula es la unidad, y se extrae una fraccién (m) del vapor
de la turbina que se envia en la condicion 2 al regenerador, donde intercambia calor con la fraccion. (1-m)
gue viene en este caso del condensador porque hay un solo regenerador. Si hubiese mas de uno la situa-
cién se complica un poco, como veremos mas adelante donde se analiza en detalle este caso.

En el croquis anterior notamos varias diferencias importantes con el ciclo abierto. En primer lugar, el hecho
de que exista una sola bomba lo hace mas econdmico desde el punto de vista operativo. La bomba de cir-
culacién e inyeccién de condensado esta situada de modo de que no tome agua a muy alta temperatura pa-
ra disminuir la posibilidad de cavitacion, que es un fenémeno sumamente perjudicial que se produce cuan-
do la presion de vapor del liquido en la entrada de succién se aproxima mucho a la presion atmosférica. Es-
to produce la vaporizacion del liquido en la succién o en el interior de la bomba, causando vibracién, ruido,
golpeteo y erosion del rotor. En cambio vemos en el croquis del ciclo abierto que la bomba que eleva la
presion desde el punto 6 al 7 toma agua a una temperatura peligrosamente alta, lo que la hace mas suscep-
tible a los problemas de cavitacion.

Los recalentadores de tipo cerrado presentan las siguientes ventajas: a) como tienen presiones distintas en
las purgas de vapor y en la alimentacion de condensado, la operacion de las trampas de vapor resulta mas
aliviada; b) mejoran el rendimiento. Tienen la desventaja comparativa de ser un poco mas caros que los de
tipo abierto.

Planteando un balance de energia en el recalentador tenemos, despreciando la influencia de las diferencias
de energias cinética y potencial:

m-h2+1-h5:m-h7+1-h6®m-h2 m-h7+h5 h6:0®m(h2 h7):h6 h5®
he hs

®m=—_t—27
M=

No cabe duda de que la disposicion de regeneracién por mezcla es mas eficiente que la de superficie. De-
bido a la resistencia que ofrece la superficie de separacion entre el agua y el vapor, el intercambio de calor
no es tan eficaz como en el regenerador de mezcla. Esto ademas se pone de manifiesto en el hecho de que
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los regeneradores de mezcla usan menor cantidad de vapor de extraccion. Si analizamos las expresiones
gue se deducen mas arriba para la fraccion m de vapor que se extrae observamos que solo dependen de
las entalpias de las corrientes que intervienen en cada caso. Suponiendo que se obtiene el mismo efecto de
regeneracion en ambos, el ciclo abierto resulta mas eficiente porque la fraccién de vapor extraida para el
regenerador es mas pequefia, de modo que la fraccién (1-m) que recorre el resto de la turbina es mayor, y
por lo tanto produce mas trabajo mecanico. De ello se deduce que, siendo los otros factores iguales, el ren-
dimiento debe ser mayor en el ciclo abierto.

A continuacion vemos una instalacion simplificada en la que se hace una sola extraccion de vapor vivo que
alimenta a un solo regenerador.

1y
B -
& CALDERA Vapar recalentado
3 —_
,r — 4 S 4 : : 1 Calor convertido en trabgjo por
/ A TURBINA &1' kile de vapor!
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Esquema de una instalacion regenerativa con una sola etapa de regeneracion
Note que se ha omitido la bomba inyectora de condensado a la caldera. En efecto, la presion de operacion
de la caldera es muy superior a la que tiene el condensado que entra, de modo que se debe impulsar con
una bomba de alta presiéon de descarga que no figura en el croquis, para que pueda ingresar. En cambio se
ha incluido la bomba que eleva la presion desde P1 hasta Pr.
T 1} 1 Esta es una bomba de circulacion.

Se extrae una fraccién x del total del vapor para regenerar el
condensado. Este vapor sale a una presion Ps' y con una en-
talpia hs’, mientras que el vapor que sale agotado de la tur-
3 bina tiene una entalpia hs, una presién Ps y una temperatura

ts. Este pasa por el regenerador calentandose, y adquiere
una cantidad de calor gx. Esta cantidad es la que cede el va-
P, por que se condensa y luego se mezcla con el condensado.
¢’ ‘P, O =x(hs hy)=( x)(hy hy) (9-7)
1 Y 2 A La disposicion que se observa en el croquis corresponde a
s - =it o YU un lazo cerrado porque el intercambiador es de superficie,
1 [ Tax = =N pero también corresponde a un lazo abierto porque el vapor
S condensado se mezcla con el condensado en el punto 1°.
El trabajo cedido a la turbina se puede obtener de las condi-

o

ciones del vapor y su cantidad.
La corriente x cede una energia:

W, = X(h4 h5')
y la corriente (1-x) cede una energia:
w, =1 x)(h, hs)
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El trabajo total cedido a la turbina es por lo tanto:

w=w, +w;,=x(, hs)+@ x)(h; h) (9-8)
w=(hs hs)+x(hs hs)=(h, hs) x(hs hs) (9-8)
El calor cedido en el condensador es:

=1 x(hs hy) (9-9)
El calor total que entrega la caldera sera:

de =hs hy (9-10)

Por lo tanto el rendimiento del ciclo regenerativo es:
h, hs x(hs hs

e = — (9-11)
4 1
La cantidad de vapor extraido x se puede obtener faciimente sabiendo que, de la ecuacion (9-7):
X(hs hy)=(1 x)(hr h) ® xhs he)=(he h) x(hr h)®
@® x(hs hy+hy h) = (hy h)®
w = (9-12)
hs h;

Para determinar si es mas eficiente que el ciclo no regenerativo, lo compararemos con el rendimiento del ci-
clo no regenerativo. Este es:
_hy h

" he he
Puesto que en ambas expresiones de rendimiento se han despreciado los consumos de trabajo de las
bombas, la comparacién se hace sobre la misma base. Vamos a intentar demostrar que el rendimiento de
un ciclo regenerativo es mayor que el del ciclo normal equivalente. Esta demostracién se debe al Sr. Juan
Pablo Ruiz.
Para ello compararemos la Ultima expresion con la ecuacion (9-11). Si queremos demostrar que el rendi-
miento del ciclo regenerativo es mayor que el del no regenerativo tendremos que demostrar que:

nm>n® h >h4 ™
5 h h
Reemplazando x de la ecuacion (9-12): X = ——
5! 1
Resulta:
hy: h
h, h L 1ty h
LR (hs  hs) noh
>
h4 h1' h4 hl
Reordenando:
Mo ) (e )
4 5 1 1 h5 h1 h4 h5
>
hy, hy hy, h;
Por comodidad usamos los simbolos siguientes. ha — hs' = A; hs»—hs=B; h2—h;'=C
hi'—hi1=D; ha—hi=E
Ademas observamos que: ha—hr=hsa—h1—(hrr—h1))=E-D

ha—hs=hs—hs'+hss—hs=A+B

Entonces la desigualdad que intentamos probar queda abreviada de la siguiente manera:
BD
A+B , A+B
E DE

Operando:
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(A+B)E BDIZ>(A+B)E (A+B)D® EBDI,EA> (A+B)D
BDE _a+Bp® BE_<ALB®BE<E AA+B)®
E A E A

®BE<EA A’+EB AB® A’+AB AE<0® A+B<E
Por lo tanto, volviendo a la notacién anterior tenemos: hs — hs < ha — hz1
Esto es cierto porque:
ha—hi=hs—hs+hs—h1
Por lo tanto queda demostrado que el rendimiento del ciclo regenerativo es mayor que el rendimiento del ci-
clo no regenerativo, puesto que partiendo de esa hipétesis llegamos a una desigualdad que es correcta..
Veamos una ilustracion.

Ejemplo 9.1 Calculo del rendimiento regenerativo, comparacién con el no regenerativo.

Refiriéndonos a la figura anterior, supongamos que los datos que le corresponden son los siguientes:

ha = 780 Kcal/Kg; hs = 590 Kcal/Kg; h1 = 26 Kcal/Kg; hs = 500 Kcal/Kg. El regenerador opera en cond|C|ones
tales que el agua sale de la mezcla con una temperatura t- = 100 °C y una presion P, =1 Kgf/cm ® hr=
100 Kcal/Kg. Calcule el rendimiento con y sin regeneracion.

Solucién

La cantidad de vapor extraido x se obtiene de la ecuacion (9-12): x = he hi_ 100 26 _ 0.131
hs hy 590 26

El rendimiento térmico sin regeneracion es: 7 = h, b _ 780 500 _ 371

h, hy 780 26

El rendimiento térmico del ciclo regenerativo es (ecuacion (9-11)):
h, hs x(hs h) 780 500 0.131(590 500)
Ny = = 0.394
h, hy 780 100

El ciclo regenerativo con varias etapas de regeneracion se implementa frecuentemente en instalaciones fi-
jas destinadas a la produccién de energia eléctrica. Se suelen usar uno o mas regeneradores de tipo cerra-
do y al menos uno de tipo abierto o de mezcla. La cantidad de regeneradores varia segun la potencia de la
instalacion.

Analicemos ahora una instalacién con dos regeneradores. Elegiremos intercambiadores de tipo cerrado,
con una disposicion parecida a la del caso anterior, lo que se llama disposicién en cascada hacia arriba. La
disposiciéon en cascada significa que el condensado que sale de cada intercambiador se une al condensado
gue entra al mismo, en direccidn aguas arriba, o sea hacia el condensador. El analisis sigue las mismas re-
glas que se explicaron en el apartado 3.9 del capitulo 3.

Supongamos tener una instalacién como la que se muestra en el croquis. Se ha omitido la bomba inyectora
y varias de las bombas de circulacion para simplificar el dibujo.

,0,,‘ // 2

o . {

xz i1 — 2

!
. T 3 cad

Il }'I IJ ’& —S

Sale la unidad de masa de vapor de la caldera C en las condiciones P1 y t1.. Pasa a la turbina donde se ex-

trae una fraccién x con una entalpia h1°, mas otra fraccién y con una entalpia hz°. La fraccion x pasa al rege-

nerador | donde calienta al condensado que proviene del regenerador 1l. El vapor condensado en el rege-
nerador | se manda también al regenerador Il con una entalpia h1®’ y se mezcla con el condensado produ-
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cido por la condensacion de la fraccion y del vapor que proviene de la segunda extraccion de la turbina. A
su vez, del regenerador Il sale una cantidad de condensado igual a la suma de las fracciones (x+y) que se
junta con el condensado que sale del condensador, en cantidad (1-x-y). De tal modo entra la unidad de
masa de condensado al regenerador Il. Por su parte, la fraccion de condensado de masa (1-x-y) se con-
densa en el condensador, de donde sale impulsado por la bomba que lo toma a la presiéon P2 y lo entrega a
la presidn P1y con una entalpia hz2’. La evolucion se puede seguir en el diagrama adjunto. Los calculos invo-
lucran hallar las fracciones x e y. Esto no es dificil si se plantea un balance de masa y otro de energia en
cada regenerador. En el primero tenemos el balance de energia:
ol ol

A e |=hyt @ x= h? he” (©0.13)

hie hy'
En el segundo regenerador el balance de energia es:

he' b xfy hyt

Y(hz" h, ¢ )+ X(hl bohyt ): h,* hy®y= ' (9-14)
h,e hy°
Asi tenemos un sistema de dos ecuaciones con dos incégnitas, que son las fracciones de vapor x e y.
El rendimiento del ciclo regenerativo es:
h hy xfhe ho| oy o015
Nr = hl hl"l
Por comparacion, el rendimiento del ciclo no regenerativo es:
h, h,
77 - h]_ h2|

Como ya hemos explicado, la decision sobre la cantidad de etapas de regeneracion depende de considera-

ciones técnicas y econémicas. Es importante ver el grado de mejoria en el rendimiento que se obtiene con
el uso de dos regeneradores. Para ilustrar esta cuestion veremos el siguiente ejemplo.

Ejemplo 9.2 Célculo del rendimiento de un ciclo regenerativo.

En una instalacion para generar energia eléctrica como la que se observa en el croquis anterior entra vapor
a la turbina con una presién P1 = 9000 KPa (92 Kgicm )3 una temperatura t1 = 540 °C. La turbina tiene dos
extracciones de vapor con regeneradores de superficie dispuestos como en el croquis. Las presiones de las
extracciones son: P1° = 500 KPa (5 Kgi/cm Yy P2° = 120 KPa o 1.22 Kgi/cm . Ea presién en el condensador
es 4 KPa 0 0.04 Kgi/cm 2

Datos

En base a las presiones de las extracciones y asumiendo una expansién isentrdpica en la turbina encon-
tramos los siguientes valores de entalpia.

h1° = 2730 kJ/Kg; h1” = 640 kJ/Kg; h2® = 2487 kJ/Kg; h2" = 121 kJ/Kg; h2>" = 439 kJ/Kg. De las condiciones
del vapor se tiene: h1 = 3485 kJ/Kg; h2 = 2043 kJ/Kg.

Solucién

Resolviendo el sistema planteado en ambos regeneradores obtenemos:

h, h, 1442
hy hy' 3364

x =0.0962, y = 0.146. El rendimiento del ciclo no regenerativo es: 5 =

o o 1311
£ FenaImiento uel CIClo regenerauvo es: 7, = i Uy X(hl 1 ) y(hz 1 )= =0.461
hy by 2845

Como vemos, la mejoria es del orden del 3%, que no parece mucho, pero tengamos en cuenta que se trata
de una instalacion de gran consumo de combustible.

Analizando las ecuaciones (9-11) y (9-15) podemos observar similitudes entre ambas que nos permiten de-
ducir una ecuacion general para n extracciones. Las ecuaciones (9-11) y (9-15) son de la forma siguiente.

n

A O -Bi

. == 0-16
" C (9-16)

En efecto, en ambas ecuaciones el rendimiento se plantea como un cociente, donde se divide por la dife-
rencia de entalpias del vapor que sale de la caldera y el condensado que entra a la caldera, es decir, lo que
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hemos simbolizado como C. A representa la diferencia de entalpias del vapor que ingresa a la turbina (o
gue sale de la caldera, que es lo mismo) y vapor que sale de la turbina hacia el condensador. Las distintas
i son las fracciones de vapor que se extraen de la turbina con destino a los regeneradores, y Bi representa
la diferencia de entalpias del vapor de cada fraccidon que se extrae menos la entalpia del vapor que sale de
la turbina hacia el condensador. Nétese que C es el mismo independientemente de la cantidad de etapas
de regeneracion, y lo mismo sucede con. A. En cambio Bi depende de la cantidad de extracciones, asi co-
mo de la ubicacion fisica en la turbina de los puntos en los que se hacen las extracciones, que determina la
presion y temperatura del vapor, y en consecuencia su entalpia. Llamaremos hi a la entalpia del vapor de
cada fraccion que se extrae y he a la entalpia del vapor ya agotado que sale de la turbina hacia el conden-

sador. Entonces podemos escribir la ecuacién (9-16) como sigue.
n

A o (hi he )

P = =1 9-16’
n C (9-16)
Si usamos esta expresion para rescribir la ecuacion (9-11) obtenemos:

1
A Qi (hl he )
o ) _ A o(h, h, o

"o C C
La ecuacion (9-15) queda expresada en estos términos.

2
A 0 (hi he)
Mo — i1 _ A a:l(hl he) O3 (h2 he) (**)

r2 = C C

Dado que el rendimiento aumenta con la cantidad de etapas de regeneracion, debe ser 1 < nr2. La diferen-
cia entre ambos (restando ** y *) constituye la ganancia de rendimiento al pasar de una a dos etapas de re-
generacion. Es decir:

A al(hy he) op(h; he) A oy(hy he) Zl(hl he) ail(hy he) az(hy he)

C C C
Es posible encontrar expresiones similares para el incremento de 2 a 3 etapas, para el incremento de 3 a 4
etapas, y asi sucesivamente. Asumiendo que la distribucién del calentamiento por etapas es uniforme, es
decir que la cantidad de calor intercambiada en cada regenerador es la misma en cada caso, podemos
construir la siguiente gréfica.

77r =77r2 77rl =

0.15 = e Ll Como se puede observgr, la ganancia de rendimiento es im-
7 lan, | portante para la transicion de una a dos etapas, algo menor
I = para la transicion de dos a tres etapas, y la curva tiende a
0,1G} / 3 1 hacerse horizontal a medida que aumenta el nimero de eta-
‘ pas. Resulta claro que hay un valor asintético (es decir, para
0,065 : ! infinita cantidad de etapas) de modo que a partir de cinco el
incremento permanece casi constante y practicamente igual
. ‘ A al valor asintético. En la construccion de la grafica se supone,
0 1 2 3 4 5 como ya hemos dicho, que la cantidad de calor intercambiada
en cada regenerador es igual para todos los escalones. Esto
sin embargo no sucede en la practica. La eleccion de las condiciones adecuadas para ubicar cada extrac-
cién de vapor depende de un andlisis orientado a maximizar el rendimiento térmico del sistema. Debido a
gue ese andlisis es bastante complejo, su descripcion detallada excede los limites de este texto. En una
sintesis muy apretada, lo que se hace es calcular el rendimiento térmico para distintas temperaturas y pre-
siones de extraccion en cada etapa, comparando el resultado obtenido con los demas. Este es por supues-
to un trabajo largo y laboriosos, que si se encara a mano representa una tarea muy pesada, razon por la
cual se usan programas de computadora. La cantidad 6ptima de etapas de regeneracion se debe determi-
nar para cada instalacion en funcién de diversos factores técnicos y econdmicos. En instalaciones moder-
nas con grandes turbinas puede haber hasta diez etapas. En el siguiente ejemplo se analiza una instalacion
mas compleja.
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Una central de vapor funciona por ciclo de Rankine regenerativo con recalentamiento. Tiene instalados cin-
co regeneradores de acuerdo al croquis que vemos a continuacion.

Turbi

nnd

/

Furbinn de

R € = Regenerador
cerrado

R A = Regenerndor

baja alta presion ablerto
N~ ]
e & \'mlrm‘unlm 5 \ :9
‘ Condensador
Caldern “2 3 #6 #7 -b8
RC RC RC R (
17 16 15__ 14 13 12 11 10
e e ‘v--o-@-o- R A e A bbb A e 25
18 i o {:Fﬂ/ L
19 20 21 277y g P

En la siguiente tabla se resumen los datos conocidos de propiedades termodinamicas de todos los estados

representados en el croquis.

Estado P T ' X h S

KPa | °C m3/Kq KJ/Kg | KJ/(Kg °K)
1 16000 | 540.0 | 0.02093 3410.30 6.4481
2 6200 | 396.3 | 0.04553 3166.61 6.5130
3 4825 |[363.6 | 0.05589 3110.69 6.5327
4 3500 [324.5| 0.07262 3043.22 6.5586
5 3500 [480.0 | 0.09622 3405.60 7.0990
6 700 |280.4| 0.35778 3018.56 7.2265

145 |141.0| 1.30451 2754.56 7.3929
8 42 77.0 | 3.75071 | 0.978 | 2588.26 7.5109
9 7 39.0 [19.07945 [ 0.922 | 2384.66 7.6763
10 7 35.0 | 0.00101 146.57 0.5044
11 700 | 35.1 | 0.00101 147.53 0.5052
12 700 | 75.0 | 0.00103 314.45 1.0146
13 700 |120.0| 0.00106 504.10 1.5271
14 700 |165.0| 0.00111 |0.000| 697.06 1.9918
15 16000 | 168.1 | 0.00110 719.71 2.0047
16 16000 | 215.0 | 0.00117 925.58 2.4476
17 16000 | 260.0 | 0.00I25 1133.90 2.8561
18 6200 | 277.7| 0.00133 |0.000 | 1224.68 3.0468
19 4825 | 261.7 | 0.00324 |0.049 | 1224.68 3.0523
20 4825 | 261.7 | 0.00128 | 0.000 | 1143.28 2.9001
21 700 |165.0| 0.05980 |0.216|1143.28 3.0103
22 145 |110.3 | 0.00105 | 0.000 | 462.77 1.4223
23 42 77.0 | 0.23342 | 0.061 | 462.77 1.4405
24 4 7.0 | 0.00103 |0.000| 322.34 1.0395
25 4 7.0 | 0.00103 |0.000| 322.34 1.0395

Calcular los caudales de las extracciones de turbina mz2, ms, ms, mz y ms por cada kg de vapor que pasa por
la caldera. Determinar el rendimiento isentrépico de la turbina de alta.

Solucién

Como ya hemos podido ver en los ejemplos anteriores, el analisis de un ciclo regenerativo se basa en ba-
lances de energia para cada uno de los regeneradores. Procedemos a efectuar los balances de energia.
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Comenzamos por el primer regenerador cerrado, para la extraccion mz.
DJ.I h16

hy g

mzh2+his=m2hig+hy & m, = =0.1073

Balance en el segundo regenerador cerrado, extraccion ms;
hw his my(hyg  hy)

m3 hs + mz hyg + his = (M2 + ma)ho + his & Mgz = =0.1002

h3 h20

Balance en el regenerador abierto, extraccion me:
h h + h,y h
Mo o + (M2 + Ma)his + (L — Mo — e — mephas = s @ mg = e T1s (Tt Ma ) fus) o0
h6 h13

Balance en el tercer regenerador cerrado, extraccion mr:

1m m m)h
mzh7+ (@ —-m2—ms—mehz=mrhz+(L—-m—mz—meghis & my; = ( Jus e ) =0.0636

hy  hy
Balance en el cuarto (y ultimo) regenerador cerrado, extraccion ms:
ms hs + m7 h2s+ (1 — mz2 — ms — me)hu = (M7 + me)h2s4 + (1 — mz2 — m3 — me)hiz ®
(1 m; mz mg )(hlz h11) m; (hzs hz4)

h8 h24
El rendimiento isentrdpico de la turbina de alta se puede calcular como el cociente de la diferencia real de
entalpias producida en la turbina dividida por la diferencia de entalpias que se produciria si la evolucion
fuese isentrdpica. Es decir:

mg - 0.0527

hy h,
hy g

Para poderlo calcular hace falta conocer la entalpia hss que corresponde a la evolucién isentrépica. Se pue-
de obtener con ayuda de las tablas de vapor de agua o del diagrama de Mollier para el vapor. De cualquier
modo se obtiene has= 2978,44 KJ/Kg. De tal modo el rendimiento isentropico de la turbina de alta es:

hy h, 34103 3043.22

hy hg  3410.3 2978.44
Este valor corresponde a un 85% de modo que es bastante alto.

Ms

=0.85

Ns =

9.4 Célculos numéricos

Todo sistema de calculo grafico se puede adaptar a célculo numérico lo que, en vista de la existencia de
computadores potentes y baratos, es interesante. Generalmente el error de céalculo por inexactitud de las
férmulas es menor que el que se comete en la apreciacién de las graficas.

9.4.1 Vapor saturado
Se puede calcular la presion P que tiene el vapor saturado seco en equilibrio con su liquido a la temperatura

t por la siguiente férmula:
1687(t 100)

lo P)= 9-17
910( ) n (9-17)
(Con P en ata yt en °C). De esta ecuacion se puede obtener t;
168700 + 75900 - log,, (P)
_ (9-17)

1687 330 - logo(P)

Estas formulas dan valores aceptables entre 50 y 250 °C.
El volumen especifico se puede obtener de la siguiente formula:

P-v™ =17608 (9-18)
(Con P en Kgi/cm *absolutos yvenm ﬁ<g) La entalpia del vapor saturado seco (Kcal/Kg) referida a 0°C (es-
tado liquido, donde se supone h = 0) viene dado por la siguiente formula:

h = 606.5+0.305t (9-19)

(Con ten °C). Esta formula da valores aceptables entre 50 y 270 °C.
La entalpia del vapor himedo con un titulo x se puede calcular de la siguiente formula:

h=(606.5+0.305 - t)x + t(1 X) (9-20)
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9.4.2 Vapor recalentado

Para el vapor sobrecalentado se puede aplicar la ecuacion de Zeuner:
P-v=51-T 200-P*®

(Con T en °K, P en Kgi/cm 2absolutos yv en m /Kg).

También la ecuacion de Batelli:

P(v+ 0.016) = 47.1-T (9-22)

(Con T en °K, P en Kgi'cm Zabsolutos y v en m /Kg).
La entalpia del vapor sobrecalentado a baja presion se puede calcular con la siguiente ecuacion.

(9-21)

B C
ﬁ_I_\.az P =T +\IT\3L6

o) o)

(Con T en °K, P en Kgim “absolutos), donde ho es la entalpia referida a presién nula, que se puede calcular
de la siguiente ecuacion:

[ T [T A T |

(9-23)

100

donde:

A=0.0082056 Keal m ;B=15326 -10

Kg Ko Kg !Kg
También ver el manual Hitte y “Thermodynamic Property Values of Ordinary Water Substance”, IFC Secre-
tariat, Verein Deutscher Ingenieure, March 1967, para otras expresiones mas complejas pero mas exactas.
Alternativamente se pueden usar férmulas de interpolacion basadas en las tablas conocidas de propieda-
des del vapor de agua, tanto saturado como recalentado. Se recomienda usar las tablas mas conocidas,
como las de Keenan o las de la ASME. En varios programas se usan formulas de interpolacién basadas en
estas tablas.

2
] 6 KC&'Wm \‘ ;C:l.ll44-lU'|L[ﬁl|

Ejemplo 9.4 Célculo del rendimiento de un ciclo por medios numéricos.

Calcular el rendimiento de un ciclo de Rankine ideal operando a presién = 9.52 ata y temperatura = 260 °C.
La presion en el condensador es de 0.116 ata y la temperatura del condensado a la salida del mismo es de
49 °C. No hay regeneracion ni sobrecalentamiento. Operar grafica y numéricamente.

Solucién

a) Gréfica. Del diagrama de Mollier y refiriéndose a la figura del punto 9.2:

hd = 708.3 Kcal/Kg he = 533.3 Kcal/Kg 4 hd—he = 175 Kcal/Kg
ho = 48.89 Kcal/Kg 4 hd—ho = 659 Kcal/Kg
El rendimiento es: n= ha he 175 _ 0.266
hy h, 659

Se desprecia el trabajo de la bomba, porque este es:

AP 52-0.11 Kgs - m Kcal
W, :_:M_104-1033=9714gf_=0.2282

p 1000 ' ' Kg Kg

Estas 0.2 Kcal consumidas por la bomba no significan nada comparadas con las 175 Kcal que produce
la turbina, por lo que no influyen en el célculo del rendimiento.
El rendimiento del ciclo de Carnot equivalente sera:

(260 + 273) (49 + 273)

nc = =0.396

260 + 273

Como vemos, el rendimiento del ciclo de Carnot equivalente es mayor que el del ciclo de Rankine
ideal, que en la practica es menor aln debido a pérdidas de calor en el sistema, de modo que hay una
pérdida de utilizabilidad de la energia bastante considerable, puesto que el rendimiento del ciclo de
Carnot equivalente es un 50% mayor.

b) Numéricamente. Debemos calcular las entalpias correspondientes. ha se debe calcular a 260 °C y 9.52
ata. Aplicamos las ecuaciones (9-23) y (9-24); T/100 = 5.33; P = 98342 Kgr /m absolutos.
ho = 474.89 + 45.493(5.33) — 0.45757(5.33) +8.17-10 (5.33) =715.2254
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e gy, 0008205698342 15326 -10° 11244 -10° 2076
= . + = .
(533" |Dl4 (5.33) (5:33)°

Entonces hd = 707.9 Kcal/Kg. Aplicando la ecuacién (9-20) con t = 49 °C y x = 0.85 obtenemos:
h = (606.5 + 0.305-t)x + t(1-x) = he = 535.6 Kcal/Kg. Por Ultimo, ho = Cp(Ts — To) = 49 Kcal/Kg. Para fi-
nes de ingenieria los valores son casi los mismos que en la parte a). En definitiva el rendimiento es:

hg h
n=-"—2 =0261
hg  hy

9.5 Uso de vapor para calefaccion y energia (cogeneracion)

Hasta aqui nos hemos ocupado del empleo del vapor para producir energia eléctrica, pero en la industria
este suele ser un uso mas bien complementario, ya que la mayor parte del vapor se emplea para calenta-
miento. Esto se debe a que la mayoria de las instalaciones industriales suelen derivar vapor saturado o lige-
ramente recalentado al proceso para aprovechar el calor latente de condensacion. El calor especifico del
vapor vivo es del orden de 0.5 Kcal/(Kg °C) mientras que el calor latente es de aproximadamente unas 600
Kcal/Kg. Por eso es conveniente emplear el vapor saturado para calefaccidn en vez de desperdiciar energia
en el condensador de la turbina. El ahorro de energia es considerable en uso mixto (generacion y calefac-
cién): alrededor de 1260 Kcal por KW-hora producido en el generador eléctrico que de otro modo habria
gue gastar en generar vapor para calefaccion.

Se pueden plantear dos situaciones extremas, aquella en la que el vapor usado para calefacciéon es cons-
tante, y aquella en la que este varia ampliamente. Entre ambas hay una gran variedad de situaciones que
se aproximan mas o0 menos a la realidad. La primera no plantea dificultades, ya que el consumo de vapor
usado para generar electricidad y para calefaccién permanece constante.

En cambio cuando la demanda de vapor para calefaccién es muy variable, lo normal no es usar para cale-
faccion el vapor que sale de la turbina, porque esto significaria que cualquier cambio en la demanda de va-
por de calefaccion influiria en la marcha de la turbina. Las turbinas son equipos que deben funcionar en
condiciones constantes, de modo que lo que se suele hacer es comprar una caldera de capacidad mas que
suficiente como para alimentar a la turbina, y el exceso de vapor producido se aplica a calefaccién. El in-
conveniente con una disposicién de este tipo es que no es muy econémica, porque como la caldera debe
poder satisfacer las demandas del sistema en condiciones de alto consumo de vapor de calefaccion, cuan-
do este baja existe una capacidad ociosa o bien un desperdicio de vapor que se debe desechar.

Para resolver los problemas que plantea una demanda variable de vapor de calefaccion existen varias al-
ternativas. Una de ellas consiste en instalar dos calderas, una para generar vapor de alta presion destinado
a producir energia eléctrica y otra de baja presion para generar vapor de proceso, puesto que la presion de
operacion de las turbinas es casi siempre mayor de 25 ata mientras que el vapor de calefaccion se suele
transportar y entregar a unas 1.5 ata. Légicamente, una instalacion de dos calderas tiene la ventaja de ser
mas versatil.

Por lo general la operacion de la caldera de baja presion es mas cara y resulta antiecondmica si se la com-
para con la de alta presién. Es el precio que hay que pagar por el lujo de tener una instalacién mas flexible.
El siguiente ejemplo ilustra este hecho.

Ejemplo 9.5 Calculo del desempefio de dos calderas de vapor.
Supongagnos gue tenemos una caldera de baja presion operando a 3 Kgi/cm )?entregando vapor de baja a

3 Kgi/em ™y 133 °C. La caldera funciona con carbén cuyo poder calorifico es de 7500 Kcal/Kg con un rendi-
miento del 80%. El condensado entra a la caldera a 70 °C y el vapor se usa para calefaccion a 100 °C. La

diferencia de temperatura entre 100 y 70 °C se atribuye a pérdidas de calor, por enfriamiento en transito

desde la planta a la caldera. Comparar la economia de esta caldera con otra que opera a 40 Kgi/cm y2400
°C para un proceso que requiere una cantidad de calor del orden de 10,000,000 de Kcal/hora.

Solucién

Siendo el calor latente del vapor en las condiciones de baja presion del orden de 550 Kcal/Kg, se necesitan:
10,000,000/550 = 18180 Kg/hora de vapor de baja presion. EI combustible consumido para producir esta
cantidad de vapor se puede calcular pensando que debe proporcionar el calor suficiente para calentar el
agua desde 70 hasta 100 °C, y luego para evaporar el agua, de modo que la cantidad de calor es:

Q= m(lOO 70)+ mi = m(lOO 70+ /1): 18180(100 70+ 550): 10545400 Kcal
El peso de combustible necesario sera:
Q 10545400 1760 K9 de carbon

7-PC  0.8- 7500 hora

P=
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En cambio en la caldera de alta presion el vapor tendria un calor latente mayor, del orden de 660 Kcal/Kg,
de modo que la cantidad de vapor necesario para el mismo servicio seria: 10,000,000/660 = 15150 Kg/hora
de vapor de alta presion.

El calor requerido en la caldera es ahora:

Q= m(lOO 70)+ mi = m(lOO 70+ ,1): 15150(100 70+ 660): 10453500 Kcal
Entonces, el combustible requerido es:
Q _ 10453500 _ 1740 Kg de carbén
n-PC 0.8-7500 hora

Este parece un ahorro modesto, pero tengamos en cuenta que la caldera de alta presion también produce
energia eléctrica, con una potencia del orden de 2000 KW. Esto se puede considerar ganancia neta. De to-
dos modos, queda claro que aun sin produccion de energia la caldera de alta presién es mas econémica.

P:

Si se adquiere la energia eléctrica y se instala una sola caldera de vapor de calefaccién, el costo tanto ini-
cial como de operacién son menores, pero el costo total de la energia puede ser mayor, dependiendo de
varios factores. Ademas, la dependencia del suministro externo subordina la produccion a la disponibilidad
de energia y confiabilidad del proveedor. En la actualidad, muchas empresas producen una parte de la
energia que consumen.

-7lx‘erak=nl:\dnr

Como ya dijimos, la alternativa a tener que comprar la electri-
l cidad o tener dos calderas es instalar una caldera de alta
{ presién de uso mixto (energia y calefaccion) en la que se
puede optar por dos variantes. Una es la caldera de contra-

/" "\ Conermdor o X X s ;
) elkctrico presion. En este tipo d_e instalacion, que vemos en el croquis
— T S\Twnbins de la izquierda, la turbina no descarga vapor humedo sino re-

1 Caldera . - -
R calentado, no previendo extracciones o sangrados de vapor
—- de la turbina para derivarlo a proceso, sino que todo el vapor
) que sale de la turbina esta disponible como vapor de calefac-
Retormo del cordensado ., .

cion. La turbina descarga vapor recalentado para contrarres-
_{_ tar las pérdidas de calor inevitables durante el transporte. La
=5 denominacion “caldera de contrapresion” viene de que el va-
2 I Deposito de alimeniacion por sale a una presion mayor que la del vapor agotado cuan-

do hay un condensador. Este vapor se puede rebajar para
ajustarlo a los requerimientos de uso. Como ya hemos expli-
cado, esta disposicién es poco flexible porque una variacion en la demanda de vapor de proceso obligaria a
variar la produccién de electricidad y viceversa. Esto no es tolerable por las serias dificultades de control
gue plantea, lo que obliga a instalar acumuladores de vapor para absorber las variaciones, que encarecen
la instalacién y ocupan bastante espacio. Otra objecién que se plantea a esta disposicion es que al operar
la turbina a una presiéon mayor que la del condensador disminuye el rendimiento térmico del ciclo. Véase el
apartado 9.3.1 para una discusién sobre la influencia de la presién de descarga de la turbina sobre el ren-
dimiento.
Una alternativa mejor consiste en derivar una parte del vapor producido por la caldera a la generacién de
energia, dedicando el resto a la calefaccion en planta. Las dificultades planteadas por la demanda variable
se resuelven con un acumulador de vapor. El siguiente esquema muestra una instalacion de este tipo.
A Los detalles del croquis son los siguientes.
— 1 caldera ; 2 recalentador; 3 turbina; 4 ge-
nerador eléctrico; 5 condensador; 6 bomba
inyectora de agua a la caldera; 7 economi-
zador; 8 acumulador de vapor. A vapor de
£ alta para calefaccion. B vapor de baja satu-
rado para calefaccion. r1 y r2 son registra-
dores gue accionan las vélvulas a y b des-
tinadas a controlar tanto la presion como el
B flujo de vapor hacia y desde el acumulador
% de vapor.
= El acumulador de vapor es un equipo des-
tinado a almacenar el vapor en exceso que
se produce durante los periodos de baja
demanda de vapor de calefacciéon en plan-
ta, para liberarlo durante los periodos de alta demanda. Es una estructura de acumulacion; estas ya fueron
tratadas en el apartado 1.10.1 del capitulo 1. El sistema esta comandado por los medidores de presion (no

L8
113
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indicados en el croquis) que cuando detectan una disminucién de presion en las tuberias A o B accionan las

valvulas para liberar el vapor acumulado en el equip

0 8. Ilgualmente, la disminucién de la cantidad o presién

del vapor en la turbina 3 produce la liberacion del vapor contenido en el acumulador. Existen dos tipos de

acumuladores, como veremos mas adelante. En el ¢

roquis de arriba se representa un acumulador Ruths.

Otra variante que podemos encontrar en las instalaciones industriales de uso mixto (generacion de energia
eléctrica y calefaccion) es la caldera de condensacion con extraccion. Es basicamente el sistema clasico de
caldera-turbina-condensador sangrando vapor de media o baja presion que se destina a calefacciéon. Una
instalacion de ese tipo se ilustra en el siguiente croquis.

N

CALDERA

Desobreca-
lentador

fna

x Generador
ER lentad X eléctrico
ecalentaaor —
‘a bomba : : r PROCESO
% X l 4
x
agua de CONDENSADOR £gua de
Desecho enfriamiento enfriamiento
-} — J

Si del lado de la demanda de vapor de baja para calefaccion hay fluctuaciones es preferible intercalar entre
la linea de suministro de vapor de alta y la linea de baja un desobrecalentador. Es una véalvula reductora do-

tada de un enfriador-saturador a spray de agua qu
una expansion isentalpica donde se convierte energ

e no se detalla en el croquis, cuya funcion es producir
ia de presién en energia térmica que se emplea en ge-

nerar mas vapor proveniente del agua agregada. En definitiva, el desobrecalentador tiene algunas funcio-

nes de un acumulador de vapor, pero no tiene la ine

rcia de masa del acumulador de vapor ante variaciones

bruscas o grandes de la demanda. Si se producen este tipo de variaciones en la demanda de vapor de pro-
ceso destinado a calefaccion, la solucion mas satisfactoria probablemente sea instalar un acumulador de

vapor.

Ejemplo 9.6 Calculo de los parametros operativo

s de una central de uso mixto.

Una fabrica emplea 2268 Kg/hr de vapor de agua saturado seco a 1.36 ata para calefaccién en planta. Hay
una idea para generar energia aumentando la presion de trabajo de la caldera de 1.36 a 28.21 ata expan-

diendo el vapor desde 28.21 ata hasta 1.36 ata en

una turbina. El condensado entra a la caldera bajo pre-

sién a 109 °C._Calcular: a) la temperatura de sobrecalentamiento necesaria para asegurar el suministro de

vapor con un titulo minimo de 95% en el escape de

la turbina destinado a calefaccion; b) la potencia entre-

gada por la turbina si su rendimiento isentrdpico es 64% y su rendimiento mecénico es 92%; c) el calor adi-
cional necesario en Kcal por KW-hora y su consumo adicional requerido para la generacion de potencia ex-

tra.
Solucién

a) El punto 2’ se determina en la interseccion de la curva de titulo x = 0.95 y la curva de P = 1.36 ata y de él

AT 21 a
= 2721 aim

/ P = .36 atm

x= 1
x =095

obtenemos Hz = 615.6 Kcal/Kg.

La trayectoria 1 a 2’ en linea cortada representa la evo-

lucién real de expansion que tiene lugar en la turbina que
por supuesto no es isentrépica; la evolucioén tedrica isen-
tropicaeslala?2.

El angulo formado por ambas trayectorias es a.

El rendimiento isentrépico de la turbina se define por la
siguiente relacion, deducida en el apartado 5.14.5.

1
cosa

trabajoidealproducido ~ H; Hj
Hi H;

(9-25)

Ns =

energiareal consumida
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4H, H, =064(H, H,)® H)(1 0.64)+0.64H, = H, ®

® 0.36H; + 0.64H, = 615.6

No conocemos Hi ni Hz pero sabemos que en el diagrama de Mollier el punto 1 esta sobre la isobara
de P = 28.21 ata y el punto 2 esta sobre la isobara de P = 1.36 ata y que se debe cumplir la ecuacién
(*) de modo que es facil determinar graficamente los puntos recordando que en el diagrama de Mollier
el angulo o es el determinado por las lineas 1 a 2 y 1 a 2’. Entonces (comprobarlo) graficamente obte-
nemos Hi = 699 Kcal/Kg y H2 = 569.4 Kcal/Kg, también T1 = 271 °C.

b) El calor por unidad de tiempo suministrado a la planta cuando no habia generacién de electricidad de-
pende de la entalpia del vapor saturado seco a 1.36 ata que es 642.2 Kcal/Kg.

Kcal Kcal
Gy = 2268 ﬁ(642.2 109)

*)

=1209600 — _

hora Kg hora
Pero a partir de ahora se producira electricidad y la entalpia de salida del vapor es Hz: = 615.6 Kcal/Kg
y se requerira una cantidad de vapor que simbolizamos con la letra P.

12
q =P®©156 109) ® Pp= 29900 _ 557 KI

1 615.6 109 hora
La potencia ideal realizada por la turbina es:

W=PpP(H; H,)=2387(699 569.4)0.64 = 197750

Kcal
ora
También se puede calcular de la siguiente manera:

W=p(H, Hy)=2378(699 615.6)=109076 <&

ora
Puesto que se pueden haber cometido errores de apreciacién en el calculo grafico tomamos un pro-
medio de ambos valores. Pero hay un rendimiento mecénico de 0.92 lo que origina una pérdida de po-
tencia en la transmisién de modo que el trabajo entregado al generador eléctrico es un 8% menor al
ideal. La potencia real seré:

W = 198413 - 0.92 =182540 Keal =212 KW
hora

¢) El calor por unidad de tiempo necesario cuando la caldera opera en uso mixto es:
qr =P(H; H,)=2387(699 109)=1408330 K¢

En consecuencia: 1408330 1209600 = 198730 08 198730 _ g57  Kcal
hora 212 KW -hora

Si se estima que la caldera tiene una eficiencia en el uso del calor del 80% el consumo extra de ener-

198730 _ 248412 Kcal

hora

gia ser&:

Suponiendo un poder calorifico del combustible de 10000 Keal este se consume a razon de 24.84 Kg

Kg
de combustible por hora y por KW-hora, de modo que el exceso resulta:

937 0117 Kg de combustible .

198730 - 0.8 KW - hora

9.5.1 Acumuladores de vapor

Existen dos clases de acumuladores de vapor. Los acumuladores de tipo gasémetro y los de borboteo,
también llamados acumuladores Ruths. En los del primer tipo el vapor se almacena en un simple tanque
aislado térmicamente, como si fuese un gas. En los del tipo Ruths se acumula el vapor en un tanque mas
pequefio, bien aislado térmicamente y que se parece en su forma al cuerpo principal de una caldera con-
vencional ya que tiene un domo colector de vapor en su parte superior. Contiene una cierta masa de agua
en la que burbujea el vapor, a menudo ayudando la mezcla con pequefios eyectores de modo que hay un
equilibrio entre el vapor y el agua a la temperatura y presion de operacion.

El acumulador Ruths tiene la ventaja de que se puede usar el equipo como convertidor de vapor de alta en
vapor de baja, ya que si se alimenta con vapor de alta presién y alta temperatura se obtiene al mezclarlo
con agua en distintas proporciones grandes cantidades de vapor de menor presién y temperatura. En otras
palabras, el acumulador de Ruths mezcla agua con un poco de vapor de alta entalpia (inutil para calefac-
cion) dando como resultado mucho vapor de baja entalpia utilizable para calefaccion.
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Analizaremos primero el proceso de carga de un acumulador Ruths. Supongamos que tenemos una masa
total de agua y vapor en equilibrio m1 en el acumulador a una temperatura y presion ti1, P1. Se carga el acu-
mulador, entrando una masa de vapor de agua mz a presion y temperatura P2, t2. Este vapor puede ser satu-
rado seco, saturado humedo o recalentado, segun su origen. Como consecuencia de la mezcla irreversible,
se obtiene una masa total (m1 + mz2) de agua y vapor en equilibrio cuya condicion final es Pm, tmn. Sabemos
gue la presién aumenta porque el volumen es constante y se aumenta la masa del contenido por la inyec-
cion del vapor. Por lo tanto, también es de esperar que aumente la temperatura.

En el proceso de descarga, se invierte el flujo de modo que partimos de una masa total (m: + mz2) de agua y
vapor en equilibrio a la presion y temperatura Pm, tn. Se descarga una masa de vapor saturado seco mz a
esa misma presion y temperatura, ya que se encuentra en equilibrio con el agua liquida. La masa contenida
en el acumulador desciende al valor m: y la presion y la temperatura disminuyen a los valores P1 y t1.

El proceso de carga y descarga son procesos de flujo transitorio tanto de masa como de energia, y por ello
habra que analizarlos con la ayuda del Primer Principio de la Termodindmica para sistemas abiertos en ré-
gimen transitorio. Por otra parte, se trata de procesos adiabaticos a volumen constante.

Andlisis de la carga del acumulador

Puesto que se trata de un proceso con fronteras rigidas, adiabatico y donde solo entra fluido al sistema, nos
encontramos ante el caso estudiado en el apartado 3.10.4 del capitulo 3. Como se dedujo en ese punto, la
ecuacion del Primer Principio de la Termodinamica se puede expresar de la siguiente manera.

Mz -u, My -u;=m(h+Ep+Ec) (3-33"
Despreciando las contribuciones de las energias cinética y potencial y reemplazando las masas de acuerdo

a lo estipulado mas arriba, esta ecuacion se puede escribir de la siguiente forma.
(ml+m2)°um m1-Ul=m2-h2

¢De qué manera nos puede servir esta relacion para calcular, dimensionar y controlar la operacién de un
acumulador de vapor?. Esto depende del propoésito para el cual se usa. Podemos distinguir dos clases de
problemas relativos a la carga de los acumuladores de vapor.

J Una clase de problemas es aquella en la que se conoce la masa de vapor mz que entra 0 se des-
carga. También se conocen las presiones P1, P2 y Pm, teniendo que calcular el volumen requerido
del acumulador para esas condiciones de operacion.

J Otra clase es aquella en la que se conocen las presiones P1, P2 y Pm, asi como el volumen del acu-
mulador, y hay que calcular la masa de vapor ma.

En problemas de la primera clase, si el vapor que ingresa al acumulador esta recalentado se debe conocer
su presién (que es dato) y adicionalmente su temperatura t2. La incognita es la masa de agua antes de la

carga, es decir, mi. Reordenando la ecuacién anterior tenemos:
m -u,+m,-u, m -u =m,-h, ®mlfum ul)km2 -U,=m, -h, ®

mlzmzun

um ul

Puesto que las condiciones inicial y final del acumulador corresponden a estados de saturacién, bastara
conocer las presiones P1y Pm para determinar los valores de um y de ui. En cuanto a hz se puede determinar
si se conoce la presion y temperatura del vapor que se ingresa al acumulador. Una vez calculada la masa
m1 de agua antes de la carga se puede determinar el volumen a partir de la densidad del agua, y al resulta-
do se le suma un 10% en concepto de espacio de vapor.
En los problemas de la segunda clase se debe calcular la masa de vapor que se necesita para elevar la
presion desde P1 hasta Pm. Reordenando la ecuacién anterior tenemos:

u u
m—m (9-26)

h, Unp
La principal objecion que se puede hacer al enfoque riguroso que acabamos de exponer es que se requiere
conocer la energia interna del liquido en al menos dos condiciones distintas. Pero la energia interna no es
una propiedad que se encuentre frecuentemente tabulada. Esto nos obliga a recurrir a un enfoque aproxi-
mado.
El acumulador de borboteo se puede analizar como un proceso de mezcla en sistemas cerrados tal como
explicamos en el capitulo 4, apartado 4.5.1. Si bien el sistema es abierto, se puede imaginar como un sis-
tema cerrado aplicando el mismo procedimiento que se explica en el apartado 3.10.5, donde analizamos
una situacion parecida a la que se da en un acumulador de borboteo. La principal diferencia con el acumu-
lador de vapor consiste en que en el caso del apartado 3.10.5 teniamos un tacho abierto a la atmésfera y
en el caso del acumulador de vapor tenemos un tacho cerrado. Es decir, la evolucion del apartado 3.10.5 es
a presion constante, en tanto que el acumulador sufre una evolucién a volumen constante.
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Imaginemos entonces que tenemos una masa total m: de agua y vapor en equilibrio en el acumulador a una
temperatura y presion ti, P1. Se introduce una masa mz de vapor a presion y temperatura P2, t2. Como con-
secuencia de la mezcla irreversible, se obtiene una masa total (m1 + mz) de agua y vapor en equilibrio cuya
condicidn final es Pm, tn. Sabemos que la presion aumenta, porque el volumen es constante y se aumenta la
masa del contenido por la inyeccién de vapor. Por lo tanto, también es de esperar que aumente la tempera-
tura.

Por otra parte, también del Primer Principio para sistemas cerrados:

0Q=dH VdP=0® dH =VdP®AH=+VdP=VAP

Esto nos dice que la variacion de entalpia se debe exclusivamente al trabajo de compresion en el sistema.

Puesto que la presion aumenta, es obvio que la entalpia también aumenta. Planteando un balance de en-
talpia en un sistema cerrado tenemos:

m, h, + m, h, :(ml+m2)1m +VAP®h, = my by + M,
m; + M,
Una vez calculada la entalpia hm y teniendo la presién Pm se puede calcular la temperatura. En cambio el
calculo de la masa mz requiere un método iterativo.
La variacion de presién es esencialmente igual a la diferencia (Pm. — P1) de modo que:
m, hy+m, h, V(P, Plg’I

m=

V AP

(9-27)

m; + M,
El problema también se puede analizar de otro modo que, aunque aproximado, es mas simple. Si despre-
ciamos el trabajo que hace el vapor sobre el sistema al entrar al mismo, entonces el proceso se puede con-
siderar esencialmente isentalpico. Esto parece razonable si se tiene en cuenta que la energia requerida pa-
ra el ingreso del vapor al acumulador se conserva, ya que en definitiva vuelve al vapor durante la descarga
del acumulador. Por lo tanto:

m1h1+mzh2:(m1+m2)hm®hm:M

mg + m;

Conocida la entalpia hm y la presion Pm es facil obtener la temperatura tm mediante el diagrama de Mollier o
calculo analitico. En cambio el calculo de la masa mz es mas complicado, requiriendo como antes un méto-
do iterativo.

El siguiente procedimiento aproximado permite calcular la masa de vapor que ingresa o sale del acumula-
dor sin necesidad de célculos iterativos. Si bien se basa en un razonamiento lleno de simplificaciones, da
resultados razonablemente exactos. Supongamos que se carga el acumulador conociendo la masa de agua
gue contiene al inicio de la carga asi como la masa de vapor que se inyecta en el acumulador durante la
misma. Sea Ma la masa de total de agua (tanto liquida como al estado de vapor) que contiene el acumula-
dor al inicio de la carga, durante la cual se inyecta una masa de vapor mv. Se conoce la presion al inicio de
la carga, P1. La entalpia del agua liquida contenida en el acumulador a la presion P1 se puede averiguar,
puesto que P es la presién de saturacién. Sea hu1 esa entalpia por unidad de masa a esa presion y tempe-
ratura. La entalpia del liquido contenida en acumulador antes de iniciar la carga es:

H1 = Ma - h|_1
Al fin de la carga, la presion es P2 y la masa total de agua es (Ma + mv), suponiendo que todo el vapor se
absorbe en el agua. La entalpia del liquido es conocida, puesto que también se encuentra en condicién de
saturacién; sea esta hi2 a esa presion y temperatura, y sea A2 el calor latente. Supongamos que la masa de

agua se incrementa en la magnitud mv, debido a que se condensa todo el vapor. La entalpia del agua liqui-
da contenida en el acumulador al finalizar la carga ef:

2 = Ma‘i‘mv)']Lz

Al ingresar la masa de vapor mv se incrementa la energia contenida en el acumulador en la magnitud:
Ev =m, - hv = mv(hLZ +j'2)

Puesto que la carga es un proceso adiabatico, la entalpia después de la carga debe ser igual a la entalpia

antes de la carga mas el aporte de energia del vapor. Es decir:
H,=H,+E, ® (Ma +mv)qL2 =M, -hy +mv(hL2 +/12)

Operando:
M, 'hL2+mv ‘hLz =M, 'hL1+mv 'hLz +m, - L @®@m, -4, =M, '(hLZ hLl)

Despejando mv se obtiene:
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hp, h
m =M, ——— (9-28)
A2
También se puede introducir una simplificacion adicional, asumiendo h. = Cp. T pero si se toma aproxima-
damente Cp. = 1 Kcal/(Kg °K) resulta h. = t, en consecuencia:

t t
m=M, 2 (9-29)

A2

Ejemplo 9.7 Célculo de la masa de vapor que usa un acumulador.

Un acumulador de vapor que contiene inicialmente 15000 Kg de agua a la presion de 16 Kgi/cm sé carga
hasta una presién de 20 Kgi/cm ? Encontrar la masa de vapor gue se ha incorporado.

Datos

En las condiciones iniciales P1 = 16 Kgicm ¥ saturado los pardmetros que nos interesan se pueden obtener
de la tabla de vapor saturado que encontramos en el Apéndice al final del capitulo 3.

La temperatura de saturacion es t1 = 200.43 °C; la entalpia del liquido es: h.1 = 203.90 Kcal/(Kg °K).

En las condiciones finales la presion es P2 = 20 Kgi/cm ¥ la temperatura de saturacion es t2 = 211.38 siendo
la entalpia hi.z = 215.80 Kcal/(Kg °K).

La entalpia del vapor saturado es hv2 = 668.5 Kcal/(Kg °K) de donde resulta un calor latente A2 = hv2 — hi2 =
668.5 — 215.80 = 452.7 Kcal/Kg.

Entonces, aplicando la ecuacion anterior tenemos:

h, h
. L2 L1 _ Ma 215.8 203.9 = 15000 - 0.026 = 394 Kg de Vapor

A2 452.7

m, =M

Por lo general el célculo de la masa de vapor mv no es necesario porque esta es la masa de vapor que se
desea ingresar o extraer del acumulador, que por razones operativas se conoce por anticipado, es decir, es
una variable de disefio. Normalmente el acumulador se disefia para operar entre dos presiones extremas P1
y P2. Sea P1 la menor presién y P2 la mayor, con temperaturas t1 y t2 también conocidas. En consecuencia,
también se conocen las entalpias correspondientes hi y ha.

Supongamos que ambas condiciones corresponden a estados saturados. Los calores latentes A1 y A2 son
conocidos, puesto que corresponden a las diferencias de entalpias de liquido y vapor saturado a las respec-
tivas presiones y temperaturas de los estados 1y 2.

Nos interesa calcular las dimensiones de un acumulador que debe funcionar entre estas condiciones extre-
mas, es decir el volumen o capacidad del acumulador.

Para ello supongamos que conocemos la densidad del agua liquida p2 en las condiciones de presion y tem-
peratura P2 y t2. Si la fraccién del volumen total reservado al vapor es «, el volumen total ocupado por el li-
quido y el vapor en las condiciones 2 es:

v=meMe oy
P2
Operando:
M a hL2 hLl + M a
A2
V= +o-V
P2
Despejando la masa de agua:
1 a
M, =p, -V 9-30
TP TR Ay (3-30)

1+
A2

Esta ecuacion relaciona entre si las principales variables: masa de agua, volumen y exceso dedicado al va-
por. Normalmente se suele tomar « = 0.1 es decir un 10% en exceso con respecto al volumen V.
También se puede usar el siguiente enfoque empirico, que da resultados aproximados pero razonables.
Supongamos que se carga el acumulador que esta en la condicién o estado de equilibrio 1 con vapor de
agua saturado a la condicién 2. La masa de vapor que se carga o descarga por unidad de tiempo es m. El
liquido saturado en la condicién 1 tiene una entalpia hi; el liquido saturado en la condicién 2 tiene una en-
talpia h2. Como consecuencia de la mezcla se alcanza un estado intermedio también de saturacion, cuyas
propiedades son Pm, tm y hm. El célculo de estas condiciones se puede hacer por cualquiera de los enfoques
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gue vimos mas arriba, y las diferencias que resultan de los mismos no son significativas. Para los fines
practicos podemos suponer que la condicion del estado intermedio esta en el punto medio entre las condi-
ciones 1y 2. Entonces el calor latente que corresponde al estado intermedio resultante de la mezcla sera:

/lm _ j-1 +}~2
2

La densidad del agua liquida a la condicion intermedia se puede considerar como el promedio de las densi-
dades en las condiciones extremas 1y 2, por lo tanto:

Pt P2
Pm =
2
El volumen del agua del acumulador es:
Am
Vo= —m8M— (9-31)
Pm (h2 hl)

El acumulador se calcula para que tenga una capacidad con un 10% en exceso respecto a la masa maxima
de agua ingresante durante la carga. O descarga, ya que en esencia el proceso de carga y descarga es lo
mismo. Es decir:

\Ca ~1.1.V, (9-32)

Advertencia: si bien los resultados que proporciona esta férmula son razonables, no tiene base racional. La
homogeneidad dimensional no se verifica, debido a que no tiene una base racional.

Ejemplo 9.8 Calculo de la capacidad de un acumulador.

Se debe elegir un acumulador para funcionar entre las presiones P1 = 3 Kgifcm P2 = 12 Kgi/cm c6n una
carga de 10000 Kg/hora de vapor. Calcular la capacidad del acumulador.

Datos

h1 =133.4 Kcal/Kg; h2=189.7 Kcal/Kg; 41 =516.9 Kcal/Kg; /2=475.0 Kcal/Kg;

p1=925Kg/m? p2=885Kg/m 3

Solucién
La densidad media es: P = Pripe 9254885  g45 Kg/m?
2 2
El calor latente medio es: A = A ;'12 = 516'92+ arn 496 Kcal/Kg
El volumen del agua del acumulador es:
V,=m_—_m 49 =97.3 E100m°

: =10000
pm(h2 hl) 905(189.7 133.4)

La capacidad del acumulador serd entonces: C, =1.1-V, =1.1-100 =110 m 3

9.5.2 Balance de una central de vapor mixta

Una central de vapor que produce energia eléctrica y vapor de calentamiento es una instalacion compleja,
con muchas corrientes de vapor y condensado que salen de la central y llegan a ella. Para operarla es pre-
Ciso conocer exactamente cada corriente, lo que implica hacer el balance de la central para cada condicién
de operacion que se puede presentar. Hacer el balance de la central significa plantear todos los balances
de masa y de energia que relacionan entre si las distintas variables de proceso. Esto puede conducir a un
sistema lineal si todas las ecuaciones son lineales o a un sistema no lineal. Resolviendo el sistema se ob-
tienen los valores de las variables de proceso que hay que conocer para poder controlar la central.

Para plantear el sistema de ecuaciones conviene trazar un esquema de la central identificando las corrien-
tes y localizando los nodos a los que confluyen dos o mas corrientes, o de los que una corriente se bifurca.
Estos nodos sirven para plantear un balance de masa en cada uno. Por otra parte, los puntos en los que
hay intercambio de energia o en los que una corriente modifica su contenido de energia son faciles de iden-
tificar: la caldera, la turbina, el desaireador, el condensador, el desobrecalentador, etc.

Una vez trazado el croquis se anota en cada linea la informacién conocida y pertinente sobre la misma:
presion, caudal de masa, entalpia, etc. Por (ltimo se plantea el sistema y se resuelve. Es posible que se
disponga de mas informacién de la necesaria para plantear el sistema. Si tenemos n incognitas solo necesi-
tamos n ecuaciones independientes. A menudo se puede plantear mayor cantidad de relaciones que las n
necesarias. Las relaciones que no forman parte del sistema se pueden usar para comprobar la exactitud y
consistencia de las soluciones.
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Se desea balancear la central de va-
por que se describe en el croquis. La
central exporta 100000 Lb/hora de
vapor de 600 psi y envia otras 100000
Lb/hr a un proceso como vapor de ca-
lefaccién. No retorna nada de con-

i CALDERA densadq del proceso, lo que obliga a
TADO 600 PSI introducir 200000 Lb/hora de agua
100000 100000 D | 30000 tratada (“agua agregada”). Esto no
Lbs/hr, Lbs/hr. Lbs/hr resulta conveniente desde el punto de
| PROCESO | X conpEn  Vista econémico, ya que lo ideal seria

x= TURBINA SADOR  poder retornar algo del condensado

G

AUXILIAR

S0 PSI

E
ACUMULADOR —
13 PSIG 200000 Lbs/hr
Agun agregada

de proceso para evitar el excesivo
consumo de agua tratada.

Se debe notar también que el circuito
se cierra en la caldera, a la que entra
la corriente A como agua de alimen-
tacion de la misma, y sale la corriente
A como vapor vivo de 1500 psi.

Se desconocen las siguientes varia-
bles:

a) Entalpia de la corriente E, que resulta de la mezcla de la corriente de 600 psi y de la corriente que
sale de la turbina auxiliar.

b) EIl caudal de la corriente A.

¢) Elcaudal de la corriente B.

d) El caudal de la corriente C.

e) El caudal de la corriente D.

f) Elcaudal de la corriente E.
Datos:
Se conocen las presiones de las lineas A, B, C, D y E, tal como se anotan en el croquis. Las entalpias en
las distintas condiciones son las siguientes.
Para la linea de 600 psi: Ho = 1380 Btu/Lb. Para la linea que sale de la segunda turbina: H = 1300 Btu/Lb.
La entalpia del condensado (y del agua tratada que se agrega al condensado o “agua agregada”) es 68
Btu/Lb. La entalpia de la linea A en la salida del desaireador es Ha = 218 Btu/Lb.
También se conocen los consumos de vapor para cada una de las dos turbinas, informacion que suminis-
tran los fabricantes. Asi sabemos que la turbina principal entrega 20000 HP con una extraccion de vapor de
media presiéon consumiendo 30 libras de vapor de media presion por hora y por HP producido, y que con-
sume 8 libras de vapor exhausto en la descarga por hora y por HP producido.
Solucién
Planteamos los balances de masa y energia en cada uno de los nodos que relacionan incégnitas entre si.
Para la turbina principal el balance de energia es:

B C

20000 = — + — (a)
30 8

Para la turbina principal el balance de masa es:

A=B+C (b)

Para la linea de 600 psi el balance de masa es:

B — D = 230000 (€)

Para la linea de 50 psi el balance de energia es:

Ho-D + 1300-30000 = E-He
Reemplazando la entalpia tenemos:

1380-D + 1300- 30000 = E-He (d)
Para la linea de 50 psi el balance de masa es:
D +30000 = E (€)
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Para el desaireador el balance de energia es:

He-E + 68(C + 200000) = 218-A ®
Para el desaireador el balance de masa es:
A =E + C + 200000 (9)

Por lo tanto tenemos un total de 7 ecuaciones con 6 incognitas. Ademas no hay ninguna ecuacién que se
pueda descartar. Como este no es un sistema homogéneo, no se pueden aplicar los métodos conocidos
para resolver sistemas de ecuaciones lineales. De hecho, ni siquiera es un sistema lineal, porque en las
ecuaciones (d) y (f) aparecen dos incognitas multiplicadas entre si. Un sistema no lineal se puede resolver
por medio de un procedimiento de aproximaciones sucesivas, pero resulta mucho mas facil resolver un sis-
tema lineal homogéneo. Para ello intentaremos resolver la no linealidad que se presenta en las ecuaciones
(d) y (f). Tomando las ecuaciones (d) y (f):
1380-D + 1300-30000 = E-He

He-E + 68(C + 200000) = 218-A
Combinando ambas obtenemos: 218-A —-68-C —1380-D = 52600000

De este modo hemos eliminado la incégnita He y una ecuacion. Esto deja un total de 6 ecuaciones con 5 in-
cognitas. Este sistema no es homogéneo. Para obtener un sistema homogéneo continuamos operando.
Si combinamos la Ultima ecuacion con la (b) obtenemos:

218(B + C) — 68-C — 1380-D = 52600000
Es decir, operando: 218-B + 150-C - 1380-D = 52600000
Si ademas reemplazamos A de la ecuacion (b) en la ecuacién (g) obtenemos:
B+ C =E + C + 200000
Es decir, operando: B = E + 200000

Hemos disminuido en dos la cantidad de incAgnitas y la cantidad de ecuaciones. Esto nos deja con un sis-
tema compuesto por 5 ecuaciones con 4 incégnitas. El sistema queda entonces:

B C
— +— =20000 @)
30 8

B — D = 230000 ()
D — E = -30000 (©)
218-B + 150-C — 1380-D = 52600000 (d)
B — E = 200000 (e)

Si tomamos la ecuacion (b") y le restamos la ecuacion (e') obtenemos la ecuacion (c') lo que demuestra que
estas ecuaciones son linealmente dependientes y por lo tanto podemaos eliminar las ecuaciones (c') y (e").
Tomando las ecuaciones (a'), (b") y (d) podemos formar otro sistema de tres ecuaciones con tres incégni-
tas. Las soluciones de este sistema son:

B = 240266, C = 95929, D = 10266 Lb/hr.

Con estos valores es posible obtener los valores de las demas incognitas. De la ecuacion (b) obtenemos: A
=B + C = 240266 + 95929 = 336195. De la ecuacion (c) es: D = B — 230000 = 240266 — 230000 = 10266.
De la ecuacion (e) obtenemos:

E =D + 30000 = 10266 + 30000 = 40266. Por ultimo, de la ecuacion (d) obtenemos:

1380 - D +1300 - 30000

E

He

= 1320 Btu/Lb.
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9.6_Generadores de vapor

Las calderas usadas en la industria, el comercio y el hogar son tan diversas en tamafio, capacidad y pres-
taciones que seria imposible describirlas a todas en el limitado espacio del que disponemos. Nos limitare-
mos a resefar brevemente algunas de las calderas industriales, ya que incluso en este estrecho campo hay
muchisimos disefios distintos segun las prestaciones. El siguiente croquis muestra las partes esenciales de
una caldera. Se han omitido las partes que pertenecen al horno, donde encontramos grandes diferencias
segun el combustible usado.
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El ingreso de agua se hace por la valvula V al cuerpo principal de la caldera, donde se establece un nivel
indicado por el tubo de nivel situado encima de la valvula. El vapor producido se recoge en el domo de va-
por, y sale regulado por la valvula R.

Esta disposicién es muy elemental y no resulta apropiada para producir cantidades considerables de vapor,
0 con altas presiones y temperaturas.

En las calderas modernas se reemplaza el calentamiento directo del cuerpo cilindrico principal por calenta-
miento de tubos, con lo que se consigue mayor superficie de intercambio de calor, o que mejora el rendi-
miento del calentamiento. En la mayor parte de los disefios el agua circula por el interior de los tubos, en lo
gue se denomina caldera de tubos de agua. En cambio en otros tipos los tubos estan insertos en el cuerpo
cilindrico principal y el humo circula por su interior, como algunas calderas de locomotoras a vapor, llama-
das calderas de tubos de humo o también de tubos de fuego. El termotanque doméstico es un ejemplo, con
uno o varios tubos de humo.
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A continuacién se observa un croquis de una caldera de tubos de humo conocida vulgarmente como “esco-
cesa’.

Las calderas de tubos de humo pueden operar a presiones de hasta 1850 psig (120 atm) pero por lo gene-
ral suelen operar a presiones menores de 1000 psig. Se adaptan bien a los servicios de recuperaciéon de
calor a partir de corrientes de gases a presion. Pueden manejar corrientes que ensucian mucho, ya que la
limpieza del lado interno de los tubos de humo se puede hacer sin mayores dificultades, en tanto que la
limpieza del lado externo de los tubos en las calderas de tubos de agua siempre es problematica. Por lo
general suelen ser mas econoémicas que las de tubos de agua considerando el costo por unidad de peso,
especialmente en las unidades de menor tamafio. La eleccion entre el tipo de caldera de tubos de agua y
de tubos de humo depende de la presion del vapor generado, que a su vez depende del uso al que estara
destinado. Las calderas de tubos de humo se usan principalmente para generar agua caliente o vapor satu-
rado. Cuando el vapor tiene presiones que exceden las 600 a 700 psig (40 a 47 atmdsferas manométricas)
el espesor de los tubos de humo es mucho mayor que el de los tubos de agua, por razones estructurales.
En los tipos de tubos de humo el tubo debe soportar una presidon desde afuera hacia dentro mientras que
en los tubos de agua la presién actlia desde adentro hacia fuera, lo que requiere menor espesor de pared.
En consecuencia, el costo de la caldera aumenta significativamente, y las calderas de tubos de humo se
hacen antieconémicas para servicios de alta presion.

Las calderas de tubos de agua son mas flexi-
bles que las de tubos de humo, y mas apropia-
das para producir grandes cantidades de vapor.
El uso de tubos aletados en calderas de tubos
de agua produce equipos mas compactos, cosa
que es imposible en las calderas de tubos de
humo.

El croquis muestra el esquema de una caldera
de tubos de agua de tipo Babcock y Wilcox.

La circulacion del agua en el interior de los tu-
bos se hace ayudada por la inclinacion de los
mismos. A medida que se va calentando el agua
disminuye su densidad, y tiende a subir. Esto
produce un movimiento de la masa de agua que
asciende por los tubos inclinados, retorna por
los tubos superiores y vuelve a bajar, calentan-
dose mas en cada pasada hasta que se vapori-
za. Los tubos inclinados tienen un diametro del
orden de 25 a 120 mm. Diametros menores no
permitirian una adecuada circulacién. La incli-
nacion varia segun los disefios y marcas.

La disposicion de las calderas de tubos de agua
es la siguiente. Tienen un tambor de vapor si-
tuado en el nivel mas alto para recolectar el va-
por, y uno o mas cuerpos cilindricos en el nivel
mas bajo que contienen agua liquida.
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Entre el o los cuerpos cilindricos y el tambor de vapor corren los tubos de agua, que es donde se produce la

vaporizacion. Segun la cantidad de cuerpos cilindricos de agua podemos distinguir tres tipos o disposicio-

nes basicas: tipo O, tipo D y tipo A. El croquis muestra cuatro figuras que ilustran estos tipos.
Caldera tipo O

X
S— Tambor
_"de vapor

Quemador

Salida de gases
Calderatipo O

TWFOD © S N ‘
N
- \
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fr \de vapor M/
7\ Vi s
| Sin
Quemador T 5N O 0 30 , ‘
S 24 ; A
a0 !
e 1y 2 bancos radiantes
NN 4 J: bancos convectivos
e, ¢ 3
/ En el tipo D los gases del quemador hacen un giro
POO de 180° y pasan a través de los tubos que pueden o

no incluir un recalentador. A continuacion calientan

el economizador (que no se muestra en el croquis) que precalienta el agua antes del ingreso a la caldera.

En el tipo O el quemador esta montado en la pared, y los gases del quemador hacen un giro de 180° para
atravesar el banco de tubos como vemos en la segunda figura superior. Alternativamente, atraviesan el
banco en linea recta sin giro de 180°, como vemos en la primer figura de abajo a la izquierda. En este Ulti-
mo caso, la caldera tiene mayor longitud debido a que el horno esta en linea con el banco. Por dltimo, en el
tipo A (figura inferior derecha) la disposicion es similar a la inferior izquierda pero en vez de un cuerpo de
agua hay dos. Muchas calderas de tubos de agua tienen dos cuerpos inferiores y uno superior dispuestos
en triangulo aproximadamente equilatero o rectangulo, segun la disposicién tipo A y segun la marca. El es-
guema siguiente muestra con algo mas de detalle la caldera de disefio Yarrow.
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Si bien los croquis que mostramos tienen tubos lisos, en muchos disefios se usan tubos aletados con lo que
se consigue un considerable aumento de la superficie de intercambio. Esta es otra ventaja de los disefios a
tubos de agua, ya que colocar aletas internas en tubos de humo resulta antieconémico.

Otros disefios para altas presiones

son las calderas monotubo. En este

tipo, no existe la division de la calde-

ra en cuerpos como en los casos an-

teriores. La caldera consiste en
esencia de un solo tubo que se desa-

rrolla ocupando todo el espacio Util

del horno. Esto permite operar la cal-

dera a presiones elevadas con altas

velocidades de circulacion de agua y

vapor, lo que permite obtener un ma-

yor intercambio de calor. Una caldera

monotubo puede producir mas de 40

Kg de vapor por hora y por metro

cuadrado de superficie de tubo. Las

velocidades del agua son del orden

de 1.5 a 3 m/seg en la zona de pre-

calentamiento, de 5 a 18 m/seg en la

zona de vaporizacion y de 20 a 50

m/seg en la zona del sobrecalenta-

dor. Se puede mejorar ain mas el

rendimiento del generador si se ob-

tienen altas velocidades de los gases del horno. Con velocidades de los gases del orden de 40 a 50 m/seg
aumenta el coeficiente de transferencia de calor y en consecuencia disminuye el tamafio del equipo.

En muchas aplicaciones se usan combustibles de bajo poder calorifico por razones econémicas. Por ejem-
plo, algunas calderas queman residuos organicos como cascara de girasol, astillas de madera, etc. Las cal-
deras de lecho fluidizado son ideales para quemar este tipo de material. En el croquis observamos una ins-
talacion completa con horno de lecho fluidizado. Un lecho fluidizado es un sistema en el que los sélidos se
suspenden en el seno de una corriente ascendente de aire, lo que suele conocerse como fluidizacion.
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El ahorro de energia mediante la combustién de residuos tiene muchos atractivos y algunos peligros. Los
residuos altamente peligrosos por lo general no se pueden quemar en este tipo de hornos porque las emi-
siones son contaminantes, y ademas la legislacion establece normas que no permiten su empleo como
combustibles. Ciertos residuos de baja o0 mediana peligrosidad se pueden quemar pero algunos pueden
emitir sustancias contaminantes. Entre ellas se encuentran: el acido clorhidrico que se produce durante la
combustién de algunas sustancias organicas que contienen cloro como el PVC; el acido bromhidrico produ-
cido en la combustién de algunas sustancias organicas que contienen bromo; el &cido nitrico y los acidos
sulfuroso y sulfarico, asi como los 6xidos de nitrogeno y de azufre.
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El grado de complejidad de una instalacién de gran porte como la que vemos en la figura anterior puede ser
considerable. El tamafio y la inercia que tienen las hace dificiles de manejar, particularmente en los tipos
mas modernos, por lo que los controles informatizados son imprescindibles.

9.7.Combustion
La combustion es una reaccion de oxidacion muy rapida que libera gran cantidad de calor. Siempre ocurre
a presion constante. La cantidad de energia liberada es:

Qr=H, H,
Donde: Hz = entalpia de los elementos o0 sustancias antes de la reaccién, y Hi = entalpia de los elementos o
sustancias después de la reaccion. Llamando AH a la diferencia de entalpias, AH = H2 — Hi. Si AH<O0 la
reaccion libera calor (es exotérmica), si AH > 0 la reaccion consume calor, es endotérmica. Ver el apartado
4.6 del capitulo 4 para mas detalles referentes al calor de reaccién que son aplicables a este caso.
La reaccién quimica de combustién completa de una sustancia genérica compuesta por carbono e hidrége-
no se puede representar por la siguiente ecuacion.

CoH, + 4mf4ti_nOz [1mCO; + g H,0 (9-33)

Esta relacion demuestra que un mol de metano requiere dos moles de oxigeno para la combustiéon comple-
ta produciendo un mol de didéxido de carbono y dos moles de vapor de agua—a menos que supongamos que
los productos gaseosos de la combustion se enfrian hasta la temperatura ambiente, en cuyo caso el agua
sera liquida.

De todas las variables de disefio que influyen en los fenédmenos de combustion hay dos que impactan en
mayor medida: el combustible y el disefio del horno de la caldera.

Los combustibles usados pueden ser sdlidos, liquidos o gaseosos. El tipo de combustible depende en gran
medida del consumo y de la disponibilidad en el lugar. También condicionan la eleccion las disposiciones
estatales referentes a niveles y calidades tolerables de contaminacién emitida en los humos.

Los combustibles sélidos naturales son los carbones, la lefia y los residuos tales como astillas de madera,
cascara de girasol, etc. La mayor parte de estos combustibles son inclasificables. Se puede intentar una
clasificacién de los carbones, segun el grado de mineralizacion alcanzada en el proceso natural que genera
el carbén, llamado carbonizacion. Se los suele clasificar a grandes rasgos en cinco tipos. A pesar de ello es
dificil establecer los limites que separan una clase de otra, debido a que no es una clasificacién basada en
una escala cuantitativa sino en propiedades mas o menos dificiles de precisar. Los cinco tipos son, de ma-
yor a menor antigiedad: la turba, el lignito, la hulla, la antracita y el grafito. Este Ultimo no se usa como
combustible debido a que tiene mas valor como material para la fabricacion de electrodos y otros usos di-
versos. La calidad (medida desde el punto de vista de su poder calorifico) de estos tipos de carbdén aumen-
ta a medida que avanzamos en su antigliedad; asi la turba tiene un bajo poder calorifico (similar al de la
madera), siendo mayor el del lignito, y asi sucesivamente. De todos los tipos de carbdn natural se puede
obtener el coque o carbén artificial, que no es muy usado como combustible sino en metalurgia del hierro.

El principal contaminante del carbén es el azufre. No solo es un contaminante muy perjudicial cuando se
emite como anhidrido sulfuroso en los humos, sino que perjudica el horno. El anhidrido sulfuroso es conver-
tido en la atmdosfera en anhidrido sulfarico, que es el principal causante de la lluvia acida, un fenémeno su-
mamente destructivo para la ecologia.

Los combustibles liquidos se obtienen a partir del petr6leo. Este es una mezcla de muchos hidrocarburos
cuya composicion depende de su origen. Los procesos de rectificacion y refinacion separan estos hidrocar-
buros en fracciones o cortes que tienen nombres de uso cotidiano tales como nafta o gasolina, fuel oil, etc.
Las naftas por lo general no se usan como combustible industrial debido a su costo. El gas oil es un corte
de la destilacion del petréleo situado por su curva de puntos de ebullicion entre el keroseno y los aceites lu-
bricantes. Es un combustible de mejor calidad que el fuel oil. Se denomina fuel oil a la fraccién mas liviana
de los cortes pesados situados en la cola de la destilacion directa. Se trata de un producto bastante visco-
s0, de baja calidad por su mayor contenido de azufre y dificil de manejar debido a su elevada viscosidad.

Los combustibles gaseosos provienen casi exclusivamente de pozos naturales, aunque en lugares ricos en
carbén también se pueden obtener por gasificacion de la hulla. Este no es el caso de la Argentina, que es
un pais rico en gas natural y pobre en carbon. Su composicién varia con el origen, pero siempre contiene
los hidrocarburos mas livianos, nitrégeno, vapor de agua, muy poco azufre y trazas de otros elementos. En
lo sucesivo hablaremos del gas como sinénimo de gas de pozo, es decir proveniente de yacimientos. El gas
se suele clasificar en gas natural y gas licuado de petrdleo (GLP). También se clasifican en base al nimero
de Wobbe, que es un valor dimensional que se define como sigue.
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Ne = H |22 (9-34)

Pe

Donde: AHr = poder calorifico superior (calor de reaccion de la combustion); pa = densidad del aire; pc = den-
sidad del combustible. El nimero de Wobbe depende de las unidades usadas para AHr y tiene sus mismas
unidades, dado que el cociente de densidades es adimensional. Si AHt se expresa en MJ/m s& obtienen los
siguientes valores.

J Para gas combustible sintético: 20 < Nwo < 30.

7 Paragas natural: 40 < Nwe < 55.

] Para GLP: 75 < Nwe < 90.
En la actualidad se tiende a usar combustibles gaseosos por su menor cantidad de impurezas. El gas natu-
ral se puede considerar integrado casi exclusivamente por metano, que se quema totalmente para dar agua
y anhidrido carbédnico. Si se usa un combustible sélido o impurificado con otros elementos se corre el peli-
gro de incluir cantidades significativas de sustancias contaminantes en los gases de la chimenea.
Un contaminante muy peligroso que no forma parte del combustible sino que se produce durante la com-
bustién es el mondxido de carbono. En un horno bien disefiado y correctamente operado se puede dismi-
nuir la emision de monodxido de carbono al minimo, usando un exceso de aire con respecto a la cantidad
tedrica. La reaccion de oxidacion del monéxido de carbono para dar diéxido de carbono se ve favorecida
por la presencia de una abundante cantidad de oxigeno, que se obtiene mediante un exceso de aire.
Otros contaminantes riesgosos y prohibidos por muchas legislaciones ambientales son los 6xidos de nitré-
geno, que producen acido nitrico en la atmésfera. Los 6xidos de nitrégeno se suelen simbolizar con la for-
mula quimica NOx donde x es un real igual a 1, 1.5 o0 2.5. La mayor parte de las leyes de proteccion ambien-
tal limitan las emisiones de mondxido de carbono y 6xidos de nitrégeno. En un horno bien disefiado y ope-
rado pueden estar en niveles de 150 a 300 ppm en volumen de CO y de 30 a 80 ppm en peso de NOx.
Algunas legislaciones prohiben la emision de gases con un contenido de NOx mayor de 9 ppm en volumen.
En la actualidad los hornos no se construyen con paredes de refractario. El tipico horno con paredes de re-
fractario ha pasado a ser cosa que sélo se observa en instalaciones muy grandes, pero la mayor parte de
las calderas pequefias y medianas se construyen con paredes metalicas. En este tipo de horno las paredes
metalicas tienen una membrana fina también metalica soldada a una distancia muy pequefia y por la parte
interna de la chapa mas gruesa que actia como respaldo y le da solidez estructural al conjunto. En el espa-
cio que gueda entre la membrana y la chapa se hace circular agua, que se precalienta antes de entrar a la
caldera. De este modo se enfrian las paredes del horno, y se recupera el calor que en las paredes revesti-
das con refractario lo atraviesa y se pierde en el exterior. Un horno construido con paredes metélicas de
membrana enfriada con agua tiene todas las paredes, techo y piso revestidos con metal, es decir, no tiene
refractario. De este modo la expansion del conjunto es uniforme, y la llama queda completamente incluida
en una caja cerrada con una sola entrada y una sola salida: la chimenea. Todo el conjunto es practicamente
hermético, cosa dificil o imposible de lograr con el revestimiento refractario.
Este sistema ademas de ser mas racional y aprovechar mejor el calor tiene otras ventajas. El refractario
tiende a deteriorarse con el tiempo. Por efecto de las dilataciones y contracciones térmicas se quiebra, pier-
de capacidad aislante y se debilita, de modo que periédicamente es necesario parar con el objeto de hacer
reparaciones, que no son baratas desde el punto de vista del costo de parada ni del costo de reparacion.
En cambio una pared metalica de membrana enfriada con agua no requiere reparaciones ya que es practi-
camente inalterable. Los arranques en frio son mucho mas rapidos debido a que no existe la inercia térmica
del refractario. Por otra parte, también tiene influencia en el nivel de emisiones contaminantes, particular-
mente en el nivel de NOx. En un horno a gas natural, el exceso de aire tipico es del orden del 5 al 15% ope-
rando a presiones moderadas, del orden de 30 a 40 pulgadas de agua, y con alta recirculacién de los
humos. Esto permite bajar considerablemente las emisiones de 6xidos de nitrdgeno y mondéxido de carbo-
no. Pero la mayor parte de los éxidos de nitrdgeno se forman en una zona de la llama bastante cercana al
guemador. Si el horno esta revestido con refractario, la re irradiacion que este produce levanta la tempera-
tura de esa zona de la llama y esto aumenta la proporcién de 6xidos de nitrégeno.
Los fenédmenos de combustion son muy complejos y no podemos estudiarlos en detalle por razones de es-
pacio. En la combustion intervienen factores que tienen que ver con la cinética de las diversas reacciones
quimicas que se producen, que por si solos merecen un tratamiento detallado y extenso. Ademas hay facto-
res aerodindmicos que tienen una gran importancia, de modo que en beneficio de la brevedad solo mencio-
naremos algunos.
La combustién de una mezcla puede ser casi instantdnea, sin propagacion de llamas, como ocurre en las
explosiones, o lenta con propagacion de llamas. Una explosion se caracteriza porque los gases producidos
por la combustién se desplazan con gran rapidez en todas direcciones formando una onda esférica de cho-
gue. Segun sea la velocidad de esa onda de choque se clasifica las explosiones en deflagraciones y deto-
naciones. Una deflagracion produce una onda de choque subsoénica, es decir, que se desplaza a menor ve-
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locidad que el sonido. En cambio una detonacion produce una onda de choque supersoénica, que se des-
plaza a mayor velocidad que el sonido: de 1500 a 2500 m/seg.
La combustién con llama es un fenémeno dinamico en el que influyen muchas variables: la composicién y
estado fisico del combustible, la temperatura, la presion, la existencia o ausencia de elementos metalicos
capaces de disipar el calor en las vecindades de la llama, y otros factores. Segun los valores que toman es-
tas variables se puede producir una combustion estable, una deflagracién o una detonacion. Por ejemplo, la
pélvora de un cartucho puede estar vencida (se ha degradado por vejez) o himeda, o no tener la debida
granulometria; en cualquiera de estos casos la combustion es defectuosa y el disparo no se produce
correctamente, o directamente falla la ignicion, no hay detonacion.
En las aplicaciones que nos interesan en este capitulo tiene particular interés definir las condiciones que
conducen a una combustién estable con llama, ya que se debe evitar una explosion. La llama debe ser es-
table para que no exista el riesgo de que se corte espontdneamente. Si la llama se corta hay peligro de que
haya una explosion, que puede ser muy dafiina. La estabilizacion de la llama puede ser aerodinamica, tér-
mica o quimica. De ellas probablemente la mas importante sea la estabilizacion aerodinamica.
Cuando la velocidad de llegada del combustible al quemador es igual a la velocidad con que se aleja la lla-
ma del quemador se dice que es aerodindmicamente estable, o0 que esta anclada al quemador.
Supongamos que la combustion se produce en la boca de un tubo ver-
tical del cual sale el combustible hacia una atmosfera normal. Como el
combustible llena totalmente el tubo, la mezcla con el aire comienza en
la boca del quemador. Si el caudal de combustible es insuficiente, no
llena totalmente el tubo y la llama se puede producir en el interior del
mismo. El tubo se recalienta, o que puede ser perjudicial. A partir de
ese punto se produce la llama, que podemos dividir en dos zonas. La
oy zona mas cercana a la boca del quemador es IIam_ada llama de pre-
ditusion mezcla o zona reductora, en tanto que la mas alejada se denomina
: llama de difusién o zona oxidante.
En el croquis vemos las dos zonas diferenciadas. A medida que nos
alejamos de la boca del quemador aumenta la velocidad de los gases
por el aumento de temperatura que produce una expansion. Como
consecuencia de ello la densidad disminuye, lo que genera una fuerza
ascensional (el tiraje) y la forma del perfil de velocidades, que era casi
plano en el interior del tubo, se hace mas parabdlico a medida que nos
alejamos de la boca del mismo, debido al rozamiento con las zonas
periféricas, mas frias y que se mueven mas lentamente. Ademas inter-
vienen otros fenédmenos que complican el analisis, como ser la con-
duccién de calor desde la llama hacia sus adyacencias, la difusion de
masa desde la periferia hacia el interior de la llama y viceversa, etc.
Si la velocidad de propagacion de la llama fuese mayor que la veloci-
dad de salida del gas, esta se mueve en direccidon aguas arriba y se
mete en el tubo (rechupe de la llama). En cambio si la velocidad de
propagacion de la llama es menor que la de salida del gas esta se ale-
ja de la boca de salida y termina por cortarse, es decir, se apaga. Para
que quede anclada al quemador es preciso que ambas velocidades
sean iguales. En los quemadores industriales es practicamente impo-
sible usar este mecanismo para estabilizar la llama, porque debido a la
necesidad de generar grandes cantidades de calor se usan velocidades de combustible muy altas. Si se tra-
ta de estabilizar la llama solo por medios dindmicos resulta un fracaso porque se apaga. Entonces se debe
recurrir a otros medios, como la estabilizacion mecénica o térmica. En esencia la estabilizacion mecanica
consiste en dirigir la llama, obligarla a recircular o disminuir su energia cinética introduciendo obstéculos y
elementos que la obliguen a efectuar cambios de direccién. Esto equivale a disminuir su velocidad y mante-
nerla confinada en un espacio limitado para evitar que se desprenda del quemador. La estabilizacién térmi-
ca consiste en someter a la llama a una radiacion térmica que le agrega energia extra, de modo de com-
pensar la que pierde por conveccion hacia el medio comparativamente mas frio que la rodea. Esto permite
disminuir las corrientes convectivas que disipan energia y contribuyen a desestabilizar la llama. Un ejemplo
de estabilizacion mecanica y térmica lo constituye la malla metalica que se observa en algunas estufas de
pantalla a gas. Esta malla tiene la funcién de frenar el gas de modo que su velocidad no sea mucho mayor
gue la de propagacién de la llama lo que constituye una estabilizacion mecénica, pero ademas esta a muy
alta temperatura de modo que irradia hacia la llama y la estabiliza térmicamente.
Se denomina punto de ignicidn o temperatura de ignicion a la temperatura a la que se produce la llama sus-
tentable. En la mayoria de los casos es un valor que depende del estado de las superficies con las que esta

Combustible
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en contacto el combustible. Por ejemplo el hidrégeno se inflama a menor temperatura cuando se pone en
contacto con esponja de platino, que actia como un catalizador disminuyendo la energia de activacion de la
molécula de hidrégeno. La mayor parte de los gases combustibles estan formados por hidrocarburos que
tienen temperaturas de ignicién superiores a los 500 °C, disminuyendo con el peso molecular. Los com-
puestos oxigenados se caracterizan por tener temperaturas de ignicion menores que los hidrocarburos. La
siguiente tabla proporciona algunos valores, y se pueden encontrar tablas muy completas, notablemente la
del Servicio de Guardacostas de los EU o las de la NFPA.

TEMPERATURAS DE IGNICION DE COMBUSTIBLES EN EL AIRE |
COMBUSTIBLE ToC COMBUSTIBLE ToC |
Polvo de carbon 160-190 Coque blando 420-500 |
Turba (seca al aire) 225280 Coque duro 500600 |
Lignito 250-450 Alquitran de hulla 550650 |
Madera (seca) 300-350 Keroseno 250290 |
Hulla 320-450 Gas-oil 330430 |
Antracita. 450-500 Fuel-oll 400-450 |

En los combustibles liquidos a menudo se usa un concepto algo diferente: el llamado punto de inflamacién
gue a menudo es de 20 a 50 °C mas bajo que el punto de ignicion. El punto de inflamacién es la temperatu-
ra a la que se inflama la superficie del combustible cuando se pone en contacto con una llama pero la com-
bustién no se mantiene una vez que se retira la llama. Este dato es muy importante. Cuanto mas bajo sea,
tanto mayor es el riesgo de incendio y explosion en el almacenamiento y manipulaciéon de sustancias infla-
mables. Se debe consultar la norma NFPA 30 para las condiciones de seguridad en el manejo.

LIMITES DE INFLAMABILIDAD Y TEMPERATURAS DE IGNICION DE COMBUSTIBLES EN EL AIRE
COMBUSTIBLE EN LA MEZCLA, VOL %
COMBUSTIBLE Limite inferior  Mezcla Limite superior Temperatura
de estequio- de de
inflamabilidad  métrica inflamabilidad ignicion
Hidrégeno 4,1-10 29,6 60-80 585
Hidrégeno (con O2) 4,4-11,1 66,6 90,8-96,7 585
Monéxido de carbono 12,5-16,7 29,6 70-80 650
Metano 5,3-6,2 9,5 11,9-15,4 650—750
Etano 2,5-4,2 57 9,5-10,7 520-630
Etileno 3,3-5,7 6,5 13,5-25,6 545
Acetileno 1,5-3,4 7,7 46-82 425
Etanol 2,6-4,0 6,5 12,3-13,6 350 (en O2)
Eter etilico 1,6-2,7 3,4 6,9-7,7 400 (en O2)
Benceno 1,3-2,7 2,7 6,3—7,7 570 (en O2)
Gasolina 1424 - 4.0-5,0 415 (en O2)

9.7.1 Calor de combustion. Poder calorifico de un combustible

Se denomina calor de combustién al calor que produce la combustién de la unidad de masa del combustible
al quemarse totalmente. Normalmente los combustibles que se usan contienen hidrégeno, que al quemarse
produce agua. Si el agua producida estd como vapor al medirse el poder calorifico, se los denomina poder
calorifico inferior: PCI (0 en inglés LHV) y si esta como liquido se lo llama poder calorifico superior: PCS, o
en inglés HHV. Este Ultimo es mayor que el otro porque el vapor al condensarse entrega una cantidad de
calor dada por el calor latente de condensacion, algo mas de 600 Kcal/Kg. En la gran mayoria de los casos
de interés practico las temperaturas son tan altas que no se puede condensar vapor y se usa el poder calo-
rifico inferior. Damos una tabla con los calores de combustién de algunos combustibles usuales.

Calores de Combustion AHzes°k (Kcal/Kmol)

Carbono 94.052 N-ChiHan+2 gas 57.909 + 157.443-n
Hidrégeno a H2O vapor 57.798 N-CnHan+2 liguido 57.430 + 156.236-n
Hidrégeno a H20 liquida 68.317 n- CnHan+2 solido 21.900 + 157.000-n
Monéxido de Carbono 67.636 Benceno liguido 781.0

Metano 212.79 Ciclohexano liquido 936.4

Acetileno 310.6 Tolueno liquido 934.5

Etano 372.8 Xileno liquido 1088.0

Propano 530.8 Metanol liquido 173.6

n-Butano 687.9 Etanol liquido 326.66

n-Pentano 845.3 Eter etilico  liquido 651.7
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Nota: CnHzn+2 significa un hidrocarburo saturado (es decir, parafinico) con n = de 5 a 20. En cuanto a la pri-
mera “n” que se antepone a la férmula significa “normal’, esto es, de cadena recta. Si bien los valores son
positivos en esta tabla, se debe entender que por convencién todos tienen signo negativo.

Para una gran cantidad de combustibles liquidos derivados del petréleo se puede calcular el poder calorifi-
co en Kcal/Kg mediante las siguientes ecuaciones.

PCltotal = 85.6 + 179.7-H% — 63.9-S% (9-35)
PClneto =85.6 + 127-H% — 63.9-S% (9-36)
También se puede obtener de la siguiente grafica con una exactitud del 1%.
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Se debe recordar que la densidad relativa es numéricamente igual a la densidad expresada en gricm . Para
obtener el poder calorifico en KJ/m %e debe multiplicar por 278.7163.
El combustible liquido derivado del petréleo mas usado en los hornos industriales es el llamado Fuel oil #1 o
#2, que es una denominacion norteamericana que proviene de la norma ASTM D 396. Consultar la norma
mencionada, o la tabla 9-9 del “Manual del Ingeniero Quimico” de Perry. Los combustibles de clase #4 o #5
se consideran normalmente pesados, y a veces se los denomina impropiamente como “tipo bunker oil”
mientras que los mas livianos se suelen clasificar como “combustibles para aviones” del tipo JP4 y simila-
res, también llamado “querosén blanco”. EI combustible que llamamos querosén, que se podria clasificar
como un combustible mas liviano que el fuel oil #1, no es considerado por la norma ASTM D 396, debido a
gue en los Estados Unidos estd normado por una legislacion federal. Tampoco se incluyen los combustibles
usados para motores diesel, que en nuestro medio se denominan gas oil.
Los combustibles pesados tipo “bunker oil” se usan en motores marinos, y constituyen una clase mas pesa-
da que el fuel oil #6. Los quemadores que usan este tipo de combustible, mas barato que los combustibles
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livianos, requieren un disefio especial y tienen mas problemas para el arranque, particularmente en climas
frios, debido a la viscosidad elevada que los caracteriza. Los denominados “bunker A” corresponden
aproximadamente al fuel oil #5 y “bunker B o C” al #6 o0 mas pesado.

En el caso de los combustibles gaseosos se acostumbra informar el PCI en Kcal/m dbnde el volumen esta
medido en condiciones normales es decir a 18 °C y 1 ata. La siguiente tabla proporciona algunos valores.

Calor de combustion de componentes gaseosos a 18° C
GAS Kcal/mol Kcal/m *
H2 Superior 68.3 2860
Inferior 57.8 2420
CO 67.4 2750
CH4__ Superior 212.8 8910
Inferior 191.8 8035
C2H2  Superior 310.6 13020
Inferior 300.1 12580
CaHb  Superior 98.2-a +28.2-b +28.8 4115-a + 1180-b + 1210
Inferior 98.2-a+23-b +28.8 4115-a+960-b + 1210

Se han determinado los valores de poder calorifico para gran cantidad de combustibles, que se encuentran
tabulados en manuales y textos, pero si no se conoce es posible estimarlo conociendo la composicion qui-
mica del combustible. Este puede ser sdlido, liquido o gaseoso pero siempre contiene C, H, O, S y hume-
dad. Llamamos C%, H%, O% y S% a la composicion centesimal del combustible (en peso) de los compo-
nentes carbono, hidrégeno, oxigeno y azufre. Ademas contiene humedad cuya proporcién es Hum%.

Puesto que 1 Kg de carbono produce 8100 Kcal, 1 Kg de hidrégeno produce 28750 Kcal y 1 Kg de azufre
produce 2500 Kcal no es dificil calcular el calor producido por la combustiéon de 1 Kg de combustible. Ade-
mas, para evaporar 1 Kg de agua (humedad) se consumen aproximadamente 600 Kcal. Por otra parte hay
gue tener en cuenta el oxigeno que puede contener el combustible, que se debe considerar combinado con
parte del hidrégeno de modo que hay que restarlo del hidrégeno total presente. Dado que 1 g de hidrégeno
se combina con 8 g de oxigeno tenemos una simple regla de tres:

l1gH— 89O

X 0% ® x=0%/8
Esto es lo que hay que restar al hidrégeno. Por lo tanto el poder calorifico inferior es:
O%
PCI-8100 . C%+ 28750ﬁH% ?"j +2500-S% 600 - Hum% (9-36)

9.7.2 Aire necesario parala combustion

Sea un combustible de composicién conocida, que se quema totalmente. Suponiendo que no haya aire en
exceso, vamos a calcular la cantidad de aire necesaria. Para quemar 1 Kg de carbono se requieren 32 Kg
de oxigeno segun la ecuacion:

C+ 02— CO2
Pesos moleculares: 12 32 40
Por lo tanto para 1 Kg de carbono se requieren 32/12 Kg de oxigeno.

Para el hidrégeno la ecuacién es:

H2z+ O — H20
Pesos moleculares: 2 16 18
Por lo tanto para 1 Kg de hidrégeno se requieren 16/2 = 8 Kg de oxigeno.
Si el combustible contiene oxigeno, parte del hidrégeno se combina con el oxigeno por lo que a la cantidad
de oxigeno necesaria para combinarse con el hidrégeno hay que restarle la octava parte del % de oxigeno
presente en el combustible. Si el combustible contiene azufre, como para quemar 32 g de S se necesitan 32
g de oxigeno, para 1 Kg de S se necesita 1 Kg de oxigeno. La masa tedrica de oxigeno necesario sera:

32 16 0%
EC%+? H% - +S% =2.6666 - C%+8-H% 0O%+S% (9-37)

Como el aire contiene 23.1% de oxigeno en peso, para 1 Kg de combustible se necesita una masa teérica
de aire:

M, = L[2.6666 -C%+8-H% O%+S%]= 11.59.-C%+18.5-H% +4.33 - (S% O%)

0.231
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La grafica adjunta permite estimar la masa de aire, en Kg de aire por Kg de combustible para algunos com-
bustibles sélidos en funcién del contenido de COx.
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Puesto que la densidad del aire a 15 °C y 1 atm es 1.225 se deduce que el volumen tedrico del aire necesa-
rio para quemar 1 Kg de combustible es:

VoL [11.59 - C%+18.5 - H%+4.33 - (S% O%)] (9-38)

1.225
En realidad para asegurar una combustién completa es preciso contar con abundancia de oxigeno, lo que
significa que se requiere un exceso de aire. Sea el exceso de aire e (en tantos por uno). La masa de aire
r
Mea =M, +€- M, =M, (1+e) (9-39)
a
I

e
S

El valor de e depende de la naturaleza y composicion del combustible, del disefio del horno y de la eficacia
de los qguemadores. Para carbdn o lignito en bruto el valor de e va de 70 a 80% y puede llegar a 100%; en
condiciones especialmente buenas es de®gya. C@.fuel @(Ogas QI y otros combustibles liquidos pesados
va del 40 a 50% o mas. Con gas o carbon pulverizado e esté en el 30-40% y en condiciones muy favorables
es de 15-20%. El valor de e para cada combustible y estado operativo del horno se puede obtener de un
analisis del gas a la salida de la camara de combustion. Es facil ver que el elemento de juicio mas importan-
te es el CO2, porque la reaccién que corresponde a la combustion del mondéxido de carbono es:

1

2
Esta reaccion es reversible, por lo que para asegurar una combustién completa del monéxido de carbono
es necesario asegurar exceso de oxigeno. Por lo tanto el exceso de aire y el contenido de dioxido de car-
bono estén directamente relacionados.
El volumen parcial del CO2 producido ocupa el mismo espacio que el volumen parcial del oxigeno en el aire.
El porcentaje en volumen del oxigeno del aire es 20.9%. Si el gas a la salida del horno tuviese 20.9% de
CO:2 eso significaria que el oxigeno se combino totalmente con el carbono para dar CO2. Notese que este



porcentaje de CO2 no toma en cuenta la variacion de volumen del aire por efecto de otros gases producidos
por la combustién, o sea que se calcula sobre la base de aire que entra y no sobre el humo a la salida. Si el
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porcentaje en volumen de COz es menor de 20.9% y no hay monoxido de carbono (o sea que la combustién
fue completa) sélo se puede deber a que el CO2 esta diluido por un exceso de aire.

Siendo %CO:2 el porcentaje de CO2 en volumen en el humo, esta en la misma relacién con 0.209 como 1
con (1 +e), es decir:

0
%nCO, _ 1 ®1+e:0'209

0.209 1+e %CO,
Si tomamos en cuenta que el combustible casi siempre contiene hidrégeno, como 12 Kg de carbono se
combinan con 32 Kg de oxigeno, mientras que 4 Kg de hidrégeno se combinan con igual cantidad (32 Kg
de oxigeno) formando dos volimenes de vapor de agua, se encuentra mediante simples reglas de tres que
el volumen de oxigeno que se combina con el hidrégeno es tres veces mayor por unidad de peso que el
que se combina con el carbono:
12gC 32902 24gH2 ———32g 02
lgC x =32/12 =8/3 lgH2——x =8

Como el volumen de oxigeno combinado con el carbono es igual (en %) al porcentaje de COz en volumen
en el humo, que llamamos %COz2, el volumen combinado con el hidrégeno es:

%CO, - 3 12

C%
H% y C% son los porcentajes en peso de hidrégeno y carbono en el combustible. Para los hidrocarburos
parafinicos gaseosos de férmula general CnHzn+2 el valor de H% esté en el orden del5%, y por supuesto el
C% vale alrededor de 75%. De tal modo para estos combustibles la relacién H%/C% vale aproximadamente
0.2. En los hidrocarburos liquidos la relaciéon H%/C% es mas baja, del orden de 1/6, o sea 0.17. En los
combustibles sélidos esta relacion varia ampliamente segun la clase, desde 0.12 hasta 0.007.
El volumen de oxigeno combinado con el carbono y el hidrégeno es:
H AJ)

%CO, 4 %CO, -3 1% _oco,h, 3 H%
C% I C%
Ahora, el volumen total de oxigeno consumido dividido el volumen de aire que interviene en la combustién
(Vc) es igual al volumen de oxigeno gque contiene el aire dividido por el volumen total de aire.

%CO, 14 3 ﬂf’} 0,206 [ oH%| 0209.V, 0200 0200  0.209
L C%) 09I mocos1p3 | 20 — ®
VA v, T C% Ve \7 °+e Ve o lie
® %Co,(1,3H%) _ 0209
! C% 1+e

Aqui debemos volver a recalcar que %CO: identifica al porcentaje de CO2 calculado en base al aire que en-
tra al horno. En la practica, como el andlisis se hace sobre el humo, resulta Util determinar e con ese dato.
Luego de operar resulta:

H% .
L. 0209 i S . 3.76 - 0% . 0%
T %CO," |, ,H% ~100 %CO," 476-.0% © 0266-N% O%
C%
100 (100 %CO,")F 0%- (4.76 F)
l+e= » = (9-40)
4.76 . %CO, 100 4.76- 0%
H%
Donde: F= ﬂ
H% +4
C%

%CO2" es el porcentaje de CO2 en volumen en los humos. O% es el porcentaje de Oz en volumen en los
humos y N% es el porcentaje de N2 en volumen en los humos. H% y C% son los porcentajes en peso de C
y de H en el combustible. El andlisis de los humos que emite el horno se hacia primitivamente con el apara-
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to volumétrico de Orsat. Por tradicion, se suele llamar al resultado del andlisis de humos el “andlisis de Or-
sat” aunque el equipo usado hoy en dia tenga otro fundamento.

9.7.3_ Temperatura tedrica de llama
La temperatura teérica de llama es una variable ficticia pero cdmoda en un analisis idealizado, que no se
puede medir en las combustiones reales debido a que en la préactica existe una serie de comportamientos
no ideales y a que la combustién no es adiabatica. También se conoce esta variable como temperatura
adiabética de llama.
Si suponemos que la combustiéon es completa y adiabatica y que se inicia a temperatura ambiente, el calor
liberado por la combustién eleva la temperatura hasta un valor al que llamamos temperatura tedrica de lla-
ma o temperatura adiabatica de llama.
Puesto que una combustién no puede violar el Primer Principio de la Termodinamica, asumiendo que esta
ocurre en un recinto cerrado y a presién constante obtenemos de la ecuacién (3-7"):

Q= H W® H=0Q+W
Como el sistema no produce trabajo mecanico y la reaccion es adiabatica, tanto Q como W son nulos, y de
ello resulta que AH también vale cero. De ello se deduce que la entalpia de los productos es igual a la de
los reactivos. Pero recordemos que los reactivos se encuentran a la temperatura inicial, que es la atmosferi-
ca, mientras que los productos se encuentran a la temperatura adiabatica de llama. Llamando T a la tem-
peratura teérica de llama tenemos:

H=0® Hipo=H,m
Pero por definicién el calor de la reaccién de combustién es la diferencia de las entalpias de los reactivos y
los productos. Entonces tenemos que el calor de combustién es:
Hi=Hmo Hon (5-41)

Si despejamos la entalpia de los reactivos a la temperatura ambiente y la reemplazamos en la ecuacion an-
terior obtenemos:

Hg +Hpro=Hpyr» ® Ha+Hp Hp»=0

La entalpia de los productos de la combustion se puede calcular si conocemos su caudal de masa y calor
especifico, de donde se puede obtener facilmente la temperatura adiabatica de llama. Reemplazando en la
igualdad anterior obtenemos:

Hg
m,Cpy
Si no se conoce el calor de combustién se puede reemplazar por el PCI del combustible.
Otra manera de plantear las cosas para poder calcular la temperatura tedrica o adiabética de llama es la si-

guiente. Si se hace un balance de energia entre la camara de combustion y el exterior con intercambio de
calor Q en estado estacionario tenemos la siguiente igualdad.

Q =Qi+Himo Hpr ®Q Qi+Hpr Hio=0

Podemos simplificar esta ecuacion si asumimos despreciable el calor intercambiado con el medio, obte-
niendo:

He +mCpy(fe TEO®T =T,

Qg + H p.T* I_Ir,TO =0

Esta es esencialmente la misma igualdad (9-41). Puesto que el calor generado por combustion por unidad
de tiempo es el PCI del combustible multiplicado por el caudal masico de combustible, obtenemos:

Meomp - PCl+ mpCpp (TS TO) méirecpaire T( TO )mco'mbCpcomb T*( TO :p

Despreciando la contribucién del combustible en los reactivos cuando la relacién aire/combustible es eleva-
da (lo que es muy comun) tenemos:

Meomb - PCl+ mpCpp -(- TO ) méirecpaire (Te TO ): 0 (9-42)
En esta ecuacién el caudal de masa de los productos se puede medir en el escape, ya que es el caudal de

masa de humos. T es la temperatura adiabatica de llama, Te es la temperatura de entrada del aire a la ca-
mara de combustion y todos los deméas componentes son conocidos.

9.7.4 Temperatura de combustion a presidon constante

Como hemos explicado antes, la produccion de vapor destinado a generacion de electricidad se hace por
medio del ciclo de Rankine, cuyo rendimiento aumenta con la temperatura maxima de recalentamiento del
vapor. Por ello importa mucho conseguir temperaturas tan altas como sea posible en el horno, para que el
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recalentador de vapor alcance también temperaturas elevadas. La temperatura que alcanzan los humos en
el horno depende de varios factores, tales como la naturaleza del combustible, la temperatura de entrada
del aire al horno, del exceso de aire usado y de la naturaleza de las paredes del horno.
Cuando el horno se encuentra en régimen permanente, una parte de la energia liberada por la combustion
se transmite por radiacion a las paredes del horno, y el resto es absorbida por los humos producidos por la
combustién, lo que hace que su temperatura aumente. De la porciéon que reciben las paredes, si estas es-
tan construidas de refractario una parte sera re irradiada hacia el interior y el resto es conducida al exterior.
Desde luego, si las paredes no son refractarias esto no sucede, como vemos en el caso de ciertos disefios
modernos. En cualquier caso, las paredes absorben una parte de la energia que reciben, que llamaremos n.
Se puede calcular la cantidad de calor que actia sobre los humos para elevar su temperatura desde el va-
lor to hasta t1. Sea Cp el calor especifico del humo. Se conoce el volumen real (esto es, incluido el exceso)
de aire consumido por Kg de combustible, que llamamos Vp. Entonces la masa de aire consumido por Kg
de combustible se obtiene multiplicando por la densidad del aire, que vale aproximadamente 1.23:
M=1.23-Vp

El calor absorbido por el humo y empleado en elevar su temperatura es entonces:

Cp(M + 1)(tz - to)
Por cada Kg de combustible se produce una cantidad de calor Q, igual, dicho sea de paso, al poder calorifi-
co del combustible. De modo que cuando el horno se encuentra en estado de régimen estable, todo el calor
producido por Kg de combustible tiene que ser igual al que pasa al exterior mas el que se usa para aumen-
tar la temperatura del humo. Es decir, planteando un balance similar al del apartado anterior:

Q=n-Q+Cp(M+1) (t1-t)) ®
Q1 n

t =t + CoM+T (9-43)

Ejemplo 9.10 Célculo de la temperatura operativa de un horno.

En un horno revestido de paredes refractarias en el cual se quema carbén de alta calidad se arranca con
una temperatura inicial to = 15 °C. Para este horno la relacién de peso de aire a peso de combustible es 18
y podemos asumir un calor especifico del humo Cp = 0.25 Kcal/(Kg °C). Asumiendo que en el arranque no
se pierde calor al medio, calcular la temperatura final de régimen.

Solucién

Para un carbén mineral de buena calidad podemos asumir un poder calorifico inferior del orden de 8000

Kcal/Kg. En consecuencia, aplicando la ecuacién anterior tenemos:
1 n) 8000(1 O)

piM+1i 025&18+1i

En una condicién mas realista, si en el arranque se pierde el 25% de la energia que reciben las paredes por
efecto de la absorcién, la temperatura resulta mucho menor. En efecto:
Q1 n) 8000(1 0. 25)

piM+1i 025{18+1j

9.7.5 Pérdidas de calor en la chimenea y cenizas

Una cierta cantidad del calor liberado por la combustion se pierde irreversiblemente con los gases que es-
capan por la chimenea. Esto es inevitable, pero se puede disminuir esa cantidad tomando medidas apro-
piadas. La variable principal que gobierna la pérdida de calor en la chimenea es el exceso de aire. Si este
es muy grande, el nitrbgeno que contiene, que se comporta como un gas inerte porque no interviene en la
combustién, se calienta indtiimente. Por lo tanto el control estrecho y permanente de la composicion de los
humos es esencial para un funcionamiento técnicamente correcto y econémicamente sano.

La cantidad de calor perdido en la chimenea se puede calcular o medir. La medicion de la pérdida de calor
no esta afectada por las idealizaciones introducidas en el modelo fisico y matematico usado para el céalculo,
gue no toma en cuenta ciertos factores, por ejemplo, los cambios de régimen de marcha y las condiciones
transitorias del arranque. Esta medicion se puede concretar analizando la composicién del humo y midiendo
su caudal y temperatura. De tal modo se puede obtener una medida mas o menos continua de la cantidad
de calor que se pierde en los gases. El calculo de la cantidad de calor perdido en la chimenea es relativa-
mente simple y se basa en la masa de humos producidos por la combustion de la unidad de masa de com-
bustible. Puesto que el humo tiene una composicion conocida a través del andlisis de Orsat, se puede cal-
cular su calor especifico. EI humo puede contener anhidrido carboénico (producto de la combustion del oxi-
geno), vapor de agua (producto de la combustion del hidrogeno), nitrégeno (que no resulta alterado por la
combustién) y cantidades pequefias de otras sustancias, que se desprecian. Suponiendo que el aire entra

=1700°C

=1270°C
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al horno con una temperatura de entrada te (Que por lo general se toma igual a la temperatura atmosférica)
y se calienta hasta la temperatura final de los humos ts el calor perdido por la chimenea se puede calcular:

Qv =Cps (f te M (9-44)

Donde: Cpn es el calor especifico del humo, y M es la masa de humos producidos por Kg de combustible. El
calor especifico del humo se puede calcular mediante la ecuacion (2-58) del apartado 2.3.1.1 del capitulo 2.
Es posible obtener una expresién porcentual de las pérdidas de calor en la chimenea si dividimos la expre-
sion anterior %)r e(tpod?r)c\ﬁlorifico inferior del combustible. Llamando Ppc a esta pérdida tenemos:
Pulls T
Ppc =100 —— (9-45)
PCI

La masa de humos producidos depende del exceso de aire usado en el horno que viene dado como ya se
dedujo en funcién del porcentaje de CO2z en volumen en los humos %CO2". Se puede encontrar entonces

una relacion de la forma general:
Ppc=f(Cpy, (t t.) %CO,", PCI)

La figura adjunta muestra los valores aproximados de Ppc en funcién de la diferencia de temperatura y del
contenido de CO2 en los humos.
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De la ecuacion anterior se deducen varias ecuaciones empiricas que permiten calcular las pérdidas de calor
en la chimenea. Una de ellas es la de Hassenstein:
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tr t
Ppc =k %CO," 100 (9-46)
k es un coeficiente empirico que depende del combustible y viene dado por la siguiente tabla.
Combustible k
Antracita 0.684
Antracita magra | 0.648
Coke 0.702
Lignito 0.653
Lignito xiloide 0.721
Turba 0.718
Lefia 0.798
Fuel oil 0.562

Si comparamos la gréafica anterior con la ecuacion de Hassenstein notamos una discrepancia evidente, ya
gue la gréfica no distingue entre distintos combustibles, en tanto que en la ecuacién aparece el coeficiente
empirico k que varia de un combustible a otro.

Las pérdidas de calor por eliminacion de cenizas solo aparecen en combustibles sélidos con elementos ca-

paces de formar escoria y cenizas. Estos son todos los carbones, turba, lefia, y combustibles residuales
usados para recuperacion de energia como cascara de girasol, cascara de mani, expeler, bagazo, astillas o
virutas de madera, y otros por el estilo. Para determinar la pérdida de calor en la ceniza y escoria hay que
determinar el contenido de carbono en las mismas, por analisis quimico. La siguiente ecuacion permite cal-
cular esta pérdida.

~ 8100 r(Re o Rc)
Pi= (9-47)

M- PCI

Donde: Pi es la pérdida de calor en la ceniza y escoria (como % del calor total liberado en la combustién), r
es el porcentaje de carbono encontrado en las cenizas y escorias, Re es la masa de escoria producida por
hora, Rc es la masa de ceniza producida por hora, M es la masa de combustible quemado por hora y PCl es
el poder calorifico inferior del combustible.
Normalmente las pérdidas por cenizas y escoria (cuando existen) son mucho menores a las que se produ-
cen en la chimenea.

Ejemplo 9.11 Calculo de la pérdida de calor en la chimenea de un horno.

Una antracita magra con un poder calorifico inferior PCI = 7800 Kcal/Kg se quema en el horno de una cal-
dera. La temperatura del ambiente es 20 °C, y la temperatura final de los humos tr es 250 °C. La concentra-
cién de diéxido de carbono en el humo es del 10%. ¢, Cudl es la pérdida de calor en la chimenea?. ¢ Cual es
la pérdida de calor en las cenizas si se quema combustible a razén de 1000 Kg/hora?.

Datos

La masa de cenizas producida por hora es: Rc = 20 Kg. La masa de escoria producida por hora: Re = 80 Kg.
El porcentaje de carbono encontrado en las cenizas y escorias es: r = 12%.

Solucién

De acuerdo al gréfico anterior para una diferencia de temperaturas tr — te = 230 °C tenemos: Ppc = 14.9%.
Aplicando la ecuacion de Hassenstein:

tr :
Ppe—k 1 100 0:648-230 _

%CO," 10
Si bien en este caso se obtiene una concordancia muy buena entre los resultados de ambos métodos, esto
no sucede a menudo ni tan exactamente.

En cuanto a la pérdida de calor en las cenizas, aplicando la Ultima ecuacion tenemos:
8100r (R, +R.) 8100 - 12(80 +20)

14.9

Pi= =1.25%

M - PCI 1000 - 7800

9.7.6 Eficiencia y economia de la combustién

Como ya hemos explicado, la combustién perfecta ocurre en presencia de un exceso de aire que produce la
conversién de todo el carbono, hidrégeno y eventualmente azufre presentes en el combustible en diéxido
de carbono, agua y diéxido de azufre. Es decir, es esencial tener un exceso de aire porque de lo contrario
se genera monoxido de carbono debido a una combustion incompleta, lo que es antieconémico y trae pro-
blemas por violacion a las leyes de proteccion ambiental. Sin embargo, un “excesivo exceso” de aire es per-
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judicial para la eficiencia y la economia del funcionamiento porque el nitrdgeno del aire es un gas inerte que
hay que calentar sin beneficio alguno. De modo que la pregunta es ¢ cuanto exceso de aire conviene usar?.
Otra pregunta importante es ¢ cuanta pérdida de calor en la chimenea se puede tolerar?.
La mejor medida del equilibrio justo en este y otros factores operativos es la eficiencia o rendimiento del
conjunto de horno y caldera. Se define de la manera habitual.

m. Vv (hV ha )
n=———-— (9-48)

m. - PCI

Donde: m, es la cantidad de masa de vapor producida por unidad de tiempo, hy es la entalpia del vapor a la
salida del ultimo recalentador, ha es la entalpia del agua a la entrada a la caldera, m. es el gasto de com-

bustible por unidad de tiempo y PCI es el poder calorifico inferior del combustible. En definitiva, es facil ver
gue el rendimiento no es otra cosa que el cociente de la energia total que adquiere el vapor sobre la ener-
gia total liberada por el combustible. Como en cualquier otro equipo el objetivo es aumentar el rendimiento
lo mas posible dentro de lo que resulte econémicamente factible.

El siguiente método en unidades inglesas (T. Stoa, “Calculating Boiler Efficiency and Economics”, Chemical
Engineering, July 16, 1979, pag. 77-81) permite hacer rdpidamente los calculos de eficiencia a partir de muy
pocos datos. El exceso de aire necesario para la combustion se calcula mediante la siguiente ecuacion.

. a- 0%
1 0.0476 - 0%
Donde a es un parametro de ajuste que depende del tipo de combustible usado, y O% es el porcentaje de

oxigeno en los gases de salida del horno, medido por un aparato de Orsat. Los valores del parametro a se
obtienen de la siguiente tabla.

(9-49)

Combustible a
Gas natural | 4.55570 — (0.026942 - 0%)
Fuel oil # 2 4.43562 + (0.010208- 0%)
La eficiencia o rendimiento del conjunto de horno y caldera se puede expresar en funcion de la diferencia
de temperaturas At = tr — te. La siguiente expresion resulta, como la anterior, de un ajuste no lineal de distin-
tos datos experimentales.
At b
n=—— (9-50)
m
b y m son dos parametros de ajuste no lineal. Los valores de estos parametros se pueden obtener de las si-
guientes relaciones en funcion del porcentaje de aire en exceso e.
Gas natural: log(—m) = -0.0025767 -e + 1.66403
log(b) = —0.0025225-¢ + 3.6336
Fuel oil # 2: log(—m) = -0.0027746-¢ + 1.66792
log(b) = -0.0025225-¢ + 3.6336
El calculo debe seguir los siguientes pasos.
1. Determinar el porcentaje de oxigeno en el humo mediante el andlisis de Orsat.
2. Determinar la diferencia de temperaturas At.
3. Calcular el porcentaje de aire en exceso e.
4. Calcularbym.
5. Calcular la eficiencia del conjunto de horno y caldera.
El costo del vapor producido por la instalacion se puede calcular mediante la siguiente relacion.

8760-m,-Cc-h
Cy = m, %
n
Donde Cv es el costo del vapor en délares por afio, m; es el caudal de vapor en Lb/hora, Cc es el costo del

combustible en dolares por millon de BTU y hy es la entalpia del vapor producido en BTU/Lb. En esta Ultima
ecuacion el rendimiento debe estar expresado en tantos por uno.

(9-51)

Ejemplo 9.12 Célculo de los pardmetros econémicos de una caldera.

El estudio de una instalacion ha arrojado los siguientes datos. El porcentaje de oxigeno en el humo es 5%,
y la diferencia de temperaturas At es de 550 °F. Se estudia la posibilidad de instalar un economizador que
supuestamente reducira la diferencia de temperaturas en 200 °F. ¢, Cual sera el ahorro anual si el costo del
combustible es de 2.79 ddlares por millon de BTU, usando fuel oil # 2 y la capacidad de la caldera es de
100000 Lb/hora de vapor con una entalpia hv de 1160 BTU/Lb?.
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Solucién

Hay varias formas de encarar la solucion. Una de ellas consiste en calcular el rendimiento de la instalacion

con y sin economizador, para luego estimar el ahorro anual. Procedemos por pasos de la siguiente manera.
1. Rendimiento sin economizador.

a = 4.43562 + (0.010208-5) = 4.486602

o__ 2-O%  4486602-5
1 0.0476-0% 1 0.0476-5

log(—m) = —0.0027746-e + 1.66792 = 1.586237 @® m = —38.568856

log(b) = —0.0025225-¢ + 3.6336 = 3.5593376 ® b = 3625.247

_ At b _550 3625.247
m  -38.568856

2. Rendimiento con economizador.
Los valores de a, e, m y b sin variaciones. El rendimiento cambia porque depende de At que antes
valia 550 y que ahora vale 350 °F.

At b _ 350 3625.247

=29.44%

=79.73%

m

Ny = = 84.92%
m - 38.568856
3. Calculo de la economia de combustible.
Cv=8760-m-, - Cc- thul_ _ H =8760 - 100000 - 2.79-10 ° - 1160( ‘)
{ m _
délal’es N oainn |
=217321 ——
afio

9.8 Condensacidn del vapor
Todas las partes de un sistema de generacién de vapor son importantes cualquiera sea el destino final del
vapor, pero hay dos cuya importancia excede a la de los demas: la caldera y el condensador. La caldera es
un equipo sumamente costoso que se debe preservar a toda costa de cualquier deterioro. No es nuestro
propésito extendernos sobre esta cuestion que es mas hien un tema mecanico y excede los objetivos que
nos hemos propuesto. En cambio la calidad del condensado cae dentro de nuestro interés especifico.
El condensador es un equipo de la mayor importancia para el funcionamiento econémico de una turbina de
vapor. El objetivo del condensador es, como ya explicamos, producir una presién muy baja en el escape de
la turbina.
También hemos explicado que los condensadores se dividen en condensadores de mezcla y de superficie.
Las bombas requeridas para el funcionamiento de ambos tipos de condensador son las siguientes.

1. Condensadores de superficie: una bomba de agua de enfriamiento; una bomba de condensado;

una bomba de vacio para extraer el aire en el arranque.
2. Condensadores de mezcla: una bomba de condensado; una bomba de vacio para extraer el aire en
el arranque.

En el dltimo caso hay una bomba menos, porque no existe la de impulsion del agua de enfriamiento, ya que
esta entra al condensador absorbida por el vacio. Por lo general se suele usar un condensador de superfi-
cie combinado con un desaireador porque los condensadores de superficie permiten obtener presiones me-
nores. Como ya se ha comentado, el objeto del desaireador es eliminar el aire que inevitablemente se mez-
cla con el vapor en circuitos largos de tuberias. El condensador de superficie se suele ubicar directamente
debajo del escape de la turbina para evitar las pérdidas de vacio que podrian causar las tuberias de co-
nexion entre los equipos si estuviesen separados. Algunos equipos tienen dos condensadores, de modo
gue uno esta en espera por si hacen falta reparaciones, evitando asi que haya que parar el equipo.
Los condensadores de superficie se encuentran en una gran variedad de disefios. Si bien son similares a
los intercambiadores de casco y tubos que estudiaremos en un préximo capitulo, tienen una disposicién di-
ferente debido a que por las razones ya expuestas se instalan debajo de la descarga de la turbina. Por lo
general usan tubos de 10 a 20 mm de diametro, dispuestos en triangulo de modo de que el vapor que circu-
la por el exterior de los tubos siga una trayectoria zigzagueante a través del haz de tubos. El agua de en-
friamiento circula por el interior de los mismos. La coraza que contiene al haz de tubos se dispone a lo largo
de la turbina e inmediatamente debajo. La razén de que el vapor circule por el exterior de los tubos es la si-
guiente. Si el vapor circulase por el interior de los tubos, los inundaria al condensarse y esto impediria la
circulacion del condensado y produciria una contrapresion excesiva, cuando lo que tratamos es justamente
de disminuir todo lo posible la presion en la descarga de la caldera. El siguiente croquis muestra una dispo-
sicidn tipica para un condensador de superficie.
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La coraza externa que contiene el haz de tubos asi como los tabiques para dirigir el flujo deben estar dise-
flados de modo de evitar los puntos de estancamiento, para que no se formen bolsas de incondensables.

Az bombg de succion

Tangue dz
aga fie

fRngue de agea calienls

==

i—E Deseqrga

Croquis de un condznsador barometnco

Los condensadores de mezcla se suelen instalar en
combinacion con una columna barométrica, que no es
otra cosa que una columna de agua, tedricamente de
10.33 m de altura por lo menos, abierta y sumergida en
la parte inferior en un reservorio o tanque colector de
agua.

El conjunto se suele llamar condensador barométrico.
El croquis de la izquierda muestra la disposicién gene-
ral de un condensador barométrico.

En la parte superior tenemos la succion de inconden-
sables que puede ser mediante un eyector de una o
mas etapas o con una bomba de vacio mecénica, o
con una combinacién de ambos.

Cuando se usa la disposicion basada en eyector com-
binado con bomba mecénica de vacio, el eyector pro-
duce un bajo grado de vacio actuando como primera
etapa y la bomba mecénica produce un vacio de mayor
intensidad. Esta combinacion puede funcionar también
como desaireador.

Otras disposiciones producen un menor vacio median-
te un eyector que puede ser de una, dos o tres etapas,
como se puede apreciar en el croquis siguiente.

En este croquis se puede observar un condensador de mezcla barométrico dotado de eyector a vapor con
una conexion_8 que viene del desaireador.
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Turbina
Candensdor de mezcla
Rociador

Camnarn de extaccian de pie

fubo baroméiirico
Generador effctrico
Entrada de agua
Aspiracion de aire

~ 40 237 ann

El croquis que vemos a la izquierda ilustra un disefio de eyec-
tor.

Si bien la Termodindmica ha establecido las bases tedricas
sobre las cuales se basa el disefio de los eyectores, también
existen otras consideraciones que se deben tener en cuenta,
sobre todo fluidodindmicas.

En esencia, la operacién de un eyector es un proceso de mez-

cla de dos fluidos, tema que ya fue tratado en el apartado 4.5
del capitulo 4. Por su caracter fuertemente irreversible, el ren-
dimiento del eyector es muy bajo. Una gran porcién de la ener-
gia cinética del chorro del fluido motor se usa en vencer resis-
tencias hidrodindmicas. Esta es la principal causa del bajo ren-
dimiento, porque esas resistencias son responsables de mas
del 80% de la irreversibilidad del equipo.

El disefio de eyectores es casi totalmente empirico. Debido a

diversas circunstancias cuyo alcance excede nuestro propdsi-
to, no nos podemos detener en esta cuestion.
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Existen numerosos disefios de condensadores de mezcla, la mayoria de los cuales no presentan diferen-
cias apreciables de comportamiento en la practica.

Entruda !

t

de agua

En el croquis de la izquierda se muestra un tipo de condensador de mezcla
denominado a chorro de agua.

El concepto fundamental sobre el cual se basa este condensador es el de
inclusion del vapor por impacto con el chorro. Este efecto combina la accion
térmica propiamente dicha al poner en contacto el vapor con agua fria, con
el efecto mas bien dindmico que se obtiene por choque del vapor con el
chorro de agua, obteniendo asi una condensacién mas eficaz.

La velocidad del chorro de agua es del orden de los 30 m/seg. La presion
de la bomba inyectora de agua debe superar a la pérdida de carga en el
chorro, que es del orden de 6 a 8 metros de columna de agua.

El vacio que se puede alcanzar con este tipo de condensador es del orden
de 0.12 Kgi/cm “absolutos.

La velocidad del vapor es muy elevada, debido a su baja densidad, pudien-

do llegar a 100 — 200 m/seg. Con estas velocidades el vapor tiene una ele-
vada energia cinética, que sumada al impacto producido por el chorro de
agua facilita la condensacion.

Por otra parte, la pérdida de carga en el vapor es mucho menor que en el
agua a pesar de su alta velocidad, debido a que tiene muy baja densidad.

9.8.1 Recuperacion del condensado

La recuperacion del condensado es una operacion necesaria por dos motivos. En primer lugar porque si se
tira condensado se esta tirando agua tratada cuyo costo es importante. En segundo término, el condensado
gue no esta a la temperatura del medio ambiente contiene energia residual, que aunque sea en pequefias

cantidades siempre es valiosa.

Al tirar condensado se esta desperdiciando energia, y por lo tanto aumentando los costos operativos. La
instalacion de un sistema de trampas de vapor es un buen comienzo para un programa de ahorro de ener-
gia, ya que permite ahorrar alrededor del 10% del costo del combustible necesario para producir vapor. Pe-
ro también es posible ahorrar otro 10% extra si se siguen algunas recomendaciones que explicamos en es-
te apartado y en los que le siguen. Ademas en algunas industrias aun se podra emplear el condensado co-
mo medio calefactor de bajo rendimiento, aumentando asi aun mas el ahorro de combustible.
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En el esquema
mostramos los
componentes basi-

atmosfera armosfera cos de un sistema

/ e tipico de una plan-

r t ta de vapor indus-
trial que afectan la

Tanque de Tanque e 0 economia de la re-

condensado de flasheo[™

—
Condensado

Caondensado

cuperacion de va-
por.

recobrado no recobrado  El vapor producido

lo en una caldera se

) puede emplear pa-

e a ' ra calentar y para
: : Trampas otros fines de pro-
Desaiveadoy |™ de vapor ceso (1) y se pue-

Agua fresca
agregada

Proceso que
demanda vapor

e; Generador de Q

VAP OF para calenta-

D

Desecho

Corriente Descripcion

miento
Observaciones

1

Vaper sxportade Constante para todos los ¢asos

de tirar lo que so-
bre del producido
total (10).

Una pequefa parte
se usa para hacer
funcionar el desai-
reador (2). El vapor
enviado al proceso
(1) produce con-
densado que se
separa en el siste-
ma de trampas de
vapor, el que se

2 Vapor para ¢l desaireador Yer mas adelante puede tirar (4) o
3 Almesntacion de la caldera
4 Condansado ne recobrade Variable rEelc\ljgg(r)ar\r r(gz:.upera-
E Condensado recobrado do se puede enviar
& Venteo daltanque de flash Sole cuando existe @l tanque
de flagh a un tanque de
7 Condancado al desaireador Incluye flacheo del tanque flasheo, donde se
3 presién del condensado  produce vapor de
8 Venteo del desalreador Incluye venteo del condensador Daja presion que
8 Aguafresca agregada se puede tirar (6) o
10 Desecho de lacaldera Se asume come un 10% defagua SMplear para cale-

frecca agregada sin recupsracion
de calor

faccion, si esto re-
sulta  posible vy
conviene. El con-

densado flasheado se envia a un tanque de almacenamiento o tanque de condensado, desde donde va al
desaireador (7) junto con agua tratada fresca (9). En el desaireador se eliminan los gases incondensables
(oxigeno y dioxido de carbono) que pueden perjudicar la caldera, y este condensado se envia nuevamente
a la caldera previo precalentamiento (3).

Alternativamente, se puede eliminar el tanque de flasheo de condensado, de modo que el mismo pasa al
desaireador a mayor presién. En este caso la cantidad de condensado que retorna a la caldera es mayor.

En cualquier caso es imprescindible pasar el condensado por el desaireador cuando se opera una caldera
de alta presion porque los sistemas de trampas de vapor siempre estan venteados a la atmésfera para evi-
tar contrapresiones, lo que pone el condensado en contacto con el oxigeno y dioxido de carbono atmosféri-
Ccos.

Contenidos tan bajos como unas pocas partes por millén de estos gases producen serios dafios en las cal-
deras de alta presion. En cambio, si la caldera es de media o baja presion (como es el caso de la mayoria
de las calderas destinadas a producir vapor de calefaccion) se puede tolerar la presencia de estos gases en
cantidades grandes y no es necesario usar un desaireador. Por eso en los sistemas que combinan el uso
de vapor para producir energia eléctrica y para calefaccién en una caldera de alta presion casi siempre se
tienen regeneradores cerrados y al menos uno abierto, que incluye al desaireador.
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9.8.3 Economia de la recuperacién de condensado

En la figura izquierda vemos la demanda de vapor requerido en el desaireador en funcién del porcentaje de
condensado recuperado para dos situaciones basicas. Las curvas superiores corresponden a una instala-
cién que cuenta con tanque de flasheo del condensado, y las inferiores corresponden a una instalacion que
no cuenta con el tanque de flasheo. Estas curvas representan la méaxima cantidad tedrica de condensado
gue se puede recuperar.

§ Deivanda de vapor del desairzador (% del vapor sxportadn) {7 Aliorro de contbustbie en la caldera, %

20 Con tangue atmosfésico : 20
de ﬂasl}:o i
Sin tanque atmosférico _
de flasheo
18- Piesion opemtive de 15+ Presion operativa de
B |a calders 4 lacaldera y
L i
0} o}
B =" Contanque atmosférico
B 6 de flasheo
| Sin fanque atmosférico
| de flasheo Las curvas se aplican a
! cualquier presion del
desaireador
VRS 25500 1 Gl | e B Vot B "V . TR I, O BN ! | 5 TS 20 S BT e U ) ot
0 210200 30 405080770 B0 S S0 20 300 40 500 80 - 707 - 8O
i Recuperadon de condensado, %o  Recuperacion de condensado, %

La figura derecha expresa los mismos hechos de otra manera. Muestra la maxima cantidad de combustible
gue se puede ahorrar por medio de ambas clases de sistema. Las curvas superiores representan un siste-
ma sin tanque de flasheo y las inferiores un sistema con tanque de flasheo. Observamos que por ejemplo
en un sistema que opera a 200 psi, para conseguir una reduccién del 10% del consumo de combustible en
la caldera se necesita recuperar el 30% del condensado sin tanque de flasheo, mientras se necesita alre-
dedor del doble (60%) en un sistema con tanque de flasheo. Esto es bastante l6gico, puesto que un sistema
con tanque de flasheo esta derivando parte del condensado recuperado ya sea a la atmdsfera o hacia la ca-
lefaccion, y no retorna a la caldera.

Volviendo al diagrama del sistema, la corriente (2) de vapor vivo de la caldera que alimenta el desaireador
no produce trabajo ni calienta ninguna corriente de proceso, lo que no resulta aceptable desde el punto de
vista econdmico. Hay varias alternativas de cogeneracion para aprovechar este vapor. Por ejemplo, si el
sistema produce energia eléctrica ademéas de vapor para calefacciéon se puede usar vapor sangrado de la
turbina, o el vapor exhausto de la salida de la turbina para operar el desaireador. Si la caldera sélo se utiliza
para calefaccion, el vapor que se envia al desaireador se puede usar para mover una bomba, o un ventila-
dor, ya que el desaireador puede funcionar igualmente con vapor de baja presion. De hecho, si no queda
otro remedio que usar vapor vivo en el desaireador, resulta conveniente bajar su presion para un mejor fun-
cionamiento del mismo.

9.8.4 Funcionamiento del desaireador

El desaireador realiza dos funciones. En primer lugar, calentar el agua que se alimenta a la caldera hasta
su punto de ebullicion a la presion del desaireador. Esto se consigue gracias a la mezcla del agua y el va-
por. En segundo lugar, el contacto entre el agua y el vapor cuyo contenido de gases incondensables es
muy bajo produce la eliminacion del oxigeno y el diéxido de carbono. Esta no se produce por dilucién, sino
por arrastre y expulsion con vapor del condensado. El vapor también desaloja los gases por efecto del ca-
lentamiento del condensado, ya que estos gases son poco solubles a elevada temperatura.

La siguiente figura muestra un croquis de un desaireador tipico de tipo spray.
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Valvula atomizadora

El agua ingresa por el tubo acodado superior donde es pulverizada por la boquilla y se calienta por efecto
de la corriente de vapor que asciende debido al cambio de direccion que le imprime el tabique estacionario
gue encuentra a su paso, mientras el agua recorre un camino tortuoso impuesto por los tabiques deflecto-
res. El vapor empleado para el calentamiento del agua se condensa en su mayor parte, permitiendo que los
gases incondensables que se eliminan en la seccién inferior se concentren. De este modo, la mezcla que
sale por el tubo de venteo es rica en gases incondensables si bien también se pierde algo de vapor, lo que
es inevitable. Esto funciona muy bien en unidades que tienen un alto consumo de agua fresca, es decir cu-
ya proporcion de condensado es baja, pero si la cantidad de condensado es alta, como este tiene una tem-
peratura considerablemente mayor que la del agua fresca, requiere muy poco calentamiento. Como conse-
cuencia, la eliminacién de los gases incondensables es menor porque la cantidad de vapor condensado es
mas pequefia, y la reduccion de presién causada por la condensacién también es menor. Para compensar
esto es necesario aumentar bastante la cantidad de vapor, con lo que la cantidad que se pierde por venteo
a la atmésfera aumenta lo que significa un desperdicio. Por lo tanto la economia que se esperaba obtener
con la recuperacion de condensado desaparece debido al aumento del consumo de vapor vivo en el desai-
reador. Esto se puede resolver mediante la disposicion que se ilustra en el esquema siguiente.

Venteo a la atmédsfera
Venteo! ; i R R
Agua fresea’ P ; e — \,,.’\\’,/ \/\ ff‘@“___.
-] : IS S5 e S :
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Sistema convencional A - Sistema mejorado
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Si se agrega un condensador en la salida de la valvula de venteo de modo que el vapor sea condensado
por el agua fresca que entra al desaireador, esta se calienta antes en el condensador y la funcion de elimi-
nacion de gases incondensables queda restablecida.

Esto puede parecer una paradoja puesto que el problema tiene su origen en el hecho de que el condensado
aporta demasiado calor al desaireador. En realidad, la funcién de calentamiento se transfiere del desairea-
dor al condensador, y la seccién de calentamiento del desaireador se convierte en una seccion de elimina-
cion de gases incondensables debido a que la vaporizacion del agua fresca ocurre mucho antes. Todos los
desaireadores modificados de esta manera funcionaron satisfactoriamente durante mucho tiempo.

Se debe hacer notar que el condensador se mantiene bajo presion constante por la accién reguladora de la
trampa termostatica, cuya salida de condensado va a descarte debido al alto contenido de gases inconden-
sables que se eliminaron en el desaireador. Esto es, se descarta en el sentido de que no retorna a la calde-
ra. Esto no significa que no se pueda usar para otros fines, como ser para calefaccion, como veremos en el
apartado siguiente. Si el agua fresca tiene un elevado contenido de dioxido de carbono o de carbonatos,
puede ser recomendable usar dos desaireadores y dos condensadores separados, pero esto no deberia
ocurrir si el tratamiento del agua esta funcionando correctamente.

9.8.5.Uso de vapor sobrante
Es muy posible que a pesar de las soluciones que se suelen emplear para aprovechar al maximo el vapor
producido por la caldera pueda existir un exceso de vapor cuando la recuperacion de condensado es alta.
Desde el punto de vista de la conservacion de la energia esto es un despropésito ademas de ser econémi-
camente objetable. Por lo tanto serd necesario aguzar el ingenio para encontrar maneras de aprovecharlo.
Algunas de ellas son:

7 Usar vapor de baja presién para calentamiento en el proceso o para acondicionamiento de aire.

7 Usarlo para calentamiento de agua de consumo humano (por ejemplo de duchas).

J  Precalentar el aire o0 combustibles liquidos de quemadores que puede haber en la planta.
Un ejemplo de utilizacion eficiente es una instalacion donde el agua caliente que sale del desaireador se
emplea para calefaccién de una oficina. Si bien esto no aprovecha vapor sobrante, se ahorra energia que
de otro modo seria necesario gastar en calefaccion.

9.8.6_ Economia del tanque de flasheo

El vapor que se tira en el tanque de flasheo por ventearlo a la atmdsfera es un desperdicio de dinero que fa-
talmente se debera considerar en algin momento. Para reducir la cantidad de vapor venteado hay dos po-
sibles caminos. Uno pasa por el uso de vapor de calefaccion de baja presion y el otro por el aprovecha-
miento del vapor proveniente del flasheo del condensado. Cada una de estas alternativas tiene ventajas y
desventajas. La primera es mas aplicable en los casos en que se proyecta una instalacion nueva, mientras
la segunda es mas flexible y adaptable a instalaciones ya existentes.

9.8.6.1 Uso de vapor de media y baja presién

El vapor que se emplea para calefaccion generalmente es vapor de alta presion. Hay varias razones que
explican esto. En primer lugar, las calderas de baja presion son mas voluminosas y térmicamente menos
eficientes que las de alta presion por lo que resultan mas caras. Por otra parte, el vapor de baja presion a
menudo es mas hiumedo que el de alta presién lo que produce menores coeficientes de intercambio de ca-
lor, y requiere por lo tanto intercambiadores mas grandes. Ademas el vapor himedo a veces causa flujo bi-
fasico intermitente con los consiguientes trastornos operativos.

No obstante, aunque la caldera genere vapor de alta presién siempre es posible reducirlo y emplear como
medio calefactor vapor de media o baja presion. La pregunta que se plantea de inmediato es: ¢y esto en
gué nos beneficia?.

Trataremos de demostrar que la reduccién de presion conduce a una menor pérdida de vapor de venteo y
por lo tanto a una disminucion de los gastos operativos. Supongamos tener una instalacién como la que
ilustramos en el siguiente croquis.
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El vapor de 100 psig proveniente de la caldera se emplea en el intercambiador de calor para calentar agua
de proceso desde 50 °F hasta 150 °F, condensandose a la temperatura de operacion del equipo de inter-
cambio de calor de 338 °F. Este condensado caliente y a presion es eliminado por la trampa de vapor y en-
viado al tanque de flasheo a presién atmosférica donde el vapor producido en la expansién se ventea. Esta
disposicién es antieconémica, y nos proponemos averiguar cuanto se pierde y cémo reducir ese desperdi-
cio.
Cada libra de condensado a 100 psig tiene una entalpia de 309 Btu pero a la presién atmosférica su conte-
nido de calor es de s6lo 180.2 Btu. La diferencia se gasta en vaporizar alrededor de 0.1327 libras de con-
densado por cada libra que circula, dado que: (309-180.2)/970.6 = 0.1327. Esto significa que por libra de
condensado se tiran a la atmésfera 152.7 Btu, de las 1150.8 Btu que tiene de entalpia cada libra de con-
densado a presién atmosférica.
La carga de calor transferido en el intercambiador de calor es 1000000 Btu/hora y como el calor latente del
vapor a 100 psig es 881.6 Btu/Lb resulta que el flujo de vapor es de 1134.3 Lb/hora. Por lo tanto el calor
venteado es 152.7 Btu/Lb-1134.3 Lb/hora = 173207 Btu/hora. Por otra parte, si se emplea el agua a 50 °F
para alimentar la caldera, como esta agua contiene 2709 Btu/hora significa que la pérdida neta de calor es
173207 — 2709 = 170498 Btu/hora. Esto representa el 17% del calor total intercambiado.
¢ Cuanto representa esta pérdida en términos monetarios?. Supongamos que el vapor cuesta 8% por cada
milléon de Btu. Entonces la pérdida de calor significa el desperdicio de alrededor de 12000$ anuales.
¢, Se puede reducir este desperdicio simplemente reduciendo la presién de vapor?. Supongamos que adop-
tamos una disposicion tal como la ilustrada en el siguiente croquis, con dos intercambiadores en paralelo.
Valvala reduciora

’ de presion 4
‘00 pst IO psi ]50 ¢
1.049.4 Ib/h

Agua fresca28 85 Ib/h | |
l | Intercambiador eRersambiador
de calor
de calor
Desareador S
Tranmpas, - :
\ Pédida de vapor|T ]+ de vapor ~=~w] T Agua de proceso
de flash
: 2095 k[

Bomba de Bomba de Tanque
alimentacion alimentacién de fash

Como la carga de calor transferido en el intercambio de calor es la misma pero el calor latente del vapor es
mayor (952.9 Btu/Lb) la cantidad de vapor es: 1000000/952.9 = 1049 Lb/hora de vapor. El porcentaje de
condensado que flashea es ahora menor: 2.854%. Por lo tanto, si se tira todo el vapor flasheado en el tan-
gue la pérdida de calor es menor: 34466 Btu/hora. La pérdida de calor neta es en consecuencia 33927
Btu/hora lo que representa el 3.39% del calor total intercambiado. Estimando el costo de la energia desper-
diciada encontramos que hay una disminucion de 9570$ anuales, lo que representa un ahorro sustancial.
Sin embargo, esta es solo una faceta de la situacion, ya que debemos tener en cuenta que la media de
temperatura es menor que antes y como consecuencia se necesita un intercambiador mas grande. En efec-
to, la MLDT (diferencia media logaritmica de temperatura, véase definicion en el apartado 18.1.2 del capitu-
lo 18) anterior era 234 °F pero ahora es 138.8 °F. Entonces habra que aumentar la superficie en proporcién
al cociente de ambos valores de MLDT si suponemos que el coeficiente global U es constante. El coeficien-
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te global U es el coeficiente global de intercambio de calor del intercambiador de calor, véase definicion en
el apartado 15.5.1 del capitulo 15.

Por lo tanto el aumento sera: 234/138.8 = 1.75. Suponiendo U = 150 Btu/(pie Hora °F) tenemos que el area
delzintercambiador es:A= Q/AZt/U = 1000000/150/234 = 28.5 pie . Entonces ahora sera 28.5-1.75 = 49.86
pie”. Diferencia: unos 21.4 pie . Esto equivale en la practica a otro intercambiador en paralelo con el que ya
existia, como vemos en el croquis anterior. Pero comprar e instalar el nuevo intercambiador con todos sus
equipos auxiliares significa un costo extra que se debera pagar con el ahorro esperado de 12000% anuales.
Habra que ver en cuanto tiempo se amortiza este costo con el producto del ahorro esperado de combusti-
ble, y si financieramente se justifica.

9.8.6.2 Aprovechamiento del vapor de flash

Dado el engorro que significa el planteo anterior con un resultado que en definitiva no sabemos como va a
funcionar hasta que no se pone en practica, se debe explorar la segunda alternativa que ofrecemos en el
punto 9.8.6: aprovechamiento del vapor proveniente del flasheo de condensado.

Supongamos que enviamos el condensado proveniente de la trampa de vapor instalada en la salida de va-
por del intercambiador a un tanque de separacion de liquido de tal manera que sélo el liquido proveniente
de ese tanque vaya al tanque de flasheo, mientras que el vapor se usa para precalentar el agua antes de
gue ingrese al intercambiador. Puesto que este vapor esta saturado, es seguro que condense totalmente en
el precalentador y del mismo saldrd condensado que se enviara al tanque de flasheo. Véase el siguiente

croquis.
100 psi
8987.9 Ib/h 150°F
o I
Agua fresca 0 1b/b ‘ Intercambiador
] | de calor
Desaireador Trampa
de vapo
) Tanque separador Condensador
Caldera de condensado de flash
! Pérdida de vapor, I 50°F
de flash 0 |v/h 'LJ
Bomba de Bomba de Agua de proceso
alimentacion alimentacion

En estas condiciones tenemos los siguientes valores de las variables caracteristicas del proceso. Presion
de descarga del precalentador de agua: 0 psig. Calor latente del vapor vivo a 100 psig: 881.6 Btu/Lb. Calor
latente de vapor flasheado: 970.6-0.1327 = 128.8 Btu/Lb. La suma de ambos da 1010.4 Btu/Lb que es el
calor total entregado por el vapor vivo y el flasheado al agua. Por lo tanto el consumo total de vapor (vivo +
flasheado) = 1000000/1010.4 = 989.7 Lb/hora.

La temperatura del agua se incrementa en el precalentador 12.75 °F, de modo que el agua sale a 62.75 °F.

En cuanto a la carga de calor intercambiado, el precalentador entrega 127500 Btu/hora, mientras el inter-
cambiador entrega al agua la cantidad de calor restante: 1000000 — 127500 = 872500 Btu/hora. Asumiendo
que el coeficiente global U es el mismo que antes para ambos intercambiadores tenemos las siguientes su-
perficies.

Para el primer intercambiador: At = MLDT = 229 °F de donde:

A=Q/At/U = 872500/150/229 = 25.4 pie 2

Para el precalentador: At = MLDT = 155.5 °F de donde:

A=Q/At/U = 127500/150/155.5 = 5.5 pie 2

Evidentemente, el primer intercambiador ahora esta sobredimensionado. En una segunda aproximacion, el
primer intercambiador y la trampa de vapor que tienen una pérdida de presién no entregaran condensado a
100 psig, sino a presion un poco menor. Ademas el coeficiente global del precalentador probablemente no
sea igual al del intercambiador de vapor vivo, de modo que un calculo exacto posiblemente daria un resul-
tado algo distinto, pero nuestros célculos representan aproximadamente lo que sucede en la practica. Como
los costos del precalentador y del tanque de separacion seran bastante pequefios esta opcion parece ser
mas atractiva que la anterior. Tenemos un costo de equipos que posiblemente esté en el orden del que in-

sume implementar la reduccién de presion que se propuso en el punto 9.8.6.1, pero a diferencia de lo que
sucedidé entonces el desperdicio de vapor en el tanque de flasheo ha desaparecido. De hecho, puesto que
el condensado sale a una presion casi exactamente igual a la atmosférica, podemos eliminar el tanque de
flasheo por completo.
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9.8.7 Calidad del condensado gque retorna a la caldera

El condensado que retorna a la caldera debe tener la misma calidad que el agua tratada empleada para
alimentarla. Segun sean las especificaciones del fabricante, que dependen de la presién de operacién de la
caldera, se debera monitorear la calidad del condensado. Esto es necesario porque el condensado retorna
desde procesos en los que existe peligro de contaminacion.

Por ejemplo, puede suceder que el condensado provenga de un intercambiador de calor en el que por una
deficiente seleccion del equipo hay tensiones de origen térmico que producen filtraciones del fluido hacia el
vapor. Este al condensarse incorpora pequefias cantidades de ese fluido, independientemente de que este
sea un gas o un liquido, y el condensado queda contaminado. Lo mas facil de detectar es la contaminacion
por sustancias conductoras de la electricidad, ya que estas aumentan mucho la conductividad eléctrica del
condensado. Si la conductividad llega a estar un 10% por encima de la maxima admisible en la caldera sera
necesario derivar esa corriente a desecho, ya que es riesgoso que retorne a la caldera. Sera también nece-
sario revisar el equipo sospechado de causar el problema para detectar y resolver la falla. Las sustancias
no iénicas que no aumentan o aumentan muy poco la conductividad eléctrica del condensado plantean otro
problema mas dificil. Las sustancias no i6nicas que causan contaminacién del condensado con mas fre-
cuencia son los aceites. Otras sustancias que se suele encontrar contaminando condensado se listan en la
tabla siguiente.

Sustancias contaminantes mas habituales en el condensado
Azlcares Fuel oil (calidad 1 al 6)

Grasas Grasas y aceites animales y vegetales
Nafta Aceites de maquina, cortes de petréleo
Kerosén Aceites lubricantes

Hexanos Licor negro (industria celuldsica)
Acidos grasos Crudo topeado

Gasoill Furfural

En ciertas industrias el peligro de contaminacién es mayor que en otras, pero en todas existe en mayor o
menor grado. Los problemas que origina la contaminacién son multiples y a menudo impredecibles. Vamos
a mencionar los mas comunes para dar una idea de la gravedad que puede tener el problema de contami-
nacion. Se debe tener presente que rara vez se presenta un solo problema, ya que lo que causa uno de
ellos también puede originar otros.

Formacién de espuma

Los hidrocarburos de cadena larga tales como los aceites naturales en los que la molécula contiene grupos
hidréfobos e hidréfilos que les confieren propiedades tensioactivas pueden resultar capaces de generar
grandes cantidades de espuma. Esto puede significar aceleracion del flujo debido al mayor volumen ocupa-
do en las tuberias, con peligro de erosién de las mismas. Es muy comun que los aceites contengan deter-
gentes, y si el agua es alcalina y hay presentes acidos grasos se puede producir una reaccién quimica en-
tre el alcali y los acidos grasos que produce jabones. Los jabones, aceites sulfonados, alcoholes, los hidro-
carburos alifaticos o aromaticos sulfonados, las sales de amonio cuaternarias, los éteres y los esteres orga-
nicos no idnicos y algunas particulas sélidas finas actian como emulsionantes y pueden causar o aumentar
la formacion de espuma.

Depdsitos

Los aceites mezclados con agua dura producen la formacién de depdsitos mucho mas duros y adherentes
gue los que forma el agua dura, que resultan mas dificiles de eliminar. También interfieren en algunos pro-
cedimientos de ablandamiento quimico como el de fosfato. Ademas los aceites pueden actuar como nua-
cleos o promotores de incrustaciones en la caldera, porque cualquier particula sélida que normalmente
guedaria en suspension o formando un barro facil de eliminar por lavado al encontrarse con un aceite se
recubre del mismo y se vuelve pegajosa y adherente; al pegarse en las paredes de los tubos, el aceite se
evapora o carboniza y el sélido forma un depdésito. Ocasionalmente, si hay presente aceite o grasa de ro-
damientos a bolillas se forma un depdsito en las paredes de los tubos, que al desprenderse los pueden ob-
turar.

Disminucién del pH

Muchas sustancias organicas, particularmente los azlcares, se carbonizan completamente formando &cidos
organicos. En sistemas de alta presién que usen procesos de ablandamiento con fosfato controlado por pH,
estos acidos pueden disminuir el pH a 3 0 4. Esto es gravisimo porque causa corrosion acida en la caldera.
Contaminacién de resinas de intercambio

Las sustancias orgénicas presentes en el condensado produciran la disminucién de actividad de las resinas
de intercambio iénico usadas para desmineralizar el agua cruda enviada a la caldera, e incluso pueden des-
truirlas o inutilizarlas por completo. El aceite por ejemplo las inutiliza de forma irreversible porque recubre
los granos de resina tapando sus poros e inactivando su capacidad de intercambio de iones. Si se mezcla
condensado con agua cruda y hay presente aceite en minimas proporciones en cualquiera de los dos es in-
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evitable que haya serios problemas con las resinas. Se han informado casos en la literatura de lechos de
resina totalmente tapados, con pérdidas totales por valor de centenares de miles de ddlares.

Otros problemas

La magnitud de los trastornos que puede causar la presencia de contaminantes en el condensado depende
de su cantidad. También depende del tipo de proceso de ablandamiento que se use, como vimos en el pa-
rrafo anterior. Por ejemplo una cantidad muy grande de aceite en el condensado puede tapar las trampas
de vapor o trabarlas causando la pérdida de vapor, y también puede obturar valvulas de control y aumentar
la deposicion de sélidos en la caldera.

9.8.7.1 Monitoreo del condensado

Se deben implementar dos controles basicos. Ademas del control de conductividad eléctrica se debe mon-
tar una celda de medicién continua de transparencia o celda turbidimétrica. Esta mide constantemente la
presencia de particulas sélidas o liquidas presentes en el condensado y controla el flujo para desviarlo a
desecho si la turbidez excede los valores maximos. Como muchos de los contaminantes (en particular los
aceites) son insolubles en agua, aumentan su turbidez. También es posible detectar visualmente la presen-
cia de aceites (aun en proporciones minudsculas) por la iridiscencia que producen en la superficie libre del
condensado.

Otros parametros que se pueden monitorear son: el color, la fluorescencia (muchas sustancias organicas
emiten luz en el rango visible al ser atravesadas por luz ultravioleta), la absorcion en el infrarrojo y los anali-
sis de laboratorio que requieren instrumentacion mas sofisticada, como la cromatografia de fase gaseosa.

El monitoreo se debe hacer por ramales tratando de controlar la menor porcién posible del retorno de con-
densado, para poder detectar con la mayor prontitud el origen de la contaminacién. Lo ideal seria monito-
rear cada equipo para poder aislarlo de inmediato pero esto en general no es posible.

9.8.7.2_ Medidas correctivas

Se puede impedir que el condensado contaminado ingrese a la caldera tomando las siguientes medidas co-
rrectivas.

Eliminar las fugas

Es la forma mas ldgica y evidente aunque no siempre la mas facil de implementar rdpidamente. En grandes
refinerias de petréleo, por ejemplo, donde hay cientos de intercambiadores de calor y rehervidores conte-
niendo miles de tubos de intercambiador, localizar y eliminar una fuga puede ser una tarea que demande
dias y a veces semanas. A veces el reemplazo del equipo fallado (cuando no es econdémica su reparacion)
puede llevar mucho tiempo, y en el interin es preciso hacer algo para impedir que se contamine la caldera o
se pierdan grandes cantidades de condensado.

Tirar el condensado contaminado

Esto es lo primero que hay que hacer apenas se detecta la contaminacion, hasta que se averigua su causa
y se elimina o resuelve la misma. A veces es la Unica solucién posible si el nivel de contaminacién es tan
grave gue su eliminacion se hace imposible o antieconémica. De todos modos teniendo en cuenta el impac-
to ambiental es probable que no se pueda continuar tirando indefinidamente el condensado, de modo que
solo se la puede considerar como una solucién provisoria.

9.8.7.3 Tratamiento del condensado

Siempre es posible implementar sistemas de tratamiento cuando las causas de la contaminacién no se
pueden prevenir total o definitivamente. El tipo de tratamiento a aplicar dependera de consideraciones téc-
nicas y econdémicas que varian en cada caso particular segun el tipo de contaminacion y su intensidad.
Coagulacion y filtracion

Esta técnica es una de las mas efectivas para eliminar aceites. Se suelen usar filtros prensa para eliminar
casi totalmente los aceites y otros hidrocarburos. En esta técnica la consideracion mas importante es la
seleccion del medio filtrante, ya que debera ser capaz de retener el contaminante con una caida de presién
razonable. Los medios filtrantes mas comunes son tela de algodén, polimeros sintéticos, fibra de vidrio, ce-
lulosa, metal, fibra de carbono, materiales ceramicos y otros sélidos porosos, arena y otros solidos granula-
res semejantes. La efectividad del filtro se puede mejorar agregando coadyuvantes de filtracion.
Ultrafiltracién

Esta técnica resulta exitosa en la separacion de mezclas dificiles de separar, como aceite de maquina y
agua. Una membrana actuando bajo presion separa un contaminante de su solvente si tiene la porosidad
adecuada. Es posible separar muchos contaminantes si se colocan en serie membranas de diferente poro-
sidad. La pureza del agua que sale de un filtro operando adecuadamente puede ser menor de 0.1 partes
por millén (0.1 mgl/litro) de aceite.

Resinas de adsorcién

Se han desarrollado una serie de polimeros capaces de adsorber hidrocarburos emulsionados en agua.
Pueden producir agua con contenidos menores de 1 parte por millon de aceite. Se pueden usar a tempera-
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turas de hasta 100 °C. Su capacidad de adsorcion es muchas veces superior a la del carbén activado en la
remocion de hidrocarburos halogenados (como son muchos solventes industriales) y se pueden regenerar
por dos mecanismos: por lavado con vapor vivo o con solventes, 0 con una mezcla de vapor de agua y de
solvente. Son bastante mas caros que el carbon activado pero prestan un mejor servicio.

Sedimentadores por gravedad

Los separadores liquido-liquido son capaces de tratar grandes volimenes de aguas contaminadas con
aceites. La separacion efectiva supera el 0.1% de la concentracion original si las dos fases tienen una dife-
rencia de densidades de 0.1 o menos. Sin embargo, solo se pueden usar para separar emulsiones inesta-
bles, es decir aquellas que tienden a separarse espontdneamente en sus componentes. No son aplicables
a mezclas de liquidos miscibles, emulsiones estabilizadas o emulsiones que contengan contaminacion, par-
ticularmente de naturaleza gelatinosa. En el mejor de los casos pueden eliminar la mayor parte del conta-
minante pero no producen agua de calidad suficiente como para alimentar calderas. Un parrafo aparte me-
rece el tratamiento de agua de enfriamiento. Por sedimentacion es posible obtener concentraciones meno-
res de 1 a 2 ppm de aceites en el agua. Esto permite su reutilizacién o su descarte ya que la reglamenta-
cién internacional vigente permite tirar agua con concentraciones menores de 8 ppm en los rios, lagos o la-
gunas, hasta 25 ppm en aguas marinas costeras (150 millas de la costa) y hasta 30 ppm en alta mar (mas
de 150 millas de la costa).

Lavado con vapor

Esta técnica se usa mucho en refinerias de petréleo. El proceso puede producir concentraciones de hidro-
carburos menores de 50 partes por millén si la concentracién original del contaminante en el agua es baja,
pero en la mayoria de los casos es mucho mayor dependiendo del tipo de contaminante y de la concentra-
cién original del contaminante. No es un proceso barato y requiere equipos costosos.

Procesos de flotacion

La flotacién con aire puede ser un procedimiento efectivo si no hay presentes estabilizadores o emulsionan-
tes quimicos. El proceso involucra la disolucién de aire en el agua. El aire disminuye la densidad del aceite
y aumenta la velocidad de ascenso de las gotitas de aceite disperso.

Una forma de airear el agua es insuflando aire a través de platos distribuidores sumergidos. Otra utiliza un
agitador a turbina para dispersar el aire que se disuelve en el agua bajo presion, y en la tercera se satura
una parte del efluente con aire a 2-3 atmésferas de presién, para mezclarlo luego con el condensado sin
tratar, y entonces la descompresién produce la liberacién del aire en forma de mindsculas burbujas. No es
un método capaz de producir agua de calidad suficientemente buena para alimentar a la caldera, pero se
puede combinar con otros métodos de tratamiento. Es muy eficaz para separar rapidamente liquidos inmis-
cibles, como aceites e hidrocarburos.
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9.9 Ciclos binarios

La sustancia de trabajo usada en casi todos los sistemas de vapor para generar energia es el vapor de
agua. La principal razon es econdmica, al ser el agua la sustancia mas facil de obtener en grandes cantida-
des con un razonable grado de pureza. Sin embargo, el vapor de agua esta muy lejos de ser la sustancia
ideal. Se ha gastado una considerable cantidad de tiempo y dinero en investigar posibles alternativas, en
busca de una sustancia mas adecuada que permita mejorar el rendimiento del ciclo de Rankine para acer-
carlo mas al del ciclo de Carnot, sin tener que recurrir a complejos sistemas como el ciclo regenerativo.
Entre otros, se recurrié al mercurio como fluido de trabajo, pero existen varios problemas con esta sustan-
cia. En primer lugar el precio, ya que es muy caro, y en segundo lugar el hecho de que sus vapores son
sumamente téxicos. No obstante, las experiencias realizadas con mercurio despertaron interés en los ciclos
binarios. Un ciclo binario es un sistema que usa dos fluidos de trabajo, por ejemplo mercurio y agua.

Este sistema consiste en realidad de dos ciclos separados, uno que usa mercurio y el otro que usa agua
como fluido de trabajo. La disposicion fisica del sistema se puede observar en el siguiente croquis.
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ciclo, y el 43.2% restante del calor consumido se
desperdicia en el condensador de vapor.

Para tener un término de comparacion, el ciclo de
Carnot equivalente, es decir el ciclo que opera entre
las temperaturas extremas de 500 °C y 32 °C tiene
un rendimiento igual a: 100(1-305/773)= 60.5%. EI
cociente del rendimiento del ciclo binario sobre el
rendimiento del ciclo de Carnot equivalente es:
0.94. Este es un muy buen indice de aprovecha-
miento de la energia, y por eso el ciclo binario de
mercurio despierta tanto interés, a pesar de los in-

Se ha experimentado con otras sustancias para reemplazar al mercurio. Los ciclos binarios se pueden clasi-
ficar segun el papel que juega el vapor de agua. Cuando el vapor de agua se usa como fluido de baja tem-
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peratura (como en el caso del ciclo de mercurio y agua) se dice que es un ciclo de baja temperatura, y
cuando el vapor de agua se usa como fluido de alta temperatura se dice que es un ciclo de alta temperatu-
ra. Hasta ahora en los intentos mas exitosos se ha usado vapor de agua como fluido de alta temperatura y
un fluido organico como fluido de baja temperatura. En este enfoque el vapor de agua juega el mismo papel
que el mercurio en el ciclo binario anterior, y el fluido organico es un liquido de bajo punto de ebullicién, ge-
neralmente un hidrocarburo: propano, butano o alguno de los fluidos usados en ciclos frigorificos.

Un ciclo binario de alta temperatura funciona de la misma forma que el ciclo mercurio-agua, solo que el
agua ocupa el lugar del mercurio, y un hidrocarburo ocupa el lugar del vapor de agua en el ciclo binario de
mercurio y agua. El vapor de agua se condensa en el condensador de vapor de agua intercambiando calor
con el hidrocarburo liquido, que se vaporiza. El vapor de agua y el vapor de hidrocarburo impulsan turbinas
distintas, produciendo trabajo por separado. El siguiente croquis muestra el sistema.

Caldera de 1
vapor ée
agua

urbma de
yapor de agua

N ~ : .
’ 3 \ Condensador de vapor de agua
| ¥ evaporador de hidrocarburo bus

~ 3y ¢ LD
Bomba Bomba

Ejemplo 9.13 Célculo de un ciclo binario.
En un ciclo binario destinado a la produccion de energia eléctrica se tiene una caldera de vapor que opera
segun un ciclo de Rankine. La turbina de vapor de agua se alimenta con vapor sobrecalentado a 40 bar y
500 °C. La condensacion de vapor de agua se realiza a 1 bar y el calor retirado en la condensacion se
transfiere a un segundo ciclo de Rankine disefiado para operar a baja temperatura que usa R-134a como
fluido de trabajo. El R-134a es un liquido organico que se usa como fluido frigorifico y que se describe
detalladamente en el apartado 10.2.1 del capitulo 10. Este ciclo opera sin sobrecalentamiento, por lo tanto
el vapor del fluido organico esta saturado a la entrada a la turbina con una temperatura de 80 °C. La
condensacion del R-134a se produce a 20 °C.
La potencia generada en el ciclo de vapor de agua es de 10.000 KW; parte se consume en la propia fabrica
y el resto se aporta a la red eléctrica nacional. La potencia generada en el ciclo de R-134a se aporta a la
red. Suponiendo que no hay pérdidas de calor, despreciando el trabajo de las bombas y suponiendo expan-
siones reversibles en las turbinas de ambos ciclos calcular:

1. El caudal de agua que circula por el ciclo de Rankine de vapor de agua.

2. Elcaudal de R-134a que circula por el ciclo de Rankine de fluido orgéanico.

3. La potencia generada en el ciclo del R-134a.

4. Rendimiento térmico del ciclo del R-134a.

5. Rendimiento exergético del sistema si la temperatura del medio es 25 °C.
Observaciones. Los datos del vapor de agua se encuentran en el Apéndice del capitulo 3 y los del refrige-
rante R-134a en el Apéndice del capitulo 10.
Solucién

1. Caélculo del caudal de agua.

Haciendo un balance de energia por medio del Primer Principio para sistemas abiertos en la turbina
tenemos la siguiente ecuacion. Los subindices se refieren a la figura anterior.

W
hi h,
Sabemos que el punto 1 corresponde a una presion de 40 bar y una temperatura de 500 °C. De ta-
bla o gréafica de propiedades del vapor de agua obtenemos h1 = 3445 KJ/Kg y la entropia especifica
es s1 = 7.0909 KJ/(Kg °K). Para el punto 2 tenemos una presion de 1 bar. Asumimos que la expan-
sion es isentropica; entonces s2 = s1 'y obtenemos una entalpia h2 =2576 KJ/Kg; el titulo x = 0.956.
Por lo tanto:

W 10000 1151 ﬂ

h, h, 3445 2576 seg

W =m(h1 h2)® m=

m =
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2. Calculo del caudal de R-134a.
Para calcular este caudal establecemos un balance de energia en el condensador de vapor de
agua, que también es el vaporizador de R-134a.

Myo(nz Mg )=Mesga (e Ne ) ® Mpgza = My hz_he

ha hc

En el punto 3 el agua se encuentra como liquido saturado a la presion de 1 bar, y su entalpia es hs
= 417.51 KJ/Kg; la entropia especifica es s3 = 1.3027 KJ/(Kg °K). Para el punto A, a 80 °C y en con-
dicion de vapor saturado seco la entalpia del R-134a es ha = 280.4 KJ/Kg y su entropia especifica
es sa = 0.888 KJ/(Kg °K). Para el punto C a 20 °C y en condicién de liquido saturado la entalpia del
R-134a es hc = 78.8 KJ/Kg y su entropia especifica es sc = 0.299 KJ/(Kg °K). En consecuencia:

h hs _11c12576 41751 _ 1,0 50e KO

ha hc 280.4 78.8 seg
3. Potencia generada en el ciclo del R-134a.
La potencia generada se obtiene de un balance de energia en la turbina del R-134a.

Wr.143a = MR-143a (hA hB)

En el punto B el vapor del R-134a se encuentra a 20 °C y con la misma entropia del punto A puesto
gue asumimos que la expansién en la turbina es isentrépica. En tablas o graficos de propiedades
del R-134a obtenemos: hs = 251.6 KJ/Kg con un titulo x = 0.947. En consecuencia:

Wri143a = Mp143a (hA hg ): 123.235 (280.4 251 .6) = 3546 KW

4. Rendimiento térmico del ciclo del R-134a.
El calor que recibe el R-134a se puede calcular en funcion del caudal y la diferencia de entalpias.

Qrisza = Mrigza (Na e )=123.235(280.4 78.8)= 24844.2 KW

W 3546
n=—=——.—=0.1427 014.27%

Q 248442
5. Rendimiento exergético del sistema.
El rendimiento exergético del sistema se obtiene dividiendo el trabajo producido (que es la suma de
la potencia de ambas turbinas) dividido las exergias consumidas, que es la variacién de exergias
del vapor de agua entre los estados 1 y 3. Entonces resulta:
W 0 +Wr143a

MR 1432 = Mp,0

e ) 10000 + 3546
ex — -
Bis My,0 [(hl hs) To (51 S3 )]
13546

=0.9035 . 90.35%

:11.51[(3445 417.51) 298(7.0909 1.3027)]

Este es un valor muy bueno, que indica un excelente aprovechamiento de las exergias disponibles. Note
gue la temperatura del medio es 25 °C a pesar de que la temperatura del condensador de vapor de R-134a
es 20 °C. Esto muestra que la temperatura del medio no siempre es igual a la menor temperatura alcanzada
en el sistema.
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CAPITULO 10
CICLOS FRIGORIFICOS

10.1 Objeto vy procesos de la refrigeracion

La refrigeracion se emplea para extraer calor de un recinto, disipandolo en el medio ambiente. Como esta
puede ser también la definicién del enfriamiento comun, precisaremos un poco mas: se dice que hay refri-
geracion cuando la temperatura deseada es menor que la ambiente. En este aspecto un equipo frigorifico
funciona como una bomba de calor, sacando calor de la fuente fria y volcandolo a la fuente célida: aire,
agua u otro fluido de enfriamiento. Es de gran importancia en la industria alimentaria, para la licuacién de
gases y para la condensacion de vapores.

10.1. 1 Clases de procesos frigorificos
La refrigeracion se puede producir por los medios siguientes.

7 Medios termoeléctricos.

J  Sistemas de compresion de vapor.

7 Expansion de gases comprimidos.

7 Expansion estrangulada o expansion libre de gases comprimidos.
En la mayor parte de los sistemas industriales, comerciales y domeésticos se usa la segunda opcion, es de-
cir, los sistemas por compresion de vapor. Por su difusién se destacan dos sistemas: la refrigeracion por
compresion de vapor vy la refrigeracion por absorcién. Ambos tipos producen una region fria por evapora-
cién de un fluido refrigerante a baja temperatura y presion. En la refrigeracion por compresion se consume
energia mecanica en un compresor que comprime el fluido de trabajo evaporado que viene del evaporador
(cdmara fria) de modo que el calor que tomé el fluido refrigerante en el evaporador pueda ser disipado a un
nivel térmico superior en el condensador. Luego de ello el fluido pasa a un expansor que es una simple val-
vula o restriccion (orificio capilar) de modo que el fluido condensado (liquido) a alta presion que sale relati-
vamente frio del condensador al expandirse se vaporiza, con lo que se enfria considerablemente ya que pa-
ra ello requiere una gran cantidad de calor, dada por su calor latente de vaporizacién, que toma precisa-
mente del recinto refrigerado.
En la refrigeracion por absorcion, el calor que toma el fluido refrigerante a baja temperatura y presion es
cedido a temperatura intermedia y alta presion luego de haber sido evaporado de una solucién por medio
de calentamiento. Se diferencia del anterior por no requerir energia mecanica (no hay compresor) y se pue-
de usar cualquier fuente de calor que resulte econémica.

10.1.2 Andlisis exergético de los procesos frigorificos

Los procesos frigorificos se deben analizar con la ayuda del Segundo Principio de la Termodinamica para
alcanzar una adecuada comprensién de su naturaleza y del motivo de que sean tan costosos. Ya hemos
tratado esta cuestion cuando estudiamos la pérdida de capacidad de realizar trabajo en el apartado 5.10.4
del capitulo 5. El enfoque que usamos alli se basaba en la ecuacién de Gouy-Stodola. Ahora trataremos el
problema desde el punto de vista del analisis exergético.

Como se recordard, en el apartado 5.14.2 del capitulo 5 se defini6 la exergia del calor Q1 intercambiado por
el sistema con una fuente a temperatura T1 en la ecuacion (5-51), que reproducimos por comodidad.

To) — L1 -
B _o ToQ=Qt | ]
e =Q1 = {(Tl J‘ (5-51)

En esta ecuacion To es la temperatura del medio ambiente. De la misma se deduce que la exergia que se
transmite a la temperatura To vale cero. Esto significa que cuando Ti es igual a la temperatura del medio
ambiente la exergia del calor es nula. ¢ Qué sucede en los procesos frigorificos, en los que el intercambio
de calor se produce con una fuente a menor temperatura que la ambiente?. Basta examinar la ecuacion (5-
51) para deducir que en este caso la exergia del calor es negativa. ¢Qué significa un valor negativo de la
exergia?. Significa que el flujo de exergia tiene una direccién opuesta a la que tendria el flujo espontaneo
de calor. También tiene otra interpretacion bastante inquietante. Como la exergia es la capacidad de produ-
cir trabajo de la energia disponible, un valor negativo representa un consumo de trabajo, lo que nos dice
gue para poder producir el flujo de energia hacia fuentes con menor temperatura que la ambiente es nece-
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sario entregar trabajo al sistema. Ademas, la magnitud del flujo exergético depende de la diferencia entre
las temperaturas de la fuente fria y el ambiente, de modo que cuanto mas baja es la temperatura de la fuen-
te fria tanto mas costosa resulta la refrigeracion.

Para precisar el andlisis, supongamos tener un sistema de refrigeraciéon por
compresion tal como el que se muestra en el esquema de la derecha, cuyo ob-
jeto es la extraccién de calor Q: de la fuente fria consumiendo trabajo W. | 7,
El balance exergético se puede plantear en la siguiente forma. La exergia que ' ]
ingresa al sistema tiene que ser igual a la que sale mas la que se destruye. Es
decir:

) Medio amhiente

"

W 4By =Bg +0

En esta relacion W representa la exergia del trabajo. Puesto que el trabajo es
por definicién exergia pura, son numéricamente iguales.
El término o representa la destruccion de exergia causada por la irreversibilidad
inherente al proceso. Puesto que no es posible crear exergia, se deduce que la
destruccién de exergia debe ser siempre positiva (0 a lo sumo nula, en el caso
limite e ideal de que todo el proceso sea reversible) de donde se deduce que
es siempre positiva. | T I
Cuanto mayor sea ¢ tanto mas costosa sera la operacion, dado que la exergia Tac 4
del trabajo (que es proporcional al propio trabajo) aumenta con ¢. Lamentable- R
mente no podemos predecir el valor de ¢. Pero conociendo la magnitud de las corrientes de energia inter-
cambiadas por el sistema en forma de calor y trabajo es posible calcularla para sistemas especificos, lo que
permite comparar la destruccion de exergia de los distintos sistemas.
Sl mibiinis El anal|§|s exergguco no d|st|ngue entre exergia proveniente del calor
| y exergia proveniente del trabajo. Esto sugiere que se puede reempla-
' zar la energia en forma de trabajo por energia en forma de calor. En el
croquis que vemos a la izquierda se ilustra esta idea. En este esque-
ma tenemos una fuente a una temperatura Ta mayor que la ambiente,
que suministra energia en forma de calor Qu al sistema. Una disposi-
Fuente  cjon de esta clase es tipica de los procesos de absorcion.
de calor El balance exergético en este caso es el siguiente.

Bqd + Bql = qu +0

T>T . .
8= Puesto que el balance en este caso no difiere sustancialmente del an-

— terior, podemos aplicar las mismas deducciones que antes. Poco im-
porta la naturaleza de la fuente emisora de calor Qd al sistema ya que
en definitiva sélo nos interesa la naturaleza de las causas de las irre-
versibilidades que originan la destruccion de exergia, ya que esta es la
que consume energia por la via de su inutilizacion.

Fuente fria

10.2 Refrigeracidn por compresién de vapor

5 Recordemos el ciclo de Carnot. Aqui opera
T como magquina frigorifica, es decir que se re-
corre en sentido antihorario.

A lo largo de la trayectoria de expansion b ic

se entrega calor g2 al ciclo aumentando la ca-

lidad de vapor a temperatura constante Ta.

¢ Luego una compresion adiabatica (isentropi-

’ 1 d ca) a lo largo de crd eleva su temperatura

hasta Ti. Entonces se condensa el vapor a

temperatura constante Ti cediendo calor q:. El

liquido asi obtenido se expande isentrépica-

/4 mente a lo largo de a[ b, enfriandose hasta la

temperatura T2. Logicamente, como el proce-

f q, so consume trabajo W el calor g1 debera ser

Ry b ® i‘j ¢ mayor gue el calor gz2. El rendimiento de una

maquina frigorifica se mide en términos de lo

AS obtenido (calor gz extraido de la zona fria) so-

' bre lo gastado para ello, que en este caso es
el calor (g1 — 2) o sea el trabajo W.

L)

|
o
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En la realidad el proceso no es tan simple. Trataremos de visualizarlo con ayuda del siguiente croquis.

b7 b =

Y
\

Evaporador B R

Compresor

qA' ] ll)
— - ———

I : Ts
' 2
|}
"
! Vélvula u ori-

d  soio Condensador &
- e
Zona de baja presion (fria) ‘“S}J"* Zona de alta presion (calida)

]

En el mismo por simplicidad se ha omitido el separador de liquido que normalmente se instala a la salida de
la valvula. Este es un tanque o vasija donde se separa el gas del liquido. Este Ultimo va al evaporador mien-
tras que el gas pasa directamente al compresor.

El condensador en los sistemas mas simples es un intercam-

T biador de calor del tipo “radiador’ a aire. Un ciclo tipico por
b compresion de una sola etapa se puede ver en el diagrama T-S
gque vemos a la izquierda.
7 < Las diferencias con el ciclo de Carnot se deben a los hechos
2 siguientes:
a) La evaporacién no es isentropica porque se suele
= hacer a través de una restricciéon, o sea que resulta
d \ isentalpica, espontanea y por ello fuertemente irrever-
Tl sible, es decir, con aumento de entropia;
b) La compresion se lleva a cabo hasta que el vapor se
recalienta.
El calor absorbido en el evaporador (la fuente fria) se obtiene
de la siguiente ecuacion.
S
Q, = calor absorbido en el evaporador = H, Hy (10-1)

Puesto que por lo general se conoce el calor que se debe eliminar en el evaporador, que suele ser un dato,
podemos calcular el caudal de masa de fluido frigorifico que circula por el evaporador. El calor extraido por
unidad de masa en el evaporador es:

= hy®@Q=m.0 ® m&
ha hd
Q, = calor cedido en el condensador =H, H. (10-2)
W es el trabajo realizado en el compresor:
W = (Hb Hc) (Ha Hd) (10'3)
Como la expansion c1d es casi isentropica, es:
H=H ®W=H, H, (10-4)
Por lo tanto el Coeficiente de Eficiencia Frigorifica (cef) es:
cof= M2 Ao (10-5)
W H, Ha.

En realidad, ademas de la pérdida de eficacia debida a la irreversibilidad de la expansion c[1d tenemos que
tener en cuenta que cuanto mayor es la relacién de compresion tanto mayor es la eficacia del compresor.
Para una sola etapa, rendimientos tipicos de compresores alternativos de amoniaco vienen dados por las
expresiones siguientes:
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ns =0.86 U.UstsMP_f\‘ n =1.0 U.UbL[P_fN
{P) {P)

Si bien estas expresiones s6lo son aproximadamente validas para compresores alternativos, se encuentran
relaciones similares para otros tipos de compresor. Para compresores alternativos el rendimiento isentropi-
co oscila entre 0.85 para compresores chicos hasta 0.93 en compresores grandes. El rendimiento volumé-
trico va desde 0.6 a 0.7 para compresores chicos (hasta 10000 frig./hora) hasta 0.7 a 0.8 para compresores
medianos (hasta 50000 frig./hora) hasta 0.8 a 0.88 en compresores grandes (> 50000 frig./hora).
Para instalaciones frigorificas de gran tamafio se suelen usar compresores centrifugos. Por ejemplo en una
instalacion de 3,000,000 frigorias por hora funcionando con Freon 12 de temperatura de ebullicion —40 °C el
compresor debe aspirar alrededor de 20000 m fhora de vapor. Empleando un compresor horizontal a pistén
de dos etapas la primera etapa deberia tener un diametro de 1.5 m., mientras que un compresor centrifugo
serd mucho menos costoso, ya que su peso, incluido reductor, sera siete veces menaor.
Los compresores centrifugos son muy usados para ciclos frigorificos. Pueden ser herméticamente cerrados,
semiherméticos o abiertos. Los equipos herméticos tienen el motor y la caja del compresor integrados en un
solo conjunto, lo que permite obtener dos ventajas. Por un lado se reducen las fugas de fluido al minimo, y
por otro el enfriamiento del motor lo hace el propio fluido refrigerante lo que permite un disefio mas compac-
to y econémico. Todos los refrigeradores domésticos y comerciales chicos tienen esta disposicion llamada
de “equipo sellado”.
Los compresores centrifugos semiherméticos tienen la ventaja de permitir un acceso mas facil que los her-
méticos en caso de fallas. Muchos compresores de media capacidad son semiherméticos. En un compresor
abierto el motor y el impulsor estan instalados en cajas separadas, asi que hay un eje que pasa a través de
la caja del compresor lo que obliga a tener un sello para evitar fugas entre el eje y la caja. La razén de que
sigan usandose es que consumen menos energia que los de tipo sellado, tipicamente de un 2 a un 4% me-
nos. Por ese motivo muchos equipos grandes son de tipo abierto.
En general, los compresores alternativos se estan dejando de lado en favor de disefios rotativos (por ejem-
plo de tornillo) en instalaciones de mas de 500,000 frigorias/hora ya que su rentabilidad es mayor.

10.2.1 Fluidos frigorificos

La siguiente tabla proporciona las siglas o formas abreviadas de los nombres de muchos fluidos refrigeran-
tes usados en la actualidad. Ademas de las siglas que figuran en la tabla existen muchas denominaciones
comerciales.

Sigla  Nombre quimico _Sigla ~ Nombre guimico
R-11 Triclorofluorometano — CClsF ~R-227  Heptafluoropropano
R-12 Diclorodifluorometano — CClzF2 ~R-290  Propano — CHz-CH2-CHs
R-13 . Clorotrifluorometano — CCIFs - R-C318  Octafluorociclobutano
R-13B1 Bromotrifluorometano — CBrFs ~R-407A  Mezcla de R-32, R-125 y R-134a (1)
R-14 Tetrafluoruro de carbono — CF4 _R-407B_ Mezcla de R-32, R-125 y R-134a (2)
R-21 Diclorofluorometano — CHCI2F - R-407C  Mezcla de R-32, R-125 y R-134a (3)
R-22  Clorodifluorometano — CCIF2 - R-410A  Mezcla de R-32 y R-125 al 50% en peso
R-23 Trifluorometano — CHFs ~R-500  Azeotropo de R-12 y R-1522
R-32  Difluoroetano — C2HaF>2 ~R-502  Azedtropo de R-12 y R-115
R-40  Cloruro de metilo — CCIHs ~R-503  Azedtropo de R-23 y R-13
R-40  Metano — CHs - R-504  Azedtropo de R-32 y R-115
R-113  Triclorotrifluoroetano — CCl2F-CCIF2 ~R-507  Mezclade R-125 y R-143a 50% en peso
R-114  Diclorotetrafluoroetano — CCIF2>-CCIF2 R-600  n-Butano
R-115  Cloropentafluoroetano — CCIF2-CF3 R-600a  Isobutano
R-125  Pentafluoroetano — CHF2-CFs R-717 Amoniaco — NHs
R-1342 Tetrafluoroetano — CHF2-CHF2 " R-744 Diéxido de carbono — CO2
R-126  1,3-dicloro-1,12,2,3,3-hexafluoropropano  R-1150 Etileno — CH2=CHz2
R-142b Clorodifluoroetano - R-1270  Propileno
R-1522 Difluoroetano - HX4 Mezcla R-32, R-125, R-143m y R-134a (4)
R-170  Etano — CHs-CHs ~MHC50 Mezclade R-290 y R-600a (5)
CARE 50 Mezcla de R-170 y R-290 6/94 moles %

Notas aclara{gyar%_‘lmA es una mezcla de 19 a 21% en masa de R-32 + 38 a 42% en masa de R-125 + 38
a 42% en masa de R-134a.
(2) R-407B es una mezcla de 9 a 11% en masa de R-32 + 68 a 72% en masa de R-125 + 18 a
22% en masa de R-134a.
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(3) R-407C es una mezcla azeotropica ternaria de R-32, R-125 y R-134a en proporcion
23/25/52% en peso. Limites: 22 a 24% en masa de R-32, 23 a 27% en masa de R-125 y 50
a 54% en masa de R-134a.
Los refrigerantes R-407 son un buen sustituto para el R-22 que, como veremos enseguida, esta condenado
a desaparecer de la mayor parte de las aplicaciones.
(4) HX4 es una mezcla de R-32, R-125, R-143m y R-134a en proporcion 10/33/36/21% en pe-
S0.
(5) MHC 50 es una mezcla de 50% en peso de R-290 y R-600a.
Seleccién del fluido frigorifico
Cuando reflexionamos sobre el problema de la seleccion de un fluido frigorifico de compresiéon de vapor
vemos de inmediato que la eleccién obvia es el vapor de agua, tanto desde el punto de vista del precio co-
mo de las caracteristicas de sustancia inocua, comparativamente no corrosiva, facilidad de obtencién al es-
tado puro, estabilidad fisico-quimica y seguridad de su empleo. Por desgracia, las propiedades termodina-
micas del vapor de agua no lo convierten en la mejor elecciéon aunque no sea imposible usarlo, como de
hecho se usé en el pasado. La causa de que no se use extensivamente el vapor de agua en ciclos frigorifi-
cos de compresién de vapor es la presidon extremadamente pequefia que debe tener el evaporador para
poder alcanzar las bajas temperaturas que nos interesan en la practica.
Si la evaporacion se hiciese a presion atmosférica habria una temperatura de 100 °C en el evaporador, difi-
cilmente un valor aceptable en refrigeracion. Supongamos ahora que estamos pensando en un sistema de
refrigeracion para el aire acondicionado de una oficina, donde nos proponemos mantener una temperatura
del aire de 20 °C. Para que el sistema de aire acondicionado sea efectivo técnica y econémicamente tiene
gue enfriar una parte del aire; por ejemplo la quinta parte, a una temperatura menor, digamos a unos 10 °C.
A una temperatura de 10 °C en el evaporador la presion de vapor tendria que ser de alrededor de 12 mbar,
0 sea unos 0.0125 Kgi/cm 2si queremos alcanzar una temperatura menor, como ser 0 °C para fabricar hie-
lo, necesitariamos operar el evaporador a una presion de 0.00623 Kgi/cm .
Cuando enfrentamos el problema practico de manejar grandes cantidades de masa de vapor de agua a tan
bajas presiones se plantean de inmediato dos dificultades serias. La primera, es la propia presion, que es
muy baja. Resulta complicado (jy muy caro!) mantener estanco el sistema cuando funciona bajo vacio. La
segunda es que a muy baja presion el vapor de agua tiene una densidad muy pequefia, o lo que es lo mis-
mo un volumen especifico demasiado grande, lo que demandaria un tamafio desmesurado de tuberias y
compresor y un consumo gigantesco de energia en el compresor para poder manejar el caudal de masa
necesario para alcanzar un efecto frigorifico adecuado. Vemos entonces que el fluido frigorifico apropiado
no sélo debe tener un bajo punto de ebullicién (que es el que determina la temperatura del evaporador, y
por lo tanto de la camara fria) sino también una densidad lo mas elevada que sea posible para que el con-
sumo de energia en el compresor por unidad de masa de fluido que circula sea lo mas bajo posible. Esto
requiere moléculas con peso molecular elevado, cosa que el agua no tiene, y el amoniaco mas o menos.
La necesidad de encontrar fluidos frigorificos que cumplan estas condiciones impulsaron las investigaciones
y se obtuvieron una limitada cantidad de fluidos que cumplen estos requisitos, ademas de otras propieda-
des que detallamos a continuacion.

1. Temperatura y presion de ebullicion en el evaporador. Conviene que la presion de ebullicién sea
mayor que la atmosférica para que el equipo no funcione al vacio, ya que cualquier filtracion podria
admitir aire y humedad al interior del circuito de fluido frigorifico, lo que seria muy perjudicial. Para
evitar esa filtracién, seria necesario que la pared de los tubos sea gruesa, lo que dificulta el inter-
cambio de calor.

2. Temperatura de congelacion. La temperatura de congelacién del fluido refrigerante debe ser muy
inferior a la minima temperatura alcanzada por el sistema para alejar cualquier peligro de que se
congele el fluido.

3. Temperatura y presion criticas. Conviene que el sistema funcione a presion y temperatura muy infe-
riores a los valores criticos. Si no fuese asi seria dificil licuar el fluido refrigerante o el enfriador de
vapor en la etapa posterior al compresor tendria dimensiones exageradas. Esto se debe a que el
enfriamiento que se produce en el condensador ocurriria en la zona de gas, en lugar de ocurrir en la
zona de coexistencia liquido-vapor, en la cual los coeficientes de intercambio de calor son mayores
y en consecuencia habra un intercambio de calor también mayor. Por otra parte, al ser menores los
gradientes de temperatura requeridos, resulta también menor la irreversibilidad lo que mejora el
rendimiento.

4. Presion media de operacion del equipo. Los componentes criticos (el evaporador y el condensador
de vapor) deben ser muy robustos si el equipo funciona a una presion elevada, lo que encarece el
equipo. Ademas el consumo de energia en el compresor resulta demasiado grande.
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Volumen especifico pequefio (o densidad grande); como acabamos de explicar, es un requisito ne-
cesario para mantener acotado el consumo de energia del compresor. Esta propiedad esta intima-
mente ligada con el peso molecular, porque a mayor peso molecular mayor densidad del vapor, de
modo que resultan preferibles los fluidos frigorificos mas pesados.

Calor latente y calor especifico del liquido. Conviene que el calor latente de vaporizacion del liquido
sea elevado y el calor especifico del liquido sea pequefio. La razén de este requisito es la siguiente:
la expansion isentrépica en turbina no es rentable por lo que se realiza en una restriccién (etapa
c(1d). En la restriccion el fluido pasa de la presion P. a la presion Py y por cada kilogramo de fluido
que la atraviesa se vaporiza una fraccion x que requiere una cantidad de calor igual a (x 1) que pro-
duce un enfriamiento desde la temperatura Tc hasta la temperatura Ta de modo que si por la estran-
gulacion pasan (1 + x) Kg de fluido el balance de calor resulta:

()@= xtCp %B(ti—td)

La fraccion x de liquido evaporado durante la estrangulacién no proporciona frio Util en el evapora-
dor y pasa por este sin utilidad alguna, debiendo ser comprimida posteriormente en el compresor,
es decir, se comporta como un fluido inerte desde el punto de vista de su efecto frigorifico. Por lo
tanto, es conveniente reducir esta fraccioén al minimo. Para ello resulta preferible que el fluido tenga
un bajo calor especifico, o un alto calor latente, 0 ambos a la vez. De esta manera el caudal mésico
del refrigerante es menor, lo que redunda en beneficios por varias razones. En primer lugar, el costo
del refrigerante es mas bajo. En segundo término, el compresor debe impulsar menor cantidad de
fluido, lo que significa un menor tamafio del compresor y también por supuesto un menor costo de
operacion.

Temperatura maxima alcanzada en el compresor. Esta tiene una relacibn muy estrecha con el ex-
ponente adiabético o politropico. Conviene que la temperatura méxima alcanzada en el compresor
sea lo mas baja posible, para que el condensador tenga un tamafio pequefio. Ademas los fluidos
frigorificos que tienen temperaturas elevadas de salida del compresor presentan mayores proble-
mas de formacién de lodos y separacién del aceite lubricante. La temperatura maxima alcanzada
en el compresor tiene una relacion muy estrecha con el exponente adiabético o politropico. Cuanto
mas elevado es el peso molecular tanto mas cercano a 1 resulta el exponente adiabético del gas y
tanto menor resulta el valor de la temperatura maxima alcanzada en la descarga del compresor.
Entropia del vapor saturado. Esta debe permanecer constante o aumentar ligeramente con la pre-
sién para que el fluido pueda entrar al condensador como un vapor humedo o saturado. De este
modo el condensador tiene menor tamafo, y presenta menor resistencia al flujo.

Miscibilidad del fluido frigorifico. El fluido se debe poder mezclar con el aceite lubricante en una
amplia gama de valores, para que el aceite pueda ser arrastrado hacia el compresor y haya una lu-
bricacién efectiva, particularmente en equipos industriales que usan compresores reciprocos.
Viscosidad baja. El fluido frigorifico esta en constante circulacion. La viscosidad elevada produce
mayores pérdidas por friccion en las tuberias y valvulas, que deben ser compensadas por el com-
presor, que ve asi incrementado su consumo de energia.

No toxicidad. Los fluidos frigorificos no pueden ser téxicos, para que no peligre la salud de los usua-
rios en la eventualidad de una fuga accidental del fluido al exterior. Ademas no pueden ser conta-
minantes del medio ambiente, ni se admite una toxicidad siquiera residual cuando estan o pueden
estar en contacto con alimentos.

Conductividad térmica. Conviene que el liquido tenga una gran conductividad térmica para que la
operacion del evaporador sea mas eficiente

Baja capacidad de corrosion. Cuanto mas inerte sea el fluido, tanto menor ataque produce en las
partes criticas del compresor y del sistema.

Costo. El fluido debe ser econémico y no debe ser explosivo.

Estabilidad. El fluido debe ser estable durante periodos prolongados.

Como solucién de compromiso que aungue no satisface todas estas condiciones al menos satisface la ma-
yor parte de las mismas, se encontraron tres sustancias: el amoniaco, el didéxido de azufre y el cloruro de
metilo. Todos ellos son toxicos, pero el amoniaco es el menos toxico y todavia se contindia usando.

El amoniaco seco resulta particularmente atractivo debido a su elevado calor latente, a su bajo costo y a
gue solo requiere presiones moderadas. La presién en el evaporador esta por encima de la presion atmos-
férica en los ciclos de amoniaco seco que funcionan a temperaturas superiores a —28 °F, o sea —33 °C. No
es corrosivo para las aleaciones ferrosas, aunque si lo es para las aleaciones cuprosas, como el bronce y el
latén, y en menor medida para el aluminio. Por ser una sustancia irritante muy activa para los ojos, pulmo-
nes y nariz, tiene un nivel de riesgo de medio a alto. Ademas en dosis masivas es tdxico y también es in-
flamable.
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En el pasado se usaron derivados clorados de los hidrocarburos mas livianos, como el cloruro de metilo
Debido a su toxicidad ya no se usa mas desde hace mas de cincuenta afios. En su lugar se crearon otros
derivados denominados cloro fluoro carburos, emparentados con el cloruro de metilo pero sin su elevada
toxicidad.

Creacion de los CFC

En la década de 1920 se produjeron una serie de accidentes graves y fatales por escapes de cloruro de
metilo de tuberias en instalaciones frigorificas que impulsaron un trabajo en el que participaron varias em-
presas privadas para buscar fluidos alternativos. Este culmina en 1928 cuando la General Motors patent6 el
primer hidrocarburo halogenado (CFC o Cloro Fluoro Carburos, es decir, derivados clorados, bromados y
florados de hidrocarburos) lo que permite la construccién de los primeros acondicionadores de aire en 1932.
Sin los CFC los acondicionadores de aire no podrian funcionar a los costos actuales.

Lamentablemente, la Gltima propiedad de la lista anterior (niUmero 14) es la responsable de una gran canti-
dad de problemas atmosféricos. Los cloro fluoro carburos (CFC) son tan estables que cuando se descargan
a la atmosfera las moléculas se difunden hasta la estratosfera donde son descompuestas por la radiacion
ultravioleta, liberando atomos de cloro que destruyen la capa de ozono. Esta destruccion del ozono es uno
de los factores causantes del efecto invernadero que produce el recalentamiento global. Ademas la atmoés-
fera con menos ozono tiene menor capacidad para detener la radiacién ultravioleta de alta energia (UV-B
de 280 a 320 nm) que produce céncer de piel y destruye los cultivos. Se ha descubierto que un solo 4&tomo
de cloro liberado en la alta atmésfera por los CFC puede destruir unas 100000 moléculas de ozono, como
consecuencia de una serie de reacciones en cadena. La reaccion esta catalizada (entre otras sustancias
guimicas) por el bromo, razén por la cual los CFC que contienen bromo estan en vias de desaparecer.

Nomenclatura de los fluidos refrigerantes

¢, Qué significado tienen los nombres de los refrigerantes?. Tomemos por ejemplo el R-11. La R esta desig-
nando obviamente a un refrigerante. Todos los refrigerantes contienen carbono y algunos pueden contener
uno o mas halégenos: cloro, bromo o flior. También pueden contener hidrégeno. De este modo, la formula
general de los refrigerantes se puede escribir en forma condensada como sigue.

CxHyFzCln
Regla del 90
La regla del 90 establece que se debe cumplir la siguiente relacion.
Xy+90=xyz

En cuanto al valor de n se debe ajustar para que se cumplan las leyes de estructura quimica de estos com-
puestos. Se puede demostrar facilmente que:

n=2x+tl)—y-z
La forma de deducir la composicion quimica de un refrigerante a partir de su nombre es la siguiente. Se
aplica la regla del 90 al valor que sigue a la R del nombre; por ejemplo el R-11 nos da: 11+ 90=101, lo que
significaquex =1,y =0,z=1.
La cantidad de atomos de cloro se calcula entonces de inmediato: N =2(1+1) - 1=4-1=3.

Finalmente, la férmula gquimica del R-11 es: C1F1Clz = CCIsF.

Los fluidos cominmente usados en las instalaciones grandes (mas de 50000 frigorias/hora) son el amonia-
co y los CFC siendo mas usual el amoniaco. En instalaciones pequefias y medianas se usan los CFC, que
estan cuestionados por ser perjudiciales para la capa de ozono. Los freones tienen temperaturas de ebulli-
cién del mismo orden que el amoniaco pero permiten operar a presiones menores, con lo que el costo de
operacion baja debido al menor costo de compresion. El amoniaco es toxico y corrosivo, pero es mas usa-
do en la actualidad en instalaciones grandes.

Los freones tienen varias ventajas sobre el amoniaco. No son téxicos ni inflamables; por otro lado su costo
es mayor. Se dividen segun su composicién quimica en cloro fluoro carburos (CFC), bromo fluoro carburos
(BFC), hidro cloro fluoro carburos (HCFC) e hidro fluoro carburos (HFC).

Los mas agresivos para el medio ambiente son los CFC y BFC, de modo que su fabricacion esta prohibida
en todo el mundo a partir del afio 2004. Menor impacto tienen los HFC. Por ese motivo, su produccién esta
permitida pero se limita el uso a partir del afio 2004. Otros fluidos que se pueden seguir usando son mez-
clas azeotrépicas de HCFC, como los refrigerantes R-400 y R-500 a R-504. Debido a los cuestionamientos
gue se hacen a los CFC y BFC, se puede usar otro gas de las mismas propiedades: el HFC-134a, quimi-
camente 1,1,1,2 tetra flior etano (un HFC), llamado normalmente “fredn 134" o R-134a, que no perjudica
tanto la capa de ozono.

El R-134a reemplaza al R-12. Formula quimica: CH2F—CFas. Sinénimos: 1,1,1,2-tetrafluoroetano, HFC-134a,
Freon 134a, SUVA-134a, Genetron-134a, Forane-134a, KLEA-134a. Caracteristicas fisicas: se trata de un
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gas que se encuentra liquido bajo presién moderada, incoloro, con un olor ligeramente etéreo. No inflama-
ble. Peso molecular: 102.03. Punto normal de ebullicion; —26.1 °C = —15 °F. Temperatura critica: 101.1 °C =
214 °F. Presion critica: 4.06 MPa = 589 psia. Aplicaciones tipicas: refrigeracion de media temperatura, aire
acondicionado. Esto lo incluye dentro de la inmensa mayoria de las aplicaciones en electrodomésticos y de
refrigeracion de vehiculos. indice de riesgo o peligrosidad (indice Hazard Class): HC 2.2.

En el Apéndice al final de este capitulo se encuentran graficas de propiedades termodinamicas de algunos
fluidos refrigerantes, tanto antiguos como de bajo impacto ambiental.

La eleccion del fluido de trabajo depende de la temperatura que se desee obtener. Dentro de las temperatu-
ras mas comunes (-5 a —40 °C) tenemos el amoniaco, el cloruro de metilo, varios freones, etano, etc. A
temperaturas inferiores tenemos algunos freones, el propano etc.

La primera y principal cualidad que debe tener el fluido frigorifico es que su temperatura de ebullicién debe
coincidir con la temperatura que se desea obtener en la camara fria, o ser algo menor. El grafico que vemos
a continuacion muestra las temperaturas de ebullicién de algunos fluidos frigorificos en funcién de la pre-
sion.

P&Pﬂ

1000

100

10
-100 =75 -50 =25 0 25 TecC

En el extremo derecho de las curvas de algunos fluidos se observa una letra C que simboliza la posicion del
punto critico. Si se analiza esta figura se deducen algunas conclusiones interesantes. Por ejemplo el dioxi-
do de carbono tiene una presién de vapor mucho mas alta para la misma temperatura que cualquiera de los
freones y que el amoniaco, y su punto triple esta situado a una temperatura relativamente elevada. Esto
hace que sea poco atractivo como fluido frigorifico para bajas temperaturas, sin contar con que su presion
operativa es demasiado alta. Esto es malo, porque significa que se necesitan equipos mas robustos para
poder soportar la mayor presion y un mayor costo de compresion para el mismo efecto que usando otros
fluidos.
El siguiente grafico muestra la curva de presién de vapor en funcion de la temperatura de ebullicion de al-
gunos fluidos.
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El fluido debe tener ademas varias otras propiedades: a la temperatura de trabajo debe tener temperaturas
de ebullicién y condensacioén muy parecidas para no recargar el compresor, baja temperatura de sobreca-
lentamiento de vapor durante la compresion, y una baja relacion de calor especifico sobre calor latente de
ebullicion.

A la izquierda observamos una grafica de ca-

A [k 3k ] lor latente en funcién de la temperatura para
g diversos fluidos frigorificos comunes. De los
MH fluidos comunes, el amoniaco por ejemplo
Hh_\_ 3 presenta un calor latente muy alto y esto es
1200 T —— lo que lo hace tan usado.

Sin embargo no se puede comprimir con
compresores centrifugos, lo que obliga a
200 usar otros disefios. Con este fin se usan
compresores de diversos disefios mecani-
) | c0s, como compresores a tornillo.
CH P I CH-CI ’ Para procesos de amoniaco o fluidos frigori-
0 P — 3 ficos parecidos las temperaturas normales
400 C02 de evaporador y condensador son de -5 a
—20 y de 10 a 30 °C respectivamente. Otros
agentes frigorificos usados en instalaciones

T
|

(2 ] A S : S industriales son el etano y el propano, asi
-]gg"t -75\ _50 -25 \ 0 25 TecC como derivados florados de los hidrocarbu-
Fraon 14 Frean2 Freon}3 Freen 22 ros mas simples, como el HFC-134a, ya

mencionado antes.
Desde el punto de vista histérico, el primer fluido frigorifico fue el éter etilico; la primera instalacion frigorifica
por compresion de vapor de éter etilico se puso en marcha en 1834. Mas tarde se reemplazé el éter etilico
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(muy peligroso por ser altamente explosivo al comprimirlo) por éter metilico, que también plantea diversos
problemas de seguridad, y luego por anhidrido sulfuroso (diéxido de azufre); no obstante, este Gltimo es
muy toxico.

En 1874 el ingeniero aleman R. Linde (conocido por ser el creador del proceso de licuacion del aire llamado
con su nombre) creo la primera instalacion frigorifica por compresion de amoniaco. Si bien el amoniaco es
toxico, no lo es tanto como el diéxido de azufre y es mucho mas eficiente como fluido frigorifico. En 1884
Linde inventé el proceso frigorifico por compresion de dioxido de carbono o anhidrido carbénico. Ese fluido
ha caido en desuso debido a su menor calidad como agente frigorifico, pero el proceso Linde se sigue
usando en la actualidad para producir anhidrido carbénico sélido, también llamado nieve carbénica.
Supongamos tener una instalacién que opera entre las temperaturas de 30 °C y —15 °C para una potencia
frigorifica de 3330 Kcal por hora. La siguiente tabla permite comparar algunos fluidos frigorificos en esta
instalacion.

Fluido frigorifico cef Caudal de fluido
[Kg/hr]
Dioxido de carbono 2.56 96.0
Amoniaco 4.85 11.2
Freon 12 4,72 106.8
HFC-134a 4.62 94.2
Anhidrido sulfuroso 4.74 394
Cloruro de metilo 4.67 39.6
Propano 4.88 44.9

Para comparar los distintos fluidos tenemos dos variables: el cef y el caudal de masa requerido. El cef del
ciclo de Carnot equivalente es 5.74, y el fluido que mas se acerca al maximo teorico es el propano, pero el
amoniaco tiene un caudal menor, lo que lo hace preferible ya que los costos iniciales son mas bajos debido
a gue se necesita menor cantidad de fluido. Ademas, si bien ambos son inflamables el propano es mas
riesgoso que el amoniaco, ya que es mucho mas inflamable, si bien no es téxico.

El caudal horario entregado por un compresor alternativo se puede obtener facilmente de las dimensiones
del cilindro. Asi para compresores de una sola etapa, siendo d el diametro, N la velocidad en rpm y ¢ la ca-
rrera tenemos:

V= v(/4)d°60Nc = 4712 ,d2Nc (10-6)

Ejemplo 10.1 Calculo de un equipo frigorifico.

Calcular el equipo refrigerante a vapor de amoniaco para un consumo de 100000 frigorias/hora operando
con temperatura del evaporador de —10 °C y del condensador de 25 °C con un compresor alternativo de
una etapa (simple efecto).

Solucién
T Enun di_agrama T—S del NHs trazamos
I'= 3555 %K el recorrido deI_C|cIo.
G e A s I s e s S h=340.5 El calor absorbido por el NHs en la ca-
mara es:

Q,=298.7 28.1=270.6 frig./hr.
El trabajo entregado por el compresor:
W =340.5 298.7 = 41.8frig./hr.
El calor cedido al condensador es:

Q, =270.6+41.8=340.5 28.1=
T=298°K = 312.4frig./ hr.
El coeficiente de eficiencia frigorifica
cef es:

h =281/ P=10.22 Kg/em?

Comparando con el ciclo de Carnot, el
k=298.7 cef de Carnot es:

P=297 Kg/em ? cefcamot = 263 =751

- o _ 298 263
=263 °K x=7

S El cociente de cef del ciclo real sobre el
de Carnot es:
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Cefea  6.47
cefcamot 7.51

La cantidad de NHs necesaria la calculamos del cociente de la capacidad del equipo sobre el calor absorbi-
do en la cAmara:

=0.86

frigorias
hora
frigorias
Kg
El rendimiento isentrépico del compresor es:

100000
= 370 Kg/hora de amoniaco

270.6

ns = V.80 U.U38|\.{ P, \” —0.86 0.038‘;10'22}‘ ~

{ Py { 297 |
Entonces la potencia del compresor sera:
370 hK_g - 418 T(ﬁ
ora
Potencia tedrica: 9 _ 245 CV

Kcal

633 hora
cv

Pot. teérica 24.5

La potencia real es: Pot. real = = = 33.5 CV
|'s 0.73
En consecuencia, el rendimiento de la potencia instalada sera:
frig.
100000 "~ frigorias
__ hora _ 4gggo M90S
25 CV CV hora

Este rendimiento es un poco bajo; en realidad, probablemente el compresor debiera ser de dos etapas. Del

diagrama entrépico del NHs obtenemos al inicio de la compresion (P = 2.97 Kgicm , T = 263 °K, x = 1) que

el volumen especifico es: v=0.418 m ng. Por lo tanto el caudal horario que debe manejar el compresor es:
V = 370 Kg/hora-0.418 m 7Kg = 154.66 m /hora

De donde:
v =10 U-Ublt( P_Z\\\ =10 0-05“_0'22\ -10 0.05-3.44-0.83
{Py) {297 )
Adoptamos c/d = 1.2, N = 320 rpm y obtenemos de la (10-6):
d= J 154.66 =217mm
47.12-0.83 -320-12

Por lo tanto ¢ = 261 mm y el compresor tiene dimensiones razonables.

Ejemplo 10. 2 Célculo de un equipo frigorifico.

Un sistema de refrigeracién por compresion de vapor emplea Fredn-12 con un caudal méasico de 6 Kg/min.
El refrigerante entra en el compresor como vapor saturado a 1,5 bar, y sale a 7 bar. El rendimiento isentré-
pico del compresor es del 70 %. El fluido abandona el condensador como liquido saturado. La temperatura
de la camara es de —10 °C, y la del ambiente 22 °C. No hay pérdidas de calor ni de presién en el circuito de
refrigerante. Se pide:

a) Representar el proceso en los diagramas termodindmicos T-S y P-H.

b) Calcular el maximo coeficiente de eficiencia frigorifica de un equipo que opere entre estas dos fuentes.

¢) Calcular el coeficiente de eficiencia frigorifica real de este ciclo.

d) Calcular la capacidad de refrigeracion, en Kw.

e) Calcular el rendimiento exergético de la instalacion.

Solucién
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El diagrama de flujo del sistema es el que vemos a continuacion.

3 | AAAM

Condensador

Compresor

Evaporador
a) Los diagramas termodinamicos T-S y P-H se pueden observar a continuacion.

700 kPa

2%
-10°C

/ 4 150kPa
-20,1°C

Las propiedades termodinamicas que corresponden a cada punto en los diagramas anteriores se muestran
en la siguiente tabla. Los valores que definen el estado de cada punto se ven en negrita. Se obtuvieron de
la gréafica de propiedades del R-12 que figura en el Apéndice al final de este capitulo.

Estado | P [KPa] | T [°C] [ h [KJ/Kg] [ s [KJI/Kg K] [ x [adimensional]
1 150 [-20.1| 179.07 0.7103 1
2s 700 206.24 0.7103 -
2 700 217.88 -
3 700 27.7 | 62.24 0
4 150 |-20.1 62.24

b) El coeficiente de eficiencia frigorifica maximo para este sistema se calcula suponiendo un comportamien-
to de maquina de Carnot reversible, de modo que obtenemos:

263 263
22 ( 10) 32
c) El coeficiente de eficiencia frigorifica real de este ciclo se calcula a partir de los datos de la tabla.

h, h
cef = Q_2: 1 T4 179.07 62.24

W h, h, 217.88 179.07

d) La capacidad de refrigeracion, en Kw se puede calcular a partir del balance de energia en el evaporador.
Puesto que el calor tomado en la fuente fria debe ser igual a la variacion del contenido de energia del
fluido frigorifico, tenemos la siguiente igualdad.

=8.22

cefCarnot =

=3.01

KJ
Q =m(hy hy)= —(179.07 62.24)=1168 ——=11.68 KW
60 seg
e) El rendimiento exergético de la instalacion se calcula haciendo el cociente de las exergias obtenidas (que
dependen del calor que cede la fuente fria en la cAmara fria) sobre las exergias consumidas, que
equivalen al trabajo del compresor. Es decir:

By

=
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En cuanto a las exergias obtenidas, se obtienen tomando en cuenta el intercambio de calor. Recordemos
gue se traté esta cuestion en el apartado 5.14.2 del capitulo 5. Alli obtuvimos la ecuacién (5-51) que
nos permite calcular la exergia del calor.

Bq:Qz lQZZQ\‘ZulT_lM

T, { T, j
En consecuencia, reemplazando tenemos:
QHpl,
i To) el - =3012 - 0.366
o = —— — pa—

Es decir|que el rendimiento exergético es el 36.6%.

Eiemplo 10.3 Calculo de un equipo frigorifico
Un proceso frigorifico por compresion que usa HEC-134a requiere eliminar 100000 frigorias por hora de la
camara fria, cuya temperatura debe ser de —10 °C. La temperatura del condensador (fuente calida) es de 25
°C. Determinar la potencia del compresor, el caudal de masa de fluido refrigerante que circula por unidad de
tiempo y el coeficiente de efecto frigorifico. Comparar con los resultados del ejemplo anterior.
Solucién
La carga de calor a eliminar en unidades Sl equivale a 116300 J/seg. Las temperaturas absolutas son: tem-
peratura de salida del condensador = 298 °K; temperatura operativa del evaporador = 263 °K. En el diagra-
ma de propiedades termodinamicas del HFC-134a que encontramos en el Apéndice al final de este capitulo
se ubican los puntos siguientes: 1 al ingreso al compresor. 2 a la salida del compresor e ingreso al conden-
sador. 3 a la salida del condensador e ingreso a la valvula expansora, y 4 a la salida de la valvula expanso-
ra e ingreso al evaporador. Las propiedades de interés para el célculo en esos puntos son las siguientes.
Punto Temperatura [°K] Presion [Pa] Entalpia [J/Kg] Titulo [%]

1 263 200601 392866 0
2 303 666063 417455.7 0
3 298 666063 234643 0
4 263 200601 234643 23.24

Calculamos la potencia requerida del compresor, obteniendo 18.1 KW, lo que equivale a 24.2 HP. La canti-
dad de calor extraida en el condensador es: 134373.3 J/seg. El coeficiente de efecto frigorifico cef es:

6.435. El caudal de masa de HFC-134a es: 0.735 Kg/seg.

Comparando el comportamiento del equipo actual que usa refrigerante HFC-134a con el del equipo del
ejemplo anterior, que para la misma carga caldrica operaba con amoniaco, hotamos que el cef obtenido es
menor en el caso actual (6.345) comparado con el cef del equipo que funciona con amoniaco que vale 6.47.
El caudal de masa de amoniaco que circula es del orden de 0.1 Kg/seg comparado con el caudal de 0.735
Kg/seg de refrigerante HFC-134a, siendo ademas que este Ultimo es mucho mas caro. El consumo de
energia en el equipo que opera con refrigerante HFC-134a es algo menor (24.2 HP) comparado con el del
gue opera con amoniaco, que es del orden de 24.5, ambos en base tedrica, sin considerar rendimientos del
compresor.

10.2.2 Efecto de disminuir la temperatura operativa del condensador

¢, Qué efecto tiene la disminucion de la temperatura operativa del condensador?. Es facil ver en la segunda
figura del apartado 10.2 que si esta temperatura disminuye, el punto ¢ se desplazara hacia la izquierda, y
en consecuencia también lo hace el punto d, que se encuentra sobre la isoterma inferior, dando como resul-
tado un titulo menor o sea menor proporcién de vapor y mayor de liquido. Esto es beneficioso porque cuan-




to mayor sea la proporcion de liquido tanto mayor serd la cantidad de calor absorbida por el fluido refrige-
rante en la camara fria.

Operativamente es posible disminuir la temperatura del condensador de tres maneras. Una es mediante un
fluido de enfriamiento de menor temperatura. Por ejemplo en un condensador de aire es posible obtener
una menor temperatura de funcionamiento si se puede usar agua, que por lo general esta disponible a me-
nor temperatura que el aire atmosférico.

La segunda forma es limpiar mas a menudo el condensador. El uso lo ensucia gradualmente. Esto es inevi-
table, pero si se limpia con frecuencia el efecto del ensuciamiento se hace menor.

Por dltimo, la tercera forma es agrandando el condensador. Al haber mayor superficie de intercambio, el
grado de enfriamiento es mayor y baja la temperatura de salida del condensador.

Introduccion a la Termodinamica — Jorge A. Rodriguez



Ciclos Frigorificos 442

Ejemplo 10.4 Calculo de un equipo frigorifico.

Un proceso frigorifico por compresion que usa HFC-134a requiere eliminar 100000 frigorias por hora de la
camara fria, cuya temperatura debe ser de —10 °C. La temperatura del condensador (fuente calida) es de 25
°C. Debido a una combinacién de limpieza mas frecuente y una menor temperatura del fluido de enfriamien-
to el condensador opera a 20 °C (5 °C menos que antes). Determinar la potencia del compresor, el caudal
de masa de fluido refrigerante que circula por unidad de tiempo y el coeficiente de efecto frigorifico. Compa-
rar los resultados con los del ejemplo anterior.

Solucién

La carga de calor es la misma que en el punto anterior, pero la temperatura del condensador se modifica a
278 °K. En el diagrama de propiedades termodinamicas del HFC-134a que encontramos en el Apéndice al
final de este capitulo se ubican los puntos igual que antes obteniendo los siguientes valores.

Punto Temperatura [°K] Presién [Pa] Entalpia [J/Kqg] Titulo [%]
1 263 200601 392866 100
2 297 572259 414430.6 100
3 293 572259 227526 0
4 263 200601 227526 19.798

La entalpia de la mezcla liquido-vapor a la salida de la valvula de estrangulacion se modifica disminuyendo
coincidentemente, lo que resulta en una mayor capacidad de enfriamiento. Esto significa que se necesita
menor caudal de fluido frigorifico, y como consecuencia el compresor es mas chico, consumiendo menor
cantidad de energia: 15.2 KW, o sea un 16% menos. Esto es consecuencia del menor caudal de masa de
HFC-134a que circula: 0.703 Kg/seg. El coeficiente de efecto frigorifico aumenta: 7.667. Note que se ha
disminuido el consumo de energia del equipo, lo que se refleja en un cef mas alto. También notamos que el

titulo del fluido (expresado como masa de vapor sobre masa total) a la salida de la valvula es menor, lo que
es légico ya que el punto 4 se encuentra desplazado hacia la izquierda. El equipo funciona mejor con la
misma temperatura de cdmara fria.

10.2.3 Efecto de subenfriar el liguido

Como es sabido, la estrangulacion del liquido que sale del
condensador genera una pérdida de capacidad frigorifica por-
gue la estrangulacion, por ser un proceso isentalpico produce
una mezcla de liquido y vapor de la que sélo el liquido es utili-
zable para extraer calor de la camara fria. El vapor en cambio
se comporta a los efectos practicos como un fluido inerte, por-
gue la extracciéon de calor en la camara fria se produce gra-
cias a la evaporacion del liquido. Una manera de compensar
esta disminucion es subenfriar el liquido en el condensador.
Esto significa que en vez de salir del condensador en el esta-
do saturado (condicién c) lo hace como liquido subenfriado
(condicién ¢’) en el croquis. Siempre que sea posible, es me-
jor subenfriar el liquido en el condensador, porque aumenta el
coeficiente de efecto frigorifico y disminuye la cantidad de flui-
do refrigerante que circula. Esto también influye sobre la po-
S tencia del compresor, ya que al circular menos fluido este re-
S sulta un poco mas chico. La ilustracién muestra un ejemplo
del grafico T-S para una instalacion frigorifica de este tipo.

El liquido sale del condensador en la condicién ¢’, de modo que el punto d se encuentra mas a la izquierda,
y el salto de entalpia en el evaporador es mayor para la misma masa de fluido frigorifico.

Ejemplo 10.5 Célculo de un equipo frigorifico.

Un proceso frigorifico por compresion que usa HFC-134a requiere sacar 100000 frigorias por hora de la
camara fria, cuya temperatura debe ser de —10 °C. La temperatura del condensador (fuente calida) es de 25
°C. Se subenfria el fluido desde 25 a 20 °C. Comparar los resultados con los del ejemplo anterior.

Solucién

La carga de calor es la misma que en el ejemplo anterior, pero subenfriando el fluido de 25 a 20 °C. Ubica-
mos los puntos en el diagrama igual que antes, obteniendo los siguientes valores.

Punto Temperatura [°K] Presion [Pa] Entalpia [J/Kg] Titulo [%]
1 263 200601 392866 100
2 303 666063 417455.7 100
3 293 572259 227526 0
4 263 200601 227526 19.798
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El consumo de energia es menor que en el caso del equipo del segundo ejemplo, pero mayor que en el ter-
cero: 17.3 KW. El caudal de masa de refrigerante es de 0.703 Kg/seg y el cef vale 6.724. Al igual que en el
caso del ejemplo anterior, se obtiene una mejoria en el cef y el compresor opera con menor consumo de
energia. No obstante, comparando los resultados de los dos ultimos ejemplos con los del pendltimo obser-
vamos que el efecto de la disminucién de la temperatura del condensador es mas marcado, obteniendo un
beneficio mayor que con el subenfriamiento en el condensador.

10.2.4_ Efecto de calentar el vapor a la entrada del compresor

En el ciclo clasico que ilustramos en el apartado 10.2 suponemos que el vapor entra al compresor en condi-
ciones de saturacion (punto a del diagrama). ¢ Qué efecto tendria sobre el coeficiente de efecto frigorifico si
entrara en condiciones de vapor sobrecalentado?.

Para responder a esta pregunta se deben tener en cuenta dos factores. En primer lugar el sobrecalenta-
miento desplaza el punto a hacia la derecha a presion constante. En consecuencia, tendrd mayor entropia
al ingresar al compresor. Esto no es bueno porque el calor que absorbe el gas tendra efecto sobre el com-
presor que descarga gas a mayor temperatura. El calor que absorbe el gas al sobrecalentarse se tiene que
eliminar en el condensador, lo que significara una mayor carga caldrica que se debera compensar con ma-
yor superficie del condensador, o bien con un mayor caudal de masa de fluido de enfriamiento.

En segundo lugar, al estar mas caliente el gas que ingresa al compresor, tendra un mayor volumen especi-
fico y la tuberia de admisién al compresor (tuberia de succion) puede tener un diametro insuficiente para
operar correctamente en estas condiciones. La tuberia de succién es uno de los componentes mas sensi-
bles del compresor porque constituye el cuello de botella del mismo. Si su didametro es insuficiente el com-
presor opera con una sobrecarga no prevista en su disefio que probablemente no se consideré al elegirlo.

Si se quiere que el compresor funcione correctamente sera necesario cambiarlo por uno mas grande, con
un consumo de energia proporcionalmente mayor, de modo que vemos que el sobrecalentamiento del va-
por influye en dos integrantes clave del equipo: el condensador y el compresor. Ambas soluciones son cos-
tosas de donde concluimos que conviene evitar el sobrecalentamiento. Este se puede producir por contacto
directo de la tuberia de succién del compresor con el aire ambiente, que generalmente esta a mayor tempe-
ratura, lo que permite el flujo de calor hacia el interior de la misma. Para evitarlo hay que asegurar que la
aislacién de esa tuberia esté bien instalada y en buenas condiciones.

10.2.5 Refrigeracidn por compresién en varias etapas

La compresién se puede hacer en varias etapas (generalmente dos) consiguiendo una importante mejora
en el rendimiento del compresor. La refrigeracion por compresién en varias etapas se puede implementar
de distintas maneras, segun el objetivo. Una de las formas es mediante el enfriamiento entre las sucesivas
etapas de compresion, tal como es normal en los compresores multietapa. Ver para tal fin el capitulo 4,
apartado 4.2.4. Esta disposicion es generalmente poco usada, como veremos a continuacion. En su lugar
se usa mas a menudo una disposicién llamada de inyeccién, que aprovecha el propio fluido frigorifico como
fluido de enfriamiento. Esto tiene la ventaja de que el funcionamiento del equipo se independiza de la tem-
peratura del fluido refrigerante usado en el condensador. Téngase en cuenta que en cualquier caso esta
depende de la temperatura atmosférica. En efecto, aunque se use agua como fluido de enfriamiento, esta a
su vez se debe enfriar en una torre de enfriamiento (como veremos en el capitulo 12) que en épocas muy
calurosas soélo puede enfriar el agua hasta unos 30 °C. Esto constituye una seria limitacion operativa del
equipo que resulta intolerable en los sistemas a escala industrial.

Se conocen dos variantes de la disposicion de inyeccion, denominadas de inyeccion parcial y de inyeccion
total. La idea bésica de la disposicion de inyeccion es usar el liquido frigorifico frio para refrigerar el vapor
calido que sale de la primera etapa de compresion de modo que ingresa a la segunda etapa con una tem-
peratura muy inferior a la que alcanzaria si la compresion se realizase en una sola etapa. Esto permite aho-
rrar una cierta cantidad de energia y permite usar compresores algo mas pequefios. No obstante, se debe
tener en cuenta que estas disposiciones complican el equipo, razén por la cual sélo se usan en instalacio-
nes grandes. Ademas de la disposicion de inyeccion tenemos otra variante, que se implementa cuando un
mismo ciclo frigorifico debe alimentar a mas de una camara fria, como es el caso de una instalacion en la
gue se deben refrigerar sustancias distintas a diferentes temperaturas. Veamos a continuacion las distintas
variantes posibles.

10.2.5.1 Refrigeracion por compresién en varias etapas con interenfriamiento

Un equipo en el que se enfria el fluido a la salida de cada etapa para disminuir los costos operativos y au-
mentar el coeficiente de eficiencia frigorifica tiene una disposicion parecida a la que se observa en el si-
guiente croquis.
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Compresor de baja Compresor de alta

'h o 3—
Evaporador RS
9 q:
— Enfriador ——
T; intermedio s
A s ik Condensador
5
6 Valvula u orificio
Zona de baja presion (fria) e e +  Zona de alta presion (calida)

Nétese que se produce una sola expansion en la Unica valvula del equipo. El diagrama T-S del proceso se
presenta a la izquierda. Se debe obser-
var que la principal mejora en el cef pro-
viene del ahorro de energia producido
en el compresor, que viene representa-
da por el area rayada. Pero esta se ob-
tiene a expensas de una mayor comple-
jidad constructiva y operativa. El célculo
de un equipo de estas caracteristicas se
basa en los mismos conceptos usados
para analizar el ciclo por compresion en
una etapa.

El calor absorbido por unidad de masa
de fluido frigorifico en la camara fria o
evaporador es:

0 =h: hg (10-7)
La potencia frigorifica de la camara fria, es decir la cantidad de calor que se debe eliminar en la camara fria
por unidad de tiempo es un dato. Se puede expresar de la siguiente forma.

Q, = calor absorbido en el evaporador =m'q,
En esta igualdad Q, representa la potencia frigorifica del equipo y m ‘el caudal de masa de fluido frigorifico

gue circula, expresado en unidades de masa por unidad de tiempo. En consecuencia es posible calcular el
caudal de fluido que recorre el ciclo de la siguiente forma.

m- = Q1 Q

e hi he
El intercambio de energia en el condensador se puede evaluar como sigue.
Q, = calor cedido en el condensador =mq,

El calor que entrega en el condensador el fluido frigorifico por unidad de masa g2 se puede obtener de la si-
guiente forma.

(10-8)

02 =hs hs
De esta manera el intercambio de energia por unidad de tiempo en el condensador resulta ser:
Q=m(hs hs)

La etapa de baja presion toma gas a la presion P1 y lo comprime hasta la presion Pm mientras que la etapa
de alta presién toma gas a la presién Pm y lo comprime hasta la presién P2. Puesto que el trabajo de cada
etapa debe ser el mismo, la presion de salida de la primera etapa Pm debe cumplir de acuerdo a lo que se
deduce en el apartado 4.2.4 del capitulo 4 la siguiente relacién:
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