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INTRODUCCION Y OBJETIVOS

Los productos alimenticios como los jugos citricos, la leche
¥y los extractos vegetales suelen ser muy sensibles al calor y con
frecuencia contienen particulas muy finas suspendidas en 1la
solucién. Muchos de estos productos exhiben elevaciones del
punto de ebullicién muy bajas al concentrarse. Esto se debe a
que los sb6lidos suspendidos en forma de particulas muy finas y
los solutos disueltos de alto peso molecular, contribuyen nuy
poco a esta elevacibn. El grado de degradacién de los alimentos
durante la evaporacién es una funcién de la temperatura y del
tiempo de procesamiento. Para mantener la temperatura baja, la
evaporacién debe hacerse al vacio, lo que reduce el punto de
ebullicién de la solucién. El azficar se obtiene principalmente de
la cafia de azficar y de la remolacha. El azGcar tiende a formar
caramelo cuando se mantiene a temperaturas altas por periodos
largos. En el proceso de evaporacién de soluciones de azGcar, la
solucién transparente, con una concentracidn de 10-13 grados Brix
se evapora hasta 40-60 grados Brix.

Tomando en cuenta la importancia de la evaporacién se selecciond
evaporar una solucién de azficar con una concentracién de 11
grados Brix a 42 grados Brix utilizando diferentes presiones de
vacio con el fin de obtener el modelo empirico de operacidbn para
cada caso.

Con este trabajo se pretende también dejar los antecedentes para

la operacién del evaporador de bola que se encuentra en la planta
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piloto de la Universidad simén Bolivar, lo cual permitira
implementar las actividades de tipo académico gque puedan
desarrollar los alumnos. En base a lo anterior se deciden los

siguientes capitulos:

Capitulo I: se muestra un analisis de los aspectos tedricos de la
evaporacién desde la clasificacién de evaporadores, evaluacién de
coeficientes de transferencia de calor hasta aspectos técnicos y
brevemente los aspectos econémicos.

capitulo II: se describen las condiciones necesarias para que
exista un estado de equilibric; es decir, para que exista un
verdadero estado de equilibrio entre la fase liquida y vapor en
un evaporador, la temperatura y la presién en cada fase debe ser
igual, a ésta temperatura se le llamar& la temperatura del punto
de ebullicién del evaporador.

Capitulo III: se presenta el tratamiento de un sistema de
evaporacién en estado inestable el cual se inicia con 1la
formulacién de un modelo dindmico para un evaporador a s;mple
efecto para el cual la elevacién del punto de ebullicién no es
importante.

Capitulo 1V: se plantean todas las etapas necesarias para llevar
acabo un disefio experimental, asi como la seleccién de los
niveles, el tamafio del disefio, el orden de eXperimentacidén y el
andlisis de resultados.

Capitulo V: para proceder al ajuste de los modelos empiricos,

debe notarse que existen varios métodos, todos los cuales dan
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resultados aceptables. Para nuestro propbsito ser& suficiente
discutir el método de los minimos cuadrados.

capitulo VI: se especifica el nimero de corridas, las variables y
el procedimiento experimental para la obtencién de datos
experimentales.

Capitulo VII: anilisis de resultados, especificando cuales son
las condiciones &ptimas de operacién para poder llegar a una
conclusién. Desarrollo de modelos empiricos.

Capitulo VIII: establecer la importancia de los modelos
enpiricos comparando con modelos estocdsticos, mencionando la
utilidad de las ecuaciones obtenidas.

Capitulo IX: bibliograffia.

Con base a lo antes mencionado se plantean los siguientes
objetivos:

1) Analizar los principios teéricos de la operacisdn unitaria de
evaporacién.

2) Analizar experimentalmente un evaporador a simple efecto
operando a régimen dinamico.

3) Describir la operacién de un proceso de evaporacién mediante

modelos empiricos.



CAPITULO I. GENERALIDADES.

La operacién unitaria de evaporacién se refiere a 1la
eliminacién de agua en forma de vapor el cual ée forﬁa por 1la
ebullicién de una solucién 1liguida obteniéndose una solucién
concentrada. Usualmente, el calor es suministrado por la
condensacién de un vapor en contacto con una superficie metalica,
‘estando el ligquido del otro lado de dicha superficie. E1 tipo de
equipo usado depende tanto de la configuracién de la superficie
para la transferencia de calor como de los medios utilizados para
lograr la agitacién o circulacién del liquido. A continuacién se
realizar&d una clasificacién y se darén las principales

caracteristicas de los evaporadores:

I.1. TIPOS DE EVAPORADORES. CLASIFICACION.
A. Evaporadores gque utilizan el calor solar.
B. Evaporadores calentados por fuego directo.
C. Evaporadores con el agente de calefaccién en chaguetas &
en doble tubo concéntrico.
D. Evaporadores calentados por vapor de agua con superficies

de calefacci6én tubulares.

Otra forma de clasificar a los evaporadores es en funcién de la
posici6én de los tubos:
1. Tubos horizontales.

a. Vapor por dentro de los tubos.

b. Vapor por el exterior de los tubos.



2. Tubos verticales.
a. Tipo est&ndar.
b. Tipo de canasta.
c. Tipo de tuboes largos.
d. Evaporador de caida de pelicula.
e. Tipo de circulacién forzada.

f. Evaporador de pelicula agitada.
3. Tubos inclinados.
- 4. Tubos curvados en formas especiales.

A continuacién se hard una breve descripcién de los

evaporadores nds  importantes:

Evaporadores gue utilizan el calor solar,
- Su instalacién implica finicamente la construccién de lagunas
de poco fondo, por lo general con el suelo y las paredes de

tierra; se deja evaporar lentamente al sol hasta gue cristalice.

Evaporadores calentados a fuego directo.

Este tipo de evaporador no ha sido nunca normalizado., Al
disefiar aparatos que han de calentarse a fuego directo o por
productos de combustién, hay que tener presente que en el caso
del fuego directo, la radiacién suele ser el factor mas
importante. En el caso de los evaporadores no expuestos a la
radiacién directa sino simplemente calentados por gases

calientes, la velocidad o intensidad de evaporacién la fijar&, no
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el coeficiente de pelicula del ligquido sino el coeficiente de 1la-

pelicula gaseosa.

Evaporadores con camisa. Maxmitas,

La forma mis simple de un evipordor consiste eﬁ una latnifa
abierta en la cual se hierve el liquido. El suministro de calor

proviene de la condensacién de vapor de agua en una chaqueta o en

serpentines sumergidos en el liquido. En alg de los la
1a marmita se calienta a fuego directo. Estos evaporadores son
econénicos y de oparacién simple, pero el desperdicio de calor es
excesivo. En clertos equipos se usan paletas o raspadores para
agitar el l1liquido. En la industria alimentaria, dichas nmarmitas
suelen estar de;tapadas Y pueden construirse en plancha de cobre,

de aluminio o de otros metales.

Evaporador de tubos horizontales.

Consta de una envoltura cilindrica vertical a la que esté&n
unidas doa cémaras o cajas de vapor. El banco horizontal de
tubos de calentamiento es similar al banco de tubos de un
intercambiador de calor de tubos y coraza. El vapor de agua

entra a los tubos y se cond . El cond ado nala‘por el otro

extremo de los tubos. La solucién a ebullicién est& por afuera
de los tubos. El vapor se desprende de la superficie liquida;
después, casi siempre se le hace pasar por dispositivos de tipo
deflector para impedir el arrastre de gotas de liquido y sale por
la parte superior. Este equipo relativamente econémico puede

utilizarse para liquidos no viscosos con altos coeficientes de
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transferencia de calor 'y para liquidos que no formen

incrustaciones. Figura I.1.1.

rig. I.1.1. Bvapotulo'r de Tubos horizontalas

Evaporador sstindar de tubos varticales.

. Este evaporador consiste de una envoltura cilindrica
vertical con tubos verticales y el ligquido est& dentro de 1los
tubos, por lo que el vapor se condensa en el exterior. Debido a
la ebullicién y a la disminucién de la densidad, el liguido se
eleva en los tubos por ‘circulacién natural, y fluye hacia abajo a
través de un espacio central abierto grande. Esta cirxculacién
natural incrn;nehta el coefigient:e de transferencia de calor. No

es Gtil para ligquidos .viscosos. Figura I.1.2.
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Fig. -I.1.2. Evaporador de Tubos Verticales.

Evaporador de tipo capasta.

Es una variedad del evaporador estindar salvo que el
elemento de calefaccién forma una unidad independiente, de tal
manera que existe un espacio anular que sirve de bajada. Figura

‘Tel.3.

VAROR

1
~ \_,_um TE CAUNTAMENTO

Niﬂmr;cnal 3 E 5 C——-.v:nriu
COMDENSADO 4— ﬂm} HWE’ ’
| |
CONCENTRABO

Fig. I.1.3. Evaporador de Tipo Canasta.



Evaporador de tubos largos y circulacidén natural.
Se caracterizan por tener tubos verticales relativamente

largos, con el liquido circulando por dentro y no se racircula.

Los tiempos de contacto suelen ser bastante cortos. Figura
I.1.4.
VAPOR
t
)
VAPOR DE AkLA Vel
CONDENSADG ,_] ﬁ
CONCENTRADO
t
AunMeNTACIoN

‘Fig. I.1.4. Evaporador de Tubos Largos y Circulacién Natural.

Evaporador de caida de pelicula.

Es una variacién del modelo de tubos largos, en el cual el
liquido se alimenta por la parte superior de los tubos y fluye
por las paredes de &stos en forma de pelicula delgada. Por lo
general, la separacidn liquido-vapor se efectGa en el fondo.
Este modelo:- se usa mucho para la concentracién de materiales
sensibles al calor como son jugos de naranja y otras frutas,
debido a gque el tiempo de retencién es bastante corto y el

coeficiente de transferencia de calor es alto.
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Evaporador de circulacién forzada.

Este tipo de evaporador da coeficientes de transmisién de
calor muy elevados y éste puede aumentarse por bombeo causando
una circulacién forzada del ligquido en el interior de los tubos.
Esto puede hacerse en evaporadores de tubos verticales 1‘-;rgos
afladiendo una tuberia conectada a una bomba entre las lineas de
salida del concentrado y la de alimentacién. Este modelo es muy

Gtil para liquidos viscosos. Figura I.1.5.

/\

CONC ENTRADO 4— VAPOR DE AGUA
] — CONDEN SADO
ALIMENTACION ___

Fig. I,1.5. Evaporador de Circulacién Forzada.

Evaporador de pelicula agitada,

La principal resistencia a la transferencia de calor en un
evaporador corresponde al liquido. Un método para aumentar la
turbulencia de la pelicula liquida y, por tanto, el coeficiente
de transferencia de calor, consiste en una agitacién mecénica de
dicha pelicula. Esto se lleva a cabo en un evaporador de caida
de pelfcula modificado, usande un solo tubo grande enchaquetado

que contiene un agitador interno. El liguido penetra por la
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parte superior del tubo y“a medida que fluye hacia abajo se
dispersa en forma de pelicula turbulenta por la accién de aspas
de igitacibn verticales. La solucién concentrada sale por el
fondo y el vapor pasa por un separador para ‘salir por la parte
superior. Este tipo de evaporador es prictico para materiales
muy viscosos, pues el coeficiente de transferencia de calor es
mayor qﬁe en los modelos de circulacién forzada. Se usa para
materiales viscosos sensibles al calor tales como gelatina, jugos

de frutas. Sin embargo, tiene costo alto y capacidad baja.

Evaporador de tubos inciinados.
Este evaporador tiene una velocidad de circulacién elevada
Y, por consiguiente, coeficientes altos. No es conveniente para

liquidos que depositen sales o incrustaciones. Figura I.1.6.

/‘\

VM pE CALENTAMIENTO
A AJMENTACTON
\‘\‘“\\:“b/

Fig. XI.1.6. Evaporador de Tubos Inclinados.
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Evaporadoxr de serpentin.
Su uso se limita pr&cticamente a la produccién de agua
destilada para complementar la alimentacién de las calderas de

vapor en las centrales eléctricas. Figura I.1.7.

VAPOR

1
N

7\
VAPOR DE CAENTAMIENTO
AIMENTRCION
e
\_/.E——-o CONCENTRADO

Figura I.1.7. Evaporador de Serpentin.

I.2. FACTORES DE PROCESO.

Las propiedades fisicas y quimicas de la solucién que se
estid concentrando y del vapor que se separa tiene un efecto
ccr{siderable sobre el tipo de evaporador que debe usarse y sobre
.la presién y temperatura de proceso. A continuacién se

describiran brevemente dichos factores.

Viscosjdad,
Por lo general, la alimentacién lfiquida a un evaporador es
bastante diluida, por lo que su viscosidad es bastante baja y se

opera con coeficientes de transferencia de calor bastante altos
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lo que afecta signiticat{vaéénte al &rea superficial. A medida
que la viscosidad sea m&s alta, los coeficientes seradn menores y
el &rea sers mayor. Debe existir entonces una circulacién y/o
turbulencia adecuada para evitar que el coeficiente~se reduzca
demasiado.

Para viscosidades'bajas y moderadas (hasta 1000 cp) se recomienda
el uso de un evaporador de pelicula descendente; en cambio -para
viscosidades altas se recomienda cualquier evaporador de pelicula

agitado.

Formacién de incrustaciones.

Algunas soluciones depositan materiales s6lidos llamados
incrustaciones sobre las superficies de calentamiento. Pueden
formarse a causa de los productos eﬁ descormposicién, disminucisn
de la solubilidad, cristalizacién, sedimentacién, reaccién
quinmica, poli-erizacibn, corrosién o crecimiento de material
orgnico. La velocidad de flujo es el factor m&s importante ya
que la tendencia al incrustamiento se reduce considerablemente al
_incrementarse la velocidad.
cuando se manejan pr&cesos con incrustamiento bajo o moderado se
recomienda el uso de un evaporador de pelicula descendenté. En
cambio para procesos con incrustamiento alto se recomienda el uso
de un evaporador de circulacién forzada o uno de pelicula delgada

agitada, dependiendo de la sensibilidad del producto al calor.



Nucleacién.

Esto es muy comGn en los evaporadores cristalizadores. La
nucleacién puede minimizarse si los s&lidos y los liquidos se
mantienen en contacto intimo continuo recomenddndose el uso de un

evaporador de circulacién forzada.

Solubilidad.

A medida que se calienta 1la solucién y aumenta 1la
concentracién del soluto o sal, puede excederse el limite de
solubilidad del material en solucién y se formarin cristales.
Esto puede limitar la concentracién méxima gue pueda obtenerse

por evaporacién de la solucién.

Cristalizacion.

Cuando se requiera el crecimiento uniforme de cristales,
como es el caso de los evaporadores que combinan la concentracién
Yy la cristalizacién, es necesario fomentar la circulacién
positiva y evitar la sedimentacién de sélidos recomendindose el

uso de un evaporador de circulacién forzada.

Sepsibilidad térmica de los materjales.

Muchos productos, en especial alimentos y otros materiales
biolégicos, pueden ser sensibles a la temperatura y degradarse
cuando é&sta sube o el calentamiento es muy prolongado. Entre
estos productos est&n la leche, 3jugo de naranja y extractos

vegetales; estog productos requieren un inventario bajo, un
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tiempo de contacto bajo y sobre todo temperaturas de operacién
bajas. Por lo anterior se recomienda el uso de un evaporador de
pelicula con operacién a vacio. La cantidad de degradacifén es
funcién de la temperatura y del tiempo. Asimismo, la calidad del
producto implica el uso de aceros inoxidables o aleaciones de

mayor grado para evitar los contaminantes metAlicos.

Coeficiente de transferencia de calor.

El coeficiente de transferencia de calor de pelicula es una
funcién de 1la velocidad, densi@ad, calor especifico vy
conductividad térmica del fluido. Por lo que cuando se manejan
fluidos viscosos se recomienda el uso de un evaporadoxr de
pelicula ya que la pelicula delgada presenta una resistencia

baja.

La siguiente tabla pretende ser una guia de seleccién del tipo
de evaporador que presente coeficientes de transferencia de calor
altos teniendo como base la viscosidad del fluido y 1las

condiciones del fluido.

Viscosidad del Fluido Condicjones del Fluido ZXipe de Evaporador

Moderada Incrustamiento moderado

(mayor de 150 hasta no cristalizante, no Tipo pelicula
1000 cp) nucleante.

Alta Todo tipo de condicién Pelicula delgada

(mayor de 1000 cp) agitado
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Diferencia de temperatura.

La fuerza impulsora para la transferencia de calor en 1la
evaporacién, as{ como en otros proceses de transferencia de
calor, es una diferencia de temperatura. La diferencia de tem-
peratura (Gtil para transferir calor en evaporadores gque usan
vapor como medio de calentamiento es la diferencia entre 1la
temperatura de condensacién de la fuente calorifica, generalmente
vapor condensante, y el punto de ebullicién del producto. En 1la
mayoria de los casos, el calor se transfiere a un ligquido que se
encuentra en o cerca de su punto de ebullicién.

La diferencia de teaperatura, demasiado altas o demasiado bajas
se evitan nediaﬁco una operacién eficiente y ontable..

Sarga_al evaporador.

La capacidad de manejo de alimentaci6én se define como el
flujo de alimentacién en 1lb/hr que puede introducirse y aun
causar un cambio determiado en la concentracitén. Esta capacidad
depende del coeficiente de transferencia de calor, del Srea
disponible, de la diferencia de temperatura efectiva, de las
propiedades fisicas de la solucién (calor latente y elevacién del
punte de ebullicién) y del balance de masa.

La capacidad de un evaporador esti definida por:

q=UAAlm
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Separacién del liquide y ei unn:._

Los evaporadores deben separar el vapor del liguido ya gue
el arrastre excesivo o las salpicaduras provocan la pérdida de
producto, la contaminacién del medio ambiente, y la contaminacién
del vapor condensado. La separacién del 1liquido arrastrado se
llava a cabo en el domo de vapor el cual puede © no estar
integrado a la superficie de calentamiento. La caida de presién
mis alta puede afactar significativamente las caracteristicas del

proceso y los costos cuando se manejan servicios con vacio.

Espumacidn.

Por espumaciébn se entiende la formacisén de una capa estable
de burbujas la cual yace sobre la suparficie del liquido en
ebullicién. Puesto que la evaporacién en su mayoria se lleva a
efecto por burbujeo, esto origina la formacién de espuma; una
espuma estable puede causar pérdidas cuantiosas de material

debido al arrastre.

I.3 PACTORES RELATIVOS AL DISENO MECANICO. )

El disefio mecSnico debe asegurar l1a integridad técnica del
equipo bajo condiciones de disefio con un tiempo fuera de
operacién minimo.

Los factores que afectan tal diseflo son las condicicnes de
operacién del proceso, los requerimientos de metalurgia y el
mantenimiento. Las condiciones de operacitn del proceso, tales

como temperatura y presién, tienen influencia en cuanto a los
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espesores de la pared metdlica gque se requieren en las
superficies de calentamiento asi como en la seleccién de 1los
materiales de construccién y sus acabados.

El equipo de vacio es un servicio critico en las unidades
operadas a vacio, por lo que es necesario tomar en cuenta
factores tales como las presiones de operacién, las capacidades y
la tolerancia a sélidos arrastrados, para seleccionar el equipo
de vacio apropiado.

Los reguerimietos mataldrgicos pueden favorecer la decisién entre
un evaporador de circulacién forzada y uno de circulacién
natural. El1 mantenimiento consiste generalmente en limpiar o
reemplazar las superficies de calentamiento y dar servicio a las
bombas de vacio, compresores y bombas de recirculacién. Los
tubos pueden 1limpiarse por medios mecédnicos, quimicos o

simplemente sometiéndolos a ebullicién.

I.4. VARIABLES DE DISERNO.
Existen ciertas variables que tienen influencia en el

comportamiento del equipo por 1o que ameritan un breve estudio.

Temperatura de alimentacién.

El fluje de alimentacién ya sea fric o caliente es tan
pequefio comparado con la cantidad de liquido que ebulle en el
evaporador que la temperaturé promedio del liquido en ebullicidn

no se afecta apreciablemente por tales adiciones.
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Presi¢n de calentamiento.

La razén principal para no usar vapor de alta presién es su
alto valor, pero no como fuente caloritica; sino como fuente de
potenciaﬂ Un vapor de calentamiento de alta presi6n suministra
menos calor como calor latente y requiere un disefio mecdnico més
elaborado en comparaci&én con un vapor de baja presién. La Gnica
desventaja de este filtimo radicarfa en que no tiene una

temperatura tan elevada.

Sobrecalentamiento del vapor. .

La temperatura promedio del vapor no se altera cuando el
vapor usado para calentamiento presenta cantidades moderadas de
sobrecalentamiento. La cantidad de sobrecalentamiento comGnmente
usada es tan pequefia que fAcilmente se disipa debido a la fuerte
turbulencia existente en el espacio ocupado por el vapor.
Asinmismo, la cantidad de calor transferido como
sobrecalentamiento es una fraccién tan pequefia del calor total

que generalmente no se toma en cuenta.

Presién én el espacjo vapor.

En cualquier tipo de evaporador se busca tener diferencias
de temperatura elevadas, ya gque a medida gque dichas diferencias
se incrementan, la superficie de calentamiento y por consiguiente
el costo del equipo disminuyen. Una operacién a vacio es lo més
idéneo para obtener una diferencia de temperatura econémica.

La operacidn a vaclo pudiera requerirse por otras razones tales

como la ebullicidén de soluciones que contengan productos
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susceptibles de descomposiZién o degradacién si se ebullen a
temperaturas elevadas, sin embargo la razén principal para una
operacién a vacio recae en el hecho de obtener diferencias de
temperatura elevadas. ’
El coeficiente de pelicula del liquido en ebullcién Qdisminuye
ripidamente a medida que las temperaturas de ebullicién van
siendo menores debido probablemente al incremento de 1la
viscoasidad del liquido. La presisdn usada en el espacio vapor
estd8 relacionada indirectamente a este comportamiento del
coeficiente a travgs de las temperaturas de ebullicién. La
temperatura de ebullicién es direétamente proporcional a la

presién manejada.

I.5. CONSIDERACIONES ECONOMICAS.

Un factor critico en la seleccidn de un equipo
econSmicamente &ptimo recae en el arreglo del evaporador. Por
otro lado, la evaporacién es una de las operaciones unitarias que
utilizan m&s energfa por 1lo gque sus coatos de operacién
constitu&en un factor importante en la economfa global del
proceso. Basado en lo anterior el uso 6ptimo del vapor
disponible se vuelve una necesidad fundamental en cualquier
equipo que lo maneje como medio de calentamiento.

£n un evaporador con arreglo sencillo el calor suministrado
en el vapor se usa una sola vez puesto que el vapor generado a
partir de la solucién de alimentacién se condensa y se desecha.

La economifa resultante, expresada como kg vapor/kg vapor de
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calentamiento, es muy pobre alcanzando un valor de 0.8 para una
alimentacién fria. Sin embargo la capacidad del evaporador en
egte arreqlo, expresada como flujo de vapor por unidad de &rea de
transferencia de calor, es generalmente m&s alta que en un efecto
mdltiple. Tal arreglo es ineficiente y por tanto, se usa donde
la energlia es barata y la capacidad requerida es peguefia.

En el arreglo de efecto mGltiple, varios evaporadores se
conectan en serie mediante la tuberfa adecuada permitiendo que el
vapor circule de un efecto a otro. El primer efecto es aguel en
el que se introduce el vapor de calentamiento y presenta 1la
presién mds alta. E1 Gltimo efecto presenta‘la menor presién en
el espacio vapor. cCada efecto actla como un evaporador de efecto
sencillo, teniendo cada uno una diferencia de temperatura a
través de su superficie de calentamiento correspondiente a la
calda de presién en aquel efecto,

El1 resultado neto de este arreglo es el reuso mGltiple de
calor y el incremento sustancial en la egonomia del sistema. Una
aproximacién gruesa de dicha economia puede obtenerse
multiplicando el ntmero de efectos por 0.8. Aunado al ahorro en
vapor, existe un ahorro en el agua de enfriamiento requerida para
operar el condensador del Gltimo efecto.

El incremento en economia de este arreglo se obtiene a
expensas de la reducci6bn de la capacidad. La cantidad de agua
vaporizada por unidad de &rea de superficie en un arreglo de
efecto mGltiple con N efectos es aproximadamente (1/N) parte de

aquella vaporizada en un arreglo sencillo. Sin embargo 1la
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diferencia de temperatura efactiva en este arreglo es acumulativa

por lo que, la diferencia de temperatura total efectiva es igual
a la diferencia de temperatura global menos la suma de las
elevaciones en los puntos de ebullicién en todos los efectos.
Esta reduccién en la diferencia de temperaturas decrementa 1la
capacidad de este arreglo haciéndola menor que la de un arreglo
con efecto sencillo. La economia de un arreglo de mGltiple
efactoc no estd inflenciada por las elevaciones en los puntos de
ebullicién ni por el flujo de transferencia de calor dependiendo
exclusivamente de las consideraciones de balance de calor, sin
embargo depende fuertemente de la elevacién en el punto de
ebullicién. ‘

La recuperacién adicional de energia se fundamenta idealmente en
que el producto y los condensados de proceso deben abandonar el
gistema a la menor temperatura posible en contraste con la
alimentaci6én que debe entrar a la mayor temperatura posible, con

esto podemos lograr mejorar la economia del vapor.

I.6. EVALUACION DE LOS COEFICiENTES DE TRANSFERENCIA DE CALOR.
La cantidad total de calor transferido y la capacidad del
evaporador se ven afectadog por cambios en la diferencia de
temperatura o por cambios en el coeficiente de transferencia de
calor global. La diferencia de temperatura se fija con 1las
propiedades del vapor como de la solucién alimentada. En cambio,
el coeficiente de transferencia global depende fuertemente del

disefio y del método de operacitn del evaporador.
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En equipo de transferencia de calor, asi como en evaporadores que
usan vapor como medio de calentamiento, la resistencia global a
la transferencia de calor esti definida como la suma de cinco
resistencias individuales: 1a resistencia de 1la pelicula del
vapor que condensa, la resistencia por ensuciamiento en el lado
del vapor, la resistencia de la pared metflica, la resistencia
por ensuciamiento o incrustacién en el lado de la solucién en
ebullicién y la resistencia de la pelicula de 1la solucién en
ebullicién.

Bl coeficiente global es el reciproco de la resistencia total.
En la actualidad se cuenta con métodos confiables para evaluar
todos 1los coeficientes de pelicula con la excepcién del
coeficiente de pelicula de la solucién en ebullicién. En el caso
de 1a ebullicién no se cuenta con una relacién general para la

prediccién de este coeficiente.

El coeficiente de pelicula para vapor condensante puede
calcularse a partir de correlaciones de Nusselt,

a) En el caso de tubos verticales se tiene:

-1
h, = 1.47 ”‘1’ i—ﬁ’ %

b) En el caso de tubos horizontales se tiene:

v (] "
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Simplificando éstas dos ecuacliones se obtiene:

“]-'h

}FL
X
propiedades fisicas a unidades

()"

1.50

conversién de las

la

Mediante

comGnes de Ingenieria y su posterior agrupamiento se obtiene:

Donde:

viscosidad, z

Factor de propiedades fisicas, %
Grafica I.6.1. pp 36 Referencia ({4)
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Estas gra&ficas solo se usan cuando:
9 H4.
Je- <a200 y - < 1800

Cuando las peliculas de condensado esten a flujo turbulento:

o .
Rearreglando nos queda la ecuacién general para cuando las

peliculas de condensado estén en flujo turbulento:

h. = 1610 ¢ (c")"
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pp 38 Referencia (4).
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Con esta ecuacién se construyeron las grificas I.6.4. y I1.6.5.

Este

caso

método grafico se usa de la siguiente manera:

1. Flujo lamipar.

1) Qbtener el factor de propiedades fisicas de la gra&fica
I.6.1., teniendo como datos 2§, Xp Y (pade

2) oObtener el coeficiente de condensacién promedio h, de
la grafica I.6.2., teniendo como datos G’ y el valor de
obtenido.

Cuando G’> 0.1 usar la gr&fica I.6.3.

2. Fluje turbulentq.

1) Obtener el factor de propiedades fisicas de la grafica
I.6.4., teniendo como datos Zg, k¢ Y {fh)r‘

2} Obtener el coeficiente de condensaci6én promedio hy de la
grifica I.6.5., teniendo como datos G’ y el valor de

obtenido.
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Grifica I.6.4. pp 39 Referencia (4)

f//

Flujo m&sico de condensaao por unidad de longitud, G-’

mAA

W

AN
R
S

4 'CIg3VOHd NOIDVSNIUNOD 30 JAINDNLR0D

Grafica I.6.5. pp 39 Referencia (4)
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Las Razones gue han evitado que 1los problemas de
transferencia de calor se resuelvan con el método tradicional,
esto es, separando la resistencia global en los coeficientes

indivuduales de pelicula son las siguientes:

1. El efecto de los gases incondensables no es considerado en
las ecuaciones de Nusselt.

2. En muchos evaporadores el coeficiente de pelicula del vapor
condensante es tan alto comparado con el coeficiente del ligquido
en ebullicién que el coeficiente global es casi igual al
coeficiente del liquido eﬁ ebullicidn.

3. La determinacién de coeficientes de pelfcula requiere un
equipo de laboratorio complicado y costoso.

4. Debido a la complejidad del problema y a la limitacién en los
datos experimentales disponibles es importante predecir el
coeficiente del liguido en ebullicién, exceptuando algunos casos
especiales.

La ecuacién de transferencia de calor muestra la dependencia del
coeficiente global a la diferencia de temperatura y el &rea en el

cual esta basado.

q = Ui AL At = Uo Ao At

El coeficiente global evaluado de esta forma es denominado
comGnmente como coeficiente global corregido por elevacién en el

punto de ebullicién.
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Donde At es 1a dlferencla de temperatura real entre 1la
temperatura de satnraclén del vapor condensante a la presién
existente en el cabezal de vapor y la temperatura del ligquido en
ebullicién a la concentracibn y bajo la presién existentes en el

espacio vacio.
COEFICIENTES GLOBALES PARA DIFERENTES TIPOS DE EVAPORADORES

Tipo de Evaporador Coefjciente global U(btu/ft*'F)

Evaporadores Verticales de
tubos largos

Circulagién natural 200 - 600

Circulaci6n forzada 400 - 2000

Evaporadores de tubos cortos

Tubos horizontales 200 - 400
Tipo Calandria 150 - 500
Evaporadores serpentin 200 - 400

Evaporadores de pelicula agitados
Liguido Newtoniano

Viscosidad
1 cP 400
100 cP 300

10 000 cCP 120
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CAPITULO II. RELACIONES TERMODINAMICAS.

El estado de equilibrio desempefia un papel crucial en
termodin&mica. Las caracteristicas generales del estado de

equilibrio son:

1) No varia con el tiempo.

2) El sistema es uniforme, o bien, se compone de varios

subsistemas, cada uno de los cuales es uniforme.

3) Todos los flujos (de masa, calor o trabajo), tanto dentro del
sistema como entre el sistema y su ambiente, son iguales a cero y
el indice neto de todas las reacciones quimicas también es de

cero.

El estado de equilibrio se presentara siempre, dado un
tiempo suficiente, como estado final de un sistemas cerrado al
flujo de masa, calor o trabajo, através de sus limites,.
Ademéds, los sitemas abiertos a esos flujos, dependiendo de la
naturaleza de la interaccién entre el sistema y su ambiente,
pueden evolucionar hasta un estado de equilibrio. Si el ambiente
impone simplemente un valor de temperatura, presién o volGmen al
sistema, este Gltimo llegard a un estado de equilibrio. Si por
otra parte, el ambiente impone al sistema un flujo de masa de
entrada y salida (como resultado de un mecanismo de bombeo) o un

flujo calérico (como el gque se produciria si una parte del
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sistema estuviera expuesto a una temperatura y otro a una
temperatura difereﬁée)," él siétema llegaria. a un sistema
invariable en el tiempo, s6lo cuando los flujos sean constantes.
Los estados invariables en el tiempo de esos sistemas impulsados
no son de eguilibrio, puesto que los sistemas pueden ser o no
uniformes y, desde luego, no satisfacen en forma total ni parcial
el criterio anterior.

Las condiciones necesarias para que exista un estado de
equilibrio entre las fases de ligquido y vapor en una mezcla

multicomponente son las siguientes:

Fiv = 3
T = T
pv = Pt

donde los superfndices v y . se refieren a las fases liquido y

vapor y donde: .

2= R (P, T, {".}), la fugacidad del componente i en la fase
vapor de una mezcla a la presién P y a la temperatura T

de la mezcla.

£1'= 2i“(P, T, {%}), la fugacidad del componente i en la fase

ligquida a la temperatura T y a presién P de la mezcla.
TV, T'= temperatura de las fases vapor y ligquida respectivamente.

PY, P'= presién de las fases vapor y liquida respectivamente.
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La fugacidad de cualquier componente i en una mezcla de
vapor se puede expresar en términos de fugacidad del componente
puro a la misma temperatura T y presién total P de la mezcla como

sigue:

1= Y1 £i'yi cee (1)

donde:

f£fi" = fugacidad del componente puro i a una presién total P y una

temperatura T de la mezcla.
yi = fraccién mol del componente i en la fase vapor.

Yi= Y i, T, {yi}), el coeficiente de actividad del componente

i en.la fase vapor.

Igualmente, para la fugacidad del componente i en la fase

liquida:
£i* = Y1 gitxi Ve (2)
donde:
£fi' = £it(p, T
Yit =Yi (P, T, {a)

xi = fraccién molar del componente i en la fase liquida.
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Igualando (1) Y (2) nqs queda:

YV yi =Yiofitxi cea (3)

Considerando la distribucién de un solvente como el agua entre la
fase vapor y la fase liguida en una solucién con algGn soluto no
volatil a temperaturas y presiones bajas, tenemos que la fraccién
mol del agua en la fase vapor es igual a la unidad (y =1 ) y
como la fase vapor es un componente puro, tenemos que i = 1.

A presjiones bajas, el comportamiento volumétrico del vapor se
aproxima ali de un gas ideal y su fugacidad es igual a 1la
presién (f4.,= P). La fugacidad del solvente en la fase liguida a
una presién P y una temperatura T se puede expresar en té&rminos

de su valor de Presién de vapor P a la temperatura T como sigue:

£, ;'f,‘...,J; t,“,,’ = p ce o (4)
A o, T Poue]
La aproximacién final se basa en que, ,el vapor de agua se

comporta como un gas ideal a una temperatura T. Tomando en cuenta

lo anterior la ecuacion (3) se reduce a:

P = Y, PuuXou ves(5)

Las lineas de Dilhring se determinan experimentalmente y se

deducen como sigue: para una presién P dada, existe una
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temperatura T de manera que la presién de vapor de un solvente
puro es igual a la presién total P, esto es , existe una

temperatura T para el solvente (Grifica II.1.1):

P = B (T) )
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[
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Figura II.1.1. Gr&fica de Diihring. pp 417 Referencia (2).

Para una mezcla liguida, teniendo una fraccién molar x., existe
una temperatura ¥ de manera que ‘la mezcla va a ejercer una
presién P igual a la presién del vapor Py, del solvente puro a

una temperatura T, esto es:

P o= You(P, T, %) Buld) X vee )
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De tal forma observamos gue para cada P y Koo, existen valores
correspondientes de T y'7 gque satisfase la expresién anterior.
De la misma manera gue disminuye la fraccién molar del solvente

en la solucién, aumenta la fraccién molar del soluto:

¥pow= 1 = Xewro .o {B)

Continuando, a una presién P dada, la presifn.de vapor B,, (0 mds
precisamente el producto Y. P} es gradualmente una funcién que
aumenta con la temperatura, la presién total P se pu;de mantener
constante cuando la concentracién.del soluto incrementa al
aumentar la temperaturacl‘ de la solucién.

Esta propiedad de soluciones que contienen disueltos solutos no
volatiles demuestran alcanzar puntos de ebullicién elevados.
Temperaturas de puntos de ebullicién de varias soluciones acuosas
que contienen sé6lidos disueltos siguen la regla de Dihring, de
tal manera que la temperatura § de punto de ebullicién de la
solucién es una funcién lineal con respecto a la temperatura T

del punto de ebullicién del agua pura, esto es:

¥ = m(x)T + b(x) vea (9)

Es comfin expresar X en la ecuacién (9) en términos de fraccién
masa del soluto. Ciudando la relacién de lineas rectas dadas por
la ecuacién (9) se sigue, se dice que la solucién obedece la

regla de Duhring.
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IX.1. REDUCCION DEL RANGO DE TRANSFERENCIA DE CALOR AUMENTANDO
EL PUNTO DE EBULLICION.

Como se dijo anteriormente, la presencia del soluto permite
alcanzar una elevacién en el punto de ebullicién con (- T ):
E)l efecto de la elevacién del punto de ebullicién en el rango de
transferencia de calor se demuestra a continuacién. Si no hay
elevacién del punto de ebullicidén, entonces el valor de
transferencia de calor Q(btu/h) en un proceso de evaporacidn a

simple efecto y a una presién P serfa:
Q = UA(T, - T) ... (10)

con elevacién del punto de ebullicién, el valor de transferencia

de calor seré:
Q = UA(T, - T) eea(11)

‘81 9> T, el valor de transferencia de calor disminuye al
haber un aumento en la temperatura éara ia transferencia de calor
de una cantidad igual a la de la elevacién del punto de

ebullicién, guedando:

(T, - T) - (L -F)=9 =T ..o (12)
B
En sistemas de evaporacién de efecto mGltiple en los cuales los

evaporadores estdn conectados en series, la elevacién del punto
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de ebullicién de un efggto individual es acumulativo. Esta
caracteristica es un factor significativo en la determinacién del

namero Sptimo de efectos para un sistema dado. Figura IX.1.2.

Moy T o,
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Figura IIX.1.2., Gr&fica de Entalpfia - Concentracidén para un

sistema de HidrSxido de sodio - Agua. pp 418 Referencia (2).
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CAPITULO IIXI. MODELADO A REGIMEN PERMANENTE Y A REGIMEN DINAMICO.

El tratamiento de un sistema de evaporacién se puede llevar
acabo analizando la operacién de un evaporador o de un sistema a
de evaporacisén a mfiltiple efecto tanto a régimen permanente como
a régimen dindmico.

En este capitulo se plantean los modelos de un evaporador a
simple efecto a régimen dindmico y a régimen permanente con la
tfinalidad de hacer notar las diferencias en el modelo y en la

solucién numérica de éste.

III.1. FORMULACION DE ECUACIONES DE UN MODELO DINAMICO.

Las ecuaciones que describen el modelo dindmico (Figura
IIT.1.1) de un evaporador a simple efecto fueron formulados con

la base de las siguientes suposiciones:

Y

loorad
L

Figura IIX,1.1. Especificaciones de Disefio de un Modelo Din&mico.
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1) E1 liquido en el-.interior de¢l evaporador estd perfectamente
mezclado.

2) La masa del solvente en el espacio vapor es despreciable
comparado con la masa del 1liquido que se mantiene en el
avaporador.

3) La energia acumulada por las paredes de los tubos de metal es
despreciable.

4) Las pérdidas de calor hacia los alrededores son

despreciables.

Por definicién, suponer que a un t = 0, el evaporador est&
operando en estado estable, y que a t = 0 +, ocurre una
perturbacién en cualquier variable de operacién, digamos 1la

composicién X del alimento.

El balance de masa total del liquido es:

dan

g(F -V - L)dt = M - N

in a0 tn
donde:

t = tiempo
= flujo de alimentacién (1b/h}.

=

= masa del liquido en el evaporador (1lb).

<
"

masa del flujo de vapor.

concentrado.

s,
]
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A partir ade eéta ecuacién integro ~ diferencial asi como de las
que siguen, las correspondientes ecuaciones diferenciales son
obtenidas a través del uso del teorema del valor mnedio del
cdlculo diferencial e integral, seguido por unos apropiados
limites del proceso. ’

Asi, utilizando el teorema del valor medio la ecuacién anterior

queda:
tan
(F - Vv - L)dt = (F - Vv, - L)|[at ... (14)
ta . Antedt

donde 0 & s 1,

Simplificando obtenemos:

donde 0 < [.3 < 1. Después de gque é&stos resultados han sido
sustituidos en la ecuacién (13), y las expresiones asi obtenidas

han sido divididas por At se obtiene:

(F - V - L) = ———- c.. (16)
dt

Lo v ddt LntpaL
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Si tomamos el limite buando .At t'iende a cero nos gqueda:
dum,
F = V ~ L = === (t>0) cea(17)
dt

La ecuacién integro - diferencial que representa el balance de
masa del componente soluto, sobre el periodo de tiempo tn a tna

es la siguienteq:

fan J
S(Fx - Lyx) dt = M,x ...(18)

t

tny

La ecuacién diferencial correspondiente es:

FX = L,X, = ==—==-= ... (19)

La siguiente ecuacidn integro - diferencial que representa un

balance de energia es:

tan
s[Fh(Trx) + Q - VH(Y) - Lh(7,x)] dt
ta

= H.h(#r,x.)t - Mh(%.x) .. (20)
in

ney
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donde:
h = entalpia del alimento

H(%) denota el estado de vapor.

Asf nos queda gue la ecuacién diferencial correspondiente es:-

d[M,h(T, %))
Fh(T,,X) + Q, ~ V,H(§) - L/h(4,x,) = mmomeoremes ... (21)

donde Q. = transferencia de calor.

Puesto gque la acumulacién del vapor en el evaporador es
despreciable comparada con otras acumulaciones en el sistema, el

balance de entalpla del valor es dado por:
taw -
S(V.H. - V%he - Q) dt = o0 vee(22)
("

Supuesto que la integral es igual a cero para cualqguier eleccién
de los limites superior e interior esto permite que la ecuacidn
integrada sea identicamente igual a cero para todo t en el

dominio del tiempo esto es:

Ve (Ho - hy) = Q = 0 (t>0) ... (23)

Vohs = Q ... (24)
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Puesto que la acumulacién-de energia por el metal através del
cual la energfa es transferida es despreciable esto conduce a la

l.iqulcnte expresién:
Q= UA (T ~T) «..{25)

Eata ecuacién es aplicable para cada t en un intervalo de
tiempo (tn < t < ta).

En conclusién, el conjunto completo he las ecuaciones requeridas
para describir operaciones en régimen dinamico de un evaporador

a simple efecto son:

Balance de Entalpia:

d[Mh(%,x) ]
Fh(T, ,X) + VWA = VH(T) - Lh(%,x) =-‘“;;"“‘ .o (26)
Transferencia de Calor:
UA (T, ~%) =~ Vshe = O

Equilibrioc M&sico:

n(x)T + b(x,) -% = 0
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Balance de Masa del componente:

d(M, x, )
FX - L% = =-=—==-
dt
Balance total de masa:
an,
F - V - L, = —w-
dt

La variable Q, fue eliminada aunque aparece en 1las ecuaciones

anteriores usando la ecuacién (24).

I1I.2. FORMULACION DE ECUACIONES DE UN MODELO A REGIMEN
PERMANENTE .

En la figura III.2.1 se muestra un diagrama de un
evaporador a simple efecto. La alimentacién entra a T, y en la
seccién de intercambio de calor entra vapor saturado a T; . El
vapor condensado sale en forma de pequefios chorros. Puesto que
se supone gque la solucién en el evaporador estd perfectamente
mezclada, el producto concentrado y la solucién en el e(laporador
tienen la misma composicién y temperatura T, , que corresponde al
punto de ebullicién de la solucién. La temperatura del vapor
también es T, , pues estd en equilibrio con la solucién a

ebulliciébn, P, es la pesién de vapor de la soluci6n a T, .
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Fignr; III.2.1. Diagrama de un Evaporador a Simple Efecto.

La expresién;bfsica para determinar la capacidad de un evaporador
} d

de simple efecto es la ecuacibn:
Q = UA(T; - T,) cee (1)

donde Q es la velocidad de transferencia de calor en” (btu{hr), 1)
es el coeficiente de transferencla de calor en (btu/hr.-ft*°*F), A
es el &rea Qs transferencia de calor en (ft%), Ty es la
temperatura del vapor gue se condensa en (°F) y t es el punto de
ebullicién del 1liquido en (*F).

La alimentacién al evaporador es F (lbm/hr) con un contenido de
s6lidos de x; fraccidn de iasa, una temperatura T,y una entalpia
hy (btu/lbm). La salida consiste de una temperatura T, y una
entalpia h,. El vapor V (lbm/hr) se desprende como disolvente
puro con un contenido de sélidos y = O, una'temperatura T, Yy una
entalpia Hy.La entrada de vapor de agua saturado S (lbm/hr) tiene

una temperatura Ts; y una entalpfa H;. Se supone que el vapor de
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agua condensado S sale a T,, esto es, a la temperatura de
saturacién, y con una entalpia de hg. Esto significa que el

vapor de agua s6lo transfiere su calor latente, A , que es:
A= B - oo (2)

Puesto que el vapor V est& en equilibrio con el ligujido L, 1las
temperaturas de ambos son iguales. Ademés, la presién P, es la
de vapor de saturacién del liquido de composicién x, a su punto
de ebullicién T, . (Esto supone que no hay elevacién del punto de
abul%icibn.)

Para el balance de masa, Yy puesto que se trata de estado estable,
la velocidad de entrada de masa = velocidad de salida de masa.

Entonces, para un balance total tenemps:
F=L+V O < )]

Balance de sb6lidos:

Fx; = LX. eee{4)

Para el balance de energia, y puesto ‘que el calor total de

entrada = calor total de salida:

Calor en la alimentacién + Calor en el vapor de agua =
Calor en el liguido concentrado + Calor en el vapor +

Calor en el vapor de agua condensado .. (5)
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Esto supone que no.hay pérdidas de calor por radiacién o

conveccién., Sustituyendo en la ecuacién k5) queda:
Fh, + SH; = Lh_ + VH, +Sh ve . (6)
Sustituyendo la ecuacién (2) en la ecuacién (6):

Fhy + Si& = Lh, + VH, eee (7)

Entonces, el calor Q transferido en el evaporador es:
Q@ = S(H; - hg) = S8A vee(8)

En la ecuacién (7) el calor latente A del vapor de agua a la
temperatura de saturacién Ty puede obtenerse con tablas de vapor.
sin exbargo, generalmente no se dispone de las entalpias de la
alimentacién y de los productos. Estos datos de entalpia -~
concentracién sSlo existen para unas cuantas sustancias en
soluciont '

Como §odr& observarse, el modelo a régimen dindmico consiste
en un sistema de ecuaciones diferenciales ;} ecuaciones
algebriaicas, mientras que el modelo a ré&gimen permanente es
solamente un sistema de ecuaciones algebrdicas.

Si el objetive de este trabajo fuese el de resolver estas

ecuaciones, entonces se tendrfa que seleccionar técnicas de
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[

sdlucién numérica para sistemas de ecuaciones diferenciales para
el caso del régimen dindmico como puedé ser Runge Kutta o bien un
Newton Raphson para el modelo a régimen permanente.

En este trabajo se pretende obtener a través de modglos
estadisticos 1los términos de acumulacién, esto es, tener 1la

variacién de 1la masa y de la energia con el tiempo.
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CAPITULO IV. ESTRATEGIA DEL DISERO EXPERIMENTAL.

El disefio estadistico de experimehtos es una provechosa
técnica que sigue incrementando su use en la industria quimica.
Este método reduce tiempo de trabajo e incrementa la eficiencia,
.especialmente cuando muchas variables tienen potencial
_importante. Un segundo beneficio es una aproximacifn dirigida a
la coleccién y anilisis de la informacién. Muchas veces, las
conclusiones de ‘un experimento disefiado estadisticamente son
evidentes sin un andlisis extenso; por otro lado, con una
aproximacién minuciosa se puede obtener come resultado un ctmulo
de datos diffciles de extraer y correlacionar. Otro beneficio es
la capacidad de ver interacciones entre las variables de
experimento dejando la posibilidad de poder predecir en &reas no

abarcadas por el experimento.

IV.I. ETAPAS DE INVESTIGACION.
Las investigaciones quimicas pasan a través de una serie de
etapas definidas, donde cada una presenta sus objetivos y

dificultades como sigue:

E ia aci
En esta etapa, el investigador conoce el sistema, trata de
duplicar los datos de la patente o de un experimento anterior o

aprende a operar el nuevo equipo.
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Optimiza -
En esta teapa el nlGmero de variables ha sido reducido a unas

cuantas, pero es necesario ordenarlas para obtener el mis bajo

costo, menor cantidad de energfa y eficiencia m&s alta posible.

e (+] de_v bl
Después de haber definido sus objetivos, el investigador
debe ahora reducii el ntmero de variables posibles en el

experimento.

e s o
Si el proceso o producto tiene buen futuro técnico o las
predicciones del mexrcado son favorables se debe utilizar un

modelo mecanistico para el disefio de la planta.

IV, 2. ELEMENTOS DEI, DISENO EXPERIMENTAL.
Los elementos a considerar son mostrados en la table 1V.2.1,
se definir&n y discutirin estos elementos, mostrando cémo sus

interacciones afectan el disefic resultante.

Debido a que la palabra experimento puede ser ambigua, esta
palabra asi como otros términos ser&n redefinidos.
Una corrida experimental es simplemente un experimento; un grupo
de corridas enfocadas hacia un objetivo comGn seran llamadas

disefio experimental o simplemente disefio.
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VARIABLES.'DESCDNOCIDAS O NO CONTROLADAS

FACTORES ——» l UNIDAD EXPERIMENTAL } —~————» RESPUESTAS

Fig. IV.2.1., Representacién de una Corrida Experimental.

Tabla IV.2.1. Elementos de un Disefio Experimental.
1. Pefinicibn del problema.
2. Lista de las variableg de respuesta.
3. Lista de las variables de entrada o factores.
4.’ Modelos matemfticos.
§. Seleccién de leos niveles para los factores.
6. Tamafio del disefio.
7. Procedimiento de experimentacidn.

8. Recoleccibn de datos.

IV.3. VARYABLES DE RESPUESTA.

Las variables de respuesta son los datos obtenidos de una
corrida, en la mayoria de los casos, suele haber varias
respuestas, las cunales a veces pueden causar confusidn. .

Las respuestas pueden ser clasificadas de acuerdo a la escala de
medida en tres tipos: cuantitativas, cualitativas y "quantal".
La respuesta cuantitativa es la mdés dificil pero es la gque da los
resultados mis exactos. y

Las respuestas cualitativas son faciles de obtener pero sélo

sirven para apreciacién muy superficial.
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la respuesta tipo "guantal" solo tiene dos opciones: falso o
verdadero, dentro de las cuales deben caer todos los datos
obtenidos en la corrida.

Al ir diseflando un experimento, un estimado de la varianza puede
ser obtenido. Esta informacién determinar& el nGmero de corridas
requeridas en el diseflo; la varianza es expresada en términos de
la desviacién standar, la cual serd asumida como constante sobre
todo el rango de respuestas encontfadas durante la

experimentacién.

IV.4. VARIABLES.

Los factores o variables experimentales son controlados por
el investigador. El nivel de variables es el valor o ajuste de
un factor durante una corrida experimental; igual gque las
respuestas, estos son clasificados de acuerdo a su escala de
medida, como cuantitativos o continuos (temperatura, tiempo) o
como cualitativo o categérico (tipo de catalizador, solvente);
esto. Gltimo es lo mis dificil de medir, ya que su escala de
medida no sigue un orden natural.

Cuando los experimentadores tienen varias escalas de medida deben
seleccionar la m&s apropiada para la situacién técnica.

Por ejemplo: la concentracién de iones hidrégeno puede también
ser expresada como pH. Si hay dos o mis factores, combinaciones

funcionales pueden ser mas fitiles que las originales.
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El nfimero de factores ypotenciales puede ser mis grande al
comienzo de la investigacién, cuando el sistema es conocide y se
cuentan con pocos desarrxollos.

En el momento de seleccionar las variables de mis influencia
debemos tener cuidado en no-eleminar una que sea ftil y que no

pueda despreciarse.

IV.5. MODELOS MATEMATICOS.

Cuando las respuestas y los factores son continuos en 1la
escala fijada, es usual considerar la relacién de nivel-respuesta
en términos de una funcién matem&tica;

La interpret&bién de los datos experimentales serid econémica y
menos ambigua cuando utilizamos un modelo matem&tico. Al
comienzo de la investigacién, cuando poco se conoce acerca de las
relaciones verdaderas, un modelo empirico como un polinomioc de
primero o segundo orden dard una aproximacién satisfactoria,
etapas después, un modelo tebérico derivado de los primeros
principios serd necesario para un amplio rango de condiciones y
con una mayor exactitud.

En el caso del modelo univariable, el modelo empirico mis simple

es la funcién de primer orden:
¥ =h +bX

los pardmetros del modelo b, Yy b, son llamados la ordenada al
origen y la pendiente respectivamente. Este modelo, como se

muestra en la figura IV.5.1 también puede ser usado para predecir



55

Y sobre un rango limitado de X. Este también puede ser usado en
la etapa de seleccién, donde el interés est& centrado en los
factores que tienen mis efecto en la respuesta Y. Si b es casi
cero, se puede decir gque el factor no tiene efecto significativo
sobre la respuesta. -
Sin embargo, la mayoria de nosotros tenemos la tendencia a creer

que la relacién factor-respuesta sigue una curva continua.

La funcién de segundo orden:
3
Y = h + bX + bX

da un resultado satisfactorio en estas situaciones. Aqui, se
desea determinar el orden épt‘imo, localizado en un factor de
nivel igual a -b /2b , donde b, es llamado "curvatura".

Si b es casi cerc;, la respuesta nos dice que el modelo es de
primer orden con respecto al. factor.

Para dos o mis factores, puede existir una situacién complicada
conocida como interaccién, lo cual indica que los factores no
operan independientemente en la respuesta (si fuera
independiente, los factores serfian aditivos); cuando hay una
pequefia o no existe curvatura con respecto a cada factor, el

modelo de dos factores mas simple es:

Y = h + bX + bX + ... + bXX,



56

— - X

Modelo de primer orden.

» L,

i
l
1
)

% 7o X
Modelo de segundo orden.

Figura IV.5.1. MODELOS EMPIRICOS PARA FACTORES SIMPLES.
Los parametros X, Yy X, estan precedidas por las pendientes

correspondientes a estos, o sea b, ¥y b, . Cuando b,, el

pardmetro de interaccién es cero, se tiene estrictamente un
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nodelo aditivo de primer orden como el gue se muestra en la
figura IV.5.2.

Cuando b; es diferente de cero el modelo es interactivo, para
apreciar los términos de interaccién, se puede rearreglar el
modelo para mostrar mds claramente el efecto de X sobré el

modelo de Y vs X :

Y = [be+ b X ] + (b + b, X IX,

En este modelo'interactivo, el valor de X, afecta la pendiente de
la relacién Y vs X, , as{ como también a la ordenada al origen.
Cuando la relaci6n fundamental entre la respuesta y el factor es
curvada, un término cuadrdtico de curvatura es adicionado dando

lugar al siguiente modelo:
Y = by + b X + bX, + b,X'+ b XX + byX

Este tipo de modelo da una excelente descripcién de la respuesta
dentro de la regién de experimentacién, y se pueden utilizar
técnicas interpolativas para encontrar el orden éptimo.

La figura IV.5.3 es una grdfica de Y vs X, , pero también muestra
otra donde se propone X, vs X, a varias Y constantes.

Debido al buen planteamiento de los modelos de segundo orden no
es necesario plantear modelos de tercer o cuarte orden, tales
modelos pueden calcular algunas precisiones pero pueden dar la
impresién de que la respuesta se comporta en forma complicada con

respecto a los factores.
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Para n factores, el modelo completo de sequndo orden es:
» n
- + . . W
¥ B+ px +28mKX

la cual tiene (n + 1)(n + 2)/2 par&metros a estimar. Debido a

que el nGmerc de par&metros puede ser bastante grande, lo més

jable es prop en principio un modelo sencillo; cuando
los factores menos importantes pueden ser eliminados por
experimentacisén el modelo puede ser gradualmente extendido a
parcial o completo de segundo orden.
Cabe hacer notar gue para factores. cualitativos no existe un
wodelo especifico (se deben establecer tablas de comparacién por

parte del experimentador).

Y
L

y

Nodelo aditivo

%zl

e
Modelo interactivo.

Figura IV.5.2. MODELOS EMPIRICOS PARA DOS FACTORES.
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Y

»
Modelo g al de do orden.
A
\

%

%

& Y,
——p &

Gréfica de X; vs X, a Y constante.

Figura IV.5.3. MODELO DE SEGUNDO ORDEN PARA DOS FACTORES
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IV.6. SELECCION DE LOS NIVELES.

Un disefio experimental consiste en un conjunto de corridas
experimentales, la seleccién de los niveles es influenciada por
el modeloc matem&tico bajo consideracién. Un disefio experimental
e8 asi determinado por el nfimero y tipo de factores.

Para el caso mis simple en gue se tiene un factor en un modelc de
primer orden, solamente dos niveles son necesarios para estimar
los parSmatros by y b, , en este caso, los niveles seran
codificados como "alto" y "bajo" 6 "n y mon | El cambio de
respuesta entre los niveles serid llamado efecto principal sobre
el "factor. Djebido a gue el error puede oscurecer el efecto de
niveles cercénos, debe procurarse gue esten separados por una
diferencia conveniente tal y como se muestra en la figura IV.6.1.
Si un modelo de segundo orden es utilizado, un tercer factor de
nivel es requerido para poder calcular el valor del parametro b,;
éste tercer nivel, normalmente una corrida entre las dos
anteriores, es llamado punto central y es codificado como "medio"
6 "o". El efecto de curvatura estid definido como la diferencia
entre la respuesta central experimental y el valor central
obtenido de un modelo de primer orden.

M&s de tres factores de nivel son necesarios cuando usamos
modelos de primero o segundo orden empiricos, sin embargo, si el
factor es cualitativo, el ntmero de niveles puede ser determinado
por el experimentador.

Para mi&s de un factor, cada corrida experimental estd definida

como una combinacién de niveles. En el caso de dos factores el
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efecto de interaccién puede ser estimado en adicién a los dos
efectos principales.

Con cuatro corridas se podrén estimar los dos par&metros de las
pendientes de Y vs X, y comparar estas dos pendientes a dos
valores de X, para checar la interaccién tomando en cuanta q;e si

el efecto de interaccién es cero, las lineas son paralelas como

lo muestra la figqura IV.6.2.

.\
T
etk
&%
7
EFECTO 7
PRINCIPAL I
7
/s
; 7
P ’
s/ 7/
r 7
P néa

Estimacién del efecto de primer orden._

EFEcto x|
v aTVA A

g
I
(I
b

r X
Estimacién del efecto de sequndo orden.

Figura IV.6.1. SELECCION DE NIVELES PARA FACTORES SIMPLES.



62

1
Ap A L MTO
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(Yu = Xa) = (¥; - Y. ) _

T—— =

Efecto de Interacci6n
. 2

(Yy - %) - (Y - V)

(Y, + ¥,) _ (Y, + Yy)
2 2

Figura IV.6.2. SELECCION DE LOS FACTORES PARA DOS NIVELES.

Yt
‘ Corrida X, X,
1 - -
2 + -
U 2 3 -+
4 + o+

I’y

Dos factores (2% factoria).

Figura IV.6.3 EJEMPLO DE DISENO 2" FACTORIAL.
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Corrida X, X, X,
+ - -
3 + o+ -
4 - + -
5 - - +
6 + - +
o N g -+ 4+
8 + + +
Tres factores (23 factores).
Figura IV.6.3. EJEMPLO DE DISERO 2" FACTORIAL.
. X, X2,
Puntos centrales ] 1]
o 1 Puntos factoriales - -
1 + -
oJ + +
-1 Puntos estrella 0 -
[s] + o
.4 Ly
4o 0
— - ° HIEY >
X, X, X,
Puntos centrales [+] [} 0
Puntos factoriales = - -
+ - -
- + -
+ + -
- - +
+ - +
- + +
+ + +
Puntos estrella [ [) -
1] V] o
] - 0
[} o« o
- ] 0
Tres factores. LY 0 0

Figura IV.6.4. DISENOS CENTRALES COMPUESTOS.
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El disefio de cuatro corridas es conocido como un disefio
factorial 2' y es miembro de la clase de disefios conocidos como 27
factoriales; estos disefios son Gtiles para la estimacién de
efectos principales e interacciones. Las combinaciones de
digefios 2* y 2 (ver figura IV.6.3.) pueden ser representadas
como las esgquinas de .un cuadrado y un cubo respectivamente.

El efecto global de curvatura es estimado como 1la diferencia
entre la respuesta.-al punto central y la respuesta esperada.

Este valor de respuesta esperada es estimado de la media de los 2"
puntos.

Si se detecta cﬁrvatura global por la corrida del, punto central,

corridas adicionales pueden ser incluidas separando los estimados

de curvatura para cada valor. Estas corridas adicionales

(llamadas puntos axiales o estrellas) combinadas con un diseﬂé 2h
factorill con un punto central forman un disefio combinado, como

se ilustra en la figura IV.6.4. para los casos de dos y tres

factores.

El nivel recomendado para « (la distancia del punto central) son

rangos del orden 2% donde n es el nGmero de factores, los

puntos factoriales son las distancias unitarias de cada factor al

punto central.

LA mayor desventaja de los disefios 2" factorial es el gran

némero de corridas unitarias distintas en cada factor al punto

central. Existen procedimientos para resolver este tipo de

problema. Pero ademis de esto se ve Ras cbmplicado al aumentar

n; para disminuir este problema se pueden utilizar fraccionados,
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este tipo de disefios son Gtiles en la etapa de seleccién de
variables y pueden ser expandidos hasta obtener disefios
factoriales completos.

En la etapa de seleccién de variables, los disefios experimentales
son construidos de acuerdo a disefios completos o factorial
fraccionados con un punto central simple. Estos disefios son
Gtiles para 1la estimacién de efectos principales y curvatura
global y en ciertos casos, grupos de interacciones. Dependiendo
de los resultados experimentales y el nGmerc de factores
disponibles, estos disefios pueden ser expandidos hasta su limite,
Yy estimar parfsetros de segundo orden en 1la etapa de

optimizacién.

IV.7. TAMARO DE DISERO.

La estimacién del efecto principal, interaccién 6 curvatura
depende del ndmero de datos usados en el estimac_lo, junto con 1a
magnitud del error de respuesta (g).

En un disefio 2°, todas las corridas son usadas en cada estimado
del efecto principal e interacciones. El experimentador debe
asi, fijar el l.\ﬁmero de corridas (N) para poder  tener 1la
precisién requerida. Para hacer esto se debe determinar el
minimo cambio en la respuesta de interés denotada por el simbolo
"A". El experimentador debe calcular este efecto para poder
declarar sus datos cc-m significancia estadistica y con un alto

grado de seguridad.
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La relacién entre N y la.razén *a /o ha sido désartollada por
estadisticos, tal como se muestra en la figura IV.7.1. Si se
quiere determinar el efecto principal cuando AN = 2.0 se
necesitaran 14 corridas.

Si N es mucho m&s grande que el disefio escogido, basado en un
modelo matem&tico, ser& necesario repetir el disefio completo una
o mis veces.

El primer objetivo de esta repeticién es el dar la suficiente

precisifn para los estimados. Un gundo propbsito es el de dar

un estimado m&s preciso de 0 , con la cual se podr& establecer

el tamafio de disefios futuros.

IV.8. ORDEN DE EXPERIMENTACION.

Es conveniente planear de qué manera se van a efectuar las
corridas; a veces las corridas pueden realizarse al azar (né6tese
que las corridas se hacen al azar hasta que ya se han
seleccionado las variables y sus niveles). Si la medida de la
respuesta es conducida como un proceso de separacién, 1la
seleccién de corridas al azar puede ser aplicada aqui; esto por
supuesto serid coordinado por el grupo analitico responsable.

En algunos casos no es conveniente la rambdomizacién debido a que
varia el nivel de uno mis factbres; un ajuste de temperatura o un
cambjo mecénico mayor, dari lugar a la grifica separadora llamada
"aplit plotting®.

-Debe remarcarse gue las unidades experimentalés no son

homogéneas. Esta situaciédn requiere que las unidades
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experimentales sean agrupadas en bloques de unidades homogéneas.
cada bloque puede ser considerado como nivel de uma variable
Ejemplos de variables de bloque son:
El

"extrafia® o de “"blogue”,
fuente de materiales, tipo de equipo, eatacibén del afio, etc.
tamafio del blogue es el nimero minimo de unidades posibles en un
bloque. Si el tamafio del blogue es mis grande o igual a la mitad
de corridas de disefio completo o fraccional, el factor de bloques
puede ser incluido como un factor en todo el disefio o el
estadistico puede ser considerado para poder fijar un patrén de

bloque apropiado. Es necesario conocer las variables de bloque
para evitar el aumento de error ¢ &l mezclado del efecto del

blogue con otros efectos en el modelo.

t

£ ¢ e 3 §

9

h 1]

R ~ o/

TAMARO DEL DISERO COMO FUNCION DE LA PRECISION.

Figura IV.7.1.
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IV.9. RECOLECCION DE DATOS.

Después de que el disefio ha sido construido, los niveles
codificados como "alto® y "bajo"™ son convertidos a factores
reales y listados en instrucciones experimentales. Esto debera
contener: procedimientos de 1las corridas, procedimientos
auxiliares y documentacién analitica.

81 cualquiera de los niveles no puede ser controlads, pero puede
ser medido, el valor actual (o medida de los valores medidos)
ser& tomada como el nivel para el an&dlisis estadistico del
experimento. Cualquier variable incontrolable que pueda ser
medida y que pueda causar posible influencia en la respuesta debe
ser registrada.

Cualquier comportamiento extrafio también debe ser registrado ya
que, en caso de anormalidad en la respuesta esto puede ayudar a

establecer una explicacién concreta.

IV.10. SELECCION DE DISERO.

Muchos aspectos précticos y estadisticos del disefio
experimental han sido discutidos separadamente y estos elementos
son nuevamente reunidos para formular un disefio para una
situacién especifica.

La siguiente informacién deberi estar disponible:

1. Una lista de respuestas a estudiar, junto con un estimado de
error para cada una.

2. Una lista de factores a estudiar, junto con sus rangos de

nivel.
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3. Un anflisis del problema a investigar asi como un modela
matemitico apropiado.

4. El minimo nlmero de corridas requeridas (N) para poder
obtener la precisisn de los estimados de los efectos.

5. vUn chequeo para ver que todas las unidades
experimentales sean homogéneas, y si no lo son, la seleccién de
blogues ser& hecha.

Las situaciones de seleccifn de variables, optimizacibn de orden
y optimizacién final deberdn ser consideradas en ese orden.
Durante la fase de seleccién de variables, el énfasis fundamental
es el de la identificacidbn de los factores miAs importantes.
Objetivos secundarios podr&n ser la deteccidn de efectos de
segundo orden (curvatura e interaccién) y obtencitn de un mejor
estimado de O {error de respuesta) para utilizar en
inveatigaciones posteriores; esto debe estar reflejado en el

modelo de la siguiente nmanera:

¥ = h + bBX + ...+ [ X + (curvatura) + (interaccién)

La interaccidn individual y los efectos de curvatura no son
estimados directamente, peroc su presencia puede ser medida
indirectamente.

El namero de corridas en el disefio escogido es comparado con N,
el nGmero de corridas requerido por la precisidn. Los factores

deben ser asignados a la columna del disefio de upa manera
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conveniente, las columnas no asignadas, llamadas "factores dummy"
no son usadas para ‘definir la situacidn experimental, pero
intervienen en el manejo de los datos. Solamente las columnas
correspondientes a los factores reales son usados para determinar
las corridas experimentales.

Cuando el disefio es terminado, el orden de ejecucién de corridas
debe ser hecho al azar para poder evitar errores sistemiticos.
Para estiwar la curvatura y el error exper!.lentalz, dos o méas
puntos centrales son incluidos a los puntos factoriales. Después
de la selecciédn de variablés, lgs factores escogidos son
estudiados en una optimizacién de orden. Si el sistema tiene
muchos factores, el experimentador deberid recurrir a un disefio
m&s complejo para poder estimar toda la gama de efectos de
interaccién. Durante la optimizacién de orden, es necesario
estimar todos los efectos principales e interaccién en orden para
determinar 1la respuesta Sptima.

La estimacién de la curvatura global y error experimental son
‘objetivos secundarios; aqui puede aplicarse el modelo matemitico

interactivo:
Y =R+ DX+t B Xt DX Xy 4ot bun X, X + (curvatura global)

donde m = n - 1, los efectos individuales de curvatura no son
directanent';e determinados.
Si la respuesta 6ptima es indicada para rebasar la regién

experimental, deber&n construirse nuevos disefios de tel manera
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que la regién experimental redefinida pueda contener a esta
respuesta Sptima.
La optimizacisdn final requiere un médulo cuadratico para predecir

el punto de respuesta Sptima, guedando:

Y = bt B X 4eeot DX, + B X 4ot B Ko 4 DX Xy 4es ot DomXoXe

con m = n - 1; todos los términos del modelo deber&n ser

estimados.

IV.11. ANALISIS DE EXPERIMENTOS DISERADOS.

El anilisis de disefios previos es particularmente Gtil
debido a su naturaleza balanceada, este incluye los cilculos para
el error de respuesta, efectos principales, interaccibn y
curvatura global y el asignamiente de su significancia
estadistica; esto puede ser f&cilmente obtenido con una
calculadora. Algunas otras técnicas como la regresién requieren

el uso de una computadora.

IV.12. ESTIMACION DE LA RESPUESTA DE ERROR UTILIZANDO REPLICAS.
El error de respuesta puede ser estimado directamente de las
corridas de réplica o indirectamente uﬁilizando factores dummy.
Si Y, ... Y, representan los valores para las respuestas
repetitivas de r corridas, as{, un estimado "s" de la respuesta

(como desviacién standar) puede ser calculado como sigue:
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:{ﬁv. - ¥y ]'/l

donde ¥ = £Y, /r (respuesta promedio) y £representa la suma

desde i = 1 hasta r; otra forma puede ser mis conveniente:

YE - it M
8 =
r-1

donde £Y! es la suma de las respuestas al cuadrado. El1 nidmero

(r - 1) es llamado grados de libertad del estimado.

En el caso de que las corridas repetidas den un estimado’ de error
combinado se podrA& obtener un estimado ma&s firme, el estimado
obtenido es una media ponderada de las varianzas con sus
respectivog grados de libertad, asi la varianza combinada de k

estimados separados (s.) en cada corrida (r, } es:
1 -
Bl= —— gy - O)*
r 1

donde £ denota la suma desde i = 1 hasta k; el simbolo "y" puede

ser usado para los grados de libertado totales, asi:

Y = (r -1)
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IV.13. ASIGNACION DE SIGNIFICANCIA DE EFECTOS PRINCIPALES.

La precisién es generalmente calculada dentro de un
interQalo de confianza. Los intervalos de confianza més comiines
son de 90, 95 y 99%; son funci6n del error de respuesta estimado
Y del nmero de grados de libertad de este error,

En el efecto principal, el intervale de confianza es:
X + t (8 /F1T)

donde:

= Media.
Exror de respuesta estimado con grados de libertad.

= NGmero de corridas.

e = op X
I

= Parfmetro "t" student con grados de libertad al intervalo de
confianza establecido (valores de t son dados en la tabla

Iv.13.1.).

Si el intervalo de confianza no incluye cero, esto puede indicar
que el efecto es significativamente diferente de cero al

intervalo de confianza establecido.

Iv.14. ESTIMACION DE EFECTOS DE INTERACCION.
El efecto de interaccién es calculado a partir de 1la
diferencia de las respuestas promedio dividido entre la mitad del

namero total de corridas en el diseflo.



74

La tabla de disefio. deherid contener en primera instancia 1la
columna formada a partir del producto de los dos factores en

tién teniénd asi la columna de interacciones; -para el

disefio 2* la columna de interacciones es:

Corrida X, X, X, Xy Respuesta
1 - - + Y,
2 + - - Y,
3 - + - ¥,
4 + + + ¥y

el efecto de interaccién puede ser calculado como:

(Y + Yy) = (Y + %)
2z

también debe aplicarse agqui el cS&lculo de intervalos de

confianza.

IV.15. ESTIMACION DE LOS EFECTOS DE CURVATURA.

En todos los efectos que son de primer orden e interactivos,
.el valor esperado al centroide del disefio es estimado por 1la
media de las respuestas de las corridas factoriales. El efecto
de curvatura es asi estimado como la diferencia entre la media de
las respuestas del punto central y el promedio de los puntos

factoriales.
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Un intervalo de confianza para la curvatura es calculado como

sigue:

(Efecto de curvatura) + t s (/W + ' 1%

Donde:

¢ = Nfimero de puntos centrales.

N = NGmero de corridas en el disefio (puntos factoriales).

Cabe hacer notar gue. todo lo mencionado son las bases
fundamentales de un disefio experimental y gue si uno conoce las
tendencias de las curvaturas. por experimentaciones previas, se
puede intentar un ajuste estadistico en ellas y asi ahorrar el
cidlculo de curvaturas e interacciones del modelo fundamental.

La naturaleza balanceada de un disefio estadistico nos dar& como
resultado una aproximaciénb organizada que es muy Gtil para

an8lisis de datos.
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Grado de Intervalos de confianza

libertad 90% 9s% 99t

1 6.314 12.706 63.357

2 2.930 4.303 9.925

3 2.353 3.181 5.841

4 2.132 2.776 4.604

5 2.015 2.571 4.032

6 1.943 2.443 3.707

7 1.895 2.365 3.499

8 1.860 2.306 3.355

9 1.833 2.262 3.250

10 1.812 2.228 3.169

11 1.796 2.201 3.106

12 1.782 2.179 3.055
13 . 1.771 2.160 3.012 o
14 1.761 2.145 2.977 g
15 1.753 2.131 2.947 !
16 - 1.748 2.120 2.921 ;
17 1.740 2.110 2.898 E
18 1.734 2.101 2.878 :

19 1.729 , 2.093 2.861

20 1.726 ’ 2.083 2.845

30 1.697 2.042 2.750

40 1.684 2.021 2.704

60 1.671 2.000 2.660

120 1.658 1.980 2.617

Tabla IV.13.1. TABLA PARA EL CALCUIO DE INTERVALOS DE CONFIANZA
PRUEBA t STUDENT.
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CAPITULO V. OBTENCION DE MODELOS ESTADISTICOS.

Cuando poseemos informacién acerca de dos o m&s variables
relacionadas, es natural buscar un modc de expresar la forma de
las relaciones funcionales, ademés se es deseable conocer co;x qué
precisién se puede predecir el valor de una variable si
conocemos los valores de las variables asociadas. Las técnicas
utilizadas para lograr estos objetivos se conoce como método de
regreciébn y métodos de correlacién.

En cualquier anilisis .se espera que la funcién postulada
represente algGn mecanismo basico, o causal, asociado con las
unidades experimentales y los factores sujetos a investigacién.
El an8lisis estadistico (en este caso, un anilisis de regresién
y/o correlacién) es solamente un instrumento de ayuda en el
anélisis e interpretacidédn de los datos.

Una vez que hemos decidido el tipo de funcién matemitica que
nejor se ajusta, o tepresen‘ta nuestro concepto de la relacién
exacta que existe entre las variables, se presenta el problema de
elegir un miembro particular de esta familia de funciones. Esto
es, se ha postulado una cierta funcién comeo término del verdadero
estado en la poblacién, y es ahora necesario estimar los
pardmetros de esta funcién. La determinacién de éstas
estimaciones, y por consiguiente la especificacién de una funcién
particular se designa comGinmente como ajuste de curvas.

Hay varias técnicas de estimacién a nuestra disposicién, y una de

las més populares es el método de los mninimos cuadrados.
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Este enfoque est& asociado con los nombres de Gauss y Legendre, y
es particularmente apropiado cuando de 1o que se trata es de
ajustar una curva a un conjunto de resultados observados.

Para el estudio del método de los minimos cuadrados, supongamos
que estamos considerando una cierta caracteristica ('l) que esti
relacionada, o depende de otras ciertas caracteristicas (x, ...x,)

de acuerdo con la relacién:

1=¢(x ce-Xp /8. .8) .

Se debe.deteminat tanto la forma de la funcién como los valores
de los parfmetros. La razé6n de que los valores de 1los pardmetros
no se puedan determinar sin error es que los valores observados
de la variable dependiente rara vez concuerdan con los valores
esperados. Esto es, aungue podamos controlar los valores de x (o
 medirlos sin error) el valor observado de 1la variable
dependiente, representada por Y, no serd igual al valor esperado,ll-

Esto se expresa por:

Y=+ &= 0(x...0/... +&.

donde £ representa el error cometido en el intento de observar »[ .
~
Los valores de 8 (j = 1...q) se determinan minimizando la suma de

los cuadrados de las desviaciones:

" _ 3 2
s é,“‘\ ).
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V.1. INTERPRETACION GRAFICA DEL METODO DE LOS MINIMOS CUADRADOS.
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Con el objeto de representar graficamente los conceptos del
método de los minimos cuadrados, seri conveniente limitarnos al
caso de dos variables relacionadas. Un diagrama de dispersién de

dos variables se asemeja al de la figura V.1l.1
¥

~

- » X
Fig. V.1.1. Ejemplo de un diagrama de dispersién.

Supongamos gue la relacién funcional supuesta existente

entre y-x es la especificada por el modelo matemitico:

El modelo estadistico asociado es:
Y=9 +6x+&.

El método de minimos cuadrados seria utilizado entonces para

obtener una ecuacién de regresién. Puesto que la ecuacién



anterior es la ecuacidn de una linea recta, la ecuacién
regresién resultaria ser también una 1linea recta tal como

nostrada en la figura Vv.1.2

-+ X

Fig. V.1.2. Ejemplo de un diagrama de dispersidén con una
linea recta, mostrando las desviaciones verticales cuya suma
de cuadrados deber& ser reducida al minimo por la eleccién
adecuada de la lfinea recta.

La ecuacidn resultante seria ;epresentada-por:

~

T = 6+ &x.

donde § estima §(j = 1,2) y Y estima tanto a Y como a 1

V.2. MODELOS NO LINEALES.

m

de
la

cuando en una relacidén de dates un ajuste lineal es

inadecuado, el investigador estd obligado a considerar el ajuste
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algin modelo no lineal. Esto es, se debe‘ inténtar descubrir un
modelo matemitico diferente gue describa . nejor las
observacisnes.

Hay muchas alternativas a considerar eh esta etapa. Por ejeﬁplo,
un polinomio de mayor grado, o quiz& alguna funcién exponeﬁcial.
podria ser apropiado para el -problema bajo investigacién. Unos
cuantos modelos matem&ticos, distintos de los polinomios, que se’

encuentran frecuentemente en trabajo aplicado son:

1) 1= xp*; a>e, poo

2) Inqg=1nr+ (In«iBxi 450, B 0, Y20

3) 1q= Y. +xp; . A>0. Pror Y0

4 N =Ya-e*); ' . p>0, (20
' - .

"5) n = < x" ;. < >0

Se les cono¢e como: 1) la funcién exponencial simple, 2) 1la
funcién Gompertz, 3) la funcién logistica, 4) 1la funcién

‘Mitscherlich, y S$) la funcién ﬁotencial, respectivamente. -

V.3. .ANALISIS DE CORRELACION.

_Para una ecuaci6én de regresién dada, parece- razonable
espersr_que un coeficiente de correlacién medird qué tan bien se
ajusta a los datos la ecuacién de regresién o dicho a la inversa,

qué tan cefiidos quedan los puntos muestra con respecto a la curva
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de regresién. Entonces, un coeficiente de correlacién estars
indudablemente relacianadec con el error estindar de estimacién s
el cual mide la dispersién de los puntos con respecto a la curva
regresién.

Prosiguiendo con esta idea, si representamos con R al coeficiente
de correlacién, podemos expresarlo como una funcién de s , por
ejenmplo:

R = £(8).

Si R va a funcionar satisfactoriamente comoc medida de

correlacién, es de desear que manifieste dos caracteristicas:

1) Debe ser grande cuando el grado de asociacién es alto y
pequefio cuando es bajo.

2) Debe ser independiente de las unidades en que se miden las
variables. Una forma de lograr estas propiedades deseadas es

definir R mediante:

R* = 1 - s¢/ay

donde:
s¢= £(Y -~ §)*/ (n-q),

8 = (Y - Y)Y/ (n-1),
b'4 q es el nimero de parAmetros en la verdadera funcién

regresién, se determiné mediante la ecuacién de regresién

simbolizada por T.
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Si n es grande con respecto a q, otra aproximacién es:

EN

R = 1~ £(Y~-T)74(Y -0

Ya que £ (Y-¥)* £ (Y-¥)', es claroc que 0 2£R*'< 1. Adenis si los
puntos muestra se cifien bastante a la curva regresién (es decir,
la correlacién es grande), R: tender& a 1. Similarmente, si 1la
curva regresién es un ajuste muy pobre, los puntos nuestra se
dispersarin ampliamente respecto a la regresiSn estimada y R
tenders a cero, reflejando, de esta manera una baja correlacién.

Definimos asi, que el indice de correlacién se calcula con la

siguiente ecuacién:

£(¥-D)¢ - (-

£(¥ - 9)°




CAPITULO VI...CORRIDAS EXPERIMENTALES.

VI.I DISERO EXPERIMENTAL.

En base a lo expuesto en el capitulo IV concerniente al
disefio experimental y con el equipo disponible se fijaron 1las
siquientes condiciones de operacién:

Coﬁétantes: agitacién, presi6én de entrada de vapor, vollmen de
1iquido a evaporar y concentracién del mismo.

variable Dependiente: Temperatura.’

variable Independiente: la ﬁnica.variable independiente serd la
Presién, ya que no existe mas equipo de medicién, ser& tomada
como el Gnico factor de nivel por lo que el nfimero de corridas
requeridas ser& de 2' = 2 para cada Valor de presién de vacio.
Para dar mayor veracidad a los resultados obtenidos se har& una
corrida adicional en cada caso.

Se trabaj6 a las siguientes presiones: presiédn atmosférica,

presiones de vacio de 10 cm Hg, 20 cm Hg, 30 ¢m Hg y 40 cm Hg.

VI.2. PROCEDIMIENTO.

VI.2.1. Familiarizacién con el Equipo.

Ver Figura VvI.2.1.

1. Evaporador de bola: con capacidad de evaporacién de 60 kg/hr,
consumo de vapor de 7.3 kg/hr y consumo de agua de 1.8 m7>/hr.
Consta de una camisa de doble fondo por donde circula vapor a

presisn efectuindose asi el calentamiento por simple efecto.



" Figura VI.2.1, - Evaporador de Bola.

S8



7.

10.

11.

12.

13.

£6

Agitador: es de tipa. ancla, con motoreductor de 0.25 HP,
1730 revoluciones por minutos.
Manovacubmetro: nos indica la presién de vacfo en el
evaporador. )
Compuerta: podrd abrirse al tersinar el proceso para 1la
limpieza interior del evaporador.
V&lvula de bola: para regular la presién de vacic a la que se
quiere trabajar.
Condensador: por la parte superior el vapor entra y se
distribuye alrededor de los tubqs de condensacién por los
que circula agua frfa; el contacto del vapor caliente con 165
tubos frios provéca la condensacién.
Mirillas de Inspecci6n: a través de ellas podemos observar el
nivel de la solucidn.
Registro: Gtil para sacar muestras de la solucitSn y asi medir
su concentracién en nn.retraétdletro.
v&lvula de bola: se utiliza para introducir la solucién
en el evaporador por medio de succién.
V&lvula de bola: se utiliza para el vaciado del producto al
terminar el proceso.
Bomba de vacio de anillo: con motor de 2 HP, 3530
revoluciones por minuto.
Controles eléctricos: para prender o apagar los motores de
la-ho-ha de vacio y del agitador.
V&lvula de globo: para la retencidén del vacic en el

nisteni.-
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14. V&lvula de compuerta: para la alimentacién del agua al
condensador.

15. Salida del agua del condensador.

16. V&lvula de globo: para extaer los condensados en el sistema
durante el proceso. )

17. V&lvula de globo: para regular la presién de entrada de

vapor al evaporador.

18. ManSmetro: indica la presién a la que entra el vapor al
evaporador.
i9. Trampa de vapor: para descarga de condensado.

20. VAlvula de globo: para regular la entrada de agua a la
bomba de vacio.
21. Valvula de glbbo: para regular la presién de vapor.

22.  Filtro para agua condensada.

23. Vilvula de sequridéd: galibtada a 3 kg/cm®.

24. TermSmetro: nos indica la temperatura en el interior.
25, Descarga de agua de 1$ bomba de vacio.

26. Valvula de alivio.

VI.3. PREPARACION DE LA SOLUCION.

Material:

- bote de pl&stico grande
- pala de madera grande para agitacién
- refractéSmetro

~ piceta
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- pipeta pasteur

- vaso de precipitado 4 litros

- vaso de precipitado 100 ml

zicar suficiente

-~ agua suficiente.

Preparar para cada corrida- 40 litros de una solucién de agua-

azficar con una concentracién de 11 grados Brix.

vI.
1.
2.
3.
4.
5.
6.

7.

9.

10.

4. METODO.

Inicio de operaciones con todas las vilvulas cerradas.
Cerrar bien la compuerta.

Abrir la vilvula (20).

Abrir la vilvula (14).

Abrir la v&lvula (13).

Prender la bomba de vacilo.

Cuando la presién de vacio indicada en el manovacuémetro (3)
indique una presién de vacio de 40 cam de Hg, abrir la
v&lvula (9) asegurdndose que la manguera de succién esté
siempre sumergida en el lfquido.

Una vez succionada la solucién cerrar la v&lvula (9) y

regular la presisn a la gque se desee trabajar con la vilvula (5).
Arrancar el motoreductor.

Abrir v&lvulas (17) y (21) para mantener una presién de

entrada de vapor de 0.5 kg/ca™ indicada en el manémetro (18).

11. Abrir y cerrar la vilvula (16) con regularidad para extraer

los condensados.
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13.

14.
15.
16.
17.
18.

19.
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A partir de este nmomento tomar los siguientes datos cada 5
minutos: Temperatura, Presién de vapor, Presién de vacio y
sacar una muestra por (8) para medirle grados Brix en el

refractémnetro.
Al llegar a 42 ° Brix aproximadamente, cerrar la_valvula.(21)
Yy la v&lvula (17).
Cerrar la v&alvula (20).
Apagar los motores.
Cerrar las vAlvulas (13) y (14).
Romper el vacio con la valvula (S).

Extraer el producto abriendo la v&lvula (1).

Medir el volGmen obtenido.

Una vez terminado el ciclo de trabajo se procede a 1la

limpieza del equipo, utilizando jabén y agua a presién para lavar

la parte interior por medio del registro.

PRECAUCIONES:

Se recomienda checar constantemente la presién de vapor ya

que ésta no debe exceder 2 kg/cm® en ninguno:de los manémetros.

Para facilitar la limpieza del evaporador se recomienda lavar con

agua caliente.
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CAPITULO VIXI. ANALISIS DE RESULTADOS.

Los resultados obtenidos se expondrin a continﬁacién en una.
tabla de resultados con sus grdficas y sus ecuaciones
correspondientes a cada caso. Se trabaj6 a 5 diferentes presjones
de vacio con las siguientes constantes:

-~ Agitacién.

~ Presién de vapor = 0.5 kg/cmt.

1) Presi6én de vacio = 40 cm Hg.

Tiempo . Concentracién Media Desviacién Varianza Intervalo de
t(min) C(*Brix) X Estandar s s Confianza 95%
(1) (2) (3

[+ 11 11.5 11 11.16 0.29 0.084 + 0.88

5 12.5 12 12.5 12.33 0.28 0.083 + 0.85
10 13 13 13 13 0.00 0.000 + 0.00
15 13 13.3 13.5 13.26 0.25 0.064 + 0.76
20 13.5 13.6 14 13.7 0.26 0.068 + 0.79
25 13.6 14 14.3 °13.96 0.31 0.123 + 0.74
30 14.5 14.6 14.7 14.6 0.10 0.010 + 0.30
35 15 15 15.2 15.06 0.10 0.010 + 0.30
40 16 15.7 15.5 15.7 0.20 0.040 + 0.61
45 16.5 16.3 16 16.26 0.25 0.063 + 0.76
50 17.5 17 17 17.16 0.28 0.078 + 0.85
55 18.5 18 18 18.16 0.28 0.078 + 0.85
60 20.5 19.5 20 20 0.50 0.250 + 1.50
65 22 21.5 21.7 21.7 0.25 0.063 + 0.76
70 24 23.5 23 23.5 0.50 0.250 + 1.50
75 26.5 25.5 26.2 26 0.52 0.270 + 1.58
80 28.5 28 28.1 28.2 0.26 0.068 + 0.79
85 31.5 31 31.1 31.2 0.26 0.068 + 0.79
90 36.5 37 36 36.5 0.50 0.250 + 1.50
95 40 42 39.5 40.5 1.32 1.742 + 4.00
100 43 43 43 0.00 0.000 + 0.00

Modelo empirico obtenido:

124

» )
¢ = 10.18¢" ri= 0.97
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Tiempo Temperatura Media s s2 I.C. Q=mA Vel. Agua
X

t{min) T(°C)- 95% (BTU) Evaporada

(1) (2) (3) V(1)

V] 25 25 25 25 0.0 0.0 + 0.0 [} 0

5 45 43 46 44.6 1.5 2.3 + 4.5 1.31 3.8
10 54 55 53 54 1.0 1.0 + 3.0 2.04 5.7
15 54 55 54 54.3 0.5 0.3 + 1.5 2.25 6.3
20 54 55 54 54.3 0.5 0.3 + 1.5 2.65 7.4
25 54 55 54 54.3 0.5 0.3 + 1.5 2.86 8.0
30 54 55 54 54.3 0.5 0.3 + 1.5 3.40 9.5
35 54 55 54 54.3 0.5 0.3 + 1.5 3.69 10.3
40 54 55 54 54.3 0.5 0.3 + 1.5 4.15 11.6
45 54 55 54 | 54.3 0.5 0.3 + 1.5 4.51 12.6
S0 54 55 54 54.3 0.5 0.3 + 1.5 5.01 14.0
55 54 55 54 54.3 0.5 0.3 + 1.5 5.51 15.4
60 54 55 54 54.3 0.5 0.3 + 1.5 6.33 17.7
65 54 55 54 54.3 0.5 0.3 + 1.5 6.94 19.4
70 54 55 654 54.3 0.5 0.3 + 1.5 7.51 21.0
75 54 55 54 54.3 0.5 0.3 + 1.5 8.16 22.8
80 54 55 54 4.3 0.5 0.3 + 1.5 8.66 24.2
85 54 55 54 54.3 0.5 0.3 + 1.5 9.20 25.7
90 54 55 54 54.3 0.5 0.3 + 1.5 9.95 27.8
95 54 55 54 54.3 0.5 0.3 + 1.5 10.38 29.0
100 54 54 54 0.5 0.3 + 1.5 10.59 29.6

Modelos empiricos obtenidos:
T = 35.5 + 4.78lnt r*= 0.90
Vv = 1.05 + 0.28t rl= 0.99

Q = 0.36 + 0.102t rk= 0.99



CONMCENTRACION (BRIX)

20 =
18
16
14 - .
1z A2
or
10 T T T T T T T T T T T
0 20 40 60 8o 190 120

! TIEMPO (MIN)

Figura VII.1.1. Griafica de Concentracidn vs tiempo

26



TEMPERATURA {C)

56

5¢

48 - /
46 -
4 -

40
38 -
36
34 -
32
I
28

54 — ?——E—B—E—B—B—'&—E—‘E—B—E—E—B—E—B—E‘—B—Bﬂa
/ |
{

24 T T T T T T T T
V] 20 40 &0 B0

TIEMPO (1IN}

' Figura VII.1.2. Grifica de Temperatura vs tiempo

100

120

€6



WOLUMEN (1)

¥ bela) 40 60 B0 190
TIEMFO {MIN)

Figura VII.1.3, Grafica de Voliimen de agua evaporada vs tiempo

4]



a(BTU)

o
1

T T T T T T T T T

0 20 40 50 ao
TIEMFD (MIN)

Figura VII.1.4. Grifica de Transferencia de calor vs tiempo

100

6



2) Presién de vacio = 30 cm Hg..
Tiempo
t(min)

[+]

L
10
15
20
25
30
35
40
45
50
55
60
65
70
7%
80
85
S0

Concentracién
CBrix).

(1) (2) (3)
11 11 11.2
11.3 11.2 11.5
11.5 11.4 11.8
11.9 12 12.1
12.5 12.5 12.%
13.3 13 13
14.1 14 13.5
14.5 14.5 14.5
15.5 15.5 15
17 16.5 16
18.5 18  17.5
20 19.5 19
22 21.5 21
24.5 24 23.5
28.5 27.5 28
32 31 32
34.5 35 36
as 39 40
49 47

Modelo empirico obtenido:

C = 9,09

96

Media Desviaci6n varianza Intervalo de

x

11.06
11.33
11.56
12
12.5
13.1
13.8
14.5
15.3
16.5
18
19.5
21.5
24

28
31.6
35.5
39

48

o-ol¢

Estandar
s

0.11
0.15
0.20
0.10
0.00
.17
0.11
0.00
.29
0.50
0.50
0.50
0.50
0.50
0.50
0.58
0.86
1.00

1.00

r*= 0.96

'3 3

0.014
0.023
0.044
0.010
0.000
0,030
0.330
0.000
0.085
0.250
0.250
0.250
0.250
0.250
0.250
0.340
0.750
1.000
1.000

Confianza 95%

+ 0.35
+ 0.46
+ 0.61
+ 0.30
+ 0.00
+ 0.51
+ 0.35
+ 0.00
+ 0.88
+ 1.50
+ 1.50
+ 1.50
+ 1.50
+ 1.50
+ 1.50
+ 1.76
+ 2.60
+ 3.08

+ 3.05
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Tiempo Temperatura Media s 82 I1.C. Q=md Vol.Agua

t(min) T£C) X 95% (BTU) Evaporada
(1) €2}y ()

a 25 24 25 24.6 0.6 0.3 + 1.7 0 o

-3 45 46 46 45.6 0.6 0.3 + 1.7 0.51 0.9
10 55 55 56 55.3 0.6 0.3 + 1.7  1.09 1.7
15 66 65 66 €5.3 0.6 0.3 + 1.7  1.68 3.1
20 66 65 66 65.3 0.6 0.3 + 1.7 2.49 4.6
25 €6 65 66 65.3 0.6 0.3 + 1.7  3.36 6.2
30 66 65 66 65.3 0.6 0.3 + 1.7  4.33 8.0
15 66 65 66 65.3 0.6 0.3 +1.7  5.14 5.5
40 66 65 66 65.3 0.6 0.3 + 1.7 6.01 11.1
45 66 65 66 65.3 0.6 0.3 + 1.7 7.15 13.2
50 €7 65 66 66 1.0 1.0 + 3.0  8.33  15.4
55 67 65 66 66 1.0 1.0 + 3.0 9.35 17.3
60 67 65 66 66 1.0 1.0 + 3.0 10.49  19.4
65 66 65 €6 65.3. 0.6 0.3 + 1.7 311.70 21.6
70 66 65 66 65.3 0.6 0.3 + 1.7 13.11  24.2
75 66 65 66 65.3 0.6 0.3 + 1.7 14.08  26.0
a0 66 65 66 €5.3 0.6 0.3 + 1.7 15.12 27.9
85 66 65 66 65.3 0.6 0.3 + 1.7 15.50  28.6
90 66 65 65.5 0.7 0.5 + 1.7 16.69  30.8

Modelos empiricos obtenidos:

T = 34 + 8.05Int ri= 0.90
= =2.1 + 0.36t ri= 0.99

Q = -1.12 + 0.1%t t= 0.99



CoMCEMTRACION (BRIX)

S0

45 ~

ol
o
|

30 -

Figura VII.Z2.1.

40 50 an
TIEMPT (MIN)

Grafica de Concentracién vs tiempo

100

20

g6



TEMPERATURA (C)

55

50

45

40

35

30

[
Ey

T T T T T T T
40 B a0 100

TIEMFD {MIN)

Figura VII.2.2. GrSfica de Temperatura vs tiempo

12¢

66



WVOLUMEN (1)

32
a0 J /ﬂ
25 B’ﬂl
26
24
22 Ff
20 - o
18 e
15 4 E{/L
4
14~ e
12 /E(f):’
1 &
A - -1
& o o ,E’/
4 -
Jm/
24 o
A
o T T T T T — Y T T T
o 20 49 &2 a0 190
TIEKFO 5MINY

Figura VII.2.3. Grdfica de Volimen de agua evaporada vs tiempo
P

1'2'7V

0oL



QaTU)

ot o)
15 P
4 - y-1
13 J
12 o
11 - /E{/

<
1
o

@
!

7 -
/
6 - /m
5 - P
g
4 T o
I-d
3
2 A
o
1 ’,.B'
87
VI o T T T | T T T T T
0 20 40 &9 8D 100
TIEWFO (MIN)

Figura VII.2.4. Grafica de Transferencia de calor vs tiempo

Lot



3) Presién de vacio = 20 cm Hg.

Tiempo Concentracidn

(min) c(*Brix) X Estandar s -
(1) (2) (3)

0 11 11 11 11 0.00 0,000

5 11.3 11.2 11.4 11.3 0.10 0.010
10 11.5 11.5 11.6 11.5 0.07 0.005
15 - 12.3 12 12 12.1 0.17 0.030
20 ° 12.6 12.5 12.5 12.53 0.03 0.001
25 13 13 13.1 13.03 0.06 0.003
30 13.5 13.4 13.6 13.5 0.10 0.010
k13 14.5 14.1 14.2 14.26 0.20 0.040
40 16.5 15.5 16 16 0.50 0.250
45 18 16.%5 17.5 17.3 0.79 0.580
50 18.5 18 19 18.5 0.50 0.250
55 20.8 19 21 20.26 1.09 1.200
60 21.5 21 22 21.5 0.50 0.250
65 22.%5 22.5 23 22.6 0.29 0.085
70 24.1 23.5 24 23.86 0.30 0.100
75 25 25.5 26 25.5 0.50 0.250
80 26.5 27.5 27 27 0.50 0.250
85 27.5 30 29 28.8 1.20 1.500
90 30.4 24 33 32.5 1.80 3.250
95 36 40 37 37.6 2.00 4.300
100 45 41.5 43.25 1.70 3.000

Modelo empirico obtenido:
c = 9.69e>°3¢ rt= 0.98

Media Desviacién varianza

102

Intervalo de
Confianza 95%
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Tiempo Temperatura Media s s+ I.C, Q = mA Vol. Agua
t(min) T(C) X 95 % (BTU) Evaporada
(1) (2) (3) v(1)
[+] 35 32 32 34.6 2.6 6.8 +7.9 o 0
5 56 55 56 55.6 0.6 0.3 +1.7 0.74 1
10 75 74 76 75 1.0 1.0 +3.0 1.26 1.8
15 75 76 76 75.6 0.6 0.3 +1.7 2.52 3.6
20 75 76 76 75.6 0.6 0.3 +1.7 3.43 4.9
25 75 76 76 75.6 0.6 0.3 +1.7 4.27 6.1
30 15 77 76 76 1.0 1.0 +3.0 5.45" 7.4
35 75 77 76 76 1.0 1.0 +3.0 6.64 9.1
40 75 77 77 76.3 1.1 1.3 +3.5 9.12 12.85
45 17 77 77 77 0.0 0.0 0.0 10.66 14.5
50 77 77 77 77 0.0 0.0 0.0 11.30 16.2
55 77 77 77 77 0.0 0.0 0o.0 13.37 18.2
60 77 77 77 77 0.0 0.0 O©O.0 14.33 19.5
65 77 77 77 77 0.0 0.0 0.0 15.06 20.5
70 77 77 77 17 0.0 0.0 O©O.0 15.80 21.5
75 77 77 77 77 0.0 0.0 0.0 16.68 22.7
80 77 77 77 77 0.0 0.0 0.0 17.41 23.7
85 77 77 77 77 0.0 0.0 0.0 18.15 24.7
90 77 77 77 77 0.0 0.0 0.0 19.40 26.4
95 77 77 77 77 0.0 0.0 Q.0 20.80 . 28.3
100 77 77 77 77 0.0 0.0 oc.0 21.90 29.8
Modelos empiricos obtenidos:
T = 46.4 + 7.641lnt ri= 0.90
vV = =0.6 + 0.309t ri= 0.99

Q = - 0.59 + 0.22t rt= 0.99
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4) Presibn de vacio = 10

cm Hg.

108

Media Desviacién varianza Intervalo de
Confianza 95%

Tiempo Concentracién
t(min) C(°Brix)
(1) (2) (3)
1] 11.5 11 11 11.16
S 12 11.5 12 11.83
10 12.3 11.7 12.5 12.16
15 12.5 12 12.5 12.3
20 12.5 12.3 12.7 12.5
25 12.6 12.5 12.7 12.6
30 13 13 13 13
35 13 13.3 13.5 13.3
40 14 13.5 14.1 13.8
45 15 14.5 14.7 14.7
50 16 15 15.7 15.56
55 18.2 16.5 17.5 17.4
60 19.6 19 19 19.2
65 20.2 20 20 20
70 21 21.5 21 21.16
.15 22.5 22.7 22 22.4
80 24 23.5 23.5 23.6
85 24.6 24.5 26.7 25.2
90 27.% 26.5 28 27.3
95 29,5 28.5 29.5 29.1
100 31.5 31 31.5 31.3
105 34.5 35 34 34.5
110 37 39 37.5 37.83
115 39 44 40.5 41.16
120 47.5 47.5%
Modelo empirico obtenido:
C = 9.59¢

Estandar s

0.28
0.28
0.40
0.29
0.20
0.10
0.00
0.25
0.33
0.25
0.51
0.85
0.33
0.14
0.28
0.36
0.30
1.20
0.76
0.51
0.29
0.50
1.02
2.50
0.00

0.084
0.084
0.190
0.085
0.040
0.010
0.000
0.065
6.110
0.065
0.260
0.730
0.110
0.020
0.084
0.130
0.090
1.500
0.580
0.260
0.080
0.250
1.040
6.500
0.000

r'= 0.96

R R R O S A A RO
ONLWHOMNWOKFOOENKMHOKFROOOOOHOO

CARUVNWOLRIMOUVUVNONOWAVNRD



109

Tiempo Temperatura Media s st I.Cc. Q=mk Vol. Agua

‘t(min) T(°C) X 95% {BTV) Evaporada
(1) (2) (3) V(1)
o 30 28 28 28.6 1.1 1.3 + 3.5 [ )
5 55 52 56 54.3 2.0 4.3 + 6.0 2.14 2.3
10 76 75 76 75.6 0.6 0.3 + 1.7 2.88 3.3
15 83 82 81 82 1.0 1.0 + 3.0 3.17 3.7
20 84 82 83 83 1.0 1.0 + 3.0 3.68 4.3
25 84 82 83 83 1.0 1.0 + 3.0 3.93 4.6
30 85 82 86 83.3 2.4 5.9 + 7.3 4.87 5.7
35 84 82 82 B82.6 1.1 1.3 + 3.5 5.56 6.5
40 84 82 82 82.6 1.1 1.3 + 3.5 6.68 7.8
45 84 B2 82 B82.6 1.1 1.3 + 3.5 8.21 9.6
50 84 82 82 82.6 1.3 1.3 + 3.5 9.67 11.3
55 84 82 82 82.6 1.1 1.3 + 3.5 12.32 14.4
60 84 82 82 82.6 1.1 1.3 + 3.5 14.29 16.7
65 84 82 82 82.6 1.1 1.3 + 3.5 15.15 17.7
70 84 82 83 83 1.0 1.0 + 3.0 16.15 18.9
75 84 82 83 83 1.0 1.0 + 3.0 17.10 20.0
80 84 82 83 83 1.0 1.0 + 3.0 18.04 21.1
85 84 82 83 83 1.0 1.0 + 3.0 19.06 22.3
90 84 82 83 83 1.0 1.0 + 3.0 20.17 23.6
95 84 82 83 83 1.0 1.0 + 3.0 21.03 24.6
100 84 .82 83 83 1.0 1.0 + 3.0 21.97 25.7
105 84 B2 83 83 1.0 1.0 + 3.0 23.08 27.0
110 B4 82 83 83 1.0 1.0 + 3.0 24.11 28.2
115 84 82 83 83 1.0 1.0 + 3.0 26.96 29.2
120 84 84 0.0 0.0 0.0 26.20 30.6

Modelos empiricos obtenidos:
T = 45.4 + 9.051int ri= 0.90
V = <0.73 + 0,246t rt= 0.99

Q = -0.11 + 0.21t rt= 0.96
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5) Presi6n atmosférica.

Tiempo concentracién Media Desviaci6én Varianza Intervalo de
t(min) C(°Brix) X Estandar s s* Confianza 95%

1) (23 (3)
11 11 11

[4] 11 0.00 0.000 + 0.0

5 11.2 11,2 11.2 11.2 0.00 0.000 + 0.0
10 11.3 11.5 11.4 11.4 0.10 0.010 + 0.3
15 11.5 11.7 11.7 11.6 0.12 0.015 + 0.4
20 12.1 12 12 12 0.07 0.005 + 0.2
25 12.5 12.4 12.4 12.4 0.07 0.005 + 0.2
30 13 12.9 12.9 12.96 0.07 0.00S + 0.2
35 13.3 13,1 13,2 13.2 0.10 0.010 + 0.3
40 14 13.8 14 13.9 0.12 0.015 + 0.4
45 15 14.5 14.5 14.6 0.30 0.0%0 + 0.9
50 15.5 15.5 15.5 15.5 0.00 0.000 0.0
55 17 16.5 17 16.8 0.29 0.085 4+ 0.8
60 19.5 18.5 18.5 18.8 0.57 0.330 + 1.7
65 21 20.5 21 20.8 0.29 0.085 + 0.8
70 22 22 22.5 22.16 0.44 0.190 + 1.3
5 24 23.5 24 23.8 0.29 0.085 + 0.8
80 25 25 25.5 25.16 -0.28 0.084 + 0.8
85 25.5 26.7 26 26 0.60 0.370 + 1.8
90 26 27 27.5 26.8 0.76 0.580 + 2.3
95 27 28.5 29 28.16 1.04 1.080 + 3.1
100 28 30 30.5 29.5 1.32 1.750 + 4.0
105 29 32 31.5 33.3 3.40 11.700 +10.0 .
110 31 34 35 33.3 2.07 4.200 + 6.2
115 34 40 39 37.6 3.20 10.200 + 9.7
120 41.5 45 43.25 2.10 4.700 + 6.4

Modelo empirico obtenido:
c = 9.55¢">"%" rt= 0.98
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Tiempo Temperatura Media s s+ I.C. Q = mA  Vol. Agua

t(min) T(°C) X 95% (BTU) Evaporada
1) () (3 (1)
0 30 28 30 29.3 1.1 1.3 + 3.5 0 ]
5 46 52 45 47.6 3.7 14.3 +11.2 0.79 0.7
10 69 65 70 68 2.6 7.0+ 7.9 1.51 1.4
15 83 83 82 82.6 0.6 0.3 + 1.7 2.05 2.0
20 90 90 90 90 0.0 0.0 c.0 3.31 3.3
25 920 90 S0 90 0.0 0.0 0.0 4.63 4.6
30 90 90 90 [0 0.0 0.0 0.0 5.83 5.8
35 50 90 90 90 0.0 0.0 0.0 6.63 6.6
40 90 90 90 S0 0.0 0.0 0.0 8.44 8.4
45 90 90 90 90 0.0 0.0 0.0 9.85 9.8
50 90 90 80 90 0.0 0.0 0.0 11.66 11.6
55 90 90 90 90 0.0 0.0 0.0 13.87 13.8
60 90 90 90 90 0.0 0.0 0.0 16.68 16.6
65 90 90 S0 90 0.0 0.0 0.0 18.89 18.8
70 90 90 90 90 0.0 0.0 0.0 20.10 20.0
75 90 20 90 90 0.0 0.0 0.0 21.61 21.5
80 90 80 90 90 0.0 0.0 0.0 22.61 22.5
85 90 90 90 90 0.0 0.0 0.0 23.11 23.0
90 90 90 90 90 0.0 0.0 0.0 23.70 23.6
95 90 20 90 90 0.0 0.0 0.0 24.52 24.4
100 90 90 90 30 0.0 0.0 0.0 25.13 25.0
105 20 90 90 920 0.0 0.0 0.0 25.83 25.7
110 90 90 90 90 0.0 0.0 0.0 26.93 26.8
115 90 90 90 90 0.0 0.0 0.0 28.44 28.3
120 90 90 90 0.0 0@.0 0.0 29.95 29.8

Modelos empiricos obtenidos:
T = 41.29 + 11.61lnt r*= 0.90
VvV = =1.1 + 0,262t rt= 0.99
Q = =-1.1 + 0.26t ri= 0,98

Hota: De las tablas de vapor saturado obtenemos A para cada

presién de vacio.



COMSENTRACION {ERIX)

Figura VII.S5.1.

T T T T T T T T
30 - &0 a0 100

TIEWFT MM

Grafica de Concentracidn vs tiempo

120

gLy



TEMFPERATUR (D)

By

120

4Q 50
TIEMPO {MIH)

Figura VII.5.Z2.

80 100

Grifica de Temperatura vs tiempo

Lit



118

VOLUMEN (1)

N
&
| I T R

L]
1

Figura VII.5.3.

T T T T T T T
40 60 8o 100

TIEMPO (MIN)

Grifica de Voldmen de agua evaporada vs tiempo

120



o(aTu)

o *’JE} T T T T T T T T T T T

o} bel] 40 60 80 100 120
TIEMPO {MINY

Figura VII.5.4. Grifica de Transferencia de calor vs tiempo

6Lt



120

Andlisis de Resultados,

Como se mencioné anteriormente, se trabajé a 5 presiones de *
vacio diferentes para concentrar una solucién de azGcar. El
azGcar tiende a formar caramelo cuando se mantiene a temperaturas
altas por periodos largos de tiempo. Para evitar esto se fijo
como constante 15 agitacién. En el proceso de evaporacisén de
soluciones de azficar, éstas se concentran de 10 - 13°Brix hasta
40 - 60° Brix. En el presente trabajé se seleccion& evaporar una
solucién de azticar de 11 Brix a 42°Brix.

Para cada presidn se realizaron 3 corridas, los datos de
concentracién y temperatura se promediaron para realizar las
graficas de Concentracidén vs tiempo y Temperatura vs tiempo
obten;lendo asi el modelo empirico correspondiente a cada caso.
Tanbién se realizaron las graficas de Volfmen de agua evaporada
vs tiempo y Transferencia de calor vs tiempo para las cuales
también se obtuvieron modelos empiricos. Para saber qué tan .
cercanos estabamos de un valor real se calcularon la desviacién
estandar, varianza e intervalo de confianza. Si a la Media X le
sumancs O restamos el valor correspondiente -al calculado para un
intervalo de confianza del 95% nos damos cuenta que todos
nuestros valores caen dentro de este rango por lo gue tenemos una
confiabilidad del 95%.

Para una presién de vaclo = 40 cm Hg, observamos en la Figura
VII.1.1 que al graficar la Concentracién vs tiempo obtenemos un
modelo exponencial en donde la concentracién durante los primeros

55 minutos es lenta, de los 60 a los 85 minutos incrementa y a
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partir de entonces se logra una evaporacién ré&pida hasta 1la
concentracién deseada. Esto se atribuye a que al principio 1la
energia es absorbida primero para calentar hasta llegar al punto
de ebulljcién en el que se empezard a evaporar, si seguimos
aplicando la misma energia continuar8 la evaporacién la cual. seré

m&s répida conforme haya Rmenocs agua para evaporar es

decir, conforme te la c racién. La concentracién deseada
se logr6 a los 100 minutos. En 1la gr&fica VII.i.2. de
Temperatura ve tiempo observamos un comportamiento potencial en

donde se alcanza un valor constante de la temperatura a los 10

minutos de haberse iniciado el proceso de evaporaciébmn. Esto nos
indica que se tardé 10 minutos en calentarse la soluciébn hasta el
punto de ebﬁlliciﬁn. En la Figura VII.1.3. se muestra la gr&fica
de Volﬁimn de agua evaporada vs tiempo, como podemos cbservar a
medida que pasa el tiempo el voldmen de agua evaporada aumenta en
forma 1lineal. En la Piqufa VII.1.4. tenemos la ¢gr&fica de
Transferencia de calor vs tiempo. Esta grafica también sigue un
comportamiente lineal, es muy similar a la gra&fica de la Figura
VII.1.3 debido a que se utilizaron éstos datos para calcular los
valores de Transferemcia de calor. A

Para una presién de vacio = 30 cm Hg observamos en la Figura
VII.2.1 que al graficar la Concentracién vs el tiempo obtenemos
un modelo exponencial, en donde la concentracién aumenta muy poco -
los primeros. 60 minutos, en los seiguientes 25 minutos se
concentra mA&s répido y 5 minutos mis  tarde se alcanzd la

concentracién de 48°Brix. El tiempo requerido fue de 90 minutos.
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En la Figura VII.2.2 tenemos - la grafica de Temperatura vs
tiempo. Como observamos a los 15 minutos alcanzamos una
temperatura constante aungue en el rango de los 45 a los 65
minutos aumenta muy poco para después regresar a la temperatura
anterior. Esto se pudo deber a que como se tiene que estar
regulando por medio de una v&lvula la presién de vacio, ésta se
haya abierto un poco durante el proceso y asi se haya provocado
un ligero aumento de temperatura, cuando fue corregida se obtuvoe
1a temperatura correspondiente a la presién de vacio a la que se
estaba trabajando. La gré&fica nos muestra un comportamiento
potencial. En la Figura VII.2.3. la gr&fica de Voldmen de‘agua
evaporada vs tiempo nos indica que el volimen de agua evaporada
aumenta linealmente con respecto al tiempo al igual que se
observa en la Figura VII.2.4 en la que la gr&fica de Transferencia
de calor vs tialpé también se sigue un ct;nportn:lento lineal.
Esto se deba como se explicé anteriormente a que los valores de Q
se obtuvieron a partir del voltGmen de agua condensada.

Para una presién de vacio = 20 cm Hg observamos gue en la Figura
VII.3.1 tenemos la gr&fica de Concentracién vs tiempo. la cual
nos muestra un comportamiento exponencial. Né6tese que a partir de
los 40 minutos se concentra mfs r&pido la solucién hasta 1los 85
minutos en donde el incremento de la concentracién aumenta més
cada 5 minutos hasta obtener la concentracién deseada a los 100
minutos. Observamos que al comparar ésta gr&fica con la gréfica
de la Figura VII.3.2 se tiene que a partir de los 40 minutos hay

un ligero aumento de la temperatura y por consiguiente influyé
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en el incremento de la concentracién con respecto al tiempo. La
gr&fica de Temperatura vs tiempo sigue un comportamiento
potencial. En ella observamos que a los 10 minutos se llegd a
una temperatura casi constante alcanz&ndose ésta a los 40
minutos de haberse iniciado el proceso. En la Figura VIi.J.J
tenemos la gr&fica de VolGmen de agua evaporada vs tiempo y al
igual que en la gr&fica de la Figura VII.J.4 de Transferencia
Calor vs tiempo se obgserva un comportamiento lineal.

A una presién = 10 c¢cm Hg tenemos la grifica de la Pigura VII.4.1
de Concentracién vs tiempo en ‘11 que observamos un comportainient:o
exponencial y que el cambio de concentracién con respecto al
tiempo es muy poco hasta los 50 nminutos en donde se ve un
incremento un poco més significativo en el aumente de la

concentracién conforme pasa el tiempo. Se alcanzé 1la

tracién a da hasta los 120 minutos. En la gr&fica de la
Pig\grn VII.4.2. obaervanos.que a los 20 minutpu de haberse
iniciado el proceso se llega a una temperatura constante, se
tiene comportamiento potencial. En la Figura VII.4.3. tenemos
la gr&fica de VolGmen de agua evaporada vs tiempo y al igqual que
en la gr&fica de Transferencia de Calor vs tiempo (Figura
VIl.4.4) se observa un comportamiento lineal pero a partir de los
20 a los 60 minutos existe una ligera curvatura, éste cambio se
observa también en la Figura VII.4.1l., podemos .atribuir estos
cambios a que conforme auménta la temperatura de proceso se
vuelve menos constante el conportamiento de las variables

analizadas. A partir de los 60 minutos el aumento del volGmen de
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agua evaporada o de .calor transferido es lineal con respecto al

tiempo.

Cuando el proceso de evaporacién se llevdé acabo a la presién

atmosférica obtuvimes que, como se observa en la grafica de 1la
Pigura VII.5.1 la concentracifn deseada se logré hasta los 120

minutos y aungue también presenta un comportamiento exponencial,
se distingue que durante los primeros 40 minutos el cambio de 1la

concentracién con respecto al tiempo es muy poco,a partir de
entonces 1la concentracién va aumentando en forma exponencial. En

la FPigura VII.5.2 la gr&fica de Temperatura vs tiempo nos

describe un comportamiento potencial en donde se alcanza una

temperatura constante a los 20 minutos. En la Figura VII.S5.3

tenemos la gr&fica de VolGmen de agua evaporada vs tiempo, é&sta

nos describe un comportamiento lineal al igual que la grafica de

Transferancia de calor vs tiempo de la Figura VII.5.&.

Comparando las gré&ficas de Concentracién vs tiexpo a diferentes
presiones observamos gque en todos los casos se sigue un

comportamiento exponencial, mientras que en las graficas‘de

Temperatura contra tiempo se sigue un comportamiento potencial.

En las grificas de volGmen de agua evaporada vs tiempo y de

transferencia de calor vs tiempo observamos un comportamiento

lineal.

En las graficas de concentracién vs tiempo observamos que cuando

existe mayor presién de vacio, tarda menos tiempo el proceso de

evaporacidén esto es debido a que se abate el puﬁto de ebullicién.
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En las gri&ficas de Temperatura vs tiempo observamos que durante
los primeros 20 minutos se llega a régimen permanente, es decir
que ya no hay cambic en la temperatura con respecto al tiempo.

Es preciso hacer notar que debido a la falta de instrumentos de

medicién no se pudo llevar a cabo un anilisis mis profundo.
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CAPITULO VIII. CONCLUSIONES.

El comportamiento del sistema de evaporacién de una solucién
agua-azfcar describe un modelo de tipo exponencial en lo que se
refiere a la concentracidn con respecto al tiempo. Se puede
observar que a medida que la presién de vacié aumenta, el tiempo
de evaporaci6tn disminuye.

La temperatura es una variable dependiente de la presién a
la que se trabajé en cada caso, varié unicamente durante los
primeros 15 minutos y después perlangcié constante por lo que se
concluye que el proceso se lleva a cabo a régimen dindmico
describiendo un modelo de tipo exponencial.

A través de modelos estadisticos se obtuvieron los términos
de acumulacién, esto es la variacién de la masa y de la energia
con respecto al tiempo. Debido a la falta de datos, como son el
coeficiente de transferencia de calor h, de gr&ficas de Diihring y
de Entalpia ~ Concentracién para una solucién Aqua - AzGcar fue
imposible realizar el balance de masa y energla a régimen
din&mico y por lo tanto no se pudo hacer una diferenciacién en.el
noﬁelo Y en la solucién numérica de &sta. Cabe hacer notar que la
falta de instrumentos de medicién no permitid hacer un estudio
mas pfofundo del sistena de evaporacién. Se recomienda que para
poder hacer un estudio del proceso de evaporacién se implemente

el siguiente equipo:

- Medidor de flujo de vapor en la entrada al condensador.
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- Vdlvula en el fondo del condensador para poder recuperar
los condensados ya gue éstos son deshechados por una
tuberia conectada al desague.

- Manémetro para saber la presidn a la que sale el vapor
saturado del evaporador. ’

- Medidor de flujo de los condensados ya que solo se cuenta

con una vAlvula de purga de condensados.

La falta de é&stos instrumentos impidieron hacer un estudioc nis
profundo del sistema de evaporacién pero es importante mencionar
que con la realizacién de este trabajo se lograron los objetivos
establecidos ya que los alumnos tendr&n a la mano la informacién
necesaria para poder operar al evaporador de bola.

Ademds se podr& calcular el tiempo de concentracién de una
solucién agua - azGcar a partir de 11° Brix asi como el tiempo en

que se alcanza la temperatura deseada a diferentes presiones.
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NOMENCLATURA.
Superficie de calentamjeri.. (ft®)
Calor especifiero el iiquido en ebullicibn. (BTU/1b*F)
Di&metro eicerior de la tuberia. (ft)
Caiaietro exterior de la tuberia. (ia)
Factor de correccién por presibén.
Factor de correccibn por tamafic de tuleria.
Flujo mi&sico de condensado por unidad de tuberia.
(1b/hft)
Flujo de condensado por unidad de tuberia. (lb/ftseg).
Flujo masico de condensado por unidad de longitud de
tuberia. {1b/hft)
Flujo mé&sico de condensado por unidad de longlitud de
tuberias verticales. (1b/hft)
Aceleraci6n gravitacional. (ft/h)
Coeficiente de cond.ensacién promedio. (BTU/hft*F)
Conductividad térmica del condensado. (BTU/hft" ‘F)
Flujo de calor. (BTU/h)
Gravedad especifica del condensado.
Coeficiente global de transferencia de calor. (BTU/hft*°F)
Viscosidad del condensado. (cP) -
Viscosidad del condensado. {(lb/hft)
Densidad del condensado. (1lb/ft )
Factor de propiedades fisicas para flujo laminar.
Factor de propiedades fisicas para flujo turbulento.
Calor latente de vaporizacién. (BTU/1b)
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