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RESUMEN

TITULO: INFLUENCIA DEL FLUJO MASICO Y DE LA CONCENTRACION DE SOLIDOS
SOLUBLES DE LOS JUGOS DE CANA DE AZUCAR, SOBRE EL COEFICIENTE DE
TRANSFERENCIA DE CALOR EN UN EVAPORADOR DE PELICULA DELGADA

AUTORES: VARGAS RAMIREZ, Laura Nataly, y, PATINO FONTECHA, Mauro.”

PALABRAS CLAVES: Horno, coeficiente de transferencia de calor, eficiencia, cafa de azulcar,
panela, evaporador de pelicula delgada e inclinada, grados brix, trapiche.

La industria panelera es una de las industrias mejor posicionada en nuestro pais con participacion
en el PIB de 3,5%. El proceso de extraccion de azlcar de la cafia para produccién de panela se
desarrolla por primera vez hace aproximadamente 462 afios y desde entonces este proceso ha
sido desarrollado de la misma forma a través de los afios; en la actualidad la panela se produce
de acuerdo a la tradicién y el nUmero de trapiches que manufacturan este producto de forma
tecnificada representan el 2% de todo el mercado nacional. La sujecion al método tradicional de
extraccion evita que el sector panelero se desarrolle de mayor manera sosegando el
posicionamiento de Colombia como principal competidor con este producto a nivel internacional
siendo desplazado por la India.

El método tradicional de obtencién de la panela presenta problemas a nivel de disefio que
conllevan a graves deficiencias energéticas, medioambientales, sociales y econdmicas. La
basqueda de una solucion a tales problemas seria el transbordo necesario para el mejoramiento
del proceso productivo de la panela en nuestro pais. El presente trabajo se muestra como esa
oportunidad de estudio; especificamente se analiza la influencia del flujo masico y la
concentracion de sélidos solubles de los jugos de cafa en la etapa de evaporacién del proceso
panelero, empleando un evaporador de pelicula delgada en placa plana, en procura del
mejoramiento continuo del proceso.

* Proyecto de Grado.

**Facultad de Ingenierias Fisicoquimicas. Escuela de Ingenieria Quimica. Director: Humberto
Escalante Ph.D. Co-director: Oscar Mendieta Ing. Q.
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ABSTRACT

TITLE: INFLUENCE OF MASS FLUX AND SOLUBLE SOLIDS CONCENTRATION OF THE
SUGAR CANE JUICES OVER THE HEAT TRANSFER COEFFICIENT IN A THIN FILM
EVAPORATOR

AUTHORS: VARGAS RAMIREZ, Laura Nataly, y, PATINO FONTECHA, Mauro.”

KEY WORDS: Furnace, heat transfer coefficient, efficiency, sugar cane, Brown sugarloaf, thin film
evaporator, brix degrees, sugar mill, panela.

The Brown sugarloaf processing industry is one of the best positioned industries in our country
with a PIB participation of 3,5%. The sugar extraction from sugar cane to produce Brown sugarloaf
was developed by the first time about 462 years ago and since then this process has been carried
out in the very same way through the years; nowadays Brown sugarloaf is produced according to
tradition and the number of sugar mills which manufacture this product in a technified way
represent 2% of all the national market. The subjection to the traditional extraction method avoids
the Brown sugarloaf business sector to develop in a greater way, hampering the position of
Colombia as main competitor with this product in an international level being displaced by India.

The traditional method to obtain Brown sugarloaf has design problems what leads to serious
energetic, environmental, social and economic deficiencies. The search of a solution for those
issues would be the necessary change to improve Brown sugarloaf productive process in our
country. This paper appears as that study opportunity; specifically, the influence of mass flux and
soluble solids concentration of the brown sugar loaf juices in the evaporation stage of the panela
manufacturing process, using a thin film flat still sheet evaporator, is analyzed, to secure the
continuous improvement of the process.

* Degree Project.

**Facultad de Ingenierias Fisicoquimicas. Escuela de Ingenieria Quimica. Director: Humberto
Escalante Ph.D. Co-director: Oscar Mendieta. Ing.Q.
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1. INTRODUCCION

La panela, edulcorante producido a base de cafia de azlcar, forma parte de la
canasta familiar de los colombianos. El sector panelero es de gran importancia
para la economia nacional y es considerado como la segunda agroindustria rural
después del café, por el nimero de establecimientos productivos, el area
sembrada y la mano de obra que vincula. Se calcula que este sector es una
oportunidad de empleo directo para mas de 350.000 personas (cerca de 25
millones de jornales anuales), lo cual corresponde al 12% de la poblacion rural
econdmicamente activa, de los cuales 120.000 empleos son permanentes
[Osorio, M., 2007].

El 4area cultivada de cafia de azUcar destinada para la produccion de panela en
nuestro pais en 2008 fue de cerca de 272.407 Ha, siendo superada ésta tan sélo
por el area empleada en el cultivo de café [MADR, 2008-1]. Los departamentos
que lideran tanto el cultivo de cafia de azucar, como la produccién de panela a
nivel nacional son: Santander, Cundinamarca, Boyacda, Narifio, Antioquia, Huila,
Tolima, Caldas, Cauca, Norte de Santander, Risaralda, Caqueta y Valle del
Cauca, representando el 90% del total nacional en superficie cultivada y el 95%
de la produccién nacional. Santander se posiciona como el mayor productor de
panela con el 22% y Cundinamarca el departamento con mayores areas
cultivadas con un 18% del total nacional [MADR, 2006-1].

En nuestro departamento, el area de cultivo esté distribuida principalmente entre
Bucaramanga, Piedecuesta, Rionegro, Floridablanca, Giron y especialmente la
zona conocida como la Hoya del Rio Suarez, en donde convergen municipios del
Sur de Santander y el norte de Boyaca, siendo esta la mas representativa con
una producciébn que oscila entre 45.000 y 60.000 hectareas sembradas
[PAREDES & MOJICA, 2004]. Para el afio 2011 las cargas de panela vendidas

en Santander fueron de 7.329 a un precio promedio de 162.309 pesos

’ Carga es una medida de peso que se refiere a dos bultos de panela. En algunas zonas incluye ademas de
los dos bultos, 10 o 15 panelas méas que se llaman sobornal.
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colombianos (COPs) de acuerdo a datos reportados por la Cooperativa Panelera
de Santander, COOPANELAS.

Actualmente es CORPOICA a través del CIMPA, Centro de Investigacion para el
mejoramiento de la panela, quien ha marcado la pauta en la creacion de
estrategias que mejoren el sector, desarrollando actividades de generacion y
transferencia tecnoldgica en el cultivo de cafia, la elaboracion de panela y el
aprovechamiento econdmico de los subproductos del cultivo y el proceso, con
resultados satisfactorios para las zonas paneleras de la Hoya del Rio Suéarez y

Cundinamarca.

El proceso de elaboracion de la panela consta de multiples etapas. El desarrollo
del proceso se realiza comunmente de acuerdo al diagrama de bloques de la
Figura 1. Existen una serie de etapas preliminares necesarias para la adecuacion
y disposicion de la cafia de azlcar para su procesamiento a panela. Estas son el
corte y apronte de la cafia. Posteriormente vienen las etapas de extraccion,
filtracion, clarificacion, evaporacion y concentracion, el punteo, el batido, el
moldeo o tamizado (segun la presentacion deseada de la panela) y finalmente el

empacado y almacenado, antes de su comercializacion.

Etapas preliminares. Corte y Apronte: En las regiones mas avanzadas
tecnoldgicamente el corte se hace por parejo. En las otras, existe la modalidad de
entresaque o desguie. Este Ultimo se hace dos o tres veces al afio por lote,
extrayendo los tallos que aparentemente han alcanzado la madurez.
Posteriormente la carga es llevada al lugar en donde se realizara la molienda, a
este proceso de aproximaciéon de la materia prima se le conoce como apronte. El
tiempo de apronte puede variar entre tres y ocho dias los cuales pueden

prolongarse cuando hay contratiempos en el trapiche.
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Figura 1. Diagrama de bloques proceso de elaboracion de la panela.
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El proceso inicia con la alimentacion de la cafia de azucar a un molino de masas;
alli se extrae cerca del 60% del jugo. El material restante es la fibra o bagazo de
cafia y se emplea como combustible para el proceso. Posteriormente, se retiran
las impurezas como tierra y otros objetos contenidos en el jugo por medio de un
equipo de prelimpieza. El CIMPA desarrollé un método efectivo de limpieza de los
jugos para el cual disefié un prelimpiador y cuyo principio operativo no es mas
que la diferencia de las densidades existentes entre las impurezas. Este equipo
es empleado principalmente para la etapa de limpieza de los jugos y el filtrado

complementa este proceso [Garcia et al, 2007].

El jugo de cafia de azucar (JCA) se transporta por efecto de la gravedad hacia la
zona de proceso, la cual esta comprendida por las etapas de clarificacion,
evaporacion y concentracion. En la etapa de clarificacion se calienta el jugo hasta
su punto de ebullicibn y se remueven sustancias coloidales denominadas
cachazas empleando agentes floculantes vegetales como los mucilagos de balso,
cadillo o guasimo [Garcia & Gordillo,1992]. El jugo clarificado se transfiere a la
etapa de evaporacion, a una temperatura cercana a la ebullicion. Durante la
etapa de evaporacion se remueve cerca del 80% del agua contenida en el JCA,
logrando un cambio en la concentracion de solidos solubles totales (CSST) de 17

a 65°B aproximadamente.

El jugo concentrado recibe el nombre de miel. El proceso continla con la etapa
de concentracion, donde se remueve cerca del 10% del agua y la miel alcanza
una CSST de 92°B a temperaturas entre 116 y 126°C. La miel es llevada a un
recipiente denominado “Batea” donde se agita y se reduce su temperatura para
lograr la textura caracteristica de la panela, para luego ser moldeada. Esta es la
altima operacién realizada en el proceso si se desea obtener una panela en
forma de bloque, redonda o pastilla. Una vez batida la miel, se airea, lo que le da
una nueva textura. En este punto es en que se dispone la panela en moldes
individuales o en gaveras, distribuyendo las mieles de forma uniforme, mediante

una tableta o “cuchillo” de madera.

Si desea obtenerse en cambio una panela granular o pulverizada, se recurre al

tamizado. Este consiste en separar las particulas grandes de las mas pequefias,
20



clasificandolas mediante zarandeo, utilizando una malla de acero o bronce. Las
particulas mas finas (pulverizadas) con el tamafio indicado de particula son
empacadas. Los granos mas grandes son triturados hasta alcanzar el tamafio de

particula adecuado.

Finalmente, tratese de panela en bloque o granular, el producto sélido es

empacado y almacenado para ser comercializado.

Figura 2.Esquema de una Hornilla Panelera.

Molino

Bagazo Bagacera

Jugo crudo

de 2gud
Torta Vapdrt

Prelimpiader gaporacion )
Concantracion

Camara

Welote Cuarto de moldeo
de la panela

Fuente: Guia Tecnolégica para el Manejo Integral Productivo del Sistema de Cafia
Panelera, 2007.

La zona de proceso consta de un horno u hornilla panelera. Esta est4d compuesta
de una camara de combustion, un ducto de gases, una chimenea y una bateria
de concentracion (Figura 2). En la cadmara de combustion ocurre la reaccion
guimica de combustion del bagazo, la cual libera energia que es aprovechada
para suplir el requerimiento energético del proceso. Los gases formados por la
combustién salen de la camara y van marcha arriba por el ducto de gases que los
lleva a la bateria de concentracion: equipos para la transferencia de calor
denominados “pailas”. En las pailas el jugo aprovecha una parte de la energia
proveniente de los gases de combustion, la cual es transferida a través de la
superficie metdlica de la paila. La chimenea es un conducto construido en ladrillo

0 en lamina metalica y va empalmada directamente con el ducto de humos. La
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funcion de la chimenea es producir la succion de aire necesaria para quemar el
combustible y generar el tiro requerido para transportar los gases a través de la

hornilla.

Una hornilla tradicional tipo CIMPA en flujo paralelo, presenta una eficiencia
energética de entre 20 y 33% [Garcia & Gordillo, 1992]. La baja eficiencia se
debe al uso de equipos tipo marmita abierta o artesana (pailas). En las pailas el
proceso de evaporacion se realiza en ebulliciéon tipo alberca o piscina. Este tipo
de ebullicién se refiere a la evaporacion que ocurre en una superficie inmersa en
una piscina de liquido estancado. En la interfaz sdlido-liquido se activan los
puntos de nucleacion con el incremento de la temperatura produciendo una
sucesion de burbujas de vapor [Arik, Kosar, Bostanci, & Bar, 2011]. Por otro lado,
hay pérdidas energéticas en las pailas por falta de aislamiento en las paredes
(falcas) [Velasquez, Chejne, & Agudelo, 2004]. Adicionalmente, el suministro de
energia a las pailas es a fuego directo, lo cual provoca la presencia de zonas
calientes donde se caramelizan los azucares reductores del jugo, generando una

disminucion de la eficiencia en la transferencia de calor.

Otro de los problemas en la etapa de evaporacion ocurre porque el tiempo de
residencia del jugo en las pailas es elevado (superior a 2,5 horas), afectando la
calidad y la formacion de color del producto, debido al desdoblamiento de la
sacarosa en azucares reductores. La ineficiencia térmica de las pailas, sumada al
tiempo de secado del bagazo hiumedo que sale de la etapa de extraccion,
conlleva al uso de combustibles complementarios. Los mas usados son la lefia,
guadua, cisco de café y caucho de llantas usadas. En trapiches rudimentarios,
las hornillas consumen, ademas del bagazo, hasta 5 kg de lefia por kg de panela.
En las que tienen molinos de traccion animal, el consumo de lefia es del orden de
2,5 kg/kg de panela y en las hornillas de trapiches con molinos de traccion
mecanica, el consumo de lefia entre 2 y 0.5 kg/kg de panela [Garcia & Gordillo,
1992].

La implementacion de un evaporador de pelicula delgada es una respuesta al
déficit térmico actual en la etapa de evaporacion del proceso de elaboracion de

panela. La evaporacion en pelicula delgada presenta multiples ventajas como
22



tiempos de residencia cortos, bajas presiones de operacion (2-250mmHg), una
menor descomposicion del producto y un aumento en los valores del coeficiente
de transferencia de calor a cambios menores de temperatura [Minton,1986];
[Glover, 2004]. La diferencia es notable frente a resultados obtenidos para otros
tipos de evaporadores. Ejemplo de ello los resultados presentados para un
evaporador de tubo vertical usando como liquido a evaporar: agua, metanol e
isopropanol en ambos flujos, laminar y turbulento. Se evidencian tendencias
diferentes para variaciones del nimero de Prandlt de acuerdo a las correlaciones
planteadas en otras realizaciones [Chun & Seban, 1971] [Krupiczka et al, 2002].
Experimentos similares realizados para agua saturada arrojaron valores de
coeficientes de transferencia de calor cerca de 10% mas altos que los reportados

por las correlaciones anteriormente mencionadas [Fujita & Ueda, 1978].

Por lo anterior los objetivos del presente trabajo fueron: a) estudiar la influencia
del flujo masico y la concentracion de solidos solubles del jugo de cafa de
azucar, sobre el coeficiente de transferencia de calor en un evaporador de
pelicula delgada en placa plana; durante la etapa de evaporacion del proceso de
produccién de panela; b) describir el fenbmeno de transferencia de calor
convectivo a las condiciones de experimentacion, mediante una correlacion de

los nimeros de Nu, Re y Pr caracteristicos para el jugo de cafia de azUcar.

1.1 Evaporador de Placa Plana (EPP)

El evaporador de pelicula plana es una unidad de operacion que emplea una
placa plana para la evaporaciéon de una pelicula delgada de liquido (Figura 3). El
proceso de evaporacion en capa fina es una técnica empleada frecuentemente
para concentrar un liquido. Esta se logra mediante el control de los mecanismos
de transferencia de calor conductivos y convectivos, cuya magnitud esta
directamente relacionada con el grosor de la ldmina de liquido. La manipulacién
de estos mecanismos conduce en la capa delgada una ebullicibn nucleada, que

incrementa el coeficiente de transferencia de calor.
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Figura 3. Pelicula de JCA en el EPP
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Fuente de calentamiento

El balance de masa global y de sdlidos solubles para la pelicula de fluido en el

evaporador de placa plana es:

Fp=FK+F (1)

FyCe = FCs (2)

Después de reorganizar y hacer los reemplazos convenientes en (1) y (2), el valor
del flujo de vapor puede ser expresado en funcion de Fa, Ce y Cs, esta relacion
se muestra en la ecuacion (3).

Fv="4[c, - c,] (3)

Cs

Donde FaA, Fs y Fv estan dadas en unidades de kg/h y se definen
respectivamente como: el flujp méasico de JCA a la entrada de la placa de
evaporacion, el flujo masico de JCA concentrado a la salida de la placa y el flujo
masico de vapor de agua evaporado. Ce y Cs son las concentraciones masicas
de los jugos a la entrada y a la salida de la placa plana, respectivamente, dadas
en unidades de °Brix.

En estado estacionario la ecuacion que rige la transferencia de calor en el
evaporador de pelicula delgada de acuerdo a datos reportados por [Adib, Heyd, &
Vasseur, 2009], se define como:

24



Donde Q (kJ/h) es la energia térmica intercambiada, AT (°C) es una diferencia de
temperatura entre la placa y el fluido y U (W / m2 °C) es el coeficiente de
transferencia de calor. En el EPP parte de la energia que proviene de la fuente de
calentamiento se transfiere al liquido para el calentamiento y evaporacion del
solvente [Glover, 2004]. Por tanto la energia aprovechada por el liquido

corresponde a la suma del calor sensible y latente:

Qap = FAijugo (Tsat - Ta) + E,A (5)

Aqui Qap (kJ/h), Cpjugo es el calor especifico del JCA (kJ / (kg - °C) y Tsat (°C)
es su temperatura de saturacion, Ta (°C) es la temperatura ambiente y A (kJ/kg)
es el calor latente equivalente a la entalpia de vaporizacion. Este dltimo a su vez,
se expresa de acuerdo a la ecuacién (6) y aparece en funcion de la presion
atmosférica’. El calor especifico viene dado por la ecuacion (7) [Perry & Green,
2001].

A= —4709 * 10712  P3 4 3,941 x 1076 * P2 — 1,435 % P + 2,369 x 10° (6)
Cpjugo = 4,18 * (0,9983 — 0,006 * Te) )

En el Evaporador de Placa Plana Q = Q,, asumiendo que las pérdidas de energia

son despreciables, entonces tenemos que:
UAAT = FAijugo (Tsat - Ta) + Fvl (8)

El coeficiente global de transferencia de calor (U) es una medida directa del
comportamiento térmico del proceso de evaporacion. El valor de U en un EPP es
una serie de resistencias (interfaz del gas, conduccion de la placa metalica,
suciedad por el liquido y la interfaz liquida [Adib, Heyd, & Vasseur, 2009] como se
observa en (9).
1 1 € 1
—-—=—4+4 E + Rf + h_l

U hy ©)

"la presién atmosférica corresponde a 94000 Pa. Presion reportada por el Instituto geografico Agustin
Codazzi para el drea de Barbosa- Santander.
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La resistencia limitante en la configuracion de pelicula en placa plana es la que

se encuentra en el lado del liquido, por tanto (9) queda convertida en:

1 11 10
U h h (10)
FACyivao(Tsat—Tg)+Fyd

De esta forma, h = Cap _ FaCpjugotlsatla) Tty (11)

AAT AAT

El gradiente de temperatura AT es equivalente a la diferencia entre la
temperatura real de la superficie de la placa (Ts) y la temperatura media de los
JCA (T,,,). Ts se calcula mediante la ecuacion de conduccién de calor (12),
empleando para ello el valor medio de las temperaturas de control de la placa*
(Tsprom) registradas por los termopares ubicados a lo largo de la superficie de la

misma y el valor de consumo energético q.

p T qAx
. = —fKR— = = —_——_—
qCOTlSUTnldO k X TS Tsprom kA (12)

Donde Ax =0,005m; A=0,13my k =47 W/m*°C.

Por otra parte la temperatura media de los JCA es calculada de acuerdo a la
ecuacion (13), en donde T, es la temperatura de entrada de los jugos y T, €s la
temperatura de salida de los mismos, determinada mediante la igualdad (14) en
donde BPR (Boiling point Rise) representa el incremento en el punto de ebullicion
calculado de acuerdo a la ecuacion (15) [Tiwari et al, 2004] en donde la variable
Cs corresponde al valor de CSST a la salida de la placa (°Brix) y Tsat es la
temperatura de saturacion del liquido a las condiciones de operacion y es

calculada mediante la expresion (16) [Perry et al,2001].

To+T
Tm — ( e+2 sal) (13)
Teq1 = Tsqt + BPR (14)
_ Cs (0,3+Cs)
BPR = (0,355) * [(1,036—65)*(1,22—0,0078*TS)] (15)

* Se denomina temperatura de control de la placa al valor de la temperatura de la misma, fijada para la
experimentacion y cuyo valor se mantendra constante (°C).
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Toqr = 6,119 * 10721  P* + 6,403 10715 » P3 — 2,672 10~ * P2
+6,503  10™* P + 54,524 (16)

Finalmente, la ecuacién resultante es el modelo empleado en el estudio para

determinar el coeficiente h en el EPP es:

F
Fa ijugo (Tsat_Ta) + [C_‘;l(cs_ce)]/1

= A[(Ts_[(re+Tsat+ BPR )]]

(17)

2

El coeficiente local de transferencia de calor h es una constante de
proporcionalidad, cuyo valor de acuerdo a diversos autores [Miranda & Simpson,
2005], [Bimbenet, Duquenoy, & Trystram, 2002], depende de factores
relacionados a las propiedades del liquido (viscosidad dinamica del proceso,
densidad del liquido, tension superficial, etc.), las condiciones del proceso
(temperatura de ebullicion, presion de operacion, flujo de entrada, concentracion
de sdlidos solubles, etc.) y las caracteristicas de la superficie de calentamiento
(rugosidad, etc.). En la determinacion tedrica de los coeficientes locales de
transferencia de calor se requiere de sistemas con geometrias especificas y un
flujo laminar, ademas del control del régimen de ebullicién del producto pues este
afecta el valor de h. En régimen nucleado el incremento del flujo de calor o la
temperatura incrementa el valor de h. En régimen no nucleado el cambio de h es

funcion del patron de flujo.

Para sistemas alejados de las condiciones ideales, (geometria, flujo laminar y
régimen de ebullicion definidos) se emplean correlaciones empiricas y
semiempiricas que sirven como aproximacion de las transferencias de calor
confiables para intervalos que van de un 10% a un 40%. Dentro de estas
correlaciones tenemos la resultante de la teoria de capa limite, exitosa en casos
practicos, la teoria de Cerramientos que es compatible con los modelos analiticos
de McAdams y experimental de ASHRAE para conveccion natural, y modelos

contemporaneos de Kimura para conveccion forzada [Hernandez, 2004].

27



El andlisis adimensional permite una mayor comprension del comportamiento del
fluido en el proceso de evaporacion frente a cambios en las variables de interés
para el presente estudio. Los grupos adimensionales de Reynolds, Prantdl y
Nusselt se calcularon de acuerdo a las siguientes expresiones [Perry & Green,
2001]:

4F 4
Ref - u(w+26) (18)
Pr = —“CP;“QO (19)
Nu="2 (20)

El valor de § (m) corresponde al valor promedio de espesor de pelicula medido
manualmente en cada prueba en unidades internacionales. El calculo de Cpjugo
(kJ/kg°C), k (W/m°C) y u (kg/m*s) se realiza mediante el desarrollo de las

ecuaciones (7), (21) y (22) respectivamente, siendo w el ancho de la placa igual
a 0,15 m.

kjugo = 0,0244 + 0,6773«107* T (21)

3257,5

_11'229+(T+273,15)

+0,0752*(

CSST)
100

u=0,001=xe (22)

Teniendo en cuenta la variacion en el valor de las propiedades a lo largo de la
placa, los valores de los niumeros adimensionales deben ser calculados usando

los valores medios de las mismas.
CPprom = —0,1254 * (Tsal — Te — 332,767) (23)
Kyrom = 0,000337(Tyq; + T, + 72,5111) (24)

Debido a la complejidad de la ecuacién (22), no fue posible su integracion por
ninguno de los métodos analiticos implementados. Luego el valor promedio de

esta variable se determiné de acuerdo a la expresion (25):

__ HetUs
Hprom = — (25)
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2. METODOLOGIA

El estudio se llevo a cabo de acuerdo a las etapas presentadas en la Figura 4.

Figura 4. Etapas metodolégicas

Puesta en marcha: Adecuacién del montaje experimental
(EPP) y formulacién del JCA

'

Desarrollo de las pruebas: Implementacion del disefio
[ experimental y toma de datos

Procesamiento de los resultados: Discusion y analisis de

los datos obtenidos para h mediante el modelo de estudio
L

Determinacion de un modelo de correlacién entre los
numeros adimensionales Nu, Re y Pr

2.1 Puesta en marcha del evaporador de pelicula del gada en placa plana

Para el desarrollo experimental se utilizO un evaporador de pelicula plana,
ubicado en las instalaciones del Centro de Investigaciones para el Mejoramiento
de la Agroindustria Panelera (CIMPA) en Barbosa-Santander (Figura 5). El
evaporador esta conformado de tres tanques: uno de almacenamiento de 120L;
un tanque de precalentamiento de 96L dotado con una resistencia eléctrica de

2000W vy control de volumen PI&D con valvula de globo; y un tanque de
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recoleccién de jugo de 120L. La placa de calentamiento tiene instalada en su
cara inferior una resistencia eléctrica de 5500W, la cual se encuentra conectada a
un sistema de control de temperatura Autonics TC4S. La superficie exterior de la

resistencia eléctrica fue aislada con fibra de vidrio para evitar la pérdida de calor.

Figura 5. Esquema del evaporador de pelicula delgada. 1)Termopares tipo k; 2)
Data Logger ; 3) Computador Portatil; 4) Tanque de almacenamiento; 5) Tanque de
calentamiento de JCA, 6) Valvula de compuerta; 7) Placa de calentamiento; 8)

Resistencia eléctrica; 9) Tanque de recoleccion de JCA.

El evaporador fue equipado con termopares tipo k para la medicion de la
temperatura cada 30s. Cuatro (4) de los cuales fueron ubicados entre la
resistencia y la placa, dos (2) a la entrada y la salida de la placa para la medicion
continua de Te y Ts, y uno (1) en el tanque de calentamiento. Los termopares se
conectaron a un registrador de datos (data logger) y simultaneamente a un
computador portatil para la visualizacion in situ de las variaciones de

temperatura.
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Para la puesta en marcha de las pruebas, se prepar60 en el tanque de
almacenamiento jugo a partir de miel de cafia de azlcar y se ajusté su CSST

haciendo uso de un refractometro digital Atago pal 1.

La eleccion de la temperatura de la placa de calentamiento y de alimentacién de
los jugos se hizo en base a las temperaturas de mejor desempefio del equipo.
Después de hacer varias pruebas y comparar datos obtenidos, se decidié fijar la
temperatura de control de la placa (Tscont) a un valor de 165 ° C, debido a que a
esta temperatura se alcanza el estado estable. La temperatura de entrada de los

jugos (Te) fue fijada como 75 °C.

2.2 Desarrollo de las pruebas

2.2.1 Disefo experimental
Se utilizé un disefio de experimentos factorial 3x4 (Figura 6). La concentracion
del jugo se trabajé en tres niveles (18, 24 y 30 °Brix), mientras que el flujo

masico operd con cuatro niveles (6, 10, 18 y 38 kg/h).

Figura 6. Diseflo Experimental

Disefio
experimental

¥i=18"Brix Xa=24"Brix ¥z=30°Brix

FA:E l{gfh e FAZE I{g,l"h — FA:E kg,.l"h

Fi=i0ke/h = Fa=iOkg/h f= Fa=10kg/h

Fa=lB kg/h B= Fai=1Bkgfh B= Fa=18kg'h

e Fi=24kpth b= F=24kpfh b= Fi=24 kpfh

31



2.2.2 Toma de datos

Una vez formulado el jugo de cafia en el tanque de alimentacion a una
determinada concentracion, se procedié a su calentamiento hasta el valor de Te.
Se fijo la temperatura Tscont y posteriormente se abrié la valvula de compuerta
ajustando el caudal para el experimento y permitiendo la distribucion del liquido
sobre la placa precalentada por la resistencia. Una vez alcanzado el estado
estable se comenzd el registro de las concentraciones Ce y Cs, mediante un
refractdmetro Atago Pal. Simultaneamente se realizo el registro manual de los
valores de espesor de pelicula y energia consumida, utilizando un contador
eléctrico adaptado al sistema. El volumen de jugo en el tanque colector se
cuantificé con probetas de 1000mL y/o 250mL. La toma de datos se realiz6 cada

tres (3) minutos. Los experimentos se realizaron por duplicado.

El procesamiento y andlisis estadistico de los datos se llevd a cabo mediante
Excel, StatGraphics Centurion XV version 15.2.206 y Statpoint inc. Virginia,
EE.UU. Para el analisis estadistico de los resultados se tuvo en cuenta un nivel
minimo de aceptacion para el coeficiente de correlacién (R? = 87%), de acuerdo a

las recomendaciones de Adib et al, (2009).

32



3. PROCESAMIENTO DE LOS RESULTADOS: Discusiéon y ana lisis de los
datos obtenidos.

3.1. Influencia del flujo masico

El coeficiente de transferencia de calor (h) se calculé en funcién del flujo masico
(FA) de acuerdo a la ecuacion (17). En la Figura 7 se observa que h tiene un

comportamiento directamente proporcional a Fa.

Figura 7. Influencia del flujo masico sobre el coeficiente de transferencia de calor

en una configuracion de pelicula delgada en placa plana

350 -
300 - *
O 250 - +
[a |
E
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o
n = 24°Brix
150 - *
18°Brix
100 : . . :
0 10 20 30 40
FA (kg/h)

El incremento progresivo del coeficiente se atribuye al aumento del transporte
térmico convectivo a través de la pelicula de jugo, dependiente de la velocidad
del flujo. Esto esté de acuerdo a lo reportado por Adib et al, 2009.

El valor maximo experimental del coeficiente de transferencia de calor (hméax) fue
de 337 W/m?°C, obtenido para los valores Fa= 37,61 kg/h y Ce = 18°Brix. Se
recomiendan estos valores de las variables flujo masico y concentracion de

sélidos solubles del JCA, para procesos que se realicen bajo los mismos criterios
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de operacién del presente trabajo, a fin de obtener el mejor desempefio térmico

posible de la etapa de evaporacion.

La Figura 8 presenta la relacion inversamente proporcional entre la concentracion
de salida y flujo méasico de los jugos de cafia, para los tres (3) niveles de estudio

de concentracion de soélidos de entrada.

Figura 8. Concentracion de solidos solubles de salida versus el flujo méasico de

los jugos de cafa de azucar
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Se encontrd que a un flujo masico de 27,71 kg/h, Cs alcanza la estabilidad para
cualquier valor de Ce. Esto puede justificarse al considerarse el lavado del JCA

sobre la placa por la alta velocidad de flujo.

Adicionalmente se observo que valores bajos de flujo masico presentaron altas
concentraciones de salida, contribuyendo a la rpida formacion de parches secos
sobre la superficie, afectando la transferencia de calor debido a la formacion de
costras y causando pérdida de materia prima por la caramelizacién de los

azucares en el jugo.



3.2 Influencia de la concentracién

La influencia de la concentracion de solidos solubles de los JCA de alimentacion
(Ce) sobre el coeficiente de transferencia de calor (h), fue estudiada mediante la

implementacion del modelo matematico consignado en la expresion (17).

Como se aprecia en la Figura 9, la relacion entre Ce y h es inversamente

proporcional. A medida que los valores Ce aumentan, el valor de h decrece.

Figura 9. Influencia de la concentracion de solidos solubles del JCA sobre el

coeficiente de transferencia de calor.
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Los bajos valores del coeficiente de transferencia de calor frente a valores
elevados de Ce se deben a la relacion existente entre la concentracion de solidos
solubles y la viscosidad. Un aumento de CSST de los jugos implica el incremento
de la viscosidad de los mismos. Esto puede ser relacionado facilmente con el
decremento del coeficiente de transferencia de calor, ya que un incremento en la
viscosidad, genera una disminucién en el valor de Nu que a su vez influye

directamente sobre el valor h. La figura 9 muestra la relacion inversamente
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proporcional entre el coeficiente de transferencia de calor y la viscosidad

inherente a la concentracion de sélidos solubles.

Figura 10. Coeficiente de transferencia de calor versus viscosidad promedio
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Aunque se evidencia una relacion inversa entre Ce y h, los cambios del
coeficiente para un valor de Ce y otro, no parecen significativos para el rango de
Ce (18- 30 °Brix) en comparacion con la velocidad de cambio del coeficiente en

funcion del flujo mésico.

3.3 Analisis estadistico del modelo de calculo del coeficiente h.

3.3.1 Modelo de regresion Lineal Mdultiple para el c oeficiente de

transferencia de calor h en funcionde Cey F A

Se ajustaron los resultados obtenidos para el valor de h (Tabla 10, Anexo A) a un

modelo de regresion lineal multiple (Figura 10).
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Figura 11. Grafica de paridad del modelo de coeficiente de

transferencia de calor h.
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h calculado

La ecuacion del modelo ajustado resultante de la linealizacién es:
h = 217,977 — 2,357 * C, + 4,62059 * F, (26)

El software de analisis estadistico también proporciona el valor del coeficiente de
correlacién  R% = 93,379% y desviaciéon estandar o = 15,916. El valor de R?
permite inferir que el grado de asociacion de los datos calculados del coeficiente
con los correspondientes a la recta de linealizacion, es aceptable y no se
presenta una dispersion significativa. La desviacion estandar de 15,916
representa el grado de variacion de los valores de Ce y Fa del modelo

experimental. Este valor nos permite fijar un rango experimental futuro.

El valor MAE para este conjunto de datos a un valor de 12,1975, corresponde al
total promedio de los datos de la dispersion.

El valor DW = 1,95435 implica una autocorrelacion entre las variables
independientes del modelo, Fa y Ce, casi nula o inexistente debido a la
proximidad del pardmetro de Durbin-Watson, al valor de dos (2).

La tabla a continuacion compila los parametros del modelo de regresion.
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Tabla 1. Parametros del modelo de regresion lineal para el

coeficiente de transferencia de calor h

Error )
Estadistico
Parametro Estimacion Estandar Valor-P
T
[W/m?°C]
Constante 217,977 23,9578 9,09836 0,0000
Ce [°Brix] -2,357 0,939206 -2,50957 0,0333
FA [kg/h] 4,62059 0,376248 12,2807 0,0000

Noétese en la Tabla 1 que el valor-P para ambas variables independientes se
encuentra por debajo del limite de significancia por defecto a = 0,05, por ende
ambas son significativas con un nivel de confianza del 95% para el modelo de

regresion, luego no seria conveniente su eliminacion de éste.

3.3.2 Modelo de regresion no lineal para el coefici  ente de transferencia de

calor henfuncionde CeyF A

De manera similar al ajustar los datos a un modelo no lineal se obtiene la

expresion (26).
h = 189,77 Ce—0,208125 " FAO,33308 (26)

Para efectos de interpretacion de datos, el modelo no lineal se expresa de

manera general de acuerdo a la ecuacion (27).
h=axCF *F," (27)

El valor de R? = 98,6873% arrojado por Statgraphics Centurién, muestra una alta
correlacion entre las variables independientes y la variables respuesta h,
indicando valores bajos en la varianza del error. El estadistico DW tiene para este

modelo un valor de 1,26, esto indica una autocorrelacién residual casi nula o
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despreciable entre los residuos, en otras palabras descarta la posibilidad de que

los errores sean independientes entre si.

La tabla 2 muestra los parametros del modelo de regresion no lineal de la
variable coeficiente de transferencia, proporcionados por el software de analisis

estadistico.

Tabla 2. Parametros del modelo de regresion no lineal para el coeficiente de
transferencia de calor h

Intervalo Confianza
parametro | Estimad Error Estandar Asintotico a
arametro | Estimado
Asintético 95,0%
Inferior Superior
a 189,77 24,1587 135,119 244,421
b 0,33308 0,0121072 0,305692 0,360469
C -0,208125 0,0387758 -0,295842 -0,120408

Al observar los intervalos asintoticos de los intervalos de confianza del 95,0%
interpretamos que los parametros b y ¢ del modelo son significativos para la
determinacion del coeficiente debido a su poca proximidad a la nulidad.

Igualmente se sugiere tener en cuenta el valor de la desviacion estandar del
estimado equivalente a 7,08682 para el limite del rango experimental en

experimentaciones subsecuentes.

Luego del andlisis de ambos modelos de regresion, lineal multiple y no lineal, se
concluye que el modelo de regresion no lineal se ajusta mejor al conjunto de
datos, debido a que el error entre las observaciones y los valores del modelo de

regresion no linealizado (1- R?) es menor para éste.
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4. DETERMINACION DE UN MODELO DE CORRELACION ENTRE LOS
NUMEROS ADIMENSIONALES Nu, Re Y Pr

Una vez calculados los valores para los numeros adicionales de estudio mediante
las ecuaciones (18), (19) y (20), se determin6 un modelo de correlacion
experimental para las mismas, siguiendo la forma general de la ecuacion

adimensional del coeficiente convectivo (28).
Nu = a * Pr¢ « Re? (28)

Esta ecuacion expresa en forma adimensional la transferencia de calor local de la
placa al fluido.

La ecuacién (29)° muestra el modelo de andlisis adimensional ajustada obtenida
a través de la regresion no lineal de los datos calculados de Re, Pr y Nu,

contenidos en la tabla 7 del Anexo A.
Nu = 0,079904 (Re°'346595) * (Pr1'34382) (29)

Cabe resaltar que en el modelo de correlacion Nu = f(Re, Pr) encontrado, la

velocidad de incremento de Pr es mayor a la de Re.

Se emplea una vez mas la apreciacién del coeficiente de correlacion para
expresar el grado asociacion de Re y Pr, para el modelo de correlacién de Nu. Un
valor de R? ajustado igual a 95,492 % se presenta como un valor aceptado de

significancia para los datos ajustados al modelo.

Durbin-Watson para este modelo corresponde a un valor de 0,377683. Esto
sugiere que existe una correlacion positiva entre las variables independientes.
Esto puede inferirse analiticamente de las definiciones de Re y Pr, ya que ambas
se ven afectadas por la variable viscosidad provocando este problema estadistico

por interferencia.

5 Esta ecuacion de correlacién es aplicable para procesos con condiciones de operacion similares
a las dispuestas para el montaje experimental de un EPP para la evaporacién de JCA. Con
valores de 328,43<Re< 2245,78 y 12,37<Pr<12,58.
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Los parametros para el modelo de correlacion de Nu, Re y Pr se presentan en la
tabla 3.

Tabla 3. Parametros del modelo de regresion no lineal adimensional

Intervalo Confianza Asintético a
Error Estandar
Parametro | Estimado o 95,0%
Asintotico

Inferior Superior

a 0,079904 0,612911 -1,3066 1,46641

b 0,346595 0,0236161 0,293172 0,400019

(o 1,34382 3,00442 -5,45266 8,14029

El andlisis de los intervalos de confianza asintoticos con referencia a un valor
limite de significancia para el modelo igual a cero (0), permite reconocer a simple
vista que los parametros b y ¢ correspondientes a los exponentes de las variables
Re y Pr, respectivamente, poseen significancia sobre la variable independiente

Nu. Siendo el parametro b mas significativo debido a su alejamiento de la nulidad.
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5. CONCLUSIONES

*» El montaje a escala piloto permitio el andlisis del efecto de las variables
experimentales flujo méasico y concentraciéon de solidos solubles, sobre el
coeficiente de transferencia de calor.

= En una configuracion de pelicula en placa plana, el incremento del flujo
masico del JCA de alimento para la etapa de evaporacion, influye
favorablemente sobre el valor del coeficiente de transferencia de calor.

= La concentracion de solidos solubles de entrada del JCA en la etapa de
evaporacion del proceso de producciéon de panela, con relacion inherente a la
viscosidad del mismo, presenta un efecto negativo sobre el coeficiente de
transferencia de calor.

= El modelo de correlacion adimensional representa adecuadamente al
conjunto de datos adimensionales de estudio y es apropiado para un amplio

rango de valores de Re.
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ANEXOS

ANEXO A. Datos obtenidos a partir del balance de masa en el evaporador de

placa plana en pelicula delgada

Fa Fs Fv Ce Cs

(kg/h) (kg/h) (kg/h) (°Brix) (°Brix)
5,54 3,22 2,32 30,00 51,57
10,47 7,46 3,01 30,00 42,10
17,77 14,20 3,57 30,00 37,53
37,72 33,84 3,88 29,93 33,37
5,57 3,02 2,55 24,00 44,30
10,38 7,31 3,07 23,90 33,95
17,81 14,04 3,76 24,00 30,43
37,50 33,01 4,49 24,03 27,30
5,57 2,70 2,87 18,00 37,17
10,45 6,95 3,49 18,00 27,05
17,90 13,87 4,03 18,00 23,23
37,61 33,19 4,43 18,00 20,40
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ANEXO B. Datos obtenidos a partir del balance de energia y valores calculados
del coeficiente de transferencia de calor h, en el evaporador de placa plana en

pelicula delgada

Cp prom Talimento Tsalida Ts le Q latente Qap h
sensible AT
(nggo (0 (C) (0 (kI (kd/h) (kJ/h) )

3,08 75,0 98,9 164,80 407,68 5246,53 5654,22 77,9 155,17
3,09 74,9 98,5 166,00 762,78 6816,04 7578,82 79,3 204,14
3,09 74,7 98,3 166,23 1298,50 8077,27 9375,77 79,7 251,26
3,09 75,3 98,2 165,77 2671,78 8791,26 11463,04 79,0 309,97
3,09 74,6 98,6 165,00 412,18 578535 6197,53 78,4 168,86
3,09 74,9 98,2 164,95 749,98 6963,10 7713,07 78,4 210,20
3,09 74,5 98,2 167,33 1300,06 8525,38 982544 81,0 259,24
3,09 75,2 98,1 168,43 2650,26 10162,22 12812,48 81,8 334,76
3,08 75,2 98,3 165,33 396,85 6508,55 690540 78,6 187,83
3,09 74,7 98,1 165,70 756,75 7915,46 8672,20 79,3 233,60
3,09 74,5 98,0 167,37 1302,62 9134,89 10437,51 81,1 275,00

3,09 74,5 98,0 167,03 2732,26 10023,25 1275551 80,8 337,38
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ANEXO C. Valores estimados de los nimeros adimensionales para la pelicula

delgada en el evaporador de placa plana

Hprom (KG/M*s) K prom (W/m°C) Re Pr Nu
0,00012247 0,03029 328,43 12,46 16,22
0,00012285 0,03027 618,91 12,53 21,58
0,00012328 0,03026 1046,66 12,58 25,05
0,00012198 0,03028 2245,78 12,43 32,25
0,00012306 0,03026 328,95 12,55 17,30
0,0001225 0,03026 615,64 12,50 22,00
0,00012315 0,03025 1050,03 12,58 27,14
0,0001217 0,03027 2237,48 12,41 35,02
0,00012137 0,03028 333,40 12,37 18,40
0,0001225 0,03025 619,25 12,51 23,94
0,00012275 0,03024 1059,25 12,55 28,34
0,0001227 0,03024 2226,27 12,54 35,33
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ANEXO D. Valores calculados de FAy Ce de acuerdo al disefio experimental

desarrollado y valores estimados del coeficiente de transferencia de calor h.

F C
(kg/Ah) (°Br?x) MEr=E)
5,54 30,00 155,17
10,47 30,00 204,14
17,77 30,00 251,26
37,72 29,93 309,97
5,57 24,00 168,86
10,38 23,90 210,20
17,81 24,00 259,24
37,50 24,03 334,76
5,57 18,00 187,83
10,45 18,00 233,60
17,90 18,00 275,00
37,61 18,00 337,38
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