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RESUMEN

A pesar del uso generalizado de la granulacién en la industria de fertilizantes, existe aun
necesidad de generar conocimiento en el area de modelado y simulacion de granuladores
continuos de lecho fluidizado (GCLF) industriales para la produccion de urea. Actualmente,
las condiciones operativas del granulador, que permiten obtener operaciones estables y

granulos con los atributos deseados, se definen por prueba y error.

El GCLF es basicamente un lecho de sélidos fluidizado por aire, al cual se alimentan una
corriente de particulas de urea y una solucion acuosa de urea concentrada que se atomiza
desde la parte inferior de la unidad. Los granulos crecen debido a la deposicion sucesiva de
pequefias gotas sobre las semillas. En la literatura abierta, se presentan diversos modelos
matematicos con diferentes grados de complejidad. Sin embargo, los articulos acerca de
granulacién fundida, proceso que representa la granulacién de urea, son muy escasos. Por esta
razon, el objetivo general de esta Tesis es desarrollar un modelo matematico confiable que

describa apropiadamente la operacion de un GCLF para la produccion de urea.

En el Capitulo 1 se introducen conceptos acerca del uso de fertilizantes, el proceso
industrial de produccién de urea y de los mecanismos de cambio de tamafio que pueden

ocurrir dentro del granulador.

En el Capitulo 2 se formulan, teniendo en cuenta las fases que coexisten dentro de la
unidad, los balances de masa y energia para describir el estado estacionario del granulador.
Los resultados indican que las temperaturas del gas y de los sélidos son practicamente
iguales, que la evaporacién del agua presente en la solucion de urea alimentada es completa y
que la unidad es practicamente adiabatica. Por altimo, el modelo propuesto se valida

utilizando temperaturas provenientes de una planta industrial.

En el Capitulo 3 se formula un modelo dinamico del GCLF y se estudia su
comportamiento a lazo abierto. Los resultados indican que la mayoria de las variables del
proceso exhiben dinamicas muy lentas. Un analisis de sensibilidad en estado estacionario
permite concluir que el area de descarga del producto, la temperatura y caudal del aire de

fluidizacion resultan ser las variables manipuladas méas adecuadas para controlar las alturas,
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temperaturas y porosidades de los lechos fluidizados.

Reconociendo que una descripcion completa de la operacion del granulador requiere la
estimacion de la granulometria del producto, el Capitulo 4 se centra en la deduccion del
balance de poblacion. Se analizan distribuciones de tamafio de particulas predichas
suponiendo distintos modelos de flujo de sélidos y diferentes nimero de cémaras de

granulacion.

En el Capitulo 5, usando el balance poblacion, se analiza la sensibilidad de la dinamica de
la granulometria en el granulador frente a perturbaciones en diferentes variables claves. Se
concluye que la PSD de las semillas resulta ser la variable que mas afecta a la PSD de la
corriente que sale del granulador. Por otro lado, se comprueba que dicha PSD puede ser
predicha de modo satisfactorio utilizando balances macroscépicos que permiten el calculo de
la media y la desviacion estandar geométricas de la poblacion.

En el Capitulo 6 se valida el modelo del granulador teniendo en cuenta granulometrias
experimentales. Con este objetivo, se propone un nuevo método numérico para resolver el
balance de poblacion y se incluye la elutriacion como otro fendmeno que afecta el tamafio de
las particulas dentro del granulador. Los cambios realizados permiten contar con un modelo
final del granulador de urea, en su version de estado estacionario, que puede reproducir la

operacion industrial satisfactoriamente.

Por altimo, en el Capitulo 7, se resumen los resultados mas destacables y se presentan las

futuras lineas de investigacién en las que deberia orientarse el estudio de los granuladores.



ABSTRACT

Despite the widespread use of the granulation process in the fertilizers industry, there is a
lack of work regarding the modeling and simulation of continuous fluidized-bed granulators
(CFBG) for urea production. Currently, trial and error is required to define the CFBG
operating conditions that allow stable operations and product granules with the desired

attributes.

The CFBG is a bed of solids fluidized by air, fed continuously with small urea particles
and a urea concentrated aqueous solution that is sprayed from the bottom of the unit. The
granules grow through the deposition of successive tiny liquid droplets on the seeds material.
Physically-based granulator mathematical models, with different degrees of complexity, are
presented in the open literature. However, there is lack of articles taking into account the melt
granulation that represents the urea process. For this reason, the overall objective of this
Thesis is to develop a reliable mathematical model to appropriate describe the operation of a

CFBG for urea production.

Chapter 1 introduces concepts related with the use of fertilizers, the urea industrial

granulation process, and the size change mechanisms that may occur within the granulator.

Taking into account the phases that coexist within the unit, Chapter 2 presents the mass
and energy balances to describe the granulator steady-state operation. The results indicate that
the solids and gas temperatures are practically the same, the evaporation of the urea solution
water content is complete and the unit is almost adiabatic. Finally, the proposed model is

validated using temperatures from an industrial plant.

In Chapter 3, a CFBG dynamic model is formulated and its open-loop behavior is studied.
The results indicate that most of the process variables exhibit slow dynamic responses. A
steady-state sensitivity analysis shows that the product discharge area, the temperature and
flowrate of the fluidization air are the most suitable manipulated variables to control the

heights, temperatures and porosities of the fluidized beds.

Recognizing that a complete description of the granulator operation requires the
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estimation of the product particle size distribution (PSD), Chapter 4 focuses on the derivation
of the population balance equation (PBE). Calculated PSDs of the granular product are
presented assuming different solids flow models and different number of granulation

chambers.

In Chapter 5, by means of the PBE, the product PSD dynamics is studied under
disturbances imposed in different key granulator variables. The seeds PSD is the variable that
most affects the PSD of the stream leaving the granulator. This granulometry can also be
predicted satisfactorily using the macroscopic balances that allow calculating the geometric

mean and standard deviation of the population.

In Chapter 6, the granulator model is validated against experimental PSDs. A new
numerical method is proposed to solve the population balance and elutriation is included as
another phenomenon that affects the size of the particles within the granulator. The performed
changes lead to a steady-state urea granulator model that reproduces the industrial operation

successfully.

Finally, in Chapter 7, the more important outcomes are summarized. Also, future research

lines related with the granulators modeling are presented.
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Capitulo 1

Introduccion

1.1 Fertilizantes y nutrientes

La agricultura es uno de los sectores econdémicos de mayor envergadura en el mundo
(Gonzélez Martinez, 2005). En efecto, mas gente se dedica a la agricultura que al resto de las
ocupaciones en conjunto. La agricultura tiene un alto riesgo y debe enfrentar diversos
desafios como el crecimiento de la poblacion, limitaciones en la expansion del area de
cultivo, climas adversos, cambios en los habitos de dieta, etc. En muchos paises, los suelos
han agotado los nutrientes al extremo y el rendimiento de las tasas de crecimiento de los
cultivos ha ido disminuyendo. Las técnicas de mejora genética y el uso de fertilizantes,
herbicidas, plaguicidas y fungicidas en la agricultura aumentaron considerablemente la
eficacia en la produccion de alimentos. Los fertilizantes proporcionan los nutrientes que los
cultivos de alta calidad necesitan para satisfacer la creciente demanda mundial de alimentos.
Por otro lado, las nuevas politicas agrarias destinadas a la elaboracion de biocombustibles
contribuyeron a que las tierras disponibles para la produccion de alimentos disminuyan,
causando un desequilibrio en la relacion demanda-oferta de alimentos y un consecuente
aumento en los precios (Alston et al., 2009). Debido a esta situacion, actualmente se requiere
una intensificacion sostenible de la agricultura basada en el uso de fertilizantes y otras fuentes

de nutrientes que permitan mantener la fertilidad del suelo y aumentar los rendimientos.

Los nutrientes pueden ser clasificados en dos categorias: macronutrientes vy
micronutrientes (FAO, 2002). Los macronutrientes deben ser aplicados en grandes
cantidades, es decir que su disponibilidad para los cultivos es esencial. Los macronutrientes
se dividen ademas en primarios y secundarios, siendo los primeros requeridos en una cantidad
considerablemente mayor que los segundos (Epstein, 1972). Por su parte, los micronutrientes
son necesarios en pequefias cantidades y solo deben ser agregados cuando no pueden ser
provistos por el suelo (Fageria, 2009). En la Tabla 1.1 se presentan los principales nutrientes
requeridos para el crecimiento de los cultivos, clasificados segin las categorias arriba

mencionadas.
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El nombre “fertilizantes” se utiliza para denominar aquellos materiales manufacturados
que contienen al menos un 5% de uno o mas de los macronutrientes primarios: nitrégeno (N),
fosforo (P) o potasio (K) (IFA, 2011). Industrialmente, los fertilizantes manufacturados son
conocidos como fertilizantes minerales, para diferenciarlos de los fertilizantes organicos. La
Figura 1.1.a presenta los porcentajes minimos de nutrientes minerales requeridos por las
plantas en comparacion con los otros elementos esenciales para su crecimiento (oxigeno,
carbono e hidrégeno) (Epstein, 1972). Por otro lado, la Figura 1.1.b muestra los porcentajes

minimos de nutrientes requerido por plantas grandes.

Tabla 1.1. Principales nutrientes.

Nutrientes
No Minerales
minerales Macronutrientes Micronutrientes

Primarios  Secundarios

Hidrégeno  Nitrogeno Magnesio Hierro
Oxigeno Potasio Calcio Cobre
Carbono Fosforo Azufre Zinc

Silicio Cloro
Manganeso
Molibdeno

Boro

La fertilizacion de la tierra también se puede hacer con abono animal, sin embargo hay
dos diferencias de importancia entre este fertilizante natural y los sintéticos o "artificiales".
En primer lugar, la composicion del abono no siempre provee los nutrientes requeridos para
un cultivo dado. En contraste, los fertilizantes artificiales son disefiados para otorgar al suelo
los suplementos necesarios para un 6ptimo crecimiento de las plantas. En segundo lugar, y
aunque el abono animal se considere generalmente mejor para la estructura del suelo, puede
contener un alto contenido de sales, compuestos tdxicos, virus, bacterias patogenas, insectos,
u otras pestes. Por estas razones, el uso de fertilizantes minerales supera ampliamente el de

fertilizantes organicos (Fertilizer Manual, 1998).

Sin duda, la demanda de fertilizantes seguira creciendo sostenidamente. En consecuencia

la industria debera concentrarse en la produccion de fertilizantes, que ademas de proveer los


http://www.fertilizer.org/
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nutrientes requeridos, sean facilmente transportados, almacenados y aplicados en los suelos.

Nutrientes
minerales
Oxigeno 4%
45% Hidrégeno

— %)

(@)

I
Nitrégeno _

Potasio

Fosforo
Magnesio
Calcio
Azufre
Silicio

Micronutrientes

%

(b)
Figura 1.1. Porcentajes minimos requeridos por los cultivos de: nutrientes minerales y no
minerales (a) y macro y micronutrientes minerales (b).

1.2 Cosechas y tierras disponibles para la agricultura en Argentina y el
mundo
El uso de fertilizantes contribuye a una mayor estabilidad en la economia de la actividad
agricola y a la vez evita el agotamiento de los suelos por la intensa utilizacion de los mismos
(Negri et al., 2009). EI aumento de los precios internacionales de los alimentos y la existencia

a nivel mundial de limitados recursos naturales agricolas (como la extension de tierra
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cultivable y el agua de riego) conducen a una revalorizacion econémica de la actividad
agropecuaria. Por lo tanto, surge la necesidad de contar con estrategias que permitan manejar
los suelos y agro-ecosistemas eficientemente (Peiretti, 2006). Este desafio es particularmente
interesante para nuestro pais que desarrolla una intensa actividad agricola, la cual posee un rol

protagénico en la economia nacional.
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Figura 1.2. Produccion de trigo y maiz en Argentina (a) y el mundo (b) (FAOSTAT,
2010).

El uso generalizado de fertilizantes en Argentina comenzd en la década del ochenta.
Desde entonces, se desarrollaron grandes avances en la gestion de los fertilizantes
acompariando el aumento sostenido en la produccién de cereales (Melgar y Daher, 2007). Los

cereales, principalmente trigo y maiz, son los mayores demandantes de nitrégeno en
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Argentina (MECON, 2005). En las Figuras 1.2.a y b se presenta la produccion de trigo y maiz
en nuestro pais y en el mundo, respectivamente. Las tendencias indican que la produccion de

estos cereales esta aumentando tanto en Argentina como en el resto de los paises.

Si bien la produccidn de cereales es cada vez mayor acorde a la demanda de alimentos (y
ultimamente de biocombustibles), la cantidad de tierras destinadas a los cultivos no crece en
la misma proporcién. Por otro lado, la poblacion esta aumentando considerablemente cada
afio. La Figura 1.3 muestra la cantidad de tierras disponibles para cultivos por habitante, en
Argentina y el mundo, las cuales disminuyen afio a afio. Si bien en Argentina el indice
mencionado es claramente superior a la media internacional, la disminucion de este parametro
a nivel mundial amenaza seriamente la disponibilidad de alimentos. Bajo estas condiciones, el
uso de fertilizantes se convierte en un factor importante para resolver el problema de
alimentacion de una poblacién cada vez mas numerosa. En la medida que la poblacion exija
mas alimentos, el uso de fertilizantes serd& una de las estrategias mas efectivas para
incrementar el rendimiento de los cultivos (Woods et al., 2010).
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Figura 1.3. Superficie de tierras disponibles para cultivos por habitante, en Argentina y el
mundo (FAOSTAT, 2010).

1.3 Fertilizantes Nitrogenados

El nitrégeno (N) es uno de los nutrientes esenciales para el crecimiento de las plantas,
siendo necesario para la sintesis de clorofila en el proceso de fotosintesis. Una planta

deficiente en nitrogeno no puede hacer un uso optimo de la luz solar, razon por la cual se ve
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afectada su capacidad de fotosintetizar y en consecuencia de aprovechar y absorber los
nutrientes. Por ende, el crecimiento y desarrollo adecuado de las plantas resultan limitados. Si
bien el nitrogeno constituye el 79% del aire, las plantas no pueden asimilarlo directamente
por su incapacidad para descomponer la molécula de nitrégeno. Los fertilizantes nitrogenados
se producen a partir del nitrégeno presente en el aire, via sintesis de amoniaco (Finck, 1988).
La Figura 1.4 presenta la tendencia en la produccion mundial de fertilizantes nitrogenados
durante los dltimos afios, indicando que el requerimiento de nitrégeno aumenta de manera
sostenida. Estimaciones para los proximos afios sugieren que la demanda de fertilizantes
nitrogenados seguird incrementandose, especialmente en Latinoamérica y sur y este de Asia
(Heffer y Prud’homme, 2008).

La Figura 1.5 muestra el porcentaje de nitrdgeno en peso que poseen diferentes
fertilizantes nitrogenados. En Argentina, los principales fertilizantes nitrogenados en cuanto
al nivel de consumo son la urea, soluciones de nitrégeno, nitrato de amonio, sulfato de
amonio y fosfatos de amonio (MECON, 2005). De los fertilizantes solidos, la urea es la
fuente nitrogenada de mayor concentracion (46%) siendo por ello de gran utilidad para la
integracion de formulas de mezclas fisicas de fertilizantes. Si bien el amoniaco es el producto
base para la produccion de otros fertilizantes nitrogenados, también tiene gran aplicacion
como fertilizante de uso final. Ademas de ser econémico y apto para fertilizar grandes
extensiones, posee una elevada concentracion de N (82%). Las principales desventajas del
uso de amoniaco son la gran complejidad de su aplicacién y el alto costo de su traslado y

almacenamiento. Por estos motivos, la urea sigue siendo mas competitiva.
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Figura 1.4. Produccidn de fertilizantes nitrogenados por afio en el mundo (FAOSTAT, 2010).
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Debido a la alta concentracion de nitrogeno presente en la urea, las tasas de aplicacion por
unidad de fertilizante son menos costosas para los agricultores. La urea posee ademas varias
ventajas sobre otros fertilizantes sélidos. Es menos explosiva que los fertilizantes de amonio o
nitrato, se puede aplicar en forma liquida o solida, y es mas estable para el transporte.
Asimismo, se puede usar como fertilizante Gnico o bien incluirlo en mezclas fisicas con otros
fertilizantes s6lidos. La Tabla 1.2 resume algunas propiedades de importancia de la urea. Al
igual que muchos compuestos nitrogenados, la urea es higroscopica y absorbe humedad del
aire. Por lo tanto, se debe tener especial cuidado en su almacenamiento, ya que si la humedad
ambiente supera cierto valor critico, las particulas pueden formar grandes aglomerados. En
particular si a 30 °C la humedad relativa supera el 73%, la urea se convierte en una solucion
acuosa saturada. A menores humedades relativas la urea puede absorber grandes cantidades

de agua, aunque no se transformara en una solucién liquida.

amoniaco

urea

nitrato de amonio calcareo
UAN (urea-nitrato de amonio)

cloruro de amonio

sulfato de amonio

s
s
nitrato de amonio [
[S—
I
[S——

0 20 40 60 80 100
Contenido de N (% en masa)

Figura 1.5. Contenido de nitrogeno (N) por ciento en peso de los fertilizantes nitrogenados
mA&s comunes.

Entre 1999 y 2009, aproximadamente el 90% del aumento en la producciéon mundial de
fertilizantes nitrogenados correspondié a urea. La oferta mundial estimada de urea fue de
148,6 millones de toneladas para 2009 y 155,6 millones de toneladas para 2010. Para el afio
2014, se pronostica una produccion de urea de 193,4 millones de toneladas (Heffer y
Prud’homme, 2010). Respecto a la demanda de urea, se prevé un crecimiento durante el

periodo 2009-2014 de 146,4 a 174,6 millones de toneladas. La mayor parte de este
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incremento provendra del uso de urea como fertilizante (Heffer y Prud’homme, 2010).

En nuestro pais, la urea comenz6 a producirse en los afos setenta por la empresa PASA
Petroquimica Argentina S.A.I.C (Campana, Provincia de Buenos Aires). Sin embargo,
durante la década del noventa, dicha empresa no alcanzé a cubrir las necesidades del mercado
interno, por lo cual se comenzo a importar urea granulada (MECON, 2005). A partir de 2001,
hubo un crecimiento en la produccién nacional de urea debido a la puesta en marcha de
Profertil S.A. (Bahia Blanca, Provincia de Buenos Aires) con una capacidad de 1070000
ton/afio. Mientras PASA provee urea perlada, Profertil produce urea granulada. Las
diferencias bésicas entre urea perlada y granulada se discuten en la Seccion 1.4. En la Figura
1.6 se presenta la evolucion historica de la produccion y el consumo de urea en Argentina,
observandose un aumento importante en la oferta desde el afio 2001 coincidente con la
aparicion de Profertil S.A. Entre 2004 y 2007, aproximadamente el 65% de la urea producida
en el pais se destind al consumo interno mientras que el 35% restante se exporté (FAOSTAT,
2010).

Tabla 1.2. Propiedades de la urea

Nombre Quimico Carbamida

Otros nombres Urea, carbonildiamida, acido
carbomidico o amida alifatica

Férmula quimica CO(NHy):

Peso molecular 60 kg/kmol

Contenido de nitrogeno total 46% (p/p)

Presentacion fisica Gréanulos o perlas, color blanco.
Rango de tamafio de particula 0,85a 3,35 mm

Solubilidad en agua a 20° C 108 kg/100 kg de agua
Densidad a granel 770 - 809 kg/m®

Humedad relativa critica a 30° C 73%

1.4 Urea granulada vs. perlada

Como fertilizante sélido, la urea se puede manufacturar en dos formas diferentes: granulos
o0 perlas. Ambos aportan un 46% de nitrégeno por unidad de peso y se comercializan en el
mercado internacional como commaodities (es decir, como productos basicos y a granel). Sin
embargo, cada tecnologia (perlado o granulacion) aporta a la urea diferentes caracteristicas

fisicas relacionadas con la dureza, el tamafio y la uniformidad de las particulas (Meessen y
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Petersen, 1996).
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Figura 1.6. Produccion y consumo de urea en Argentina (FAOSTAT, 2010).

La urea perlada se produce en una columna similar a la que se presenta en la Figura 1.7.
En estas columnas, gotas de urea caen por gravedad y se solidifican formando particulas
relativamente esféricas que se colectan en el fondo del equipo (Mavrovic, 1976).
Comunmente, se utiliza un flujo ascendente de aire para aumentar el tiempo de caida de las
gotas y favorecer la solidificacion de la urea. Las perlas formadas poseen tamafios
relativamente grandes (aunque mas pequefias que los granulos de urea), buena esfericidad y

homogeneidad en la granulometria (Landis, 1980).

Por su parte, la urea granulada se produce en equipos denominados granuladores; siendo
los lechos fluidizados los de mayor aplicacion (Nijsten y Starmans, 1998). El proceso consiste
en atomizar una solucién muy concentrada de urea (comdnmente Ilamada urea melt) sobre
particulas solidas de urea relativamente pequefias (material fuera de especificacion), etapa que
se acopla en simultaneo con el enfriamiento y agitacion de las particulas. Las gotas que se
adhieren exitosamente a los nucleos iniciales de urea (corrientemente denominados semillas)
y logran solidificar, permiten el aumento de tamafio dando los granulos deseados (Litster et
al., 2004). En la Figura 1.8 se esquematiza un granulador continuo de lecho fluidizado. El
proceso de granulacion se describe de manera detallada en la Seccién 1.6.
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Figura 1.7. Esquema de una columna de perlado.

En la Figura 1.9 se presenta una fotografia de granulos de urea con tamafio promedio
alrededor de los 3 mm. Este valor constituye el tamafio medio en el mercado mundial, aunque
dependiendo de la region donde se produce el material puede existir una variabilidad del

mismo.

La urea granulada posee mejores propiedades fisicas que la urea perlada. Las perlas suelen
tener cavidades internas que se originan al solidificar las gotas, conformacion que define su
baja resistencia mecanica a la ruptura (Niks et al., 1980). Esta caracteristica le confiere a la
urea perlada desventajas respecto a su transporte o almacenamiento a granel. Los granulos, en
cambio y debido a su formacion, presentan mayor resistencia a la ruptura que contribuye a la
integridad de la particula en las etapas que van desde su produccion hasta su administracion

en los suelos.

La urea granulada tiene una baja tendencia a la formacion de aglomerados, no genera
polvo, tiene una geometria practicamente esférica y fluye libremente (Kayaert, 1980; Kayaert
y Antonus, 1994; Kayaert y Antonus, 1997; Niks et al., 1980). Si bien el didmetro medio de
venta de la urea granulada es aproximadamente 3 mm, los procesos de granulacion permiten

obtener granulos en el rango de 1.5 a 15 mm. Por el contrario, las columnas de perlado
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ofrecen baja flexibilidad en cuanto a manipular el tamafio de las perlas (que suelen ser
pequefas, alrededor de 1.7 mm). Por las razones antes expuestas, los procesos de granulacion
estan sustituyendo a los de perlado.

Aire de
I salida
Entrada de _I Granulos
granulos  =—p J
(semillas)
/— Burbujas
Gotas de
v solucion de
! / urea
Boauill by ol Salidade
oquifias o8 —> granulos
A KN AN

LYY TR

L.l ili........ Airede
fluidizacion

Solucién concentrada
de urea y aire de
atomizacion

Figura 1.8. Esquema simplificado de un granulador continuo de lecho fluidizado.

Figura 1.9. Granulos de urea obtenidos en nuestro grupo de investigacion.
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1.5 Propiedades de los fertilizantes sélidos

Ciertas propiedades de los fertilizantes granulados son claves para que los procesos de
transporte, almacenamiento, aplicacion y disponibilidad para los cultivos sean adecuados.
Entre las propiedades méas relevantes caben citar: granulometria, densidad de particula,
resistencia a la ruptura, fluidez, velocidad de dilucion, contenido de humedad e

higroscopicidad.

La granulometria de los fertilizantes sélidos es importante porque el tamafio de las
particulas se relaciona con la velocidad de dilucion del fertilizante en el suelo, la cual no debe
ser ni muy alta ni muy baja para asegurar un buen aprovechamiento del nutriente por parte de
los cultivos. Por otro lado, cuanto mas homogénea es la granulometria del fertilizante sélido
(es decir, cuanto mas angosta es la distribucion de tamafio de los granulos), mejor es la
uniformidad de aplicacion en campo. Asimismo, tamafios similares a granulos de otros
nutrientes favorecen la factibilidad de realizar mezclas fisicas sin riesgo de aparicion de

efectos de segregacion.

La distribucion de tamafio de particulas (PSD, de su nombre en inglés particle size
distribution) en fertilizantes se caracteriza cominmente por dos parametros: Size Guide
Number (SGN) y Uniformity Index (UI), que definen la calidad del producto (Bertin et al.,
2011). EI SGN es la mediana en milimetros de la distribucion en masa, multiplicada por 100.
En otras palabras, el SGN es el tamafio de particula en milimetros para el cual el 50% en masa
de la muestra es mayor a ese valor y el 50% restante es menor, multiplicado por 100. EI UI
caracteriza la dispersion de la PSD del producto y se define como el cociente entre el tamafio
de apertura de una malla que permite el pasaje del 5% en masa de la poblacién y el tamafio de
apertura de una malla que permite el pasaje del 90% en masa de la poblacion, multiplicado
por 100. Un valor alto de UI indica una mayor uniformidad en la distribucion de tamafios de
la poblacion. Segun datos de Profertil S.A., el SGN y el UI de los granulos comercializados

son aproximadamente 300 y 60, respectivamente.

La densidad de la particula depende del grado de consolidacion al cual es sometido el
gréanulo durante su crecimiento. Cuanta mas alta y proxima a la densidad del sélido, menor
porosidad interna exhiben los granulos y, por ende, mayor resistencia a la ruptura y atricion.
La densidad de la urea sélida es 1333 kg/m* (Daubert y Danner, 1996) y la de urea fundida a
133 °C (punto de fusion) es 1249 kg/m® (Kirk-Othmer, 1991). La pequefia diferencia entre

estos valores sugiere que la estructura interna del solido no cambia significativamente con
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respecto a la urea fundida. Ademas, andlisis de muestras de granulos de urea comerciales
obtenidas por nuestro grupo de investigacion (ver Figura 1.10) indican que el &rea superficial
es muy baja. En efecto, el area BET promedio de los granulos es 0.34 m?%g, valor
relativamente pequefio que sugiere baja porosidad de las particulas (ver Figura 1.10).
Entonces, se concluye que la consolidacion durante el crecimiento es lo suficientemente

buena como para obtener granulos compactos.

Valores relativamente altos de resistencia a la ruptura minimizan la fractura de las
particulas en las etapas de transporte, almacenamiento y aplicacion. Cuando el producto se
almacena a granel, es sometido a diferentes fuerzas causadas por la altura de la pila (que
puede alcanzar méas de 10 metros). Como valor de referencia, la resistencia a la ruptura de

granulos de urea de 2.5 mm es alrededor de 3 kgr (Kayaert, 1980).

La higroscopicidad es la capacidad que tiene el fertilizante para absorber la humedad del
medio ambiente. Cuanto menor es la higroscopicidad, menor es la tendencia a la
aglomeracion de las particulas conocida por su denominacién en inglés caking. Cuanto mayor
es la solubilidad del fertilizante en agua, mayor es su higroscopicidad. Esta absorcion puede
conducir a una dilucion parcial de las particulas provocando la indeseada aglomeracion de
particulas. La urea es altamente higroscopica, presentando una solubilidad alrededor de 88%
p/p de urea a 100 °C (Meessen y Petersen, 1996). Cuando se mantiene urea a granel por
periodos prolongados, se puede producir aglomeracion por efecto simultaneo de cambios de
humedad ambiente y por las altas presiones ejercidas por las pilas de almacenamiento. Los
granulos de urea comerciales admiten como maximo un 0,35% en peso de humedad para

evitar dicha aglomeracion.

La fluidez de los materiales particulados es la habilidad de los mismos para fluir con
facilidad en un determinado equipo (Prescott y Barnum, 2000). La fluidez esta relacionada
con la resistencia que presentan las particulas frente a las fuerzas externas. Un fertilizante con
buena fluidez fluye sin inconvenientes. Por el contrario, si presenta pobre fluidez, tiende a
consolidarse durante el almacenamiento y su manejo resulta dificil. La fluidez se favorece
para particulas grandes, esféricas, con baja humedad y granulometria uniforme (Meessen y
Petersen, 1996); caracteristicas que posee la urea granulada producida en equipos de lecho
fluidizado. El apelmazamiento o aglomeracion de los fertilizantes es un grave problema ya
que limita la fluidez del producto y dificulta su aplicacion. Si la humedad relativa critica es
elevada, el fertilizante puede ser expuesto y manejado en condiciones de alta humedad
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atmosférica sin que se humedezca, pierda fluidez y se compacte.

Figura 1.10. Fotografias obtenidas por microscopia electrénica de barrido (SEM) de granulos
de urea comerciales.

Durante el proceso de manufactura, existe una tendencia de la urea a producir biuret
cuando se opera a temperaturas superiores a la de fusion (Finck et al., 1988). Un alto
contenido de biuret en urea es indeseado para su uso como fertilizante debido a que es toxico
para las plantas. Sin embargo, en el rango de temperaturas de granulacion (entre 100 y

115°C), la cantidad de biuret que puede llegar a formarse es minima.

Durante la granulacién en lechos fluidizados, los granulos en formacion estan
continuamente expuestos a colisiones vigorosas con otras particulas las cuales son suficientes
para causar abrasion de las capas externas y formar polvo fino. La formacion de polvo se
puede disminuir atomizando la urea en gotas muy pequefias, las que una vez depositadas
sobre la superficie de los nucleos pierden su contenido de agua tan rapidamente como para
mantener la capa externa continuamente anhidra. Esta capa externa seca es mucho mas
resistente a la abrasion que si tuviese humedad. El agregado de un aditivo (e.g., formaldehido)
que actta retardando la cristalizacion de urea, permite que la capa externa del granulo
(aunque libre de agua) contenga una fraccion de urea liquida relativamente alta durante algin
tiempo. Durante ese lapso, la capa externa permanece plastica permitiendo incrementar
considerablemente la resistencia a la formacion de polvo (Niks et al., 1980). La reduccion de
polvo en el producto final también introduce una ventaja considerable en el posterior manejo
del mismo (Kayaert y Antonus, 1997). Los granulos de urea comerciales suelen tener

aproximadamente 0,5% en peso de formaldehido.
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1.6 Granuladores

En los procesos que involucran sistemas particulados, ocurren diversos mecanismos que
tienden a modificar la distribucion de tamafio de las particulas. Segun la aplicacion, algunos
de estos mecanismos son deseados mientras que otros deben ser evitados 0 minimizados.

Dependiendo del proceso, varios mecanismos pueden ocurrir de manera simultanea.

Los procesos que modifican el tamafio de particulas (i.e., unidades de aumento de tamafio
como granuladores y de disminucion de tamafio como molinos) son semejantes a los que
ocurren en los reactores quimicos cuando se llevan a cabo reacciones irreversibles (Bucala y
Pifia, 2007). Es decir, que un cambio en la distribucién de tamafios de una poblacion de
particulas resulta dificil y practicamente imposible revertir, mediante procesos fisicos, a la
distribucion de tamarfios original. Los procesos que no causan cambios en el tamafio de las
particulas se clasifican en operaciones unitarias de separacion (e.g., zarandas, ciclones, filtros)
y mezclado. Estos son equivalentes a los procesos de separacion (e.g., en columnas de

destilacién) y mezclado de gases y liquidos.

Las técnicas de aumento de tamafio se usan ampliamente en las industrias farmacéutica,
de fertilizantes, de alimentos, minerales, ceramicas, etc. (Litster et al., 2004). Existen distintos
métodos para lograr el aumento de tamafio de las particulas; la Tabla 1.3 presenta tres

maneras diferentes de clasificarlos.

De acuerdo a la ausencia o presencia de fuerzas mecénicas externas, los procesos de
aumento de tamafio se pueden dividir en dos grandes categorias: por agitacion y por
compresion, respectivamente (Litster et al., 2004). Los procesos de aumento de tamafio que
ocurren en un ambiente agitado utilizan un ligante que se agrega al material particulado para
formar enlaces entre particulas o entre el ligante y los so6lidos. EI ambiente agitado promueve
la dispersion del ligante y el crecimiento de las particulas, de manera que no es necesario
utilizar fuerzas mecanicas externas para promover el contacto de las particulas y el liquido. El
sistema de agitacidén puede ser mecanico (e.g., agitador de paletas) o neumatico (mediante la
circulacion de gas). El aumento de tamafio por compresion, por otro lado, implica la
compactacion de los nicleos por medio de fuerzas de presion que actuan sobre la masa de
solidos, la cual es moldeada y densificada sin necesidad de ligantes o aglutinantes (Perry y
Green, 1999). La tecnologia de compactacion es independiente de la distribucién de tamafio
de las particulas originales. Por esta razon, es un método muy versatil para aumentar el

tamario de particulas.
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Tabla 1.3. Clasificacion de procesos de aumento de tamafio.

l. Ausencia/presencia de fuerzas externas
1. Agitacion
a. Mecénica
b. Neumética
2. Compresion
. Numero de ndcleos que intervienen en la formacion de cada particula
1. Recubrimiento
a. Layering
b. Accretion
2. Aglomeracién
Il Naturaleza del ligante
1. Solido
2. Liquido
a. Solucion
b. Fundido
c. Suspension

Los procesos de aumento de tamafio que ocurren en ambiente agitado pueden dividirse a
su vez en procesos de recubrimiento o aglomeracion. El recubrimiento implica la adicién de
material ligante en forma de gotas (recubrimiento liquido) o polvo de pequefio tamafio
(recubrimiento seco), que se deposita y adhiere a las particulas (Saleh y Guigon, 2007). El
aumento de tamafio se produce como consecuencia de la union de material ligante a cada
particula. En el recubrimiento con liquido, si el ligante consiste en una solucion acuosa, la
solidificacion del mismo se produce mediante la evaporacion del agua presente en solucion.
Por otro lado si el ligante es un fundido, la solidificacion ocurre por enfriamiento. En el caso
de una suspension, tanto la evaporacion del solvente como un cambio de temperatura pueden
originar el cambio de fase del material ligante. En el recubrimiento seco, el ligante se aplica al
sistema en la forma de polvo de pequefio tamafio. La adherencia del polvo a los ndcleos se
produce por fuerzas de van der Waals o electrostaticas. El recubrimiento no modifica el
numero de particulas originales, ya que la cantidad de nucleos permanece invariante durante

el crecimiento con un aumento en la masa o volumen de la poblacién (Bucala y Pifia, 2007).

En la aglomeracion, el ligante también puede ser una solucion liquida, fundido,
suspension (aglomeracion mojada) o polvo (aglomeracion seca). A diferencia del
recubrimiento, en la aglomeracion dos o mas particulas se agrupan formando una nueva

particula de mayor tamafio (Pietsch, 1991). En la aglomeracion himeda se utiliza como
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ligante, que facilita el crecimiento de las particulas, una solucion que posee un solvente de
facil evaporacion y el soluto que se desea depositar sobre las particulas originales. Las gotas
de liquido forman puentes entre las particulas, que las unen mediante fuerzas viscosas y
capilares (Litster et al., 2004). En el caso de la aglomeracion seca, al igual que ocurre para el
recubrimiento seco, el material que actia como ligante es un polvo que por fuerzas
electrostaticas o de tipo van der Waals se adhiere sobre el sistema particulado original. En
ciertas ocasiones, la temperatura del sistema se aumenta para lograr la fusién temporaria de
ese material sobre los soélidos, para luego disminuirla con el objeto de facilitar la
solidificacion y adhesion permanente del solido agregado. De acuerdo a la clasificacion
realizada, los procesos de aumento de tamafio por compresion caen dentro de la categoria
aglomeracion seca, ya que implican la union de varias particulas sin necesidad de un medio

liquido para lograr la adherencia.

El término granulacion se utiliza para referirse a los procesos de aglomeracion que
ocurren en un medio agitado (Rhodes, 1998). Si bien el proceso que se estudia en esta tesis es
un proceso de recubrimiento (buscando minimizar la aglomeracion), el equipo industrial que
se usa para tal fin recibe el nombre de granulador. En consecuencia, en la presente Tesis se
empleara el nombre granulacién para denominar tanto a la aglomeracion como al

recubrimiento que ocurren en un medio agitado.

La granulacion fundida involucra el uso de materiales fundidos (sin cantidades de solvente
apreciables) como ligantes, la temperatura se debe controlar con el objeto de favorecer la
solidificacion del aglutinante adicionado generalmente mediante un proceso de atomizacion.
La granulacion de urea corresponde practicamente a la categoria de granulacion fundida

(aunque el ligante posee un 4% p/p de agua).

En general, los granuladores se clasifican en tres categorias: rotatorios, de alto o0 mediano
corte y de lecho fluidizado (Litster et al., 2004; Perry y Green, 1999). Recientemente,
surgieron otros granuladores que combinan caracteristicas de los anteriores, por ejemplo los
de tambor rotatorio fluidizados (Rojas et al., 2010). Los equipos se diferencian basicamente
en la manera en que favorecen el mezclado de las particulas. Los granuladores rotatorios
pueden ser de tambor o de disco. Los granuladores de tambor consisten en un cilindro
provisto de elevadores interiores, donde el mezclado se genera por la rotacion del tambor. Los
granuladores de disco consisten en un plato de gran tamafio con un borde perpendicular,

suelen operar con determinada inclinacion y velocidad de rotacion, produciendo el mezclado
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de las particulas con las gotas del ligante atomizado (Delwel y Veer, 1978). Los granuladores
de alto y mediano corte utilizan un impulsor y, en ciertas ocasiones, una cuchilla que
mantiene las particulas y el ligante en constante agitacion impidiendo la formacion de
aglomerados (Reynolds et al., 2007). En la Figura 1.11 se muestran imagenes de estos

granuladores.

Las ventajas de los lechos fluidizados sobre otros sistemas de granulacion incluyen:
acoplamiento de las etapas de atomizacion, granulacion, secado y enfriamiento en una Unica
unidad y ajuste, dentro de ciertos limites, de la morfologia de los granulos mediante la
manipulacion de algunas variables operativas (Heinrich et al., 2005). En estos granuladores,
la corriente de aire de fluidizacion favorece el mezclado de las particulas con las gotas de
ligante mediante la circulacion repetida de las particulas por la zona de atomizacion. Para la
produccion industrial de urea granulada, es comun el uso de granuladores continuos de lecho
fluidizado (Morl et al., 2007). En la Seccion 1.8 se describe detalladamente el granulador
industrial de lecho fluidizado para produccién de urea, objeto de esta Tesis.

e /|

Figura 1.11. Equipos para granulacion: 1: granulador discontinuo de lecho fluidizado
(PLAPIQUI), 2: granulador continuo de lecho fluidizado (http://www.process.vogel.de), 3:
granulador de tambor (Page et al., 2006), 4: granulador de alto corte (http://www.lochtec.dk),
5: granulador de disco (http://www.uni-weimar.de).
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1.7 Crecimiento de las particulas

Como se menciona en la seccion anterior, los granuladores utilizan procesos de aumento
de tamafio para lograr el crecimiento de las particulas (Cameron et al., 2005). La primera
etapa del proceso de crecimiento es la deposicion de las gotas sobre la superficie de las
particulas. Cuando la solucién atomizada colisiona satisfactoriamente con particulas, moja la
superficie de las mismas. Como se sefiala en la Seccion 1.6, el crecimiento puede ser por
recubrimiento o aglomeracion. El tamafio relativo entre las gotas y las particulas originales es
uno de los factores responsables del mecanismo dominante, tal como se ilustra en la Figura
1.12. Si el tamafio de las gotas es del mismo orden que el tamafio de las particulas, el
crecimiento ocurre por recubrimiento con estructura tipo capas de cebollas (onion-like o
layering). Cuando una gota se deposita sobre una particula, recubre totalmente la superficie
de las semillas con una capa de material liquido. La sucesiva deposicion y solidificacion de
gotas produce un granulo con una estructura de capas concéntricas. Si las gotas son mucho
mas pequefas que las particulas sobre las que se depositan, el tipo de crecimiento también es
recubrimiento pero recibe el nombre de accretion. En este caso, cada gota cubre una pequefia
porcidn de la superficie total de la particula, de manera que se requiere una gran cantidad de

gotas para formar una capa.

La resistencia mecéanica a la ruptura de los granulos crecidos por accretion es mejor que la
de aquellos crecidos por layering. En las estructuras tipo capas de cebolla, las tensiones que
se desarrollan en cada capa son importantes, dando una menor resistencia a la ruptura que la
que ofrecen los granulos producidos por deposicion de finas gotas de ligante (Kayaert y
Antonus, 1994).

Independientemente del tamafio de la gota del ligante, pueden tener lugar mecanismos de
crecimiento por recubrimiento o aglomeracién. La aglomeracién o coalescencia tiene lugar
cuando se forman puentes liquidos entre las particulas (dos o mas), los cuales solidifican
porque las fuerzas disruptivas del proceso (e.g., la agitacion) son insuficientes para lograr la
separacién de los granulos (Turton et al., 1998). Los aglomerados formados presentan una
estructura no homogénea y de una calidad considerablemente menor (el contenido de
humedad suele ser mayor, las propiedades de flujo empeoran, no es posible un control
eficiente del tamafio de las particulas, etc.) respecto a los granulos producidos por
recubrimiento (Capes, 1980). Aun para tamafio de gotas pequefio, la aglomeracion es un
mecanismo factible que se puede minimizar incrementando la agitacion. En el caso particular

de la produccion de urea granulada, la aglomeracion se debe evitar o minimizar, siendo
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accretion el mecanismo de crecimiento deseado.

Gotas Particula Gran_ulos
crecidos
Accretion n ' - a
Layering + ' — '
Aglomeracion ) —_—

Figura 1.12. Mecanismos de granulacion.

1.8 Granulador industrial de lecho fluidizado para produccion de urea

Tal como se mencionara, en la granulacion de lecho fluidizado el aumento de tamafio de
particulas se produce mediante el agregado de ligantes. La fluidizacién en los lechos
fluidizados permite un intenso mezclado de las particulas con el ligante y altas velocidades de
transferencia de masa y energia. La produccién de urea en granuladores de lecho fluidizado a
escala industrial fue satisfactoriamente empleada en Sluiskil en 1979 por NSM Sluiskil
(entonces Hydro Agri, mas tarde Yara, actualmente Uhde). Este proceso se convirtio en la
tecnologia de punta, con méas de 50 plantas con capacidad de produccién en un solo tren que
va desde 500 hasta 3600 toneladas/dia. Al presente, existen plantas de produccion de urea que
utilizan granuladores de lecho fluidizado en los cinco continentes (Uhde Fertilizer
Technology, 2011).

A pesar del uso generalizado y la aplicacion a gran escala de este proceso en la industria
de fertilizantes y de los importantes avances en la comprension de los fundamentos de la
granulacion durante las Gltimas dos décadas, todavia se requiere un mejor entendimiento de la
operacion de granuladores industriales continuos de lecho fluidizado para producir urea. La
comprension completa de los mecanismos que tienen lugar en estos procesos y la

representacion detallada de la hidrodindmica de los lechos fluidizados mediante modelado y



Introduccion 21

simulacion resultan importantes y esenciales para predecir caracteristicas de los granulos
como el tamario y la humedad, a partir del conocimiento de las condiciones operativas y las
propiedades fisicoquimicas de las semillas y la solucion de fertilizante (Abberger, 2001;
Boerefijn y Hounslow, 2005). Actualmente, los parametros operativos de los granuladores de
lecho fluidizado que permiten alcanzar operaciones estables y la produccion de granulos con
los atributos deseados se obtienen mediante procedimientos de prueba y error, siendo este
ajuste dependiente en gran medida de la experiencia del operador (Fung et al., 2006;
Hasltensen et al., 2006).

En la Figura 1.13 se presenta un granulador de urea de lecho fluidizado industrial (Bertin
et al., 2007). Este tipo de unidad es basicamente un lecho de sélidos fluidizado mediante aire,
al que ingresan continuamente semillas (particulas de urea de pequefio tamafio, producto
fuera de especificacion) y sobre las que se deposita material a partir de una solucion de urea
liguida concentrada que se atomiza desde el fondo del equipo. La urea en solucion,
aproximadamente al 96 % en peso (Nijsten et al., 1998; Niks et al., 1997), pasa a la fase
solida por enfriamiento y evaporacion de agua. Este fendmeno es responsable del aumento de
tamano de los granulos. EI régimen de operacién del lecho (fluidizacion burbujeante), facilita
la circulacion repetida de los granulos por la zona de atomizacion de la solucion de urea como
consecuencia del fuerte movimiento que las burbujas imparten a los sélidos. Ademas, el flujo
de aire actia como una corriente de despojo del agua evaporada. La energia para la
evaporacion es provista por la propia solucién de urea que ingresa a una temperatura
relativamente alta (= 130 °C) (Nijsten et al., 1998; Niks et al., 1997). El aire se suministra al
lecho a través de un plato distribuidor. Para aumentar el tiempo de residencia y obtener
distribuciones de tamafio de particulas relativamente estrechas, los equipos industriales
poseen varias celdas de crecimiento (donde se atomiza la solucién concentrada de urea)

seguidas de algunas celdas de enfriamiento (Bertin et al., 2010).

Los granuladores son unidades centrales en las plantas de urea debido a que la
performance de estos equipos incide significativamente sobre la calidad del producto final
(Bertin et al., 2011). Para describir apropiadamente la unidad de granulacion, ademas de
resolver los balances de masa, energia y cantidad de movimiento de la unidad (Litster et al.,
2004), se requiere resolver la ecuacion del balance de poblacién (Population Balance
Equation, PBE). El balance de poblacion constituye una ley de conservacion adicional, que
permite predecir la distribucién de tamafio de particulas a la salida de la unidad (Ramkrishna,

2000). Los balances de poblacion incluyen el modelado de los fendmenos fisicos por los
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cuales las particulas sufren cambios de tamafio dentro de la unidad.

Aire de
salida

Camaras de Céamaras de

Semilla - crecimiento > enfriamiento

A

Grilla de
distribucién
de aire
> Granulos
— (‘
Solucién
liquida
+
Aire de
atomizacion
—l . __
Aire de
fluidizacion

Figura 1.13. Esquema de un granulador industrial de lecho fluidizado para producir urea
granulada.

1.9 El granulador industrial como elemento del circuito de granulacion

Para obtener granulos del tamafio deseado, el granulador industrial en si mismo no es
suficiente. Se requieren equipos adicionales para manufacturar productos de granulometria y
propiedades finales adecuadas para su comercializacion (Bertin et al., 2011). Por esta razén,
el granulador se encuentra conectado con otros equipos constituyendo el denominado circuito
de granulacién. La Figura 1.14 muestra el esquema de un circuito de granulacion tipico,
donde el granulador constituye la unidad central y los equipos periféricos son un enfriador,
una zaranda y un molino. Las particulas que salen del granulador se enfrian con el objeto de
evitar su aglomeracion, la cual es propicia a altas temperaturas. Este enfriamiento se suele
realizar en equipos de lecho fluidizado. La corriente de sélidos que abandona el enfriador
ingresa a la etapa de clasificacion por tamafios en una zaranda de doble pafio o malla. La

zaranda separa la corriente alimentada en tres corrientes: las particulas que quedan retenidas
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en la malla superior constituyen los gruesos, las particulas que pasan a través de la primera
malla pero quedan retenidas en la malla inferior conforman el producto en especificacion y
las particulas que pasan a través de las dos mallas representan la corriente de finos
(Cotabarren et al., 2009b). El producto en especificacion se envia, mediante cintas
transportadoras, al area de almacenamiento a granel para su posterior despacho. Los gruesos
se derivan a un molino de rodillos que tritura las particulas, y la salida de este equipo (gruesos
molidos) se mezcla con los finos provenientes de la zaranda (Cotabarren et al., 2008). Esta
corriente combinada, constituye el reciclo que retorna al granulador como semillas
(Cotabarren et al., 2009a). Visto como una caja negra, si se desprecia el polvo generado en las
unidades de granulacion y enfriamiento, el circuito tiene una Unica entrada (la corriente de
solucidn liquida de urea) y una Unica salida (el producto en especificacion). Entonces, si el
circuito opera en estado estacionario, el caudal de granulos en especificacion resulta igual al
caudal de urea alimentada en solucion. Por lo tanto, para una capacidad de produccion

deseada, el caudal de solucién de urea queda determinado (Cotabarren et al., 2010).

1.10 Problemas operativos industriales frecuentes.

Los granuladores industriales de lecho fluidizado suelen tener problemas operativos que
en mucho casos pueden conducir a paradas de planta no deseadas. Debido a que la urea funde
a 133 °C, la linea de inyeccion del fundido se debe mantener por encima de esta temperatura
Esto se consigue en la practica industrial mediante el encamisado de las lineas de urea y la
circulacion de vapor (Tan et al., 2006). Si la temperatura resulta menor a la de fusion, se
puede producir el bloqueo de las lineas de alimentacion de urea o bien de las boquillas de
inyeccion (Maronga, 1998). Debido a que cualquier obstruccion parcial de las boquillas puede
causar una mala distribucién de la urea atomizada con la posible aparicién de aglomerados de
gran tamafio por encima de los inyectores, las camaras de granulacién no pueden operar a
temperaturas demasiado bajas (aproximadamente menores a 100 °C). Las temperaturas de las
camaras de granulacion tampoco deben ser demasiado altas (no deben ser superiores a
110/115 °C), porque pueden afectar las propiedades morfoldgicas de las particulas. En efecto,
temperaturas proximas a la de fusion pueden ocasionar la deformacion del material. En
consecuencia, el granulador para produccion de urea sélo puede operar en un rango estrecho

de temperaturas.

La defluidizacion (o apagado del granulador, quenching) es causada por la formacion de
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grandes aglomerados dentro del lecho (Litster et al., 2004). Si estos aglomerados son
demasiado grandes como para ser fluidizados, se depositan en el fondo del granulador
impidiendo el pasaje de gas, lo cual afecta las condiciones de mezclado y puede causar
canalizacion del aire ademas de un aumento en la caida de presion. Como consecuencia, se
intensifica la tendencia a formar aglomerados y el ciclo continla hasta que resulta inevitable
la parada de planta. La defluidizacion se puede clasificar en dos clases: himeda y seca. La
defluidizacion humeda ocurre cuando la velocidad de alimentacion del ligante es demasiado
alta respecto a la velocidad de evaporacion del solvente presente en las gotas liquidas, lo cual
produce la formacién de grandes aglomerados mojados. Esto puede conducir a la obstruccion
de las boquillas. La defluidizacién seca es la formacion de grandes aglomerados estables, que
se produce cuando la velocidad de aglomeracion de las particulas es dominante por sobre
otros mecanismos. En el caso de la granulacién de urea, como las gotas atomizadas son
pequefias y la concentracion de agua es muy baja, se espera que la evaporacion de agua de las
gotas sea rapida, por lo cual la defluidizacion humeda no seria factible. La defluidizacion

seca, en cambio, es un problema tipico de los granuladores industriales de urea.

I Entradaa
ZARANDA zarandas

Gruesos __— . L
................... Producto en
i especificacion

MOLINO

0.0,
] QO

— ‘\Ij“as !

Finos

GRANULADOR o

/Solucién concentrada
de urea

"""""""""""" Aire de atomizacion

Aire de
Aire de fluidizacion salida

\NE;\IADOR

Aire de —1;1 ______________ I
fluidizacién |

Producto del
granulador

Figura 1.14. Esquema de un circuito de granulacion tipico.



Introduccion 25

En la préactica industrial, el aire necesario para la fluidizacion de los lechos ingresa a
través de un dnico ventilador, distribuyendose luego hacia las distintas camaras. Esta
distribucion es funcién de la caida de presion presente en cada cdmara. La distribucion del
caudal total de aire a través de las camaras suele regularse en forma manual mediante
valvulas de persiana. Sin embargo, los cambios en la caida de presion de cada lecho
producidos por variaciones en el nivel de las camaras ocasionan fluctuaciones en la
administracion de aire hacia las camaras. Estos cambios en el caudal de aire de fluidizacion

provocan a su vez variaciones en la temperatura de las camaras.

1.11 Motivacion

El manejo de polvos en la industria reviste problemas operativos de importancia. En
general, los equipos para granulacion disponibles en la industria se disefiaron luego de largos
procesos de prueba y error, siendo el escalado uno de los desafios de mayor importancia.
Actualmente se reconoce la necesidad de generar conocimientos basicos en los procesos de
granulacion que permitan predecir el comportamiento de los granuladores en funcion de
resultados cientificos evitando el habitual manejo artesanal de este tipo de unidades, practica

comun en el mundo entero.

El entendimiento minucioso y la representacién detallada de la hidrodinamica y los
mecanismos que prevalecen en los procesos de granulacion son indispensables para asegurar
la calidad del granulo (Heinrich and Morl, 1999). En efecto, la correcta manipulacion de los
parametros del sistema permite producir granulos con propiedades controladas (Litster et al.,
2004).

La presencia en nuestra regién de la industria Profertil S.A., que produce alrededor de un
millon de toneladas de urea granulada por afio en un granulador industrial, brinda la
oportunidad de interactuar con la empresa y obtener informacion suficiente como para
construir modelos matematicos que representen el proceso de granulacion con la mayor
fidelidad posible.

Existen numerosos trabajos vinculados a la granulacion con aglutinantes liquidos en
lechos fluidizados (entre otros, Heinrich y Morl, 1999; Heinrich et al., 2003 y 2005). Sin

embargo, son muy escasas las publicaciones respecto a la granulaciéon de fertilizantes en
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general, o de urea en particular. No obstante, existe un gran nimero de patentes que acercan
al lector los principios fundamentales de operacion del equipo, rangos de variables operativas
recomendadas, y aditivos sugeridos para evitar la formacion de agregados de gran tamafio
(Kayaert y Antonus, 1994; Kayaert y Antonus, 1997; Niks et al., 1980; Niks et al., 1997,
Nijsten y Starmans, 1998). Si bien esta informacion es muy valiosa, no se explora la relacion

entre la variacion de las condiciones de operacion y la calidad del producto final.

La dindmica de los granuladores industriales no es facil de predecir, dificultando la
operacion de las plantas de granulacion en estado estacionario o por tiempos relativamente
largos sin paradas de planta. Entonces, es importante entender el comportamiento del
granulador para poder desarrollar herramientas racionales que permitan maximizar capacidad

de produccion y calidad del producto evitando paradas de planta inesperadas.

En este contexto se encuadra la presente tesis, cuyos objetivos se presentan en la siguiente

seccion.

1.12 Objetivos

La presente tesis tiene por objetivo general desarrollar capacidades en el modelado de
granuladores de lecho fluidizado. En particular, el estudio se centra en una aplicacion
concreta: el modelado y la simulacion de un granulador de lecho fluidizado para la

produccién de urea.

La necesidad de explorar el comportamiento del granulador industrial y su relacién con las
condiciones de operacion requiere la formulacién de un modelo matemaético que afronte
aspectos fundamentales del proceso, lo cual implica el cumplimiento de los siguientes

objetivos especificos.

e Plantear los balances de masa, energia y cantidad de movimiento para la unidad de

granulacion.

e Formular el balance de poblacion que permita representar la evolucion de la

distribucion del tamafio de particulas a la salida de la unidad.

e Acoplar todas las ecuaciones constitutivas del proceso para predecir caudales,
temperaturas, caidas de presion y distribuciones de tamarios del producto granular que

abandona la unidad de granulacion.

e Validar el modelo propuesto a partir de datos experimentales provenientes una unidad
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industrial de gran escala.

e Evaluar la sensibilidad paramétrica del equipo frente a cambios en diferentes variables

del proceso, de manera de explorar las ventanas operativas mas convenientes.



Capitulo 2

Operacion del granulador
en estado estacionario

2.1 Introduccion

2.1.1 Modelos para representar sistemas particulados

En general, los sistemas particulados se pueden representar mediante diferentes enfoques:
a) los modelos de elementos discretos que contemplan el movimiento de cada particula a
partir de las interacciones particula-particula y particula-fluido, y b) los modelos continuos
que consideran al fluido y a las particulas como fases continuas e interpenetrantes (Chiesa et
al., 2005; Deen et al., 2007). La Figura 2.1 resume las caracteristicas de ambos enfoques con

relacion al modelado de granuladores de lecho fluidizado.

Los modelos continuos describen a cada fase (particulas y fluido) como un medio
continuo a través de ecuaciones de conservacion, y al acople entre dichas fases por medio de
términos de interaccién. Estos modelos se construyen bajo un enfoque euleriano (i.e., las
variables se especifican en posiciones espaciales fijas y el tiempo), mientras que los modelos
de elementos discretos se basan en una descripcion lagrangiana (i.e., definen un volumen de
control que se mueve con la particula, determinando la evolucion temporal de las variables
asociadas mediante la ley de Newton). En el enfoque lagrangiano la posicion espacial
constituye otra variable de la particula, a diferencia de la perspectiva euleriana que establece a

la posicion espacial como una referencia fija (Deen et al., 2007).

Al no reconocer el caracter discreto de las particulas, los modelos continuos permiten una
reduccion considerable del numero de ecuaciones por suposicion de un determinado
comportamiento reologico para la fase solida (Hoomans et al., 1996). Los modelos de
particulas discretas se usaron satisfactoriamente en el anélisis de flujos granulares (McCarthy
et al., 2000), y durante los Gltimos afios para el estudio de procesos de granulacién (Cameron
et al., 2005). Mishra y colaboradores (2002) aplicaron el enfoque de particulas discretas al

proceso de aglomeracion mojada en un tambor rotatorio, incorporando modelos de contacto
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rigurosos para representar las interacciones entre particulas en presencia de adhesion. En
cuanto a modelos de elementos discretos para mezcladores de alto corte, se pueden citar los
trabajos de Gantt y colaboradores (Gantt y Gatzke, 2005; Gantt y Gatzke, 2006; Gantt et al.,
2006). Asimismo, Link y colaboradores (2007) caracterizaron el crecimiento de las particulas
en un lecho fluidizado de chorro por medio de un modelo discreto, relacionando el aumento

de tamafio de las particulas con la posicion de las mismas dentro del sistema.

Goldschmidt y colaboradores (2003) utilizaron un modelo de particulas discretas para
simular el proceso de granulacion discontinua en lecho fluidizado. Considerando la
hidrodindmica del lecho para el modelado de la fase fluida, estudiaron el crecimiento por
recubrimiento y aglomeracion en funcion de la cantidad de ligante, el tamafio de las gotas y la
velocidad de fluidizacion, estimando la distribucién de tamafio y composicion de los

granulos.

La principal desventaja que poseen los modelos de particulas discretas es el alto costo
computacional, el cual limita el nimero de particulas individuales que se pueden considerar
en la simulacion. Esta limitacion restringe la aplicacion de este tipo de modelos a lechos
fluidizados de escala industrial (Hoomans et al., 1996), siendo los modelos continuos la
eleccion mas apropiada para la representacion de la hidrodindmica de los sistemas
particulados a escala ingenieril. La dificultad de los modelos de fases continuas en
aplicaciones de granulacién radica en que los mecanismos de colision particula-particula, de
coalescencia gota-particula y de crecimiento se deben interpretar en un contexto de
continuidad, de manera de contemplarlos en las ecuaciones constitutivas (Goldschmidt et al.,
2003). Naturalmente, para ambos enfoques, las ecuaciones involucradas deben respetar los

principios de conservacion de masa, energia y momento (Kuipers et al., 1992).

Dentro de los modelos continuos, el planteo méas simple considera al sistema compuesto
por dos fases continuas (las particulas y el fluido) que interaccionan intercambiando masa,
energia y momento, y desprecia la dependencia espacial de las propiedades de la fase sélida
(e.g., mezclado perfecto). Para representar flujos complejos, el volumen de control se puede
sencillamente dividir en distintas zonas perfectamente mezcladas. Por otro lado, y respecto a
la dependencia de las variables con las coordenadas espaciales, existe una gran variedad de
posibilidades que abarca desde descripciones relativamente simples donde el patron de flujo
se caracteriza mediante reglas heuristicas hasta representaciones basadas en leyes de

conservacion que surgen como una generalizacion de las ecuaciones de Navier-Stokes. Varios
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autores discuten la utilidad de los modelos discretos para extraer reglas heuristicas a

implementar en modelos continuos con el propdsito de representar sistemas complejos,

capturando correctamente el comportamiento macroscopico de las particulas.

[ MODELOS PARA GRANULACION EN LECHOS FLUIDIZADOS ]
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Figura 2.1. Enfoques para el modelado de granuladores de lecho fluidizado.

Teniendo en cuenta que los lechos fluidizados de gran escala estan constituidos por miles

de particulas que interacttan con el fluido que a su vez se encuentra en movimiento, para
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describir el granulador motivo de la presente Tesis se desarrollan modelos matematicos segun
el enfoque de fases continuas. En este contexto, la proxima seccion pone especial énfasis en
los modelos matematicos de fases continuas reportados en la literatura abierta para

representar granuladores de lecho fluidizado.

2.1.2 Antecedentes en la descripcion y modelado de granuladores de
lecho fluidizado

En esta seccion se presta especial atencion a los modelos matematicos que representan a

los granuladores mediante fases continuas y se hace mencion a algunas patentes relacionadas

con granuladores de lecho fluidizado.

Heinrich y Morl (1999) desarrollaron un modelo para representar un granulador de lecho
fluidizado operando en modo discontinuo o continuo en estado estacionario con atomizacion
por tope, planteando balances de masa y energia para las fases solida, liquida y gaseosa. El
estudio se centro en el analisis de perfiles de humedad y temperaturas en el lecho y no en el
crecimiento de las particulas (el ligante utilizado para producir el crecimiento de las particulas
consiste en una solucion acuosa diluida). Los autores definieron un grado de mojado (como el
porcentaje de area mojada respecto al area superficial total de particulas) para contabilizar el
mojado parcial de las particulas. Entre otras simplificaciones, consideraron para: a) fase aire:
flujo piston y acumulacion de masa y energia térmica despreciables y b) fases sélida y
liquida: la existencia de dispersion axial y radial como componentes de mezclado. Mediante
simulacion estudiaron los perfiles de humedad en el aire y de temperaturas para el aire, solido
y ligquido en funcion de las coordenadas espaciales y el tiempo. Encontraron que la
temperatura del aire es practicamente uniforme dentro del lecho como consecuencia de la alta
transferencia de calor, existiendo un gradiente térmico solamente en la regién proxima al
distribuidor. Los resultados indicaron que la superficie de contacto liquido-aire (relevante
para la transferencia de masa) no depende del espesor de la capa liquida formada sobre las
particulas (asumido constante) pero si de su temperatura, debido a que ésta afecta la humedad
de saturacion y, por lo tanto, la fuerza impulsora para la evaporacion. La temperatura de las
particulas es casi constante en las coordenadas radial y axial (vertical), demostrando un alto
grado de mezclado. Por su parte, la temperatura del liquido es practicamente igual en todo
radio y altura del granulador exceptuando la zona de inyeccion (aproximadamente el 20% de
la altura total del lecho). Por otro lado, los autores analizaron (mediante estudios
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paramétricos) la concentracion de gotas de ligante en funcion de la coordenada axial,
encontrando mayores alturas de penetracion de gotas en el lecho fluidizado para particulas
grandes y altas porosidades de lecho. Asimismo, compararon la temperatura del aire de salida
predicha con datos de experimentos simplificados (llevados a cabo con esferas de vidrio
impregnadas con gotas de agua atomizada), concluyendo que el modelo es satisfactorio para
representar los respectivos resultados experimentales. Las ecuaciones reportadas se
corresponden con un régimen de fluidizacion homogénea y, por ende, no son aplicables
cuando la transferencia de masa (evaporacion) no resulta completa y/o si el lecho fluidizado
es de tipo burbujeante. EI modelo tampoco se adapta al uso de ligantes constituidos por
soluciones muy concentradas o fundidos, ya que en estos casos las entalpias de cristalizacion

o disolucion pueden tener un rol de importancia en el balance de energia.

En trabajos posteriores, Heinrich y colaboradores (2002) resolvieron el balance de
poblacion en estado no estacionario para un granulador continuo de lecho fluidizado con
separacion interna (descarga clasificada: las particulas abandonan el granulador en funcién de
su diametro y el caudal de salida) y externa (circuito de granulacion: constituido por el
granulador, una zaranda que clasifica los solidos en gruesos, producto y finos y un molino
que muele los gruesos, ver Figura 1.14). En cuanto a las hip6tesis de modelado, consideraron:
masa de lecho constante (holdup), un ligante constituido por una solucién acuosa muy
diluida, una poblacion de particulas con distribucion de tamafios y densidades, crecimiento
por recubrimiento puro, y posibilidad de atricion mediante una velocidad neta de crecimiento.
Asimismo, Heinrich y colaboradores (2005) acoplaron el balance de poblacion a los balances
de masa y energia del granulador continuo de lecho fluidizado, asumiendo flujo piston para el
aire, mezclado axial y radial para los sélidos y régimen de fluidizacibn homogénea.
Observaron un aumento casi lineal de la humedad del aire en la direccion vertical como
consecuencia de la evaporacion. Respecto al perfil axial de temperatura del aire, encontraron
que el mismo presenta una disminucion abrupta por encima del distribuidor alcanzando su
valor de salida en menos del 10% de la altura total del lecho. Por el contrario, la temperatura
de las particulas exhibié un descenso mas gradual a lo largo de la coordenada vertical debido
al mayor calor especifico del sdlido. Los autores concluyeron que por encima del distribuidor
existe una zona activa donde la transferencia de calor y masa y la eficiencia de mojado son

importantes.

Nagaiah y colaboradores (2008) reportaron un modelo tridimensional (tiempo, radio y

altura del lecho) para simular el proceso de recubrimiento en un granulador continuo de lecho
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fluidizado. Calcularon la concentracion de gotas en la zona de atomizacion, la cual determina
la temperatura del liquido y eficiencia de mojado. Este trabajo es similar al publicado por
Heinrich y Morl (1999) respecto a las ecuaciones constitutivas empleadas para el modelado,
sin embargo utiliza métodos numéricos mas sofisticados para la resolucion matematica que
permiten modelar granuladores de diferente geometria. Los autores validaron exitosamente el
modelo planteado con datos experimentales dindmicos obtenidos atomizando una solucion
diluida sobre esferas de vidrio. Los resultados también indicaron un buen mezclado del lecho
fluidizado, y aunque reconocen la influencia de las boquillas en los perfiles axiales, Nagaiah y

colaboradores (2008) consideran que el lecho puedo asumirse isotérmico.

Los estudios arriba descriptos corresponden al modelado de granuladores de un sélo
lecho. No obstante, los equipos industriales continuos suelen tener varias camaras de
crecimiento con el objetivo de: incrementar el tiempo de residencia de las particulas respecto
al de una unica cdmara con el mismo volumen total (Teunou y Poncelet, 2002) y reducir la
dispersion de la distribucion de tamafio de particulas a la salida de la unidad (Saleh y Guigon,
2007). En estos granuladores las particulas fluyen a través de los lechos fluidizados que se
encuentran separados por tabiques, disposicion que afecta la dispersion longitudinal del flujo.
Los tabiques se colocan dejando un espacio libre sobre la grilla de distribucion de aire para
facilitar el flujo de particulas hacia la salida del granulador. Mérl y colaboradores (2007)
describieron un granulador industrial con varias camaras de crecimiento. Analizaron distintas
configuraciones relacionadas al control de la caida de presion y/o altura de los lechos y
mencionaron las ventajas y desventajas de los mismos desde el punto de vista operativo. Sin

embargo, no desarrollaron modelos matematicos para representar al granulador multicamaras.

Los granuladores multicAmaras también se describen en diferentes patentes. Derrah y
colaboradores (1995) propusieron un equipo continuo, constituido por varios lechos
fluidizados en serie, para recubrir particulas de fertilizante con una capa de un polimero
(inyectado como una solucion acuosa de latex). Los autores indicaron que aumentando el
nimero de camaras se disminuye la probabilidad de que las particulas sean recubiertas de
manera excesiva 0 de modo insuficiente. La velocidad a la cual las particulas pasan de una
camara a otra se puede regular con la descarga del granulador. El desplazamiento axial de
particulas es afectado también por el tipo de placa de distribucién de aire que se seleccione.
Existen grillas perforadas especiales que tienen agujeros semielipticos con reborde (tipo
rayador de queso, ver ilustracion en Figura 2.2), los cuales permiten el ingreso del aire de

fluidizacion en la direccion requerida de flujo de particulas colaborando asi en su movimiento
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(Jacob, 2007).

Liborious (1997) describio similarmente un granulador multicamaras, prestando especial
atencion al pasaje de particulas de una camara a otra. En ese equipo en particular, el flujo de
particulas se produce por gravedad requiriendo por lo tanto una diferencia de nivel entre las
diferentes camaras. Shirley y colaboradores (1993) también describieron al granulador
multicAmaras, mencionando la necesidad de mantener la temperatura de las cdmaras por
debajo de un determinado valor, para evitar cambios de fase en las particulas, y resaltando la
importancia de utilizar una serie de cdmaras para obtener una distribucion de tamafios mas

uniforme.

Direccion del aire
de fluidizacién al
ingresar al lecho

Grilla perforada

Direccion del aire
de fluidizacion
antes de ingresar al
lecho

Figura 2.2. Vista lateral de una grilla de distribucion de aire de fluidizacion para promover el
movimiento axial de sélidos.

Kayaert y Antonus presentaron en sus patentes (Kayaert y Antonus, 1994; Kayaert y
Antonus, 1997) un granulador continuo de lecho fluidizado, dividido en varias cAmaras, para
produccidn de urea. La tecnologia propuesta consiste en producir urea granulada atomizando,
en forma de gotas muy finas, urea fundida o en soluciéon conteniendo un aditivo (e.g.,

formaldehido) sobre particulas de urea fluidizadas.

Con respecto al producto urea, Mutsers (2009) sugirio que la concentracion de agua en la
solucion de urea no debe ser demasiado alta porque afecta el crecimiento de los granulos. La
presencia de agua en la solucion de urea permite alimentar la urea al granulador con un bajo
consumo de energia. Ademas, la evaporacion del agua de la solucion contribuye al
enfriamiento de los lechos fluidizados requiriendo caudales de aire de fluidizacion no
demasiado altos, lo cual implica una ventaja no sélo por el menor costo operativo sino

también por un menor arrastre de finos (elutriacion). No obstante, el caudal de aire de
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fluidizacion debe ser lo suficientemente alto para lograr fluidizacion completa del lecho.

Aln cuando hay algunos trabajos en la literatura abierta relacionados con granuladores
multicamaras, el modelado de los mismos es escaso. Ademas, no existen publicaciones
(exceptuando las de nuestro grupo de investigacion) donde se represente matematicamente y
simule granuladores de urea industriales multicamaras que utilicen como ligantes soluciones

de urea altamente concentradas.

En funcion de los antecedentes hasta aqui mencionados, en este Capitulo se presenta el
modelo de estado estacionario para un granulador industrial constituido por una serie de
lechos fluidizados operando en régimen burbujeante. Se considera a las particulas como una
Unica fase continua pero distribuyendo al gas entre las fases emulsion y burbuja del lecho
fluidizado. Se formulan balances de masa para cada una de las tres fases (gas, liquida y
solida) y balances de energia para la fase solida y el gas (emulsion y burbujas en conjunto). El
objetivo general del Capitulo es explorar el comportamiento de estado estacionario del
granulador. Mediante simulacién, se estiman los caudales de salida del aire de fluidizacién y
los granulos de urea, las temperaturas de las camaras y los perfiles de humedad del aire en la
direccion vertical de cada lecho fluidizado. Finalmente, el modelo planteado se valida con

datos industriales obtenidos a diferentes capacidades de un granulador industrial.

Los resultados presentados en este Capitulo se publicaron parcialmente en el articulo:
Modeling and simulation of an industrial fluidized bed granulator for urea production, Diego
Bertin, German Mazza, Juliana Pifia, Verdnica Bucald, Ind. Eng. Chem. Res., 46(23), 7667-
7676, 2007, (Bertin et al., 2007).

2.2 Descripcion del granulador industrial multicamaras

El granulador industrial estudiado en esta Tesis estd conformado por seis cdmaras de
seccion rectangular dispuestas en serie: tres de crecimiento y tres de enfriamiento. El area
transversal es diferente para cada camara. Todas las camaras son lechos fluidizados. Semillas
(particulas de urea de pequefio tamafio, material fuera de especificacion) provenientes del
reciclo del circuito de granulacion ingresan continuamente a la primera camara de
crecimiento y se trasladan a través de las camaras hasta ser descargadas (ver Figura 2.3). El
aumento de tamarfio de las particulas se produce en las camaras de crecimiento. Las camaras
de enfriamiento tienen por funcion disminuir la temperatura alcanzada por las particulas en

las camaras de crecimiento y colaborar, mediante elutriacion, con la remocion de material
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particulado muy fino. Los granulos crecen por deposicion de sucesivas gotas de pequefio

tamarfio (accretion) sobre las particulas sélidas del lecho.

Las gotas constituyen el ligante del proceso de granulacion, y corresponden a una solucion
de urea liquida muy concentrada (aproximadamente un 96% en peso) que se atomiza desde el
fondo del equipo a una temperatura cercana a 132 °C (Kayaert y Antonus et al., 1997; Nijsten
et al., 1998; Niks et al., 1997). La urea en solucion, pasa a la fase sdlida por enfriamiento y
evaporacion de agua. Debido a la alta concentracion de urea, el ligante se comporta

practicamente como un fundido.

Aire de
salida

T/ ~ 100 °C

Céamaras de Camaras de
crecimiento enfriamiento

I
>

Semillas +

r'n}m ~ 15 Kg/s J

— e, ~ 45 Kg/s |
Solucién N Aire de |
liquida " atomizacion

1w, ~ 10 Kg/s

T/, ~ 132 °C

Aire de
fluidizacion

Figura 2.3. Esquema del granulador industrial y valores representativos de algunas variables.

El liquido se atomiza por medio de boquillas que utilizan aire presurizado para tal fin. Las
boquillas se ubican en la parte inferior de cada camara de crecimiento. La Figura 2.4 presenta
una boquilla de mezclado externo; la solucion de urea fluye por el tubo interno mientras el

aire de atomizacién lo hace por el tubo externo (Hede et al., 2008). Al llegar a la superficie de
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la boquilla, el aire corta el flujo de solucién produciendo la atomizacion de gotas. El liquido
no necesita ser alimentado a alta presion cuando se atomiza con este tipo de boquilla; el aire
de atomizacion ingresa a presiones recomendadas entre 0,5 y 3 bar manométricas (Hede et al.,
2008). Para el caso de inyeccion de urea concentrada, el aire de atomizacién debe ingresar a
temperaturas mayores a la de la solucion (e.g., 135°C) para evitar la solidificacion de urea y
consecuentemente el bloqueo de la boquilla. Debido al tamafio relativamente pequefio de los
orificios de las boquillas y al esfuerzo de corte generado por el aire de atomizacion, el liquido
ingresa a las camaras en forma de gotas muy pequefias (Hede et al., 2008). Patentes sobre
granulacion de urea en lechos fluidizados (Kayaert y Antonus, 1997; Niks et al., 1980)
recomiendan el uso de gotas entre 20 y 120 um de didmetro. Heinrich y Morl (1999) utilizan
un valor de 30 um en sus simulaciones (la aplicacion no es urea). El pequefio didmetro de las
gotas con respecto a las semillas de urea (aproximadamente 2 mm, i.e., 2000 um) claramente

favorece el mecanismo de crecimiento por deposicion de sucesivas gotas (accretion).

{ ]
° o ® ® o Gotas
o e o o atomizadas
o o o
o ®© O o
) e O

Aire de _l ]_ Aire de

atomizacion Solucién atomizacion

concentrada
de urea

Figura 2.4. Esquema de una boquilla de mezclado externo.



Operacion del granulador en estado estacionario 38

Como se sefiala en la Seccion 1.9, la corriente de semillas que ingresa al granulador es una
corriente de reciclo formada por material fuera de especificacion (ver Figura 1.14). El
cociente entre el caudal de semillas y el producto en especificacion que abandona el circuito
de granulacién es conocido como relacion de reciclo. Valores tipicos de la relacién de reciclo
se encuentran en el orden de 0,5 (Kayaert, 1980). Despreciando la generacion de polvo en las
unidades de granulacion y de enfriamiento, el caudal de solucién de urea es igual al caudal de
producto en especificacion que abandona el circuito en condiciones de operacion estable. Por
lo tanto, se puede asumir que la relacion entre el caudal de semillas y el caudal de urea liquida

variaentre 0,5y 1.

Considerando una produccion tipica de un millon de toneladas por afio en un proceso de
granulacion industrial, el caudal de granulos en especificacion que abandona el circuito, y por
ende el caudal de solucién de urea, se encuentra en el orden de 30 kg/s. Ademas, si se asume
una distribucion uniforme del caudal de urea liquida entre las cAmaras de crecimiento, se
inyectarian aproximadamente 10 kg/s de la solucion concentrada de urea en cada cdmara.
Luego, si se considera una relacion de reciclo de 0,5 (Kayaert ,1980) y un caudal total de urea
liquida de 30 kg/s, el caudal de semillas que deberia ingresar al granulador seria del orden de
15 kg/s.

Debido a que la solucion de urea solidifica aumentando el tamafio de los granulos, el
caudal de solidos que abandona cada camara de crecimiento es mayor que el caudal de
entrada. El transporte de las particulas a través del granulador se produce por diferencia de
presion entre las cdmaras (Grieco y Marmo, 2006; Massimilla et al., 1961). En la ultima
camara, el producto descarga por gravedad. El area de descarga se puede manipular mediante
el movimiento de clapetas que facilitan el control de las alturas de los lechos (Morl et al.,
2007).

En las camaras de enfriamiento, se espera que el caudal permanezca constante (al menos
en ausencia de mecanismos no deseados como deposicion de polvo en las paredes del
granulador o elutriacion). El caudal masico de solidos que abandona la tercera cAmara de
crecimiento, que se asume igual al de salida del equipo, seria del orden de 45 kg/s (valor que
se obtiene al sumar los caudales de semillas y urea liquida total inyectada). Para un proceso
de recubrimiento puro, se espera que el diametro medio de la corriente de particulas que
recorre el granulador también aumente en las camaras de crecimiento y permanezca constante

en las camaras de enfriamiento.
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Los lechos fluidizados tienen una altura de aproximadamente un metro y estan soportados
sobre platos perforados a través de los cuales se introduce y distribuye el aire de fluidizacion
(Kayaert, 1980). Los lechos suelen operar en régimen burbujeante, lo cual promueve una alta
recirculacion de los sélidos facilitando su pasaje por la zona de atomizacion de la solucion de
urea (ver Figura 2.5). El ascenso de las burbujas a través del lecho induce el movimiento de
los solidos, arrastrandolos hacia la parte superior del mismo. Este movimiento ascendente de
los sélidos se compensa con el movimiento descendente de los mismos a través de la zona del

lecho fluidizado libre de burbujas.

La corriente de gas que circula por los lechos, que incluye al aire de fluidizacion y de
atomizacién, abandona el granulador por la parte superior. La velocidad superficial del aire es
consecuencia del caudal alimentado y el area transversal de cada camara. El caudal de aire de
fluidizacion ingresa al sistema como una Unica corriente suministrada por un ventilador, para
luego ser distribuido a las seis cAmaras. Esta distribucion de aire se manipula utilizando
valvulas de persiana. La velocidad del aire de fluidizacion en cada camara es una variable
clave para controlar el proceso de crecimiento de las particulas. Por ejemplo, debe ser mayor
a la velocidad minima de fluidizacion para garantizar la existencia de un lecho fluidizado,
aungue ademas debe ser lo suficientemente alta como para impedir el mecanismo de
aglomeracion de particulas. ElI aumento en el caudal aire de fluidizacién incrementa las
fuerzas disruptivas en el lecho, evitando el contacto y la consolidacion de puentes sélidos
entre particulas que conducen a la coalescencia de los granulos. Estudios experimentales
llevados a cabo en un granulador de urea escala piloto con semillas de didmetro medio 2,6
mm, indicaron que valores de la velocidad superficial entre 3,5 y 5 m/s permiten evitar la
formacion de aglomerados y reducir el polvo del proceso (Veliz et al., 2010). Morl et al.
(2007) recomiendan, sin especificar el tamafio de particulas a fluidizar, el uso de una
velocidad superficial igual a 4,4 m/s. Para las cdmaras de crecimiento, el aire de fluidizacién
se puede precalentar previamente mediante intercambiadores de calor, como se esquematiza
en la Figura 2.3. La temperatura minima de entrada del aire de fluidizacién, sino existen

equipos de refrigeracion, es la temperatura ambiente.

La temperatura de las camaras de crecimiento es un poco mayor a 100°C (Kayaert y
Antonus, 1994; Kayaert y Antonus, 1997). Esta temperatura se puede controlar seleccionando
adecuadamente el caudal y la temperatura del aire de fluidizacion y el caudal y la
concentracion de urea a ser atomizada. Las temperaturas de los lechos deben ser mayores a

100°C para favorecer la evaporacién de agua y siempre menores a la temperatura de fusion de
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la urea (133°C) para impedir la deformacion de los granulos. Valores tipicos de las camaras
de crecimiento se encuentran entre 100 y 120°C (Cotabarren et al., 2010). Las temperaturas

de las camaras de enfriamiento son menores a 100°C.

La solidificacion de la urea viene acompafiada por la liberacion de una gran cantidad de
calor. Como se discute en la Seccion 2.6, este calor es removido parcialmente por la
evaporacion del agua presente en la solucion de urea, evitando la necesidad de utilizar

grandes caudales o temperaturas muy bajas del aire de fluidizacion.
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Figura 2.5. Zona de atomizacion de una camara de crecimiento.

La Tabla 2.1 resume valores tipicos de las variables operativas de un granulador
industrial. Dichos valores son orientativos; en las simulaciones de esta Tesis se utilizan datos
geométricos y operativos de una planta industrial que no se pueden revelar por estar

protegidos por acuerdos de confidencialidad.

2.3 Mojado de los granulos de urea

Como se menciona en el Capitulo 1, el mecanismo deseado de crecimiento para las

particulas de urea es el recubrimiento por deposicion de sucesivas gotas (accretion),
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caracterizado por la solidificacion de gotas muy pequefias sobre la superficie de cada
particula. El area mojada por las gotas de ligante (ver Figura 2.6) posee un rol fundamental en
varios procesos, entre otros, en el de transferencia de masa del solvente del ligante desde la
superficie de la particula hacia el aire que la rodea. Por esta razdn, en esta seccion se discuten
aspectos fundamentales del mojado de las particulas. En particular el objetivo es estimar el
namero de gotas depositadas y la cantidad de capas de gotas que constituyen los granulos que
abandonan la unidad.

Tabla 2.1. Variables operativas tipicas

Concentracion de urea 96% en peso
Temperatura de entrada 132 °C
Solucion de urea
Caudal de entrada por celda 10 kg/s
Tamario de gota de la solucion atomizada 20 um
Temperatura de entrada 135°C
Aire de atomizacion
Presion de entrada 0,5-3 barg
Caudal 15 Kkg/s
Reciclo (semillas)
Tamafo medio de las semillas 2mm
Velocidad superficial 3,5—-4mls
Aire de Fluidizacion
Temperatura de entrada minima Temp. ambiente
Céamaras de
o Temperaturas 100-120 °C
crecimiento

Areg

Figura 2.6. Esquema del mojado de una particula por la deposicién de gotas.
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Para el célculo de las variables de interés, se considera una superficie de particulas que
atraviesa una zona de atomizacion en una sola dimension, tal como se muestra en la Figura
2.7. Se asume que todas las particulas tienen igual probabilidad de entrar en contacto con las
gotas. Si bien existe una distribucion de tiempos de residencia de las particulas en cada lecho
fluidizado, la idealizacion del sistema de particulas como un flujo de polvo superficial se
considera como herramienta valida para realizar calculos aproximados (Litster et al., 2004).

Llamando N, y Ng,_ a los caudales en numero de gotas y particulas que ingresan al

granulador, respectivamente; el nimero de gotas depositado sobre cada particula se puede

expresar Como sigue:

my
T[D . J— 3
Ny  Pggtd _ Pp My, Dpwv, 2.1)
NSm msm pg mSm Dg3
[ 3
Pp gDPNVm

donde m,, y i, representan los caudales masicos de solucion de urea y particulas que entran
al granulador, respectivamente. Los simbolos Dg y Dpyy,, sefialan los diametros medios

numero-volumen de las gotas y de la corriente de solidos que ingresa al sistema,
respectivamente. p, y p,, son las densidades de las gotas y las particulas, respectivamente. En

la Ecuacidn 2.1 se asume geometria esférica tanto para las particulas como para las gotas.

Cuando una gota entra en contacto con la superficie solida, se expone a diferentes
fuerzas (e.g., gravitatorias, capilares) resultando una dindmica de mojado hasta que el area de
mojado alcanza un valor de equilibrio. Esta area de mojado (ver Figura 2.8) depende de
muchas variables como el volumen de la gota, viscosidad y tensidn superficial del liquido,
velocidad de choque, angulo de contacto, etc. De modo general, el &rea de mojado de una

gota, A,,,;, se puede escribir como:

n 2
Amoj = Z ngoj (2.2)

donde Dgy,,; es el diametro de mojado en estado de equilibrio. Dg,,,; esta relacionado con el

diametro de la gota mediante el angulo de contacto 6, (Clarke et al., 2002):

1
4 sen3(6,) /3
2 —3cos(6,) + cos3(6,)

ngoj = Dg = f(gc)Dg (2.3)
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Reemplazando la Ecuacion 2.3 en la Ecuacién 2.2:
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Figura 2.7. Mojado de particulas que fluyen como una superficie de polvo (adaptado de
Litster et al., 2004).
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Figura 2.8. Impacto de una gota sobre la superficie solida y area de mojado (adaptado de
Litster et al., 2004).

El nimero de gotas necesario para mojar completamente una particula (i.e., formar una

capa liquida) se puede estimar como sigue:

— 2 — 2
Ap _ T Dpny;,, _4DpNVL'n

Amoj 7 f(8)2Dg? [(6)°Dg? 25)

donde Ap es el area de una particula solida que ingresa al sistema. La Ecuacién 2.5 permite

evaluar estrictamente el nimero de gotas necesario para formar la primera capa. Para las
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capas subsiguientes, el diametro de las particulas crecera y, por lo tanto, sera necesario un
mayor nimero de gotas para constituir una capa. No obstante, para estimar el nimero de
capas que recibe una particula se asume que el numero de gotas por capa dado por la
Ecuacion 2.5 es valido para todas las capas, lo cual es razonable ya que la variacién en

diametro de las particulas es relativamente baja.

El nimero de capas (Nqpqs) S€ puede calcular dividiendo el nimero de gotas que recibe

cada particula (Ecuacion 2.1) por el nimero de gotas que forman una capa (Ecuacién 2.5):

N T
g Pp m; UPnv
Ns. p_me Dg®~  f(8.)%p, 1, Dp
N — Sin — g "*Sin g — c p_p L NVin
capas Ap 4 D—pNVinZ 4 Pg msin Dg

Amoi  F@)2Dg?

(2.6)

Dado que tanto las gotas como la superficie sélida corresponden a urea, se estima que el
angulo de contacto sea menor a 90° (lo cual se espera también porque las gotas contienen un
4% de agua y la urea es hidrofilica), por esta razon el posible nimero de capas por particula
se evalla variando el valor del &ngulo de contacto en el rango 10-90°. A modo de ejemplo, se
calcula el nimero de capas por particula formadas en la primera cdmara del granulador
industrial a partir de los datos que se presentan en la Tabla 2.2. Los calculos indican que cada
particula recibirfa alrededor de 2,11x10° gotas. En la Figura 2.9 se grafica el nimero de capas
por particula que abandona la primera camara del granulador en funcion del angulo de

contacto entre la gota y la superficie solida.

Tabla 2.2. Datos utilizados para el calculo de N4 (Ecuacion 2.6 ).

Mg, 15kg/s

my, 10 kg/s

Pp 1.333 kg/m3

Py 1.249 kg/m3
Dby, 0,002 m

Dg 20X 10°%m
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Teniendo en cuenta los resultados precedentes, los cuales deben considerarse indicativos,
el pequefio tamafio de gotas que se utiliza en este tipo de granuladores sefiala que los granulos
deberian estar completamente mojados durante el proceso de crecimiento. En efecto, para el
caso limite en que las fuerzas adhesivas y cohesivas son iguales (6. =90°) (Litster et al.,
2004), el minimo numero de capas de gotas que se depositarian sobre cada particula durante

su crecimiento en la primera camara de granulacion seria 7.

50
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Figura 2.9. Numero promedio de capas depositadas sobre cada particula que abandona la
primera cdAmara de granulacion bajo la idealizacidn del sistema de particulas como un flujo de
polvo superficial.

2.4 Régimen de fluidizacion y calculos fluidodinamicos

A principios de los setenta, Geldart propuso una clasificacion de los sistemas fluidizados
para describir su comportamiento a partir del tamafio de las particulas fluidizadas y de la
diferencia entre las densidades del sélido y el gas (Geldart, 1973). Segun esta clasificacion,
un lecho de particulas de urea fluidizado con aire pertenece al Grupo D, como se muestra en
la Figura 2.10. Los sistemas correspondientes a este grupo operan en régimen burbujeante y
se caracterizan por presentar burbujas grandes y lentas. La velocidad del gas superficial en la
fase densa, u,, suele alcanzar valores mas altos que la velocidad superficial de las burbujas
u,. Bajo esta condicién, segun la teoria de Davidson y Harrison (Geldart, 1986), no es
necesario considerar la fase nube debido a que no existe distincion entre ella y la fase

emulsion.
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La teoria de las dos fases, propuesta inicialmente por Toomey y Johnstone (1952), se
utiliza para describir la estructura del lecho fluidizado burbujeante como se esquematiza en la
Figura 2.11. La emulsion (fase densa) esta constituida por particulas solidas, gotas de
solucion de urea y aire en condiciones de fluidizacion minima, mientras que el exceso de gas
circula a través del lecho en forma de burbujas. La cantidad de particulas en contacto con las
burbujas suele ser muy pequefia, de manera que la transferencia de masa y calor entre las

particulas y el gas se produce principalmente en la fase emulsion.

10000 1
Pp — Pa !
(kg/m*) D _
B Burbujas
lentas y
Burbujas crecientes
A estables y
rapidas (-
1000 ] Fluidizacion X
! homogénea Granulos
C de urea
Particulas
| cohesivas,
dificiles de
fluidizar
10 100 1000 10000

Dp (um)

Figura 2.10. Diagrama de clasificacion de Geldart para los sistemas fluidizados.

El caudal de aire seco gque asciende en forma de burbujas se calcula como:

. 5
mg =Ema (27)

b
donde & es la fraccion volumétrica de burbujas, la cual se estima como el cociente entre el
volumen ocupado por las burbujas y el volumen total del lecho fluidizado. Por su parte, ¢
representa la porosidad del lecho, que se define como el cociente entre el volumen ocupado
por aire (tanto en la fase emulsion como en las burbujas) y el volumen total del lecho (Kunii y
Levenspiel, 1991). Por altimo, m, es el caudal méasico total de aire seco. El caudal de aire

correspondiente a la fase emulsion (i) se calcula como:
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10) eqr(1—90
g, = (1 _E> T, = #mu (2.8)

donde &, es la porosidad del lecho en condiciones de minima fluidizacion.

1 ma' Yout
mae, Yeout 1 1 mab’ Ybout
1
|
|
|
Emulsion : Burbujas
|
>
|
|
|
A A .
Mg, Ye,, + May Yo
ma' YiTl

Figura 2.11. Teoria de las dos fases para lechos fluidizados burbujeantes.

El caudal total de aire seco no se modifica durante su ascenso por el lecho fluidizado.
Asumiendo que & y € son independientes de la coordenada axial, m,_ y m,, tampoco varian
e b

a lo largo del lecho por tratarse de caudales mésicos de aire seco. El aire de cada fase posee el

mismo contenido de humedad (Y) a la entrada del equipo, Y., =Y, = Y;,. A medida que el

i
aire asciende, la evaporacion del agua presente en la solucion de urea que se atomiza de
manera continua causa un relativo rapido aumento de la humedad del aire en la emulsion por
encima del distribuidor. La humedad del aire de la fase burbuja también aumenta por

transferencia de vapor desde el aire de la fase emulsion.

La Tabla 2.3 presenta las ecuaciones necesarias para calcular propiedades relacionadas
con la fluidodinamica del sistema. Los parametros asociados a las condiciones minimas de
fluidizacion se determinan siguiendo los lineamientos reportados por Wen y Yu (1966). Las
correlaciones consideradas para estimar el diametro de las burbujas corresponden a las
desarrolladas por Mori y Wen (1975). Las expresiones para las velocidades del aire en cada
fase, asi como las relaciones entre fracciones de volumenes, completan la lista de parametros

(Kunii y Levenspiel, 1991).
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Es importante sefialar que como la masa de liquido dentro del granulador es mucho menor
que la masa de las particulas solidas, el espacio que ocupa esta fase se asume despreciable
(Ronsse et al., 2007) y consecuentemente su presencia no afecta las porosidades del sistema.

Ucrit 4 1

umf

Operacion Geldart (1985) Wenetal. (1980) Sathiyamoorthy y Kunii y
Sridar Rao (1981) Levenspiel (1991)

Figura 2.12. Comparacion de los criterios de la Tabla 2.4.

En la literatura abierta se proponen varios modelos de flujo para describir el
comportamiento complejo de los lechos fluidizados. ComUnmente, la fase burbuja se modela
como flujo piston. Para la fase emulsion, sin embargo, se sugieren diferentes modelos de flujo
(e.g., mezclado perfecto, flujo pistdn, flujo pistén con dispersion axial, etc.) (Geldart, 1986).
En la Tabla 2.4 se presentan alternativas para el calculo de la velocidad superficial critica
uqri; del aire de fluidizacién. En todos los casos, velocidades mayores a la critica conducen a
operaciones con un buen mezclado en todo el lecho. Para una condicion tipica de operacion

del granulador industrial, en la Figura 2.12 se comparan las relaciones u.,;;/ums calculadas

con las expresiones listadas en la Tabla 2.4. Segun los criterios de Geldart (1985) y de Wen y
colaboradores (1980), no existirian zonas muertas sobre el plato de distribucion de aire debido
a que la velocidad es lo suficientemente alta como para promover el movimiento de las
particulas y el gas en sobre toda la grilla. Sin embargo, segun Sathiyamorthy y Sridar Rao
(1981), la velocidad se encontraria en el limite con posible canalizaciéon y defluidizacion
parcial del lecho. Segun Kunii y Levenspiel (1991), una fraccién del aire de la fase emulsion

seria arrastrada hacia abajo para compensar el movimiento ascendente de la fase emulsion
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que se encuentra en la linea de desplazamiento de las burbujas. Si bien el criterio de
Sathiyamorthy y Sridar Rao (1981) indica incipientes problemas de mezclado, se considera
que la velocidad de fluidizacidn es suficiente como para asegurar un buen retromezclado del
gas y, por lo tanto, para suponer mezcla perfecta en la fase emulsion. No obstante, y con el
objetivo de evaluar los perfiles axiales de humedad y temperatura del aire para verificar si las
variaciones en la coordenada vertical z son importantes o si el valor final se alcanza en una
corta distancia por encima del distribuidor, para la formulacion del modelo matemético que se
presenta en la Seccion 2.7 se asume el aire de la fase emulsion en flujo piston.

2.5 Solubilidad de la urea

El caudal mésico de agua total que se evapora desde la superficie mojada de las particulas

se puede calcular como sigue:

Mgy = kpe pa (Y — Y, )dApr (2.9)
Apt
donde k,. es el coeficiente de transferencia de masa particula mojada-emulsion, p, es la
densidad del aire seco, Y, es la fraccion de agua en base seca del aire de la fase emulsién, Y*
es la humedad de equilibrio (en base seca) y Apr es el area superficial total externa de las
particulas. Y* esta relacionada con la humedad de equilibrio en base himeda y expresada en
moles (y*) mediante la siguiente ecuacion:
y. M

w
— 2.10
1—-y*M, ( )

Y* =

donde M,, y M, representan los pesos moleculares del agua y el aire, respectivamente. La
humedad de equilibrio y* se calcula mediante la ley de Raoult modificada (Ecuacion 2.11),
que considera el coeficiente de actividad (y ) para cuantificar la posible no idealidad de la

mezcla:

y* = (2.11)

x es la composicion de agua en la fase liquida dentro del granulador, PV es la presion de
vapor a la temperatura del sistemay P la presion total en el lecho fluidizado. Para calcular y*,

es necesario comprender el comportamiento de la solucion de urea dentro de la unidad.
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Tabla 2.3. Ecuaciones para estimar propiedades fluidodinamicas.

Propiedad Simbolo Ecuacion
Velocidad minima de Reyru
ﬂ d ., umf ——
uidizacion PuDpsy
Reynolds en condicion Re >
de minima fluidizacion mf V33.72 + 0.0408 Ar — 33.7
Numero de Arquimedes Ar 9 Palpp — ﬁa)D_Psv3
12
Porosidad en condicion c 0.41
de minima fluidizacion mf '
Velocidad superficial de " m,(1+7Y)
operacion ArPa
Ndmero de Reynolds en Re Pa U Dpsy
condicion de operacion U
_ 1
[u(pp - pa)g] 3
Velocidad terminal U fa’
18 0.591
Ar /3 Ar /6
0.4
Tamafio de burbujas en m D4?
—-0.2
el fondo del lecho Doy 1.38¢ [ 2 (4 — umy)
Tamafio de burbujas en « -0.2 0.4
la condicién de equilibrio Dy 2.57 g7%[Ar(u — tmy)]
. _ 03z
Tamafio de burbujas en 447
funcion de la coordenada D, Dy — (Dy—Dp,)e V'™
axial z
Tamafio medio de las ) Dy, + Dp(L)
burbujas b 2
Velocidad relativa de u =
burbujas by 0.711 |g Dy
Velocidad de burbujas Uup U= Upp + Up,
Velocidad del gas en la Ums
fase emulsion Ue Emf
u— umf
Fraccion volumétrica de 5 Up + q Ums
burbujas en el lecho up < Ug q=
U, <up <25u, q=
25u, <up <5u, q=20
up, >5u, qg=-1
Porosidad del lecho c 5+ emp(1—6)

fluidizado




Operacion del granulador en estado estacionario 51

Tabla 2.4. Criterios relacionados con el mezclado en lechos fluidizados.

Consecuencia de operar a

Ucrit . ..
Autores velocidades superficiales
umf
mayores que Ug.;
Geldart (1985) / Buen mezclado sobre el plato de
14 VI Por o
2.45 Uy distribucion
Wen et al. 0.003 Buen mezclado sobre el plato de
1+ [100 (por — dop)]C OO
(1980) PorUms distribucion
€, = 0.716%
C, = 16.98 Dp,,"**°
Sathiyamoorthy 2.65 + 0.5385 In —L Operacion estable sin
y Sridar Rao Umf canalizacion ni defluidizacion
(1981)
Kunii y " Uy 1—86-f,0 El aire de la emulsion es
Levenspiel Ums fw &ms 6 arrastrado hacia abajo
(1991) (Retromezclado del gas)

La solubilidad de un solido, en una solucion ideal, se calcula en funcién de la temperatura,
el calor de fusion del sélido y su temperatura de fusién (Smith y VVan Ness, 1996), tal como se

indica en la Ecuacién 2.12:

(2.12)

AHpys (TFUS — T)
Inx; = —

R TrysT

donde xg, que tiene unidades de mol de urea por mol de solucién, representa la maxima
composicion que puede tener la urea en una solucion acuosa liquida. Trys Y AHgys son la
temperatura y el calor de fusion de la urea, respectivamente y R la constante universal de los
gases. A partir de esta cantidad, se puede calcular entonces la minima concentracion de agua
gue puede tener una solucion acuosa de urea como:
. 1—xq
X" = 7 (2.13)

1+xS(M—;—1)
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donde x* es la minima composicion posible de agua en kg de agua por kg de solucién. M,, es

el peso molecular de la urea.

La Figura 2.13a muestra los valores de x* (estimados a partir de las Ecuaciones 2.12 y
2.13) en funcidn de la temperatura. Los valores calculados estan en muy buen acuerdo con
datos experimentales de solubilidad de urea reportados en la literatura (Fertilizer Manual,
1998). El rango de temperaturas seleccionado para el analisis de solubilidad cubre los
cambios térmicos esperados para la solucion de urea en un granulador industrial (i.e., la
solucion atomizada de urea ingresa a unos 132 °C y las temperaturas de las cdmaras oscilan
alrededor de los 100 °C; Nijsten y Starmans, 1998; Niks et al., 1997). Tipicamente, la
solucidn de urea ingresa al sistema con un 4% en peso de agua y a 132 °C (Fertilizer Manual,
1998); esta condicidn es representada por el punto A en la Figura 2.13a. A esta temperatura,
la composicion de agua (4% p/p) es mayor que el valor de solubilidad. Debido al pequefio
tamafio de las gotas atomizadas (Kayaert y Antonus, 1997), se espera una disminucién brusca
de la temperatura de las gotas al ingresar a las camaras desde su valor de entrada (132°C)
hasta la temperatura de los lechos fluidizados (= 100°C). Sin embargo, cuando la solucion
alcanza aproximadamente 122°C (punto B) la solucion se satura y la composicién de agua se
vuelve la minima posible para esta temperatura. Al continuar el descenso térmico hasta
100°C, la condicién de saturacion provoca la solidificacion de una fraccion de urea
aumentando la composicion de agua en la solucion. Una vez que la composicion de agua
alcanza el valor critico x* correspondiente a la temperatura de los lechos, el sistema llega al
equilibrio (punto C). La solucién liquida adquiere una composicion en urea mas baja que la
de entrada al sistema, como consecuencia de la solidificacion de urea producida al disminuir
la temperatura. El porcentaje de urea solidificada por enfriamiento se grafica en funcion de la
temperatura en la Figura 2.13b. Para una temperatura de lecho de 100°C, aproximadamente el
70% de la urea presente en solucion solidifica debido al descenso térmico experimentado por

las gotas atomizadas al ingresar a las cAmaras.

Si la disminucion de la temperatura es muy rapida, se puede suponer que la evaporacion
de agua comienza una vez que la solucion de urea se encuentra en el punto C de la Figura
2.13a. En este estado, la evaporacion de agua de las gotas provoca la precipitacion de
mayores cantidades de urea. En consecuencia, la cantidad de solucion (urea y agua)
disminuye, aunque debe tenerse en cuenta que la concentracion de agua permanece en el
valor x* (evaluado a la temperatura de cada cAmara) hasta tanto se produzca la evaporacion

completa del agua y la urea solidifique por completo.
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Si como hipdtesis se plantea que la solidificacion de urea debido al descenso térmico es
instantanea, entonces se concluye que la composicion de agua dentro del granulador es igual
al valor de solubilidad dado por la Ecuacién 2.13. El resultado de esta expresion (en fraccion
molar) es, por lo tanto, el que se debe utilizar en la Ecuacién 2.11, para finalmente calcular el

caudal de agua evaporada mediante la expresion 2.9.

0,2
- = = contenido de agua
—_ N en el punto de
S 016 1 \\\ saturacion
E ~. C trayectoria de
3 0,12 4 enfriamiento de las
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Figura 2.13. a) Fraccion de agua en una solucion de urea saturada en funcion de la
temperatura y b) Fraccion de urea solidificada debido al cambio de temperatura
experimentado por las gotas de solucion al ingresar a las camaras.
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2.6 Calor de disolucion

En el granulador hay varios fendmenos térmicos involucrados. En adicién a los calores
sensibles asociados al flujo de las distintas corrientes que ingresan o egresan de la unidad, los
calores latentes juegan un rol importante. Cuando el agua se evapora desde la solucion liquida
de urea, aparecen dos fendmenos que producen efectos térmicos considerables. Por un lado, la
evaporacion del agua consume calor del sistema contribuyendo a la disminucion de la
temperatura del lecho. Por otro lado, y debido a que la urea se encuentra disuelta en la
solucidn, cuando la urea pasa a la fase solida se libera un calor de disolucién relativamente

grande.

El calor de evaporacion por unidad de masa es alrededor de nueve veces mayor que el
calor de disolucién. Sin embargo, como la cantidad de agua evaporada es pequefia en
comparacion con la cantidad de solucion liquida, el calor de disolucion termina siendo el
dominante frente al de evaporacién. Por lo tanto, cuando se produce la evaporacién de agua y

la consecuente solidificacion de urea, se genera una liberacion neta de calor.

Cuando una solucion acuosa se comporta como una mezcla no ideal, existe un calor de
mezclado que se puede calcular teniendo en cuenta su relacion con el calor de disolucion y el
de fusion. La entalpia es una funcion de estado y, por ende, el cambio de entalpia que sufre la
mezcla liquida de urea y agua cuando se forma a partir de sus componentes puros es
independiente del camino adoptado. Teniendo en cuenta esta propiedad, la Figura 2.14 ilustra

dos caminos diferentes para formar la solucion liquida a partir de los compuestos puros.

CALOR DE
CALOR DE , FUSION
A ’
UREA DISOLUCION UREA " urea
SOLIDA e SOLIDA LiQUIDA ]
4 SOLUCION >—> SOLUCION
LiQuipA » LIQUIDA
AGUA \
AGUA .
CALOR DE
MEZCLADO
a) b)

Figura 2.14. Caminos diferentes para formar la solucion liquida a partir de los compuestos
puros (urea solida y agua liquida).

En la Figura 2.14a, la solucion se forma mezclando urea solida con agua liquida v,
entonces, la entalpia de la mezcla se puede escribir como la suma de las entalpias de los

componentes puros y un calor de disolucion. En la Figura 2.14b, la urea sdlida pasa primero a
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fase liquida y luego se mezcla con el agua. En este caso, la entalpia de la solucion se puede
expresar como la suma de las entalpias de los componentes puros mas el calor de fusién y el
calor de mezclado. Por lo tanto, resulta valida la siguiente relacion entre los calores latentes

involucrados:
AHDIS = AHFUS + AHMEZ (214)

Conociendo el calor de disolucion y el calor de fusion, se puede calcular el calor de
mezclado, el cual permite a su vez evaluar el coeficiente de actividad requerido en la
Ecuacion 2.11 para el computo de la humedad de equilibrio mediante la expresion a

continuacién (Smith y van Ness, 1996):

AI_IMEZ
Iny = 2.1
ny =—p- (2.15)
Tabla 2.5. Propiedades de la urea.
Propiedad Valor o ecuacion Referencia
Densidad del sélido _ Daubert y Danner
= 1333
(kg/m’) P (1996)
cp, = 1440 + 4,582 T(°C) + 1,317
Calor especifico del solido X 1073T(°C)? Daubert y Danner
(J/kg °C) (1996)

—193 <T <133°C

Calor de disolucion (J/kg) T = 133 °C

Kirk-Othmer (1991)

Calor de fusion (J/kg) T = 133 °C

Kirk-Othmer (1991)

AHMEZ = _8000

Calor de mezclado (J/kg) T = 133 °C

Kirk-Othmer (1991)

Daubert y Danner

Temperatura de fusion (°C) 133 (1996)

Bajo las condiciones estudiadas, el coeficiente de actividad calculado es proximo a 0,9. En
consecuencia para determinar la humedad de equilibrio, se desprecia la no-idealidad de la

solucidn y, por lo tanto, se usa finalmente la ley de Raoult para evaluar y*.
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Los valores de calores de disolucién y fusion, asi como otras propiedades de la urea

necesarias para resolver el modelo matematico, se presentan en la Tabla 2.5.

2.7 Modelo matematico del granulador

El granulador de lecho fluidizado para produccion de urea se representa mediante un
modelo heterogéneo que considera tres fases: sélida (particulas de urea), liquida (urea
fundida) y gaseosa (aire humedo). La Figura 2.15 muestra las principales corrientes, las
composiciones de agua y las temperaturas para la j-ésima cdmara de granulacion:

i . J j J
aire maout' Yout' Taout

] camara j particulas
particulas del crecidas
. — granulador .
i KT, P Houe o

| T T aire de fluidizacion y
solucion de urea atomizacic’)n

Jj J i
mL’ xln’ T am Yln' Tam

Figura 2.15. Esquema de la j-ésima cadmara del granulador.

En funcion de lo descripto en la introduccion y secciones precedentes del presente
Capitulo, se asumen las siguientes hipétesis para formular el modelo:

i.  Todas las fases son continuas e interpenetrantes. EI nimero de particulas presentes
en cada camara es mayor a 10°, siendo por lo tanto extremadamente dificil aplicar
un modelo de elementos discretos.

ii.  Lacamara de granulacién opera en condiciones de estado estacionario.

iii. Las fases solida y liquida estan perfectamente mezcladas, en acuerdo con los
resultados obtenidos por Heinrich y Morl (1999) (ver Seccion 2.2).

iv.  El gas de la fase emulsién se mueve en flujo piston. A pesar que el valor tipico de
la velocidad superficial del aire para el granulador industrial en estudio permite

asegurar un buen retromezclado del gas (ver Seccion 2.4), la suposicion de flujo
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Vi.

Vil.

viii.

Xi.

Xii.

piston para el aire de la fase emulsion se realiza con el propdsito de evaluar los
perfiles axiales de humedad y temperatura del gas, y establecer si dichos
gradientes son importantes o bien localizar las zonas de mayores velocidades de
cambio de las mencionadas variables.

El gas interior de cada burbuja se encuentra perfectamente mezclado; las burbujas
ascienden en flujo piston (Kunii y Levenspiel, 1991).

Se desprecia la presencia de sélidos dentro de las burbujas, segun las
consideraciones reportadas por Fitzgerald (1985) para regimenes de fluidizacion
de particulas grandes (clase D).

Los grénulos de urea tienen densidad constante y son esféricos. Las particulas
estan libres de aditivos como el formaldehido.

Se desprecian los fendmenos de elutriacion de finos, atricién ruptura y
aglomeracion o coalescencia de particulas. Se considera que todas las gotas del
ligante se adhieren de modo exitoso sobre la superficie de las semillas y, por ende,
no se tiene en cuenta la generacion de nuevos nucleos sélidos por solidificacion de
gotas.

La evaporacion de agua ocurre en la interface gota-aire de la emulsion. El aire
intercambia humedad entre las fases emulsién y burbujas.

Tal como se discutid en la Seccién 2.3, se forman muchas capas de gotas por cada
particula. Por esta razén, el area disponible para la evaporacion se supone igual al
area externa total de las particulas. En otras palabras, se considera mojado
completo de los granulos.

Se desprecian los gradientes de humedad dentro de los granulos y las gotas.

La temperatura de las gotas, cuando ellas se depositan sobre las particulas,

desciende instantdneamente al valor de la del sélido.

2.7.1 Balances de masa

Fases sélida y liquida

Urea:

El balance de masa para la urea en la cAmara j se expresa como:
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M, = 15, + i (1-x]) (2.16)

donde m;m y ml  son los caudales masicos de entrada y salida de los solidos

Sout

correspondientes a la cAmara j, respectivamente. Debido a la configuracién en serie, m;m =
m§‘1 para j de 2 a 6. 73, representa el caudal masico de semillas que ingresa a la primera
out in

camara. ] y x; son el caudal masico de solucion de urea que se alimenta a la camara j y la

fraccion en peso de agua en dicha corriente, respectivamente. Considerando que el granulador

tiene tres camaras de crecimiento y tres de enfriamiento, m; = 0 para las camaras 4 a 6.
Agua:

El contenido de agua del producto granular que abandona una camara j, Xgut, depende de

la humedad de las particulas alimentadas, la cantidad de agua presente en la solucién
atomizada y la cantidad de agua evaporada en el lecho fluidizado:

- J oy 5 A R |
¥ = g, X + 1My X — Mgy
out — . j

(2.17)

Sout

donde Xijn representa la humedad de los granulos que ingresan a cada camara y iy, el caudal

masico de agua evaporada en la celda j.

Fase gas

Agua (emulsion):

El agua que se evapora desde las gotas depositadas sobre las particulas es primero
transportada al gas intersticial (fase emulsién) y, desde alli, a las burbujas. El caudal masico

de agua transportada como vapor entre las fases emulsion y burbuja se denota como m(,eb.

Teniendo en cuenta el transporte de masa arriba mencionado y considerando la hipotesis
de flujo piston adoptada para el aire, los términos de transporte involucrados en el balance de
masa del agua en la fase emulsion se esquematizan (para un elemento diferencial de altura) en
la Figura 2.16. Por lo tanto, el balance para el agua presente en la fase emulsion puede

expresarse como:

—1i),_dY] + dmj, — dm),, =0 (2.18)
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La transferencia de agua desde la capa mojada de las particulas hacia la emulsion y desde
la emulsion hacia las burbujas, se puede representar mediante las Ecuaciones 2.19 y 2.20,

respectivamente:

6

ding, = ko po (Y = Y)) = Ar(1 = 8)(1 — &}, )dz (219)
D NV
o i i(y) — vy al s
Ay, = ke, pa (Ye - Y, ) EAT 6/dz (2.20)
b
ml (Y] +ay)) ml, () +dv)) A
dml., ),
Fase veb Fase
. N , _ dz z
Particulas emulsion burbuja
mojadas
ml v/ ml,Y;
Area interfacial: Area interfacial
. . 6 . .
i J
——Ar(1-8)(1~¢,,/)dz EAT51dz
Pyy b

Figura 2.16. Términos involucrados en los balances de masa para la fase gas.

donde k,’,e y kib son los coeficientes de transferencia de masa entre las particulas mojadas y

el aire de la emulsion y entre el aire de la emulsion y las burbujas, respectivamente. A2, es el
area transversal del lecho j y z es la coordenada axial (vertical) de cada cémara.

Reemplazando las Ecuaciones 2.19 y 2.20 en la expresion 2.18, resulta:

J
il De g pi (vl —y)) =S a1 - i) (1—¢) )
ae dz pe Fa e D—p]]VV T mf

L 6 . .
—kl, ol (Y. -Y)) EAJT 8 (2.21)
b
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Reemplazando la Ecuacion 2.8 en 2.21 se obtiene:

dY} j ] )
IBPB (Y*] J) _ 6} D] (Y] Yb]) (222)

dz DpNV

donde:
; 6 kpe P Ar €7 (1= ¢7r)

Bl = — (2.23)
My Emp

6k1b paAJ gl

eb — .
g

(2.24)

El primer término del miembro derecho de la Ecuacion 2.22 esta relacionado con la
evaporacion de agua desde las gotas al aire de la emulsion, mientras que el segundo término

representa el transporte de masa entre el aire de cada fase. Los coeficientes de transferencia

de masa k’ y k! . Se calculan con las correlaciones sugeridas por Kunii y Levenspiel (1991).
Agua (Burbujas):
El balance de masa para el vapor de agua en la fase burbuja (ver Figura 2.16) resulta:
—1n), dY, + di),, =0 (2.25)

Teniendo en cuenta la Ecuacion 2.7 que expresa el caudal méasico de aire seco de las
burbujas en funcién del caudal de aire total y la Ecuacion 2.9 que contabiliza el transporte de

masa emulsién-burbuja, la Ecuacién 2.25 puede rescribirse como:

dybj F{b J J
Fraaeyi (v, -v)) (2.26)

Las condiciones de borde requeridas para resolver las ecuaciones diferenciales 2.22 y
2.26 son:

z=0 v, =Y. =v/ (2.27)

€in

El contenido de humedad en el caudal total de aire para cada cota axial z se calcula como:
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mf(1 6])

Y/ =
g]

Y, + —Y’ (2.28)
Si bien el caudal total de agua evaporada se puede computar mediante la Ecuacion 2.9,

también se puede evaluar en funcion de las humedades de entrada y salida de cada cAmara:
ml, =m) (Y, —Y)) (2.29)

out mn

2.7.2 Diametro medio en la corriente de producto

En esta seccidn se deduce una ecuacién para calcular el didmetro medio nimero-volumen

D_pI{,V de las particulas (i.e., los didmetros medios que mantienen el nimero total y el volumen
total de la poblacion) en cada camara. Este diametro medio es el utilizado en las correlaciones
(e.g., velocidad de fluidizacidn incipiente y terminal, coeficientes de transferencia de calor y
masa) del modelo presentado en este Capitulo. Debido a que, en forma rigurosa, se deberia
utilizar el diametro medio superficie-volumen (i.e., el que conserva la superficie y el volumen
total de la poblacion), es necesario observar que el uso del didmetro D_p,{',v es una
aproximacion valida solamente para distribuciones relativamente angostas de tamafio de

particulas.

Operando en estado estacionario, asumiendo que el Gnico mecanismo de cambio de
tamano es la deposicion de sucesivas gotas (accretion) y que no existe elutriacién de polvo o
generacion de nuevos nucleos (ver hipotesis de modelado), el caudal en nimero de particulas
a la salida de una camara (N ut) debe ser idéntico al caudal en nimero de particulas ( ) que

ingresa al sistema. En efecto, el aumento de tamafio por recubrimiento no modifica el nimero

total de particulas. Por lo tanto, se debe verificar:

7 J J
N, =N

out

(2.30)

Los caudales en nimero se pueden expresar en funcion de los caudales masicos, de

manera que la Ecuacion 2.30 se convierte en:

(1+X) mS (1+Xut)

—5 — (231)
pPEDpNVm Ppg #N

Vout
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donde D_p,{,vin y D_p,{,vout son los didmetros medios nimero-volumen de las corrientes de

entrada y salida a la camara j, respectivamente. Por ende, el didmetro de los granulos que
abandonan la cdmara j es igual a:

, 1
. j j 3
s, (14 X
. J ]
ng, (1 + Xm)

(2.32)

Y —
DpNVout - DpNVin

Usualmente, el contenido de humedad de las semillas y el producto de salida es tan bajo

que puede despreciarse su contribucion al volumen total de los granulos. En consecuencia, es

comdn asumir que X(fut = Xl’n ~ 0 (Morl et al., 2007). Teniendo en cuenta esta suposicion y
el balance de masa para los solidos (Ecuacién 2.16), la Ecuacion 2.32 se puede rescribir

como:

)

N ' /3
. 3 ) J
Yyl S v ] m{s‘out — m (1 B xL)
PPl = DPhvie | =) = Dl |1+ (2.33)
Sin

2.7.3 Velocidad de evaporacion de agua

En general, la evaporacion de agua en los granuladores de urea de lecho fluidizado no se
encuentra limitada por la transferencia de masa en la interface gota-aire de emulsion, debido

principalmente a que:

o La cantidad de agua en la solucién de urea es muy baja como para saturar el
aire que circula a través del lecho.

o La temperatura de operacion es lo suficientemente alta como para aumentar la
tendencia hacia la evaporacion de agua.

o La velocidad de transferencia de masa desde las particulas hacia el gas en
lechos fluidizados burbujeantes (proporcional al coeficiente de transferencia de masa vy al

area de las particulas) es relativamente alta (Botterill, 1975).

El caudal de agua evaporado (primer término del lado derecho de la Ecuacion 2.22) puede
adquirir valores importantes basicamente debido a los pronunciados gradientes de humedad
existentes. En algunos casos, el caudal de agua evaporada computado (Ecuacion 2.29), puede

resultar mayor que el caudal de agua disponible para ser evaporado. Este problema,
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reconocido por algunos autores (Heinrich y Mérl, 1999; Ihlow et al., 2001; Mérl et al., 2007),
ocurre porgue el término de evaporacion en la Ecuacion 2.22 es independiente de la cantidad
de agua disponible para evaporarse. Existen algunos trabajos en la literatura (Heinrich et al.,
1999; Heinrich et al., 2005; Nagaiah et al., 2008) enfocados en la evaluacion de un factor de
mojado que corrige la velocidad de evaporacion. Sin embargo, estas correcciones suelen ser
aproximadas si no se dispone de medidas axiales de humedad de aire para corroborar los
supuestos (Ihlow et al., 2001). Por esta razon, a continuacion se establece otro criterio que
permite concluir el proceso de evaporacion cuando la carga de agua liquida ha sido totalmente

evaporada.

En cada diferencial de altura (dz), el caudal de agua que se puede evaporar esta limitado
por un valor maximo determinado por la maxima cantidad de agua que ingresa por unidad de

longitud (Ronsse et al., 2007). Entonces, se debe satisfacer la siguiente relacion:

=)y o J
. mg X, +m;x
iy, <~ dz (2.34)

La desigualdad 2.34 también, teniendo en cuenta la Ecuacion 2.19, se puede expresar

como:

6 kye pa A7 (1= &) - g Xin + 11 2

]

Dpy,
donde &(z) representa la fraccion del caudal de agua disponible que se estad evaporando en
cada dz. Este pardmetro debe verificar las siguientes restricciones:

0<é(z) <1 (2.36)

La fraccion de agua disponible en cada cota axial se puede estimar a partir de la Ecuacion
2.35:

6kl,plAlLi(1—¢ o
£(z) = —22 f‘j Tj ( — ,-) [Y*) = Y] (2)] (2.37)
Dpy, (m Xin+mLxL)

Sin

El perfil axial de la fraccion de agua evaporada &(z) alcanza su valor minimo en el tope
del granulador, posicion donde la fuerza impulsora alcanza también su valor minimo (i.e., el

contenido de humedad en la emulsién es el maximo posible). Por lo tanto, en dicha cota axial
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la humedad méxima que puede contener el aire de la fase emulsion esta dada por:

j
in

= J oy
Sin“ in

2 J
Mg,

v + mix

emax

L) =y, + (238)

Reemplazando la Ecuacion 2.38 en la Ecuacion 2.37, se obtiene la siguiente expresion:

6kl pl AL (1-¢)) [ . o omd X+ mlx]
pe Fa “°'T * Sin“in L ~in
= vy — v+

e J oy J J
Dpyy, ( $; Xin T 11, xL) ae

_ (2.39)
m

La Ecuacion 2.39 representa la fraccion de evaporacion minima posible. Si (L) = 1, la
transferencia de masa entre fases (en cualquier posicion axial) no controla el proceso de
evaporacion. Para el granulador industrial de urea estudiado en esta Tesis, se obtienen valores
de é(L) = 1, y por lo tanto el caudal de agua evaporada se debe calcular como:

e X! +m] x]

Y Sin“in
deV - Li

dz (2.40)

Légicamente, al integrar la Ecuacion 2.40 a lo largo de la altura total del lecho se obtiene

my, = g X; +m] x] (i.e. se evapora toda el agua que ingresa al sistema). Teniendo en

cuenta la Ecuacion 2.40, el balance de masa para la humedad del aire en la emulsion resulta:

dy) €l r'nj_ X +ml ¥/ &7 J ; i
e _ E Sin m' 'jL L) -— - L]l_) Ye] — Yb]) (2.41)
dz Smf(l - 51) m, L e/ =9 Db

2.7.4 Balances de energia

Ademas de las suposiciones del modelo enumeradas en la Seccion 2.7, se consideran las

siguientes hipotesis adicionales:

xiii.  Las temperaturas de las fases solida y liquida son iguales (i.e., se desprecian los
gradientes térmicos en la capa pelicular de las particulas).

xiv.  El gas de las fases emulsion y burbuja esta a la misma temperatura, con lo cual la
transferencia de calor dentro del lecho fluidizado se produce entre las particulas
mojadas y el aire total (emulsion y burbujas) (Kunii y Levenspiel, 1991).
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xv.  El calor intercambiado por cada cdAmara con los alrededores y las restantes camaras

es transferido por la fase gas.

La Figura 2.17 muestra los flujos de masa y calor involucrados en los balances de energia.

Fases sélida y liquida

Las particulas y las gotas adheridas a las mismas se consideran un unico sistema

perfectamente mezclado al efecto del planteo del balance de energia:

mg'i H, (Tf )+m§m x! H, (Tf ) +ml(1-x)H, (T]) + mlxlH, (T))
+ iy (1= x) AHpys(T)) = g, Hy (T9,,.) = 11, XoueHho (T5,,)

mEVH (sout) QaSL
=0
(2.42)

donde Tsfin y T/ son las temperaturas de los solidos y la solucion de urea a la entrada, y Tsjout
es la temperatura de los granulos a la salida de la cdmara j. H,, , H,, y H,, son las entalpias de

la urea sélida, el agua y el vapor, respectivamente. QaSL es el calor intercambiado entre las

fases s6lida-liquida y gaseosa.

Reemplazando en la ecuacién anterior los balances de masa para la urea (Ecuacion 2.16) y

la humedad de los granulos (Ecuacién 2.17), resulta:

id o (14,) 4, XLy (1, + 1l (1 = ), (/) + lxf 1, (1))
+ 1y (1= x) AHpys(T]) = [1hg,, + 10y (1 = 2) | Hu (T5,,)
- [m]s1 nt iy xi mEV] Hy, ( sout) mEVH ( sout) QaSL
=0
(2.43)

Reacomodando los términos para expresar la Ecuacion 2.43 en funcion de diferencias de

entalpia:

g [Ho (T5,) = Hy (T,)] + 1, X5 [Hy (T,) = Ho (T3]
+mL(1—xL)[H () = Hu (Ts,, )] + i [Hy (/) = Hy, (sm)]

+ mL(1 - xL) AHDIS(T ) mEV[H ( sout) Hy, ( sout)] aSL
=0
(2.44)
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. éoutHu (Tsjout)

L) j . J j J
+ mSinXinHW (TSin) Fases Séllda y + mSoutXOUtHW (TSout)
Particulas liquida Particulas
, . . (perfectamente
g, (1 = x/)Hy (T/) mezcladas)
+ myxi Hy, (T/) |
+m) (1 —x]) AHps(T]) )
————" J
Solucion de urea fSL l_
(T STy miH, (T] )
mg, a ( ain) _ Mg, Iy ( Snuf) a. ja ; Aout ;
+ Y] H, (T)) + 110 YoueHy (Ta,,)
— — ~
Aire hUumedo Aire himedo
Fase gas
(flujo pistdn)

Calor perdido l ngt
al exterior

Figura 2.17. Flujos involucrados en los balances de energia de una cadmara.

Para el término [H, (T{ )—H,, (T )], se debe tener en cuenta que:

H, (T} )=H, (T;;ut) + AHEV(TS{M) (2.45)

donde AHgy es el calor de evaporacion. Reemplazando la Ecuacion 2.45 en la Ecuacion 2.44:

. J j J )yl J J
mg, [Hu (Tsin_) — Hy (Tsout)] + msinXin [Hw (Tsin) - HW (Tsout)] '
i (1= xf) [ (17) = Hy (79, )]+ il [H, (1)) = (1))
+ i) (1 - x/) AHpys(T]) — mpy Mgy (TS ) — Quss
=0
(2.46)
De esta manera, aparece en el balance de energia para las fases solida y liquida el término
asociado al agua evaporada, cuyo signo negativo indica que el fendbmeno de evaporacion
tiende a enfriar el sistema. Expresando las diferencias de entalpias en funcion de diferencias

de temperaturas, la Ecuacion 2.46 resulta:
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Tsj:in Tgin TLj Tl]"
mém f cpy dT + méle]n f cpy dT + mi(l - xi) J cp, dT + mixi f cpy, dT
Téout . . Té’out . . . Tgout . TSJ:out:
+ (1 —x]) AHps(T]) = 1, AHgy (Tg ) = Qls,
=0
(2.47)
Fase gas

Para formular el correspondiente balance de energia, se considera un elemento diferencial

de volumen en el que intervienen los términos incluidos en la Figura 2.18.

En base a la Figura 2.18 se obtiene el siguiente balance de energia para la fase gas:

m{l dHa(Tc{) + mé [Yj de(T(Z) + Hv(Tc{) de] = m{; HV(TS];,M) dy’ — dQc];SL - ngxt
(2.48)

donde Q_,, es el calor intercambiado con las camaras vecinas y los alrededores. Agrupando

términos, la Ecuacion 2.48 se convierte en:

m{l dHa(Tc{) + mé Y/ de(T(Z) = m{; [HV(T;;,M) - H,,(TC{)] dy’ — dQc];SL - ngxt
(2.49)

tivg [Ha(T2) + dHa(T2)] + 1ig (Y + a7 ) [H, (1)) + dH, (T7))]

m( )ik, | | 1
= Thé HU(TSJout) de_., Fase gas
PartI'CU|aS (emu'sién y ___ dz z
a0l burbujas) dQLy,

), Hy(T)) +ml Y/ H,(T])

Area interfacial:
6 . . 6 . _ .
D—pJ.AJT(1 —&)dz = D—ijfT(l —87)(1~¢),,)dz

Figura 2.18: Términos involucrados en el balance de energia de la fase gas.
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Al expresar la Ecuacién 2.49 en funcion de temperaturas, se obtiene:

), (cpg +Y! cpy,) dT] = m), m,(TS{M —T))dy/ - dQl, —dol,

(2.50)
donde ¢p,, se define como:
)
Tsout cpy dT
Py =———— (2.51)
TS]out o Ta{

Considerando el area interfacial mostrada en la Figura 2.18, el calor intercambiado entre
la fase gas y las particulas se expresa como:

6 . .
anSL hast DpJ A;"(l Ej)(Tc{ Sout)dz (2.52)

donde k!, es el coeficiente de transferencia de calor entre el aire y las particulas mojadas.

En forma diferencial, el calor Q perdido por la cdmara j a los alrededores e

ext

intercambiado con las camaras vecinas se puede escribir como:

dQext u’e (T] Text) pextgy + ylit (Taj - Taj_l) Ji=1dz

+ U (T] - TITY) Uity (2.53)

La Figura 2.19a representa las temperaturas que intervienen en el calculo de Qext
primer término del lado derecho de la Ecuacion 2.53 describe el calor perdido por la camara j
hacia los alrededores. El segundo y el tercer término cuantifican el calor que la cAmara j
intercambia con las cdmaras (j — 1) y (j + 1), respectivamente. T,,; es la temperatura de los
alrededores. 1/¢*t, [JJ=1 y [JJ*+1 representan las longitudes de la cAmara j en contacto con
los alrededores y las camaras (j — 1) y (j + 1), respectivamente. A modo de ejemplo, en la
Figura 2.19b se indican las longitudes en contacto con los alrededores para una camara
intermedia (j=2-5) vista desde arriba. Para las camaras intermedias, 1/*** es la suma de los
dos lados que no estan en contacto con las camaras vecinas. Naturalmente, la suma de las tres

longitudes debe ser igual al perimetro de la camara. Para la primera camara la longitud 1/-/ =1
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es cero, mientras que para la Gltima camara de enfriamiento el valor de 1//*1 es el que resulta

nulo.

yrest gt y U’7** son los coeficientes globales de transferencia de calor entre la
camara j y los alrededores y entre la camara j y las cdmaras (j—1) y (j+ 1),
respectivamente. Para calcular los coeficientes globales de transferencia de calor entre las
camaras, se desprecia la conduccién de calor a través del tabique y se utiliza la siguiente

expresion general:

(2.54)

I pi-1 Camara j pi+1

<>

lj,ext

2
(b)
Figura 2.19. (a) Temperaturas involucradas en el flujo de calor intercambiado entre camaras
y con los alrededores y (b) longitudes en contacto con los alrededores para la camara j.

El coeficiente de transferencia de calor individual 2/ entre cada lecho fluidizado y las

paredes de la cAmara es:

h = hg (1 - 5\/{1all) + hlj; 5dlall (2.55)
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donde &, es la fraccion volumétrica media de burbujas en las proximidades de la pared, y
hly h{, son las contribuciones de la fase emulsion y burbujas al coeficiente de transferencia

de calor R/, respectivamente. La fraccion de burbujas cerca de la pared (62 1) se evalla

siguiendo las expresiones derivadas por Mazza y colaboradores (1997). La contribucion de la
fase burbuja (h,’;) se determina usando la correlacidn propuesta por Mazza y Barreto (1988).
Considerando que el didmetro medio nimero-volumen de las particulas de urea es grande, la

contribucion de la particula al coeficiente de transferencia de calor entre la emulsion y la

pared de la camara (hi) no resulta dominante (Mazza et al., 1993). Luego, el componente
convectivo relacionado con el gas intersticial de la emulsién controla el valor de este
coeficiente, y puede ser estimado a partir de la correlacion propuesta por Mazza y Barreto
(1988). En consecuencia, es razonable establecer que el calor se transfiere desde las particulas
al gas y que la fase gas es la responsable del transporte de calor hacia las paredes de la

camara, lo cual constituye una de las hipétesis consideradas al formular el balance de energia.

El coeficiente global de transferencia de calor entre cada camara y los alrededores se

calcula mediante una expresion analoga a la Ecuacion 2.54 es utilizada.

1 _ 1 1
U}"eﬁ - ﬁ + hext

(2.56)
El parametro hé*t se computa a partir de una correlacion para transferencia de calor por
conveccion natural (Incropera y DeWitt, 1981).

Retomando el balance de energia para la fase gas, al reemplazar las Ecuaciones 2.52 y

2.53 en la Ecuacion 2.50, se obtiene:

dr; _ CPy dy’ 6 h{lSL A;(l —¢/)
dz (cpq + Y/ cp,) dz m{l (cpg +Y! cpv)D_pfw

(T, = Td)

Uj,extlj,ext ) Uj'j_llj’j_l . -
T ) (Td _Text) Y : (Tc{ - Tc{ 1)
1}, (cpa + Y7 cpy) Mg (¢pa + Y7 cpy)
Uj,j+1lj,j+1 ] ]
_ (1) - 1/*Y) (2.57)

ml, (cpq + Y7 cp,)

El cambio en la humedad del aire total respecto a la coordenada axial depende de la
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cantidad de agua que se evapora desde las particulas mojadas, la cual se determina derivando
la Ecuacion 2.28 con respecto a z y reemplazando en dicha expresion las Ecuaciones 2.22 y
2.26, pasos que conducen a la siguiente expresion:

dy’ gT];lf (1-¢) Bée

= —P¢ (v —yJ (2.58)
dZ 81 Dpjw ( e )

Sustituyendo la Ecuacién 2.58 en la Ecuacion 2.57, se obtiene la siguiente expresion

final para el balance de energia de la fase gas:

ar] Bt (v —v)+ ¥
dz DY),

j j ext (T i1 (7 _ i1

(T  —Ta) =0 (T) = Texe) — 07771 (T =T, )
— ghi*t (1] - T(iﬂ) (2.59)

donde los parametros adimensionales a/ y A/ asociados a la transferencia de calor entre la

fase gas y las particulas mojadas por evaporacion y por conveccion se definen mediante las

Ecuaciones 2.60 y 2.61, respectivamente:

e (1= oo
(cpq + Y7 cpy) &l '
 6Rh, A(1-¢

1! (cpq + Y cp,)

El parametro o/°* (con k tomando la siguiente notacion: ext, j — 1 0 j + 1) tiene unidades
de m™ y esta vinculado a la transferencia de calor con los alrededores, la cdmara anterior y la
camara siguiente, respectivamente:

urr Lk

glk = — , (2.62)
m, (cpa + Y7 cpy)

El primer término del lado derecho de la Ecuacion 2.59 describe la entalpia del flujo de
agua evaporada que se incorpora a la fase gas, el segundo término representa el flujo de calor
intercambiado a través de la interface particula mojada/aire. El coeficiente de transferencia de
calor particula mojada/aire se calcula en base a los lineamientos dados por Kunii y Levenspiel
(1991).
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La condicién de borde asociada a la Ecuacion 2.59 es:

z=0 T) =T/ (2.63)

QAin

El flujo total de calor Q. , necesario para resolver la Ecuacién 2.47, se determina

integrando el flujo diferencial de calor dado por la Ecuacion 2.52:

Qist fhaSL —; T(l Ej)(Tc{ - T;;mt)dz (2.64)

Balance global de energia

Una vez calculadas las temperaturas de las particulas y el aire, se debe verificar el
siguiente balance de energia global (ver Figura 2.15):

j Jj j j
TSin TSin T/ T}
. J ) oy _
mg, f cp, dT + msinXm f cpy dT + mL(l xL) f cp, dT + mLxL f cpy dT
Jj Jj Jj
Tbout 7§out Tgout Tgout
j j
Ain Tain

mn

+mi(1—xi)AHD,5(TLj)+m{l fcpadT+m] Y/ fcp,,dT

Jj
Aout Aout

Tgout
- mljstHEV(Tsjout) + m{?V J cpy dT — Qext

j
Aout

=0 (2.65)

donde Q se obtiene integrando la Ecuacion 2.53 entrez = 0y z = L/.

ext

2.8 Resultados y discusion

El conjunto de ecuaciones algebraicas y diferenciales que constituye el modelo
matematico del granulador se implemento en el lenguaje de programacion FORTRAN. El
modelo para cada camara es esencialmente el mismo. Los resultados obtenidos para la
corriente de solidos que abandona cada caAmara se alimentan a la camara siguiente, resultando

un modelo matematico de tipo secuencial modular. No obstante, la resolucién del balance de
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energia correspondiente a una dada cdmara j requiere conocer la temperatura de la cdmara
siguiente. Por lo tanto, resulta necesario proponer las temperaturas de las camaras e iterar

hasta lograr convergencia.

Una rutina basada en el método de Broyden se emplea para resolver los sistemas de
ecuaciones algebraicas. Para resolver los sistemas de ecuaciones diferenciales, se utiliza una

rutina basada en el método de Gear.

2.8.1 Términos del balance de energia

El modelo propuesto permite no sélo estimar las temperaturas, caudales y composicion de
todas las corrientes de salida, sino también evaluar la importancia de los efectos térmicos que
tienen lugar dentro del granulador. La Figura 2.20 ilustra, para todas las camaras, la magnitud
de los distintos términos que constituyen el balance de energia global (los cuales se resumen
en la Tabla 2.5) adimensionalizados con respecto al término correspondiente al calor de
disolucién (término 7 de la Tabla 2.5). Como se mencionara en la Seccion 2.6, el término
asociado al calor de disolucion no es despreciable. En efecto, y tal como se observa en la
Figura 2.20, este fendmeno constituye la mayor fuente de calor en las cadmaras de
crecimiento. El calor total de evaporacion no resulta suficiente para compensar el calor de
disolucién liberado. En las camaras de crecimiento se reconocen 5 términos influyentes en la
temperatura de los lechos (los caudales de particulas, solucion de urea y aire y los calores
latentes de disolucién y evaporacion), por lo cual se espera que, si una variable es perturbada,
los demas términos amortigiien el efecto térmico y la temperatura muestre un cambio

considerablemente menor al de la perturbacion.

Como es de esperar, s6lo los términos asociados al calor sensible de las corrientes de
particulas y aire de fluidizacion son significativos en las cdmaras de enfriamiento. Los
términos 9 y 10 poseen magnitudes despreciables frente a las de los términos restantes. Los
resultados de simulacion indican ademéas que no solo el intercambio de calor con los
alrededores resulta insignificante, sino también aquellos con camaras contiguas. Por lo tanto,
las camaras del granulador pueden considerarse que funcionan practicamente de manera

adiabatica.
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Tabla 2.5. Términos del balance de energia global graficados en la Figura 2.20.

Término Término
TS]‘.in T‘{in
: i, [ eoear ol [ epar
Sjout Téout
T*é’in
2: mémxifn f cp,, dT 7: ml (1 - x]) aAHp5(T))
Té’out
1/
3 ml(1—x]) f cpy dT 8: —tidy AHgy (TS )
TSJ‘.out
TI{ Tsj:out
4: mixi fcpw dar 9: mIJE f cp, dT
J j
Sout Qout
T).
5 ml, f Cpq dT 10 -
)

2.8.2 Perfiles axiales de humedad y temperatura del aire

La Figura 2.21 muestra los perfiles axiales de humedad del aire en las fases emulsion y
burbuja para la primera camara de crecimiento y una capacidad de produccién igual a 115%.
Para ambas fases, la humedad del aire aumenta casi linealmente en la direccion axial. La
resistencia a la transferencia de masa entre las fases emulsion y burbuja no es despreciable,

siendo el contenido de humedad del aire de la emulsién mucho mayor que el de las burbujas.

La humedad del aire total (emulsion y burbujas), Y/, que abandona cada camara es muy

proxima al valor maximo posible, definido por la cantidad de agua que ingresa a través de la

solucion, Y./

—vJ o)y S PWAWEY | 5 i
max = Yin + (mSme + mjyx] )/m}. Este resultado estd en concordancia con el

contenido practicamente nulo de agua medido en los granulos de urea que abandonan el
granulador. Por otro lado, la humedad del aire que ingresa a cada camara se encuentra lejos de

su valor de equilibrio, Y**.
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1,5

MCl MC2 MC3

11 mc4 uCs5 uCo

Valor del término/
valor del término 7

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

Término del balance de energia

Figura 2.20. Términos relativos de flujo de calor involucrados en el balance de energia global
(descriptos en la Tabla 2.5) para las camaras de crecimiento y enfriamiento.

O T T T T
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1

z/L

Figura 2.21. Perfiles axiales de humedad del aire para las fases emulsion y burbuja.
Capacidad de planta: 115%. Primera caAmara del granulador.
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1
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z/L

Figura 2.22. Perfiles axiales de temperatura del aire y los granulos. Capacidad de planta:
115%. Primera camara del granulador.

Como se muestra en la Figura 2.22, para la primera camara de crecimiento y una
capacidad de produccién del 115%, la temperatura del aire aumenta abruptamente hasta
alcanzar su valor de salida en una corta distancia por encima del plato distribuidor de gas (se
requiere menos del 2% de la altura de la cAmara para que asuma su valor de salida). La
temperatura de las particulas s6lidas que abandonan cada lecho fluidizado es casi idéntica a la
temperatura de salida del aire (la cual es préacticamente igual a su valor promedio axial). Se
demuestra entonces que, desde el punto de vista térmico, se puede despreciar la naturaleza

heterogénea de los lechos fluidizados sin perder exactitud en la representacion del sistema.

2.8.3 Validacion del modelo matematico

En esta seccion, el modelo matematico desarrollado se valida con informacién
experimental proveniente de un granulador industrial continuo multicamaras de lecho
fluidizado para produccion de urea. Se utilizan datos del proceso industrial obtenidos bajo tres
capacidades de produccion diferentes (100, 115 y 120 %). Lamentablemente y por razones de
confidencialidad, no es posible reportar los valores absolutos de las mediciones tomadas en
planta. Las temperaturas de las camaras del granulador se monitorearon cada 15 minutos
durante 15 horas bajo un dado régimen de operacion (i.e., sin introducir cambio alguno en las

variables operativas del proceso). Los medidores de temperatura se localizaron por encima de
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la altura del lecho fluidizado para evitar su erosion, de manera que las mediciones
corresponden a las temperaturas de la fase gas a la salida de los lechos de cada cdmara.
Teniendo en cuenta los resultados previos, los datos de temperatura experimentales se pueden
comparar con la temperatura de los sélidos o del gas, ya que ambas son coincidentes a la
salida de la unidad. Cada 4 horas, se tomaron muestras de las corrientes de semillas y el
producto granular y se analizaron granulométricamente. A partir de estos datos fue posible
determinar el didmetro medio nimero-volumen (la expresién matemaética para su célculo se
presentara en detalle en el Capitulo 4) y compararlo con el diametro predicho por el modelo.
Ademéas de las variables mencionadas, se cuenta con informacion acerca de caudales,
presiones y temperaturas de diversas corrientes que se monitorean en linea. En adicién se
dispone de los caudales masicos de la corriente de reciclo, medidos ad hoc para las
operaciones a distintas cargas.

® 100%
2 ®115%
m120%

Error (%)

C1 C2 C3 C5

Céamara

Figura 2.23. Error cometido en la prediccion de la temperatura de las cdmaras de crecimiento
1, 2y 3y la camara de enfriamiento 5 para diferentes capacidades de planta.

Como ejemplo de la bondad del modelo en lo que respecta a las predicciones de
temperaturas, la Figura 2.23 presenta para todas las camaras de crecimiento (cAmaras 1 a 3) el
error cometido en la prediccion de sus temperaturas para las tres capacidades de produccion
(100, 115 y 120%) ensayadas. Asimismo, en la Figura 2.23 se incluyen los valores
experimentales y calculados correspondientes al ultimo lecho de enfriamiento (cAmara 5) para

las capacidades de produccion 115 y 120%. Cabe destacar que todas las temperaturas se
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estimaron a partir del modelo propuesto, el cual no incluye pardmetros de ajuste. Segun la
Figura 2.23, las temperaturas calculadas a partir del modelo presentado estan en buena
concordancia con los datos de la industria. En efecto, las desviaciones se encuentran por
debajo del 3%.

Error (%)

100% 115% 120%
Capacidad de planta

Figura 2.24. Error cometido en la evaluacion del diametro medio del producto del granulador
para diferentes capacidades de planta.

Para las condiciones operativas estudiadas, la Figura 2.24 presenta el error cometido en la
evaluacion del didmetro medio nimero-volumen del producto del granulador en funcion de la
capacidad de produccion. De la Figura 2.24 se concluye que el modelo reproduce
correctamente el diametro medio de la distribucién de tamafio del producto, en efecto se

detectan errores de prediccién inferiores al 4%.

2.9 Conclusiones

En este Capitulo se describe un modelo matematico detallado para simular la operacién
continua en estado estacionario de un granulador industrial de lecho fluidizado para la
produccion de urea. El calor de disolucion resultd ser una variable clave en el balance de
energia, ya que representa la mayor contribucién entalpica a dicho balance. En sistemas que
emplean fertilizantes fundidos o en soluciones muy concentradas (i.e., sin 0 con muy poco
contenido de agua) como liquidos atomizables, es esencial representar correctamente los

efectos térmicos asociados a los cambios de fase. Paradogjicamente, en la literatura no se
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explora el analisis del comportamiento de equipos que llevan a cabo el proceso de

granulacién fundida.

Se demostro que la alta velocidad de transferencia de masa y la cantidad relativamente
pequefia de agua que se alimenta con la solucion de urea aseguran evaporacion completa de la

carga de agua que ingresa al sistema.

Debido a que la temperatura del aire alcanza el valor de temperatura de las particulas a
una corta distancia por encima del plato distribuidor de gas, se concluye que un modelo més
simple del balance de energia asumiendo mezclado perfecto y uniformidad de temperaturas
para todas las fases conduciria al mismo resultado con menor tiempo de computo. Ademas,
las cdmaras se pueden asumir adiabaticas, ya que el calor intercambiado con los alrededores y

las cdmaras vecinas resulta despreciable.

El modelo presentado se validé con datos industriales. En particular, las temperaturas
predichas por el modelo para distintas cAmaras reproducen satisfactoriamente los valores
industriales disponibles para diferentes capacidades de planta. Los errores en la prediccion de
las temperaturas fueron inferiores al 3%. El modelo también predice exitosamente (los
errores son menores al 4%) los diametros medios nimero-volumen calculados a partir de la
granulometria experimental medida para la corriente de sélidos que abandona el granulador.
Es importante sefialar que las buenas predicciones se han logrado sin incorporar parametros

de ajuste al modelo.



Capitulo 3

Modelo dinamico del granulador
industrial de lecho fluidizado

3.1 Introduccion

La comprension de la dindmica del granulador industrial de lecho fluidizado es de gran
importancia para producir granulos con los atributos deseados y lograr un funcionamiento
estable del circuito de granulacion (Adetayo et al., 1995; Balliu y Cameron, 2007). Por lo
general, en los circuitos de granulacion de fertilizantes s6lo una fraccion relativamente
pequefia del caudal de particulas que abandona el granulador esta dentro del rango de tamarfios
apto para la venta del producto, siendo por lo tanto frecuentes las operaciones con altas
relaciones de reciclo. Las caracteristicas (caudal, granulometria y temperatura) de la corriente
de reciclo, que son una consecuencia de los procesos llevados a cabo en el circuito de
granulacién aguas arriba del granulador (i.e., enfriador, molino y zarandas, ver Figura 1.14),
afectan la operacion de este equipo. Usualmente, la presencia del reciclo produce
comportamientos oscilatorios en las variables del proceso. En casos extremos, estas
oscilaciones periddicas junto con los importantes tiempos muertos, que aparecen en distintos
sectores del circuito, ocasionan paradas de planta o cambios no deseados en la capacidad y
calidad del producto (Adetayo et al., 1995). En sintesis, el entendimiento de la dinamica del
granulador es esencial para luego analizar la estabilidad del circuito completo. Por esta razén,
en el presente Capitulo se estudia un granulador industrial de lecho fluidizado multicamaras
para la produccién de urea operando en estado no estacionario. Como objetivo adicional al de
comprender el comportamiento no estacionario de la unidad, se busca desarrollar un modelo
matematico dindmico de bajo costo computacional que facilite su integracion futura con las
restantes unidades del circuito de granulacion y la simulacion de la planta de granulacion

completa.

Si bien existen varios trabajos en la literatura abierta que modelan y analizan la dinamica
de granuladores continuos de lecho fluidizado (Drechsler et al., 2005; Heinrich y Morl, 1999;
Heinrich et al., 2002; Heinrich et al., 2003; Heinrich et al., 2005; Nagaiah et al., 2008;
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Radichkov et al., 2006), la mayoria de los procesos de granulacion industriales ain mantienen
la estabilidad del proceso (i.e., nivel de produccion y calidad granulométrica del producto
granular) por prueba y error. En consecuencia, aln resulta necesario modelar unidades
similares a las que se encuentran en las industrias de gran escala. En este sentido, es
importante resaltar que los estudios arriba citados se centran en granuladores constituidos por
una Unica camara, donde tiene lugar un proceso de granulacién humeda (a diferencia del
proceso de produccion de urea donde ocurre granulacion fundida) bajo la condicion de masa
de particulas constante dentro de la unidad (hipdtesis no valida para el granulador de urea).
Por lo tanto, todavia existe la necesidad de modelos dinamicos aptos para representar

granuladores de urea industriales.

Por las razones antes expuestas, en este Capitulo se plantea un modelo dinamico del
granulador industrial para produccion de urea, se estudia su comportamiento a lazo abierto y
se proponen pautas para seleccionar variables manipuladas que permitan controlar variables
claves del proceso. EI modelo matematico para cada camara se formula a partir de balances
de masa, energia y cantidad de movimiento como una extension del modelo de estado
estacionario presentado en el Capitulo anterior, realizando algunas simplificaciones de
acuerdo a las conclusiones obtenidas en el Capitulo 2. Con el fin de evaluar el
comportamiento del granulador a lazo abierto, y con futuros objetivos de control, se ensayan
diferentes perturbaciones al modelo dinamico y se estudia el comportamiento del granulador

en funcion del tiempo.

Los resultados presentados en este Capitulo se publicaron parcialmente en el articulo:
Dynamics of an Industrial Fluidized-Bed Granulator for Urea Production, Diego Bertin,
Juliana Pifia, Veronica Bucald, Ind. Eng. Chem. Res., 49(1), 317-326, 2010, (Bertin et al.,
2010a).

3.2 Modelo matematico

Como se describe en la Seccion 2.2, el granulador industrial esta constituido por seis
camaras en serie divididas por tabiques verticales, siendo cada una de ellas un lecho
fluidizado (Kayaert y Antonus, 1997; Morl et al., 2007). Las tres primeras caAmaras son de

crecimiento, mientras que las restantes se utilizan para el enfriamiento del producto.

Como se menciona en las Secciones 1.7 y 2.2, las semillas crecen a través de la

deposicion de maultiples gotas de la solucién de urea concentrada sobre la superficie de las
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particulas (Leclére et al., 2004). La rapida solidificacion de la urea es consecuencia de dos

procesos simultaneos: el enfriamiento de las gotas y la evaporacién de agua. En el Capitulo 2

se concluye que las temperaturas del gas y de los sélidos son précticamente iguales, que la

evaporacion del agua presente en la solucion de urea alimentada es completa y que las

camaras del equipo operan practicamente de manera adiabatica. Teniendo en cuenta estos

resultados junto con otras caracteristicas del sistema (ya discutidas en el Capitulo anterior),

para la formulacion del modelo dindmico del granulador se suponen como validas las

siguientes hipotesis:

Vi.

Vii.

viil.

Todas las fases son continuas e interpenetrantes.

Las fases sélida y liquida estan perfectamente mezcladas, en acuerdo con los
resultados obtenidos por Heinrich y Moérl (1999) (ver Seccion 2.2).

Las fases liquida y gaseosa operan en estado pseudo-estacionario. Es decir, se
desprecia la acumulacion de masa y energia del aire y el liquido dentro de cada
camara (Garnavi y Kasiri, 2006; Groenewold y Tsotsas, 2007; Lai et al., 1986;
Rhodes, 1998).

Se desprecian los fendmenos de elutriacion de finos, atricion, ruptura y
aglomeracion o coalescencia de particulas. Se considera que todas las gotas del
ligante se adhieren de modo exitoso sobre la superficie de las semillas y, por ende,
no se tiene en cuenta la generacién de nuevos nucleos solidos por solidificacion de
gotas.

La poblacién de semillas y de particulas en cada cdmara se caracteriza por el

didmetro medio nimero-volumen.
Las semillas se encuentran virtualmente secas.

Los granulos de urea tienen densidad constante y son esféricos. Las particulas se

encuentran libres de aditivos tales como el formaldehido.

El contenido de agua de las gotas de solucion de urea se evapora instantanea y
completamente (conclusion del Capitulo 2). Con esta suposicion, el modelo se
simplifica porque no hay necesidad de resolver el balance de masa para la fase
gaseosa (i.e., el balance de masa para el aire se encuentra desacoplado del balance

de masa para urea).

Producto del intenso mezclado, las temperaturas del solido y el gas en el interior

de cada camara son idénticas (conclusiéon del Capitulo 2). Por esta razon, el
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sistema se considera termicamente homogéneo (Bertin et al., 2007, Burgschweiger
y Tsotsas, 2002).

X.  Las cdmaras operan adiabaticamente (conclusién del Capitulo 2).

La Figura 3.1 presenta un esquema representativo de una camara genérica j y las variables

principales del sistema.

mé(1+ aout)' out

Y ;| Camaraj | ;, i
mg, » DpNVm Tin mSout’DpNVout' Tout
> . . . —
J Pol i
mg, Dpyy, T
o) i 2 J J J
), T, my(1+Yy ), Ta,

Figura 3.1. Representacion simplificada de una camara de granulacion.

3.2.1 Balance de masa para urea

Considerando las hipétesis anteriormente mencionadas, el balance de masa para urea en

estado no estacionario correspondiente a una cdmara j es:

dmg ;o A -
e mg, + mL(l — xL) —mg, . j=1lab (3.1

donde, para la cdmara j, ms, ms y ms , Son la masa de solidos en el lecho y los caudales
masicos de entrada y salida de particulas, respectivamente. m;, y x; corresponden al caudal
masico de solucion de urea atomizada en la camara j y a la fraccion de agua presente en dicha

solucion. Debido a que sélo se alimenta urea en las camaras de crecimiento, ] debe

considerarse nulo en las cdmaras de enfriamiento (j =4 a 6). Dada la configuracion en serie de

. Y
las camaras, resulta que g, ms para j=2a6.
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3.2.1.1 Caudal masico de sdlidos de salida

Los granulos fluyen de una cdmara a otra por la abertura que poseen los tabiques de
division en su parte inferior, y por sobre la grilla de distribucion de aire (ver Figura 1.13). Las
particulas se mueven en direccion horizontal desde la primera camara a la Gltima debido a la
diferencia de presion que existe entre ellas (Grieco y Marmo, 2006; Massimilla et al., 1961).
Entonces, y por analogia con el principio de los vasos comunicantes, el flujo de solidos se

describe mediante la ecuacion de Bernoulli (Tallon y Davies, 2005).

Con el objeto de formular matematicamente el transporte de sélidos entre camaras, la
Figura 3.2 esquematiza un sistema formado por dos lechos fluidizados interconectados. El

flujo entre ambas cdmaras se produce debido a la diferencia de presién entre ambos lechos.

' ) '
1
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! tope Pj+1 :
| A tope !
| I
i s . N\ \
: ,  Camara j : .
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\ 1 ] | \
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II 1 1 |I
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1
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Figura 3.2. Lechos fluidizados comunicados por un orificio en la parte inferior.

La ecuacion de Bernoulli se aplica a los puntos A y B de la Figura 3.2. En este contexto,
la velocidad u{, (en el punto A) representa la velocidad del flujo (de solidos y el aire que los

acomparia) a través del orificio, mientras que la velocidad de los granulos en el punto B se

considera despreciable porgue el area de flujo es mucho mayor que la del orificio.

Despreciando las posibles pérdidas de energia mecanica debido al pasaje del flujo por el
orificio (hipétesis valida cuando el orificio es relativamente grande), la ecuacion de Bernoulli

se puede escribir como:
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1 . ) ; ;
] 17 _ pl Jj+1
pred Uy = }}ondo - Pfondo (3.2)

donde para la camara j, p;,, es la densidad del lecho y @’ondo es la presion que ejerce el

lecho sobre la placa de distribuciéon de aire.

Las presiones en el fondo de cada camara se pueden formular en funcién de la densidad y

altura del lecho, lo cual permite expresar la Ecuacion 3.2 como sigue:

1 ; i2 ; , ; ;
~Phea s = 9(Phea L’ = Ppea L'*) (33)

Despejando la velocidad de la Ecuacion 3.3, se obtiene:

u] — \/Zg (pljjed L) — pljjed LJ+1) (34)

0 J
Ppea

Por lo tanto, el caudal mésico de solidos que abandona la camara j se puede estimar como:

) / ] ' ' ' i j+1 .
méout = leJt’d A{) u(J) = A{J\/zg plj)ed (plj)ed L - pl]Jed L]+1) ] = las
(3.5)

donde Aé es el area de pasaje de los solidos desde la camara j hacia la j + 1y L’ es la altura

del lecho j. Es importante notar que, en la Ecuacion 3.5, 1] , depende de la densidad del

SO‘LL

lecho p! no de la densidad de las particulas en coincidencia con otras expresiones
Phed Pp

reportadas en la literatura (Burkett et al., 1971; Grieco y Marmo, 2006).

En términos generales y considerando la pérdida de carga al atravesar el area de pasaje, la
Ecuacion 3.5 se puede reescribir adicionando la correccion dada por el coeficiente de

descarga Cp:

méout = CD A{)\/Zg pIJJEd (pIJJEd L] - leJ:dl Lj+1) ] = 1 a 5 (36)
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El célculo del caudal de solidos que abandona el granulador se obtiene de la Ecuacion 3.6

considerandoque j = 6y L’ = 0:

mg . = Cp PpeaA§ v/2gL (3.7

donde A§ es el area de descarga del granulador. Tal como sugiere Massimilla (1971) para
particulas mucho més pequefias que el area de pasaje, el coeficiente de descarga C, se

considera aproximadamente igual a 0,5.

3.2.1.2 Densidad y porosidad de los lechos fluidizados

La densidad del lecho fluidizado en cada camara se calcula como:
Prea = Pp(1—€7) +pl el (3.8)

donde &’ es la porosidad del lecho fluidizado en la camara j y Py Y pé son las densidades de

las particulas y el aire, respectivamente. La porosidad del lecho fluidizado en cada camara &’

se computa segun la siguiente ecuacion (Morl et al., 2007; Richardson y Zaki, 1954):

j
. w
gl = Smf u]— (39)

mf

donde ¢, es la porosidad del lecho en condiciones de minima fluidizacion. ¢, se asume
constante e igual a 0,41, valor estimado a partir de la correlacion de Wen'y Yu (1966). u’ es

la velocidad superficial del aire en el lecho y ujnf es la velocidad minima de fluidizacion para

cada camara j. K/ se define como:

In—L
j Ems
K =—" (3.10)
iy
ln]—.t
umf

donde u] es la velocidad terminal de las particulas en el lecho j. Debido a que las velocidades
minima de fluidizacion y terminal son funcion del didmetro de las particulas, la porosidad

también varia con el tamafio de los granulos. En efecto, la porosidad presenta valores mas
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pequefios para particulas de mayor tamafio. Las Ecuaciones 3.9 y 3.10, que constituyen la
correlacion de Richardson y Zaki (1954), permiten estimar la porosidad de los lechos

fluidizados de una manera simple. Esta correlacién se fundamenta en que la porosidad debe
pasar por los puntos (u,,, &xs) Y (u{,1), correspondientes a las condiciones de minima

fluidizacién y velocidad terminal (cuando la velocidad iguala a la velocidad terminal de las
particulas, la porosidad es practicamente 1 debido a la elutriacion de los sélidos).

Los valores de porosidad calculados mediante la ecuacion de Richardson y Zaki (1954)
son comparables a los predichos por otras correlaciones, como la de Kunni y Levenspiel
(1991) considerada para el modelo propuesto en el Capitulo anterior. Para datos tipicos de
una camara de granulacion, en la Figura 3.3 se contrastan las correlaciones de Richardson y
Zaki (RZ), Kunni y Levenspiel (KL) y Gorosko y colaboradores (Mérl et al., 2007; Gorosko

et al., 1958). Esta ultima correlacion esta dada por:

<18Re + 0.36Re? )0'21
g =

- (3.11)

donde Re y Ar son los nimeros de Reynolds y Arquimedes, evaluados en el diametro medio

numero-volumen de la poblacion.

0,7 1

— KL
— Gorosko

0,5 1

0,3 — . . . .

Figura 3.3. Comparacidn de distintas correlaciones para el calculo de porosidades de lecho
fluidizado considerando datos tipicos industriales.

Como se puede observar en la Figura 3.3, exceptuando el rango de altas velocidades (no

factibles en el granulador), la correlacion de Kunni-Levenspiel predice los valores mas altos
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de porosidad. Las otras dos correlaciones estiman porosidades similares. Teniendo en cuenta
que el granulador opera con velocidades de 3 a 4 veces la de minima fluidizacion, se puede
concluir que las correlaciones evaluadas predicen valores de porosidad cercanos. En blsqueda
de un modelo dinamico de bajo costo computacional, se elige la ecuacion RZ por su
simplicidad. En efecto, no requiere evaluar las propiedades de las burbujas como se debe

hacer para aplicar la correlacion de KL utilizada en el Capitulo 2.

3.2.1.3 Altura de los lechos fluidizados

La masa de solidos en cada cAmara j esta relacionada con la altura del lecho fluidizado del

siguiente modo:
ml =p, AL(1-¢) L (3.12)
siendo A’} el area transversal de la camara.

Para estimar las alturas de los lechos, se deben reemplazar las Ecuaciones 3.6 (0 3.7) y
3.12 en la Ecuacién 3.1, y resolver las ecuaciones diferenciales resultantes. A partir de las
alturas de cada camara, es posible computar el caudal de particulas de salida y la masa de

solidos en cada lecho, utilizando las Ecuaciones 3.6 (0 3.7) y 3.12.

3.2.2 Diametro medio nimero-volumen

Considerando que el Gnico mecanismo de crecimiento es el recubrimiento por deposicion
de finas gotas (accretion), el balance en nimero de particulas para cada caAmara viene dado

por (Randolph y Larson, 1971):
j=1a6 (3.13)

donde N/ es el nimero de particulas dentro del lecho jy N/ y N/, son los caudales en

ut

namero de particulas de entrada y salida de la cAmara j. Debido a la configuracion en serie, se

cumple N/ = N paraj=2a86.

Caracterizando a la poblacién de particulas por el diametro medio nimero-volumen de la
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poblacién, el balance de masa para los sélidos en cada camara (Ecuacion 3.1) se puede

reescribir en funcion del tamafio y el nimero de particulas como:

T[ d i—=—j 3 T . I . 3
p"Ed—t(N] Dpyy ):méin+mi (1-x/)-m{  j=1a6 (3.14)

donde Dp},,, es el diametro medio nlimero-volumen de la poblacion dentro de cada camara j.

De acuerdo a la suposicién de mezclado perfecto para la fase sélida, el didmetro medio
namero-volumen de la poblacién dentro del lecho j es idéntico al didmetro medio que posee

la corriente que abandona esa camara (i.e., Dpy, = Dp}y, ). Por lo tanto, el nimero de

particulas y el caudal en numero que sale de cada camara j se pueden calcular,

respectivamente, por medio de las siguientes relaciones:

J
mg

]
Pp g Doy
] méout .
Nout = TI.'T]:; ] = laé6 (316)
Pp g PPy

Distribuyendo la derivada con respecto al tiempo en el lado izquierdo de la Ecuacion 3.14
y teniendo en cuenta las Ecuaciones 3.13, 3.15 y 3.16, la Ecuacion 3.14 se puede expresar

como sigue:

+ml(1-x])) j=1a6  (3.17)
Jj . L L
dt 3my _Dpzjvvl

3
) ) P
dDpyy  Dpyy l . j l Dpyy
= —|ml |1-|—"—
mn
La Ecuacion 3.17 permite evaluar la evolucion dinamica del diametro medio namero-
volumen en cada camara. Al igual que en el Capitulo anterior, el didmetro medio namero-

volumen se utiliza para evaluar las velocidades de fluidizacion incipiente y terminal. Como se
menciona en la Seccion 2.7.2, el uso del diametro Dp,,, en lugar del didametro medio
superficie-volumen (para el calculo de la porosidad) es una aproximacion valida cuando se

desconoce la distribucion de tamarfio de particulas o bien cuando la misma es angosta. Bajo la

hipétesis de estado estacionario, la Ecuacion 3.17 se reduce a:
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— 3
D pzjvv
Dpay

0=mm) [1- +ml(1-x)) j=1a6 (3.18)

Despejando D_p,{,v, se obtiene:

Dp}y = Dpjy' |1+ 3 j=1a6 (3.19)
Sln

(1 - xL)]

La expresion 3.19, como es de esperar, resulta idéntica a la Ecuacion 2.33 deducida en el

Capitulo anterior.

3.2.3 Caida de presion

La caida de presion total en cada cAmara esta constituida por dos términos: la caida de
presion del lecho fluidizado en si mismo (relacionada con el peso del lecho) y la caida de

presion en la grilla de distribucion de aire (ver Figura 3.4):

AP =APL, +AP).  j=1a6 (3.20)
( A
Lecho L)
fluidizado
\ v
Grilla de
distribucion

Figura 3.4. Lecho fluidizado y grilla de distribucién de aire en la j-ésima camara.
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Caida de presién en el lecho fluidizado

La caida de presion en el lecho fluidizado es la pérdida de carga del medio fluidizante
(aire en el caso del granulador) producida por la friccién del fluido consigo mismo, con las
particulas fluidizadas y con las paredes de la cdmara (Kunii y Levenspiel, 1991). La expresion
para calcular dicha caida de presion se puede obtener formulando un balance de fuerzas para

las particulas y un balance de cantidad de movimiento para el fluido.

Balance de fuerzas para la fase solida

Debido a que en un lecho fluidizado las particulas se encuentran suspendidas por la
corriente de fluido que se dirige de abajo hacia arriba, existe un equilibrio entre las fuerzas
que acttan sobre ellas. En efecto, el peso de las particulas se compensa con la fuerza de
arrastre ejercida por el fluido y el empuje causado por la diferencia de densidades entre el

solido y el fluido (ver Figura 3.5).

T
|
|

Fuerza de / Fuerza de
arrastre \ €mpuje
/ N
/ \

/ \
| l
\ /

\ /

N /7
» ‘ Fuerza de

gravedad

e —

Figura 3.5. Balance de fuerzas para las particulas en un lecho fluidizado.

Para un lecho de solidos, la fuerza de gravedad que actla sobre las particulas es igual al
peso de las mismas y se puede expresar en funcion de la densidad de las particulas, la
porosidad y altura del lecho y el area transversal de la camara. Similarmente, la fuerza de
empuje es igual al peso del fluido desplazado por las particulas y depende de la densidad del

fluido, la porosidad y altura del lecho y el area transversal de la cAmara (Rhodes, 1998):
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AP’

arrastre

Ar=ppgAr (1= —plgAL (1-¢) L/ (3:21)

donde AP’

- rastre €S 12 pérdida de carga debida a la friccion entre el fluido y las particulas y
ﬁé es la densidad promedio (respecto a la coordenada vertical) del aire. Cancelando A’} y

agrupando términos, la Ecuacion 3.21 se puede reescribir como:

APajrrastre = (pp - ﬁ(jz) 9 (1 - gj) L (3.22)

En el punto de minima fluidizacién, la pérdida de carga friccional del lecho fluidizado

(apP]

) asere) €5 10€Ntica a la pérdida de carga que experimenta un lecho fijo. Por lo tanto, para

cada camara, esta caida de presion también se puede estimar utilizando la clasica Ecuacion de
Ergun (1952), evaluada en condiciones de fluidizacion incipiente (i.e, la porosidad, altura del
lecho y velocidad son las de minima fluidizacion):

. .2 . .. 2
AP/ 1-¢ ) pu 1—¢).) P u,
arjmstre _ 150( _ "31f) _,’"’2“ + 1.75( - ;”f) 2 ms (3.23)
Ling ens  DPay Emy Dby

donde el subindice mf indica que las variables se deben evaluar en las condiciones de

minima fluidizacion y u’ representa la viscosidad del fluido en la camara j. Si bien se puede

calcular a partir de las condiciones de fluidizacion incipiente (Ecuacion 3.23), A

J
Parrastre
permanece esencialmente constante para cualquier velocidad de fluidizacion (Rhodes, 1998).
Por lo tanto, la Ecuacion 3.22 es valida en todo el rango de fluidizacion. De manera rigurosa,

J
mf!

de la Ecuacién 3.23 es aquel que conserva la superficie y el volumen de la poblacion de

al igual que para el célculo de u’, ., el didmetro medio que se debe utilizar en el lado derecho

particulas. Sin embargo, si la distribucion de tamafio de particulas es desconocida o bien es

angosta, el uso del didmetro medio D_p,{,v en la Ecuacion 3.23 se puede considerar aceptable.

Balance de cantidad de movimiento para el fluido:

Con el objeto de establecer la pérdida de carga del lecho, se plantea un balance de
cantidad de movimiento para el fluido entre el tope y el fondo del lecho fluidizado. Para ello,
se tienen en cuenta los términos de cambio de energia cinética, energia potencial gravitatoria

y de presion y las pérdidas por friccion entre las particulas y el fluido:
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~J
p . 2 . 2 i i . .
_a(ug - u;ondo )+p(jz g L - APb]eol + AP]

2 ope arrastre

=0 (3.24)

Los términos de la Ecuacion 3.24 tienen unidades de energia por unidad de volumen.

es la caida de presion relacionada

J
Firrastre

AP/, es la caida de presion neta mientras que A

e

con el arrastre entre las fases solida y fluida (Rhodes, 1998). u{ope y u}ondo son las

velocidades del fluido en la parte inferior y superior del lecho j, respectivamente. Asumiendo
un lecho de &rea transversal constante, las velocidades superficiales del fluido en el fondo y
tope del lecho resultan iguales y, por lo tanto, el cambio de energia cinética es nulo. En
consecuencia, el balance de cantidad de movimiento para el fluido es (Kunii y Levenspiel,
1991):

pl gLl —APL, + AP

arrastre

=0 (3.25)

Se debe observar que, cuando el fluido es un gas (como en el caso del granulador

estudiado en la presente tesis), el primer término de la Ecuacion 3.25 es despreciable y, por

ende, la caida de presion neta del lecho AP/, resulta igual a la caida de presion por arrastre

AP’

arrastre*

deberia tener en cuenta (esta distincion no siempre se aclara en la literatura). Continuando con

En cambio, si el fluido fuera liquido, el primer término de la Ecuacion 3.25 se

el caso general y reemplazando la Ecuacién 3.22 en la Ecuacion 3.25, se obtiene:
plgll —APL + (o, —pl)g(1—€)LJ =0 (3.25)
Agrupando términos:
APL, =[p,(1—&)) +plel| g L (3.26)

El término entre corchetes de la Ecuacion 3.26 es la densidad del lecho fluidizado

(Ecuacidn 3.8). Por lo tanto, la caida de presién en el lecho se puede escribir como:
AP}, =p}.a 9L’ (3.27)

La Ecuacién 3.27 indica que la caida de presion en el lecho fluidizado es la diferencia de

presidn hidrostatica entre el tope y el fondo del lecho, otra de las semejanzas existentes entre

los lechos fluidizados y los liquidos. Segun la Ecuacion 3.27, la cantidad (AijedA’})
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representa el peso de las particulas y el fluido. Cuando el fluido es gaseoso, (APb"edA’}) es

practicamente el peso de las particulas.

Caida de presion en la grilla de distribucion

Hunt y McAllister (Morl et al., 2007) proponen la siguiente ecuacion para calcular la

caida de presion a través de platos perforados:

=] 2
: Py 04 (125-yY)+ (1 +y)?
AP . = Kp 7‘1 e u (3.28)

donde v es el cociente entre el area de los orificios y el 4rea seccional del distribuidor, u’ es
la velocidad superficial del aire antes de ingresar a la placa y K, es un coeficiente de
proporcionalidad. A partir de consideraciones geométricas (ver Figura 3.6), se puede estimar

la fraccion iy como sigue:

Para arreglos triangulares equilateros:

2

dOT
Y = 0.907 (p ) (3.29a)
or
Para arreglos cuadrados:
d 2
Y= O.785( °T> (3.29b)
or
Dor Por
> <>

(a) (b)

Figura 3.6. Arreglos triangulares (a) y cuadrados (b) de orificios para placas perforadas.
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donde d,, es el diametro de cada orificio y p,, es la distancia entre dos orificios
consecutivos. K, es un coeficiente de flujo reportado por Hunt y McAllister (Morl et al.,
2007) que depende del cociente entre el espesor de la placa s y el diametro de orificio d,..

Este coeficiente se puede expresar genéricamente como:

S

K, = f(d_or) (3.30)

Teniendo en cuenta las consideraciones previas, la Ecuacion 3.28 se puede escribir como:
i _ ~J . j?
AP}, = Kp po W (3.31)

donde K, solo es funcidn del disefio y la geometria de la grilla. Para esta Tesis, se elige un
arreglo triangular de orificios. Utilizando datos industriales de la grilla, Kp resulta

aproximadamente igual a 200.

Reemplazando las Ecuaciones 3.27 y 3.31 en la Ecuacion 3.20, la caida de presion total

en cada cdmara resulta:

APTZ = Aijed + Adeistr = pljaled g Lj + KP p_C]l ujz ] =1lab (3'32)

3.2.4 Agua evaporada

Debido a la hipétesis de evaporacion completa discutida en el Capitulo 2 y a la suposicién
de que las semillas estan libres de humedad, el caudal de agua evaporada resulta igual a la

carga de agua que ingresa al sistema en la corriente de solucién de urea:

), =ml x] (3.33)

3.2.5 Balance de energia

De acuerdo a la hipotesis ix para el modelo presentado en este Capitulo (ver Seccion 3.2),
se asume que las temperaturas del sélido y el gas en el interior y a la salida de cada camara
son idénticas. Para estimar la temperatura T/ correspondiente a cada camara, se realiza un
balance de energia global en estado no estacionario, cuyos términos se presentan en la Figura
3.7.
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—
Particulas . _
15 e Hu (T7)
N j j d _ Particulas
mL(l'__xL)Hu_(TL) ar s H, ()
+mfH, (1)) )
+1m) (1 —x!)AHp5(T)) Acum,ulacmn de
—_— entalpia en la fase ,
Solucion de urea solida mlH, (T7)
+mly] H, (1))
. . —
mngq ('TC{m) | Aire himedo
iy Hy (17,)
—
Aire himedo

Figura 3.7. Términos involucrados en el balance de energia global para una camara de
granulacion.

Y] eY] representan las fracciones de agua (en base seca) de la fase gas a la entrada y
in out

salida de cada camara, respectivamente. AH,,;s(T;) es el calor de disolucion entregado por la
solucion de urea que ingresa al granulador. Debido a que se asumen celdas adiabaticas
(hipotesis x del modelo, ver Seccion 3.2), no se consideran términos de calor intercambiado

con otras cAmaras o el exterior.

Como se desprecia la acumulacion de gas en la camara (el aire se comporta en pseudo-
estado estacionario, hipoétesis iii del modelo, Seccion 3.2) y se supone que la urea de las gotas
liquidas que ingresan solidifica rapidamente (hipétesis viii del modelo, Seccion 3.2), s6lo se

tiene en cuenta la acumulacion de masa para la fase sélida.

Considerando las hipdtesis sefialadas, el balance de energia se puede expresar como:

d .
Emé Hy (T])
=i, Hy, (T4, )+ (1= x{)Hy (T}) + m)x{H, (T])

+1i] (1= x])AHps(T])) + mlH, (T] ) +mly] H, (T] )

— ], Hy, (T7) —ri}H, (1) —l¥) H, (T7) (3.34)

a” out
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Dado que el agua evaporada se transfiere a la fase gas, el balance de masa para la
humedad del aire resulta:

J
m Yaout

=) Y] +mlx] (3.35)
Reemplazando la Ecuacion 3.35 en la Ecuacién 3.34:

d
ms Hy (Tj)

=l Hy, (1] )+m)(1—x])H, (1)) + mix/H, (/)
+1] (1—x])AHps(T)) + mlH, (T] ) + by H, (T] )
- 'éoutHu (Tj) - méHa (Tj)

—[m} v} +mlxl]|H, (T7) (3.36)

Distribuyendo la derivada con respecto al tiempo en el lado izquierdo de la Ecuacion 3.36,

reemplazando el balance de masa para urea (Ecuacion 3.1), y agrupando términos, se obtiene:

mloH (1) 4 Hy ()i, + (1)) 1), ]
=l Hy (1) + (1~ ] Yo, (1) + il (77) = H, (79)
i) (1~ ] AHprs(17) + il [Ho (T1,) ~ Ha ()]

+ maYC{m [H, (TC{in) - H, (T)] - m;outHu (17) (3.37)

Realizando pasos algebraicos, la Ecuacion 3.37 se puede reescribir como:

=g, [Hy (15,) = Hy (T7)]+10) (1 = x))[Hy (1)) = Hu (17)]
+ ﬁlix,{ [Hy (TL]) —H, (T)] + mi (1- xL)AHDIS(TL)

+ml[Hy (T ) = Hy (T9)] +mly] [H, (T) )—H, (T)] (3.38)
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La entalpia de la urea evaluada a T’ se puede formular en funcion de una entalpia

evaluada a una temperatura de referencia:

TJ

Hy (T7) = Hy (Tyer) + j cpy dT (3.39)
Tref
La derivada con respecto al tiempo de esta expresion es:
i (Tf)—d J dT 3.40
dt u - dt cpll. ( : )

Tre f

Aplicando la regla de Leibniz para derivacion bajo el signo de integral a la Ecuacién 3.40,

resulta:
T TJ d
d dcp T, f L dT’
= | cpu dT = j o = dT + cp, (T )—— cpu(T, ef) 2 = cpu(Tf)W
Tref Tref
(3.41)
Reemplazando la Ecuacion 3.41 en la Ecuacion 3.40, se obtiene:
d
- Hu (17) = cpu(Tf) (3.42)

Sustituyendo la Ecuacion 3.42 en la Ecuacion 3.38, resulta:

aT’
dr
=i, [Hy (75,) = Hu (T9)] + 1) (1 = x))[Hy (1)) = Hy (17)]

ms CPy (TJ

+ mlx] [H, (T)) = H, (T7)] + ] (1 - x])aHps(T))

+ iy, [Hy (T2,,) = Ha (T))] +mlYd, [H, (T4,) = Hy (T7)]

(3.43)
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Por su parte, el término [H,, (T/) — H, (/)] se puede formular como:

Hy, (T7) = Hy, (T7) = —AHgy (1) (3.44)
Teniendo en cuenta la Ecuacion 3.44, la Ecuacion 3.43 se transforma en:

i a1’
mgCpy (TJ v

= i [, (70,) = Hy (T)] + (1~ ) [H, (1)) - 1, (79)
+ rifx] [, (1) = Hy (19)] = i ] Aty (77) + 1] (1 ] )b (1))

t1h) [Hy (T] ) = Hy (T9)] + md¥d [H, (TL ) = H, (T7)] (3.45)

Ain

Finalmente, las diferencias de entalpias en la Ecuacion 3.45 se formulan (utilizando
expresiones similares a la Ecuacién 3.39) en funcién de las capacidades calorificas y las

temperaturas involucradas tal como se muestra a continuacion:

: . dT/
micp,(T7) =
Tsj:in Tl{ Tl{
= m;’m j cp, dT + m{(1 - xi) f cp, dT + mixi f cpy dT
TJ TJ TJ
j

— ) x] AHgy (T + 1] (1 — x])AHp5(T)) + 10, J cp, dT
T

Jj
Ain

+mly) j cp, dT j=1a6 (3.46)

TJ

donde T/, T, 'y Ty, son las temperaturas de la solucién de urea, del aire de fluidizacion y de

las particulas que ingresan a la camara j, respectivamente. AHp;s Y AHgy, son los calores
latentes de disolucion de urea y evaporacion de agua. cpy, Cpw, Cpq Y cpy SON los calores

especificos de la urea sélida, el agua en solucidn, el aire y el vapor de agua, respectivamente.



Modelo dindmico del granulador industrial de lecho fluidizado 100

3.3 Resolucion del modelo matematico

El modelo dindmico del granulador queda constituido por un conjunto de 18 ecuaciones
diferenciales ordinarias de primer orden (Ecuaciones 3.1, 3.17 y 3.46, las cuales deben
plantearse para las seis camaras del equipo), ecuaciones algebraicas complementarias

anteriormente descriptas y las siguientes condiciones iniciales:

mi(ty) =ml  Dpay(tod) =Dphy, T'(t)=Ty j=1a6 (347

Las Unicas variables independientes del tiempo presentes en el modelo son: Cp, AJ, Pp:

Empr AT Y Kp .

Respecto a la caida de presion del sistema, la misma se puede calcular para todo tiempo si

se conocen la altura y la porosidad del lecho en cada instante.

El modelo se implement6 en el lenguaje de programacion FORTRAN. Las seis camaras
interactlan entre si a través del caudal de particulas que pasa de un lecho al siguiente, por lo
cual los balances de todas las camaras se deben resolver en forma simultanea (a diferencia del
modelo en estado estacionario del Capitulo 2 que puede resolverse de manera secuencial).
Para cada intervalo de tiempo, se resuelven ademas las ecuaciones algebraicas que permiten
predecir las propiedades termodinamicas y la hidrodinamica de los lechos fluidizados. Luego,
y por medio de una subrutina Gear, el conjunto de ecuaciones diferenciales ordinarias se
integra para estimar la masa de sélidos, la temperatura del lecho y el diametro medio numero-

volumen de la poblacién para cada una de las camaras del granulador.

3.4 Resultados de la simulacion

3.4.1 Operacion en estado estacionario

Para resolver el modelo dindmico del granulador se requiere conocer los valores de las
variables de estado correspondientes al estado estacionario inicial. Por esta razon, en esta
Seccion se detalla el comportamiento de algunas variables del granulador operando en estado
estable. Luego, en la Seccidn que sigue se presentan resultados de la dindmica del sistema
cuando éste se somete a diferentes perturbaciones con relacion al estado estacionario inicial

que aqui se describe.
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Los resultados de la simulacion en estado estacionario, que se muestran en esta Seccion,
se expresan como variables normalizadas con respecto a los valores correspondientes a la

primera camara.

En la Figura 3.8 se grafican los caudales méasicos de particulas que abandonan cada
camara. El caudal mésico de salida de las camaras 1 a 3 aumenta progresivamente como
consecuencia de la solucién de urea alimentada. En cambio, y debido a que no ingresa urea,
los caudales masicos que salen de las camaras de enfriamiento 4 a 6 son idénticos entre si (ver
Ecuacidn 3.1). El aumento del caudal masico en los lechos de crecimiento es uniforme debido

a que se alimenta el mismo caudal de solucion de urea en cada camara.

Como sélo hay crecimiento de las particulas en los primeros tres lechos, se observa que el
diametro medio namero-volumen de las particulas (ver Figura 3.9) aumenta en las camaras 1
a 3 y luego se mantiene constante hasta la salida del granulador. Teniendo en cuenta las

Ecuaciones 3.1 (en su version de estado estacionario) y 3.19, se puede deducir que en
términos de variables normalizadas el cambio en Dpy,, debe ser igual al cambio en m}

elevado a la (1/3). En efecto, el caudal masico que abandona la segunda camara aumenta
aproximadamente un 33% con respecto al que sale de la primera camara, mientras que el

diametro medio lo hace en un 10% (i.e., 1,33"° = 1,10).

1,8
)
Sout 1,6
21
Sout ee 1’4 i
1,2
1
0,8
0,6
0,4
0,2 1

0 T T T T T
1 2 3 4 5} 6

Camara
Figura 3.8. Caudal masico de particulas que abandona cada camara.
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Figura 3.9. Diametro medio numero-volumen de la corriente de particulas que abandona cada
camara.

En la Figura 3.10 se presentan las velocidades superficiales del aire en cada camara. El
perfil a lo largo de las camaras es consecuencia de los caudales de aire y las areas
transversales seleccionadas para la simulacion. El valor mas bajo de velocidad superficial
corresponde a la primera camara, lo cual resulta una eleccion adecuada considerando que en
este compartimento se encuentran los granulos mas pequefios.
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Figura 3.10. Velocidad superficial de la corriente de aire en cada cAmara.
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Como se indica en la Seccion 3.2.1.2, las porosidades de los lechos dependen de la
velocidad superficial del aire y el diametro medio de la poblacion de particulas dentro de la
camara. Segun la Figura 3.11, los lechos fluidizados de las cdmaras 2 y 4 presentan los
mayores valores de porosidad. La primera cdmara posee la menor porosidad, en concordancia
con el valor mas bajo de velocidad superficial del aire (Figura 3.10). La porosidad de la
camara 2 es mayor que la de la 1 debido al aumento en la velocidad superficial del aire. Si
bien las velocidades del aire son similares en las cAmaras 2 y 3, la porosidad de la camara 3
disminuye respecto a la de la 2 porque el didmetro medio nimero-volumen aumenta. Por
ualtimo, el perfil de porosidades desde la camara 3 hasta la 6 sigue la tendencia del perfil de

velocidades del aire dado que el didmetro medio nimero-volumen permanece constante.

Si se desprecia la contribucion de la densidad del aire en el calculo de la densidad del
lecho (ver Ecuacion 3.8), se puede considerar que esta ultima densidad varia en forma
directamente proporcional con la cantidad (1 -l ) Por esta razon, el perfil cAmara a cdmara
de la densidad del lecho fluidizado, que se presenta en la Figura 3.12, es opuesto al mostrado

en la Figura 3.11 para la porosidad.
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Figura 3.11. Porosidad de los lechos fluidizados.
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Figura 3.12. Densidad de los lechos fluidizados.

Como se menciona en la Seccion 3.2.1.3, la resolucion del balance de masa para los
solidos permite calcular la altura de los lechos fluidizados. Bajo condiciones de estado
estacionario, despejando las alturas de los lechos de las Ecuaciones 3.6 y 3.7 en funcién de
los caudales masicos de salida (que surgen de resolver el balance de masa para urea) se

obtienen las siguientes expresiones:

2

it mé
L= I;ed L+l ]—out] j=1a5 (3.48)
Pbea 29 |Cp Aq Phea
2
1[ mg
16 = — % (3.49)
29 |Cp Ag Ppeq

Segun las Ecuaciones 3.48 y 3.49, las alturas de los lechos son mayores para densidades
de lecho pequefias y caudales mésicos de salida grandes. Ademas, para las cAmaras 1 a 5, la
altura de cada lecho depende de su densidad principalmente a través del segundo término del

lado derecho de la Ecuacion 3.48 (debido a que p{,'ed esta elevada al cuadrado). Las areas de

pasaje entre camaras (A{) con j=1 a 5) y de descarga (A§) también afectan las alturas de los
lechos. Sin embargo, como para el granulador estudiado en la presente Tesis, las areas de
pasaje entre cdmaras se asumen iguales, éstas no influyen sobre el perfil cAmara a camara de

las alturas. El célculo de las alturas de los lechos fluidizados debe comenzar por la cdmara 6 y
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continuar hasta la primera cdmara. Las alturas para las camaras 5 a 3 (Ecuacion 3.48)
presentan una tendencia que sélo depende de las densidades de los lechos debido a que m_éout
es el mismo (ver Figura 3.8). En cambio, como m;out < mﬁout < mﬁout, el impacto de las
densidades de los lechos sobre las alturas de las camaras 2 y 1 es menos importante porque el
segundo término de la Ecuacién 3.48 disminuye. La Figura 3.13 muestra las alturas de los
lechos fluidizados para todas las camaras. Como es de esperar, mayores alturas se
corresponden con menores densidades de lechos. Sin embargo, el perfil de las alturas camara
a camara no reproduce la mayor diferencia entre la primera y segunda cdmara que exhibe el
perfil de la densidad de los lechos fluidizados debido al menor efecto que este parametro tiene

sobre las alturas de las dos primeras camaras.
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Figura 3.13. Altura de los lechos fluidizados.

La masa de sélidos en cada camara es practicamente proporcional al producto entre la
altura y densidad de los lechos y el area transversal de las camaras (Ecuacion 3.12). En la
Figura 3.14 se presenta el perfil de la masa de s6lidos camara a camara. Como el area
transversal es idéntica para todas las cAmaras de crecimiento y el producto entre las alturas y
las densidades de lecho es casi constante, la masa de particulas en las tres primeras camaras
es practicamente la misma. El descenso en la masa de particulas de la camara 3 a la 4 se debe
principalmente a que el area transversal de la cAmara 4 es un 30% menor con respecto a la de

la camara 3. La disminucion en la masa de sélidos de la camara 4 a la 5 es consecuencia del
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descenso en el producto p{,edLj, ya que el area transversal es la misma. Por ultimo, el

descenso en la masa de particulas de la camara 5 a la 6 deriva de la disminucion tanto en el

area transversal de la cdmara como en el producto p} L.

1,2

ee

0,2 -

1 2 3 4 5 6
Céamara
Figura 3.14. Masa de particulas en cada camara.

Para todas las camaras, las temperaturas de los lechos fluidizados se presentan en la
Figura 3.15. Las temperaturas de las tres primeras camaras son mas altas que las de las tres
ultimas, debido fundamentalmente a que la solucién concentrada de urea se alimenta a una
temperatura relativamente alta (alrededor de 132 °C, Kayaert y Antonus, 1997); ademas ésta
libera una gran cantidad de calor (de disolucién) cuando se separa en sus componentes puros.
La primera camara tiene una temperatura inferior a la que le sigue, basicamente porque las
semillas recicladas ingresan al granulador a una temperatura relativamente baja. Para este
caso de estudio, la segunda cdmara se reconoce como critica desde el punto de vista térmico
por presentar el mayor valor de temperatura. Como las Gltimas tres caAmaras estan reservadas
para fines de enfriamiento, la temperatura del lecho disminuye continuamente desde la

camara 3 hasta la 6.

El tiempo medio de residencia en cada cAmara se define como:

T/ = — (3.50)
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Figura 3.15. Temperatura de las cAmaras.

La Figura 3.16 indica que el tiempo medio de residencia disminuye camara a camara. En
las camaras de crecimiento, este comportamiento se debe al aumento en el caudal masico de
salida. En efecto, la masa es practicamente la misma en las primeras tres camaras (ver Figura
3.14). Para las camaras de enfriamiento, la disminucion del tiempo de residencia cdmara a
camara es producto de la menor masa de sélidos, ya que el caudal masico permanece
constante. El tiempo medio de residencia en el granulador, que se obtiene sumando los

correspondientes a cada camara, es aproximadamente 10 minutos.

Como se puede deducir de la Ecuacién 3.27, la caida de presion en cada lecho fluidizado

es proporcional al producto pl];ed L’. La Figura 3.17 muestra que el producto p{,'ed L
disminuye desde la primera cdmara hasta la Gltima. Esta tendencia a lo largo del granulador
garantiza el flujo de solidos hacia la salida de la unidad (ver Ecuacidon 3.5). El area transversal

de las camaras y el area de pasaje y descarga son tales que aseguran el perfil decreciente de
j .
Ppea L'

Si bien la caida de presion en los lechos fluidizados disminuye camara a camara (ver
Figura 3.17), la caida de presion total (que considera la caida en el lecho propiamente dicho y
en la grilla) presenta, a lo largo de las camaras (ver Figura 3.18), la tendencia impuesta por el
perfil de velocidades del aire (Figura 3.10). En efecto, para el caso base elegido, la caida de

presion en la grilla de distribucion del aire afecta considerablemente a la caida de presion
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total y claramente distorsiona el perfil de caida de presion en los lechos fluidizados.
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Figura 3.16. Tiempo medio de residencia de los sélidos en cada camara.
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Figura 3.17. Caida de presion en los lechos fluidizados.
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Figura 3.18. Caida de presion total en las cAmaras.

3.4.2 Operacion dinamica

En esta seccion, se analiza el comportamiento dindmico del granulador ante cambios de
+10% (alrededor de los valores de estado estacionario del caso base definido en la Seccion
3.4.1) en siete variables de entrada (caudal, temperatura y diametro medio de semillas, caudal
total del aire de fluidizacion, temperatura del aire de fluidizacion que ingresa a la segunda
camara y caudal y composicion de la solucion de urea) y en el area de descarga del
granulador (parametro del modelo). Aungue el caudal de solucion de urea es una variable de
entrada que puede ser manipulada, la misma sélo se modifica en la industria cuando se desea

hacer cambios en la capacidad de produccion del proceso.

Las perturbaciones impuestas son siempre de +10% con el fin de realizar comparaciones
entre los distintos casos simulados, y porque en general las magnitudes de las perturbaciones
son acordes a los cambios esperados en la practica industrial. Todas las simulaciones
dindmicas se inician en t = 0, partiendo del estado estacionario seleccionado como caso base
de la Seccion 3.4.1 (estado de equilibrio inicial), y las perturbaciones se introducen 10

minutos después.
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Simulacién 1. Perturbacion: Caudal mésico de semillas.

La Figura 3.19 muestra, para todas las camaras, las alturas de los lechos en funcion del
tiempo para una perturbacion de +10% en el caudal masico de semillas. Manteniendo las
demas variables constantes y como se puede deducir de la Ecuacién 3.1, el cambio en el
caudal de semillas provoca una acumulacion temporal de masa en el granulador que conduce

a un nuevo estado estacionario con mayores alturas de los lechos.
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Figura 3.19. Alturas de los lechos fluidizados en funcién del tiempo, para una perturbacion
de +10% en el caudal mésico de semillas.

La evolucion de la caida de presion en los lechos fluidizados, presentada en la Figura
3.20, se comporta de manera similar a la de las alturas de los lechos. EI cambio relativo en los
valores de estado estacionario de la caida de presion de los lechos no es igual al cambio en las
alturas de los mismos debido al aumento experimentado por las porosidades de los lechos
(Figura 3.21), que produce una disminucion de la densidad de los mismos. De acuerdo con el
primer término de la Ecuacion 3.32, los perfiles transitorios de la caida de presion total
(Figura 3.22) muestran la misma tendencia que las alturas de los lechos. Sin embargo, las
desviaciones de la presion total (con respecto a los valores de estado estacionario) son algo
inferiores a las encontradas para las alturas de los lechos debido a la contribucion de la grilla
en la caida de presion total. En efecto, la caida de presion en la placa no es despreciable frente
a la caida de presion de los lechos y, ademas, permanece invariante (es decir, la caida de
presion en la grilla no esta afectada por la perturbacion ensayada).
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Figura 3.20. Caida de presion de los lechos fluidizados en funcion del tiempo, para una
perturbacion de +10% en el caudal masico de semillas.
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Figura 3.21. Porosidades de los lechos fluidizados en funcion del tiempo, para una
perturbacion de +10% en el caudal masico de semillas.
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Figura 3.22. Caida de presion total (lecho fluidizado + grilla de distribucién de aire de
fluidizacion) de las camaras en funcion del tiempo, para una perturbacion de +10% en el
caudal mésico de semillas.

Como se observa en la Figura 3.23, la temperatura de cada céamara disminuye
monotonamente en el tiempo. El descenso de temperatura es mayor en la primera camara
(debido al mayor caudal de semillas, alimentado a una temperatura relativamente baja) y
disminuye hacia la salida del granulador. Sin embargo, la variacion de temperatura es casi
insignificante para las seis camaras, indicando que el caudal de semillas (para la perturbacion
introducida) no tiene una fuerte influencia sobre el perfil de temperatura a lo largo del
granulador. En otras palabras, la inercia térmica de las cAmaras es muy importante debido a la

gran cantidad de masa presente en cada camara.

El didmetro medio niamero-volumen disminuye en funcién del tiempo por el aumento en
el caudal de semillas, como se muestra en la Figura 3.24. Al aumentar la masa de sélidos
dentro de cada camara, se incrementa el numero de particulas (ver Ecuacion 3.15) y, por
ende, cada particula recibe una menor cantidad de solucion de urea (cuyo caudal alimentado
permanece constante). En consecuencia, el tamafio de las particulas disminuye con respecto a
la situacion de estado estacionario inicial. El descenso en el diametro medio nimero-volumen

provoca un aumento en las porosidades de los lechos, como se observa en la Figura 3.21.
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Figura 3.23. Temperaturas de los lechos fluidizados en funcion del tiempo, para una
perturbacion de +10% en el caudal masico de semillas.
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Figura 3.24. Didametro medio nimero-volumen en las camaras en funcién del tiempo, para
una perturbacion de +10% en el caudal mésico de semillas.
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Simulacién 2. Perturbacién: Didmetro medio nimero-volumen de la corriente de

semillas.

Un cambio de +10% en el diametro medio numero-volumen de la corriente de semillas
causa un incremento de igual proporcion en el Dpy, de la poblacion, en cada camara (ver
Figura 3.25). Para todas las camaras, el didmetro medio es exactamente 10% mayor en
relacion al valor inicial. En efecto, para condiciones de estado estacionario, los diametros
medios de entrada y salida son proporcionales (ver Ecuacion 3.19). Esta proporcionalidad se
cumple para la perturbacion ensayada debido a que los caudales de semillas, solucién de urea
y concentracion de la misma se mantienen invariantes y a que los caudales de particulas entre
camaras deben retornar a sus respectivos valores iniciales para satisfacer el balance de masa

en estado estacionario, en acuerdo con la Ecuacién 3.1.
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Figura 3.25. Didmetro medio nimero-volumen en las camaras en funcién del tiempo, para
una perturbacion de +10% en el diametro medio de las semillas.

La Figura 3.26 muestra el transitorio para los perfiles de porosidad. La porosidad de los
lechos disminuye para la perturbacion impuesta, debido basicamente a la influencia del
diametro medio nimero-volumen sobre las velocidades del aire en condiciones de minima
fluidizacion y terminal (ver Ecuaciones 3.9 y 3.10) requeridas para el calculo de porosidad.
En contraste, y dado que p, > ﬁc{, la densidad del lecho en cada cAmara se incrementa en el

tiempo (ver Ecuacion 3.8). Como se observa en la Figura 3.27, las alturas de los lechos
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muestran perfiles decrecientes en funcion del tiempo. En cuanto a los valores de estado
estacionario inicial y final, las alturas de los lechos presentan una disminucion como
consecuencia del incremento en la densidad de los lechos mientras que los caudales de so6lidos
de salida resultan iguales (ver Ecuaciones 3.6 y 3.7). La masa de particulas en cada lecho
(Figura 3.28) y la caida de presion total en cada camara (Figura 3.29) exhiben la misma
evolucion que la altura de los lechos, debido a que la disminucién en las alturas es mas

importante que el aumento en la densidad de los lechos (ver Ecuaciones 3.12 y 3.32).
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Figura 3.26. Porosidades de los lechos fluidizados en funcién del tiempo, para una
perturbacién de +10% en el diametro medio de las semillas.

Como se menciona, los valores de estado estacionario final para los caudales masicos que
abandonan las camaras son idénticos a los iniciales porque los caudales de semillas y solucion
de urea y la concentracion de la misma permanecen invariantes (Figura 3.30). Sin embargo,
los caudales presentan un pequefio aumento durante el transitorio debido a que las
porosidades (y, por lo tanto, las densidades de los lechos) tienen una dindmica mas rapida que
las alturas, tal como lo indican las Figuras 3.26 y 3.27. En consecuencia, los caudales de
solidos responden antes al aumento causado por el descenso en las porosidades de los lechos,
para luego regresar al estado estacionario original a través de la disminucion en las alturas de

los mismos.
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Figura 3.27. Alturas de los lechos fluidizados en funcion del tiempo, para una perturbacion
de +10% en el didmetro medio de las semillas.
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Figura 3.28. Masa de sélidos en cada camara en funcién del tiempo, para una perturbacion de
+10% en el diametro medio de las semillas.
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Figura 3.29. Caida de presion total (lecho fluidizado + grilla de distribucién de aire de
fluidizacion) de las camaras en funcion del tiempo, para una perturbacion de +10% en el
didmetro medio de las semillas.
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Figura 3.30. Caudal de solidos a la salida de cada camara en funcion del tiempo, para una
perturbacién de +10% en el diametro medio de las semillas.
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Simulacién 3. Perturbacion: Caudal mésico del aire de fluidizacion.

Cuando se introduce una perturbacion de +10% en el caudal masico del aire de
fluidizacion que ingresa a cada camara, las velocidades superficiales del aire se incrementan
inmediatamente. Sin embargo, estas velocidades se modifican alrededor de un 8% con
respecto a sus valores de estado estacionario inicial. Estos cambios no llegan a ser de +10%
debido a la disminucién en temperatura dada por la alimentacién de un mayor caudal de aire
relativamente frio. La Figura 3.31 muestra la evolucién de las temperaturas de las camaras,
siendo la primera camara la menos afectada por la perturbacion realizada en el caudal de aire

de fluidizacion.
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Figura 3.31. Temperaturas de las camaras en funcién del tiempo, para una perturbacion de
+10% en el caudal masico de aire de fluidizacion.

La Figura 3.32 presenta las alturas de los lechos para la perturbacion introducida en el
caudal de aire de fluidizacion. Aunque las alturas se incrementan instantaneamente, la masa
de particulas dentro de cada lecho no sufre un cambio inmediato (ver Figura 3.33) debido a la
compensacion causada por el aumento subito en las porosidades (ver Ecuacién
3.12 y Figura 3.34). Despues del abrupto incremento inicial, las alturas de los lechos
fluidizados continian aumentando gradualmente hasta alcanzar los valores de estado
estacionario final. El aumento casi instantaneo en la porosidad de los lechos se debe a la
dependencia de esta variable con la velocidad del aire de fluidizaciéon. La dinamica de las

alturas y masas en cada camara es lenta, requiriéndose mas de una hora para alcanzar el
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nuevo estado estacionario.
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Figura 3.32. Alturas de los lechos fluidizados en funcién del tiempo, para una perturbacion
de +10% en el caudal masico de aire de fluidizacion.
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Figura 3.33. Masa de sélidos en cada camara en funcién del tiempo, para una perturbacion de
+10% en el caudal mésico de aire de fluidizacion.
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Figura 3.34. Porosidades de los lechos fluidizados en funcién del tiempo, para una
perturbacion de +10% en el caudal masico de aire de fluidizacion.

Los caudales mésicos que abandonan cada camara del granulador no modifican su valor
de estado estacionario para la perturbacién ensayada, presentando sélo una leve disminucién
en el instante que se introduce la perturbacién (Figura 3.35). Al igual que en la simulacion
anterior, este cambio se debe a que la dinamica de las porosidades (y, por lo tanto, la de las

densidades de los lechos) es mas rapida que la de las alturas.

Simulacion 4. Perturbacion: Temperatura de la corriente de semillas

Cuando la perturbacion de +10% se realiza en la temperatura de la corriente de semillas,
el principal efecto se detecta en las temperaturas de las camaras. Como se observa en la
Figura 3.36, el valor de estado estacionario final de la temperatura de la primera cAmara se
incrementa con respecto al estado estacionario inicial en un 3%. Los cambios de temperatura
son practicamente despreciables en las camaras restantes debido a que la capacidad calorifica
de los sélidos dentro de las camaras atenta los cambios térmicos originados por la

perturbacién.
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Figura 3.35. Caudal de solidos de salida de cada cdmara en funcion del tiempo, para una
perturbacion de +10% en el caudal masico de aire de fluidizacion.
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Figura 3.36. Temperatura de las camaras en funcién del tiempo, para una perturbacion de
10% en la temperatura de la corriente de semillas.
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Simulaciéon 5. Perturbacién: Temperatura del aire de fluidizacion que ingresa a la

segunda camara.

Cuando se impone una perturbacion de +10% en la temperatura del aire de fluidizacion
que ingresa a la segunda camara (es decir, en la cdmara critica desde el punto de vista térmico
por ser la que opera a mayor temperatura), se obtienen resultados similares a los de la
simulacion anterior. La temperatura de la segunda cdmara cambia en aproximadamente 1%
con relacion a su valor de estado estacionario, siendo menor el impacto sobre las camaras
restantes. EI cambio resulta 10 veces menor al impuesto en la variable perturbada debido a la
gran inercia térmica que presentan las cdmaras. En efecto, como se menciona en la Seccion
2.8.2, la influencia de la variable perturbada sobre la temperatura estd amortiguada por los

demas términos del balance de energia.
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Figura 3.37. Temperatura de las camaras en funcién del tiempo, para una perturbacién de
+10% en la temperatura del aire de fluidizacion que ingresa a la segunda camara.

Simulacion 6. Perturbacion: Porcentaje de agua en la solucién de urea.

La Figura 3.38 muestra la evolucion de las temperaturas de los lechos cuando se aumenta
en un 10% la fraccion de agua presente en solucion (el caudal total de solucion de urea se
mantiene constante). Este cambio de +10% es una desviacién (no deseada) comunmente
encontrada en la alimentacion de solucién de urea. Esta perturbacion causa descensos

térmicos en todas las camaras, debido a que en las camaras de crecimiento se libera un menor
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calor de disolucion (porque hay un menor contenido de urea en solucidn) y a que existe un

mayor consumo de calor por evaporacion del mayor contenido de agua.
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Figura 3.38. Temperaturas de las camaras en funcién del tiempo, para una perturbacion de
+10% en el contenido de agua de la corriente de solucién de urea.

Simulacion 7. Perturbacion: Area de descarga del granulador

Cuando la perturbacion de +10% se aplica en el area de descarga del granulador A§S, el
caudal masico de particulas que deja cada cdmara se incrementa rapidamente (ver Figura
3.39) para luego retornar a su valor de estado estacionario inicial (en efecto, se debe satisfacer
la Ecuacion 3.1). Como consecuencia del transitorio que experimentan los caudales de salida
de particulas, la masa de solidos en cada camara disminuye continuamente hasta alcanzar un
nuevo estado estacionario. Por la misma razén, la altura de los lechos también disminuye
(Figura 3.40). Para todas las cAmaras, el didmetro medio nimero-volumen no se modifica con
respecto a su valor de estado estacionario, debido a que el cociente entre el caudal de semillas
y el caudal de solucion de urea permanece constante. En cuanto a las temperaturas, la
perturbacién realizada en el area de descarga del granulador no tiene una influencia

apreciable.
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Figura 3.39. Caudales de salida de las camaras en funcion del tiempo, para una perturbacion
de +10% en el area de descarga del granulador.
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Figura 3.40. Alturas de los lechos fluidizados en funcién del tiempo para una perturbacién de
+10% en el area de descarga del granulador.

Simulacién 8. Perturbacion: Caudal de solucion de urea.

La Figura 3.41 muestra la evolucion de las alturas de los lechos cuando el caudal de

solucion de urea (i.e., la carga de planta) se perturba en +10%. Esta perturbacion produce una



Modelo dindmico del granulador industrial de lecho fluidizado 125

acumulacién en masa de sélidos en las camaras que conduce a un mayor caudal masico de
salida. El nuevo estado estacionario se alcanza cuando el caudal mésico de salida iguala a los
caudales masicos de entrada, evolucionando las alturas, masas y caidas de presion en las

camaras a valores mayores que los correspondientes al estado estacionario inicial.
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Figura 3.41. Alturas de los lechos fluidizados en funcion del tiempo, para una perturbacion
de +10% en el caudal masico de solucion de urea.

Debido a que el caudal de semillas se mantiene constante, cada particula presente en las
camaras de crecimiento recibe mas cantidad de solucién de urea, exhibiendo un mayor
aumento de tamafio. La Figura 3.42 indica un incremento final del 2% en el didmetro medio
namero-volumen del producto del granulador, con respecto a su valor de estado estacionario

inicial.

La Figura 3.43 presenta la evolucion de las temperaturas de las camaras para la
perturbacion ensayada. Se observa un aumento comprendido entre 2 y 4%, como
consecuencia del mayor calor de disolucion liberado a través del cambio en el caudal de
solucion de urea (parcialmente compensado por el mayor calor de evaporacion, dado que
ingresa mas agua con la corriente de solucion de urea). La perturbacion realizada afecta mas
rapidamente a las camaras de crecimiento, siendo mas lenta la dindmica de las cAmaras de

enfriamiento.
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Figura 3.42. Diametro medio nimero-volumen en las cdmaras en funcion del tiempo, para
una perturbacion de +10% en el caudal masico de solucion de urea.
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Figura 3.43. Temperaturas de las camaras en funcién del tiempo, para una perturbacion de

+10% en el caudal masico de solucién de urea.

3.4.3 Analisis de sensibilidad y necesidad de un sistema de control

Las simulaciones a lazo abierto presentadas en la Seccion anterior indican que muchas

variables del granulador cambian de manera significativa para las perturbaciones ensayadas, y
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que la dindmica de algunas de ellas puede ser considerablemente lenta. La altura de los lechos
fluidizados es una de las variables més afectadas, con una influencia directa sobre la caida de
presion de los lechos y la masa de solidos dentro de las cdmaras. De acuerdo a las Ecuaciones
3.6 'y 3.7, los caudales de solidos que salen de cada camara son funcion de las alturas en los
lechos fluidizados. Es importante mantener estas alturas dentro de cierto rango para obtener
valores estables de masas de particulas en las camaras y caudales de solidos (es decir, para
controlar la velocidad de crecimiento de los granulos). Ademas, las alturas de los lechos no
deben ser superiores a las de los tabiques, porque produciria desbordamiento de las particulas

reduciendo su tiempo de contacto con las gotas.

Por su parte, la fraccién volumétrica del lecho fluidizado ocupada por burbujas es un
pardmetro fundamental que representa la calidad de la fluidizacién (Lim et al., 2006). Las
burbujas son responsables del continuo movimiento de las particulas a través de la zona de
atomizacion, permitiendo un adecuado tiempo de contacto particulas/gotas (Tan et al., 2006).
En efecto, un buen mezclado en el lecho garantiza una distribucion estrecha de tamafios
particulas en el producto final. A partir de la Tabla 2.3, la fraccion volumétrica de burbujas se
puede calcular de la siguiente manera:

s

&5 = (3.51)

1—é&py

Por lo tanto, la porosidad juega un papel clave en el movimiento de las particulas y
representa una medida del estado de agitacion del lecho fluidizado. Entonces, resulta
necesario mantener su valor dentro de ciertos limites. Smith y Nienow (1983) encontraron
que la tendencia a formar aglomerados es menos importante a altas velocidades del aire de
fluidizacion. Asi, mayores porosidades en los lechos favorecerian el recubrimiento por
deposicion de finas gotas (accretion) como mecanismo de crecimiento dominante. Boerefijn y
Hounslow (2005) también mostraron que la aglomeracién disminuye en los lechos fluidizados
al aumentar la cantidad de burbujas.

Por otra parte, existen varias razones por las cuales se requiere mantener las temperaturas
de las cdmaras controladas. Las mismas deben ser lo suficientemente altas como para evitar la
solidificacion de la solucion en las boquillas de pulverizacion (Kayaert y Antonus, 1997) y a
su vez no demasiado elevadas (es decir, cerca del punto de fusion) porque afectarian
negativamente las propiedades mecéanicas de los granulos. Ademas, temperaturas cercanas a

la de fusion de la urea darian lugar a defluidizacion parcial o total de los lechos (Tan et al.,
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2006). Por lo tanto, el control de las alturas, temperaturas y porosidades de los lechos
fluidizados es esencial para garantizar una operacion estable del granulador y la calidad del
producto final.

Otra variable de interés que se desea mantener bajo control, es el tamafio medio del
producto (Saleh y Guigon, 2007), el cual esta afectado por las variables de entrada que
intervienen en la Ecuacion 3.17. Teniendo en cuenta que el diametro medio de la corriente de
semillas depende de la performance del circuito de granulacion y que el caudal de solucién de
urea queda especificado al definir la capacidad de la planta, estas dos variables por lo general
no se pueden manipular con el objeto de controlar el tamafio de los granulos. El didmetro
medio de las particulas también depende del caudal de semillas. Existen algunos procesos que
permiten adicionar semillas frescas desde un pulmén de almacenamiento (Wang y Cameron,
2002; Wang et al., 2006) y/o remover semillas mediante bypass de la corriente de reciclo; por
lo tanto, en el marco de circuitos con mayores grados de libertad, la modificacion del caudal
de semillas seria viable. Sin embargo, bajo la configuracién del circuito descripto en la Figura
1.14, no es posible modificar libremente el caudal de semillas ya que es un resultado de la
operacion del circuito completo. En consecuencia, y sin contar con el simulador del circuito
completo, en esta Tesis no se persigue el control de tamafio de los granulos que abandonan el

granulador.

Las Figuras 3.44 a 3.46 muestran, para todas las camaras de crecimiento y la ultima
camara de enfriamiento, la altura, temperatura y porosidad de los lechos fluidizados en

términos de variables de desviacion en el estado estacionario final (expresadas como

[(x["e" — xinicial)100 /x2icial] donde X representa la variable en cuestion) para cambios
de +10% en las diferentes variables de entrada y en el area de descarga del granulador. Como
se indica en la Figura 3.44, cambios en el caudal y en el diametro medio nimero-volumen de
la corriente de semillas producen variaciones significativas en las alturas de los lechos. Sin
embargo, para una capacidad fija y una planta operando con reciclo, el control de las alturas
de los lechos se puede lograr ya sea mediante la manipulacion del area de descarga o por
medio del caudal de aire de fluidizacién. No obstante, y como se muestra en la Figura 3.45,
los cambios en el caudal de aire de fluidizacion también afectan la temperatura de las
camaras; no asi las variaciones en el area de descarga del producto. Por lo tanto, la opcion
mas conveniente para el control de las alturas de los lechos fluidizados, desde el punto de
vista de la minimizacion de las interacciones presentes en un sistema de control multivariable,

es el area de descarga.
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Figura 3.44. Cambio en las alturas de los lechos fluidizados para las camaras de crecimiento
y la tltima cdmara de enfriamiento, ante perturbaciones de +10% producidas en (1) caudal de
semillas, (2) didmetro medio de las semillas, (3) caudal de aire de fluidizacion, (4)
temperatura de las semillas, (5) temperatura del aire de fluidizacion que ingresa a la segunda
camara, (6) composicion de agua en la solucién de urea, (7) area de descarga del granulador y
(8) caudal de solucién de urea.

El caudal de aire de fluidizacién puede ser una variable adecuada para controlar las
temperaturas de las camaras. Sin embargo, con el propdsito de desacoplar las interacciones
entre los lazos de control de las alturas y las temperaturas de los lechos, es recomendable
manipular la temperatura del aire de fluidizacion, dado que esta variable no tiene influencia

sobre las alturas del los lechos (ver Figuras 3.44 y 3.45).

De acuerdo con los resultados presentados en la Figura 3.46, la porosidad de los lechos
fluidizados podria mantenerse bajo control manipulando el caudal de aire de fluidizacién,
aungue las interacciones de los lazos de control serian inevitables ya que la manipulacion del

caudal de aire de fluidizacion también modifica las alturas y temperaturas de las camaras.
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Figura 3.45. Cambio en las temperaturas de los lechos fluidizados para las camaras de
crecimiento y la ultima cadmara de enfriamiento, ante perturbaciones de +10% producidas en
(1) caudal de semillas, (2) diametro medio de las semillas, (3) caudal de aire de fluidizacion,

(4) temperatura de las semillas, (5) temperatura del aire de fluidizacion que ingresa a la

segunda camara, (6) composicion de agua en la solucién de urea, (7) area de descarga del
granulador y (8) caudal de solucion de urea.

El cambio de +10% en el caudal de solucion de urea también se incluye en las Figuras
3.44 a 3.46 para mostrar el efecto de esta variable sobre la performance del granulador. Como
se menciona, el caudal de solucién de urea no se puede considerar una variable a manipular
si es que se especifica la capacidad de la planta. Sin embargo, este caudal puede variar en el
tiempo debido a fendémenos indeseados, como obstrucciones de las boquillas 0o una mala
distribucion de la solucién a lo largo de las cdmaras de crecimiento, causando variaciones no

despreciables en las alturas y temperaturas de los lechos.
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Figura 3.46. Cambio en las porosidades de los lechos fluidizados para las camaras de
crecimiento y la Gltima camara de enfriamiento, ante perturbaciones de +10% producidas en
(1) caudal de semillas, (2) diametro medio de las semillas, (3) caudal de aire de fluidizacion,

(4) temperatura de las semillas, (5) temperatura del aire de fluidizacion que ingresa a la
segunda camara, (6) composicion de agua en la solucion de urea, (7) area de descarga del
granulador y (8) caudal de solucién de urea.

3.5 Conclusiones

Se desarroll6 un modelo matematico para representar la operacion en estado no
estacionario de un granulador industrial multicamaras de lecho fluidizado para la produccién

de urea.

Para perturbaciones ensayadas en el caudal y diametro medio nimero-volumen de las
semillas, el caudal de aire de fluidizacion, el area de descarga y el caudal de solucién liquida,
las variables de estado mas afectadas son las alturas, caidas de presion y masas de los lechos.
Variaciones en el didmetro medio de las semillas y en el caudal de aire de fluidizacion
influyen ademas sobre la porosidad de los lechos. Respecto a la temperatura de las cdmaras,
se encuentra que los caudales de aire de fluidizacion y solucién liquida producen los mayores

cambios.

Las alturas, caidas de presion y masas de los lechos y los caudales de sélidos que
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abandonan las camaras exhiben dinamicas lentas; se requiere en ciertos casos mas de una hora
para alcanzar el estado estacionario final, tiempos que resultan acordes con la alta capacidad
de la unidad industrial simulada. Por otra parte, las temperaturas y porosidades de los lechos
estdn menos influenciadas por los cambios en las condiciones de entrada, presentando

dindmicas mas rapidas.

En base al analisis de sensibilidad en estado estacionario realizado, se sugiere utilizar el
area de descarga del producto, la temperatura del aire de fluidizacion y el caudal de aire de
fluidizacion como variables manipuladas con el objeto de controlar las alturas, temperaturas y
porosidades de los lechos, variables que resultan claves para garantizar la estabilidad de la
operacion y la calidad del producto final.

Aunque el estudio realizado permite entender la sensibilidad de las principales variables
de estado para el granulador multicamaras de lecho fluidizado, la distribucion de tamafios de
particulas de los s6lidos estd caracterizada mediante el didmetro medio ndmero-volumen.
Claramente, esto representa una limitacion del modelo presentado. El balance de poblacion es
una ecuacion constitutiva adicional que permite predecir la distribucién de tamafio de
particulas en cada camara del granulador. Por esta razon, en los Capitulos que siguen se
presta especial atencién al planteo y resolucion numérica del balance de poblacion aplicado al

granulador industrial de urea.



Capitulo 4

Balance de poblacion

4.1 Introduccion

El concepto de balance de poblacion es importante en procesos que involucran sistemas
dispersos (Ramkrishna, 2000). Tales procesos (e.g., cristalizacién, granulacion,
polimerizacion, molienda, procesos bioldgicos) estan formados por una fase continua, y otra
discontinua compuesta por elementos discretos que poseen una distribucion de sus
propiedades. En particular, para los procesos de granulacion, el balance de poblacién permite
evaluar la distribucién de tamafio de particulas (Hounslow et al., 1988; Ramkrishna, 2000;
Randolph y Larson, 1988). La formulacion del balance de poblacién requiere comprender los
fenomenos a los que las particulas estan sujetas durante la evolucién de la granulacion
(Bucala y Pifia, 2007). En la literatura se reportan aplicaciones del balance de poblacion a
procesos de granulacion en lechos fluidizados, utilizando diferentes niveles de complejidad
(Drechsler et al., 2005; Heinrich et al., 2002; Peglow et al., 2007; Radichkov et al., 2006).

El balance de poblacion se obtiene al contabilizar el nimero de elementos (e.g.,
particulas) de una poblacién dispersa en un medio continuo. Para ello, se realiza una
clasificacion de acuerdo a determinadas propiedades (coordenadas internas) y/o a su
localizacion espacial (coordenadas externas). Hulburtz y Katz (1964) fueron los primeros en
aplicar el balance de poblacion a problemas ingenieriles; sin embargo, Randolph y Larson
(1971) presentaron la derivacion formal para calcular distribuciones de tamafio de particulas.
Ramkrishna (2000) desarroll6 un tratamiento general de los conceptos del balance de
poblacién, permitiendo su aplicacién a una gran variedad de procesos. Esta derivacion general
de la ecuacion del balance de poblacion provee una herramienta capaz de predecir
distribuciones de particulas respecto a otras propiedades ademas del tamafio, e.g.,
temperatura, concentracion, porosidad, esfericidad (Briesen, 2006).

Para los modelos matematicos del granulador industrial presentados en los Capitulos 2 y

3, la granulometria de los solidos se representd por el didmetro medio que conserva nimero y



Balance de poblacién 134

volumen total de la poblacion. No obstante, tanto las semillas que ingresan al granulador
como los sélidos presentes en las cdmaras del mismo y aquellos que abandonan la unidad
poseen una distribucion de tamafio de particulas (Particle Size Distribution, PSD) que los
caracteriza. Si bien el uso de un didmetro promedio permite establecer con buena precision
ciertas variables del proceso, la prediccion de la granulometria del producto (que define si el
mismo es apto para la venta) requiere incorporar al modelo matematico del granulador
herramientas adecuadas para cuantificar la distribucion de tamafio de particulas. Como se
discutio previamente, el balance de poblacion (Population Balance Equation, PBE) es la
ecuacion constitutiva necesaria para representar los cambios de tamafo que experimentan los
granulos conforme avanzan en el proceso. Es importante sefialar que el balance de poblacion
permite modelar poblaciones con distribuciones respecto a mas de una propiedad (por
ejemplo, tamafio y temperatura), posibilitando la descripcion de sistemas particulados con
distintos grados de complejidad (Briesen, 2006; Ramkrishna, 2000; Ronsse et al., 2009).

Antes de presentar el balance de poblacion y los métodos numeéricos para su resolucién, en
este Capitulo se introducen conceptos basicos asociados a las funciones que se utilizan para
representar distribuciones de particulas. Luego se incluye la formulacion rigurosa del balance
de poblacion, el cual puede aplicarse a cualquier sistema independientemente del tipo de flujo
que experimenten las particulas y el nimero de propiedades de la poblacion que varien en el
tiempo y espacio. Se discuten aspectos relacionados con la resolucion numeérica del PBE v,
finalmente, el balance de poblacion se utiliza para el modelado del granulador de urea

estudiado en la presente Tesis.

Los resultados que se presentan en este Capitulo se publicaron parcialmente en el articulo:
Analysis of the product granulometry, temperature and mass flow of an industrial
multichamber fluidized bed urea granulator, Diego Bertin, Ivana Cotabarren, Veronica
Bucald, Juliana Pifia, Powder Technology, 206, 122-131, 2011, (Bertin et al., 2011).

4.2 Distribuciones de particulas

4.2.1 Distribuciones de particulas e histogramas
Una distribucion de particulas de una dada poblacion es una lista de valores, o una

funcién matematica, que define la frecuencia F; con que una propiedad x, se repite (Soong,

2004). En sistemas particulados, esta propiedad estd normalmente relacionada con el tamafio
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(diametro, superficie, volumen, masa, etc.); sin embargo, la poblacion también se puede
agrupar de acuerdo a otras caracteristicas de las particulas (e.g., porosidad, temperatura,
concentracion, factor de forma) (Ramkrishna, 2000). La frecuencia es una medida de la
cantidad de particulas (expresada en numero, masa, fraccion en peso, etc.) que poseen un

determinado valor de la propiedad de interés.

Generalmente, el dominio de la propiedad se divide en intervalos llamados clases
(Devore, 2005). En una distribucién, a cada clase le corresponde un dado valor de la
frecuencia. El conjunto de las clases en que se divide el dominio de la propiedad constituye
una grilla. A modo de ejemplo, en la Figura 4.1 se presenta una distribucion genérica de
particulas compuesta por tres clases. Debido a que el dominio de la propiedad se puede
dividir de varias maneras diferentes (intervalos de distinta longitud), existen muchas grillas
sobre las que se puede estudiar una misma poblacion. Los extremos de cada intervalo de la
grilla se conocen como nodos de cada clase. En esta Tesis, los extremos izquierdo y derecho
de una clase genérica i se denominan nodos x; e x;,;, respectivamente (Hounslow et al.,
1988). Por su parte, la longitud o ancho de la clase i es Ax; = (x;+; — x;), mientras que el

valor medio de dicha clase (x;) se define como el promedio aritmético entre los extremos
[%; = (eip1 +x)/2].

Fi A

Xi

X Xi+1
Nodo i Nodo i +1
ﬁ—l
Clase i

Figura 4.1. Ejemplo de una distribucion de particulas.

La representacion grafica de la distribucién de particulas para una determinada grilla se
conoce como histograma, y permite visualizar y analizar la variabilidad de la propiedad en el
sistema particulado (Soong, 2004). A modo de ejemplo, el histograma de la Figura 4.2

presenta la distribucién de tamafio de particulas expresada en nimero de particulas N;
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(frecuencia de la distribucion) en funcion del didmetro de particulas Dp (propiedad sobre la
cual se hace la clasificacion), correspondiente a un sistema compuesto por 10 particulas cuyos
tamafios (expresados en diametro y volumen) se reportan en la tabla adjunta a la Figura 4.2.
La grilla que se utiliza para el histograma consiste en intervalos de longitud constante (i.e.,

grilla aritmética) de 1 mm.

Dp Vp 5
(mm)  (mm?) N;(#)

0,4 0,03

0,9 0,38

12 0,90

1,4 1,44

1,7 2,57

18 3,05

2.3 6,37

2.4 7,24

2,9 12,77

3,2 17,16 0 1 ) 3 4

Dp (mm)

Figura 4.2. Histograma de una distribucion expresada como numero de particulas en funcién
del diametro.

~ropledades
Ji0Dale
m nteracciones
Dd d )al 'l 1 d- i (C

istema
particulado

\_ individuales

Figura 4.3. Clasificacion de las propiedades de un sistema particulado.

Las distribuciones de tamafio de particulas contienen informacion de las propiedades
globales de la poblacion; en efecto, el histograma de la Figura 4.2 indica que el nimero total
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de particulas es 10. Las distribuciones son consecuencia de las propiedades que poseen los
elementos individuales y de la proporcion en que se distribuyen estas propiedades entre los
elementos que conforman el sistema. Tal como se resume en la Figura 4.3, las propiedades
globales de un sistema dependen de las variables que definen las distribuciones y también de
las interacciones entre las particulas y el fluido que las rodea. Por ejemplo, la densidad de un
lecho fluidizado depende de las densidades de las particulas y el fluido y de la porosidad del
lecho, que a su vez es funcion de las condiciones del fluido y las propiedades de las

particulas.

4.2.2 Conversion entre distribuciones de particulas

La forma del histograma de una distribucion de particulas depende no sélo de la
distribucion en si misma, sino también del modo que se elige para representarla (i.e., variable
seleccionada para describir la frecuencia, propiedad con la que se desea caracterizar la
poblacion y forma en que se discretiza el dominio de la propiedad para formar la grilla)
(Holdich, 2002). En la Figura 4.4 se presentan dos histogramas de la poblacion representada
en la Figura 4.2. En la Figura 4.4a se grafica el nimero de particulas N; respecto al volumen
Vp; en lugar del diametro de particula. Debido a que sélo se requiere la informacion de los
nodos para realizar la conversién, la forma del histograma respecto al mostrado en la Figura
4.2 no se ve modificada. El histograma de la Figura 4.4b se obtiene al elegir como variable de
frecuencia el volumen de particulas y como propiedad de clasificacion el diametro de las

mismas. En este caso, el volumen de particulas V; correspondiente a cada clase se obtiene

multiplicando el nimero de particulas N; por el volumen medio de la clase (7/6) D—pi3. Esta
conversion introduce un error en la nueva distribucion, ya que el diametro medio Dp; es una
medida aproximada del diametro de cada una de las particulas contenidas en la clase i. En
efecto, el volumen total de la poblacion representada en la Figura 4.4b (que se obtiene
sumando los vol(imenes V; representados en la misma Figura) es 51,92 mm?®, mientras que el
valor real obtenido con los datos de la tabla adjunta a la Figura 4.2 es 54,19 mm®. El error

cometido (4,37%) depende fuertemente de la grilla utilizada.
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Figura 4.4. Distribuciones alternativas de la poblacién graficada en la Figura 4.2.

4.2.3 Distribuciones acumuladas

Una distribucion de particulas también se puede representar en forma acumulada. Existen
dos maneras para expresar las distribuciones acumuladas, la acumulativa retenida y la

acumulativa pasante, las cuales (para la clase i) se estiman como sigue:

La frecuencia acumulada retenida se calcula como la suma de las frecuencias para

todas las clases mayores e igual a i.

Far = Z F, (4.1)

k=i

La frecuencia acumulada pasante se calcula como la suma de las frecuencias para

todas las clases menores a i.

F® = Z Fy (4.2)

k<i

La Figura 4.5 ejemplifica el célculo de las frecuencias acumulativas a partir de un
histograma de frecuencias no acumulativas en funcién de la propiedad de clasificacion

genérica x.
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Figura 4.5. Calculo de las distribuciones acumulativas.

En un histograma, cada valor de frecuencia esta distribuido en el intervalo de cada clase.
En cambio, en una distribucion acumulada cada valor de frecuencia corresponde a un valor
especifico de la propiedad. Para el ejemplo de la Figura 4.5, los valores F/'"y F#" se asignan a
x;. Debido a esto, la frecuencia acumulada se puede representar mediante una curva continua.
Por el contrario, los histogramas son funciones discontinuas porque cada valor de frecuencia

no se puede asignar a un Unico punto (Hess, 2004).

Los términos con los que se califican las distribuciones acumulativas (retenida y pasante)
se refieren al pasaje (0 no) de las particulas a través de una torre de tamices. La curva
acumulada retenida siempre es decreciente, mientras que la curva acumulada pasante es
creciente. A modo de ejemplo, se considera una muestra de 100 gramos de particulas que se
hace pasar por una torre de tamices. La torre tiene 3 mallas, con aperturas de 2, 4 y 8 mm (ver
Figura 4.6).

Debido a que la torre de tamices estd compuesta por tres mallas, la distribucion de
tamafos tiene cuatro clases. Para el ejemplo, se asume que el tamizado arroja la distribucion
(masa en funcion de la apertura de las mallas) que se reporta en la tabla adjunta a la Figura

4.7, la cual muestra el histograma correspondiente.

A partir de las curvas acumulativas es posible determinar la frecuencia para cada clase

(expresada en masa, numero, etc.). Para el ejemplo de las Figuras 4.8 y 4.9, las masas

contenidas en cada clase se pueden calcular como: m; = m*; —m/* = m# —m{,. En
términos generales, la frecuencia en cada clase se puede expresar como:
— pap ap
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Figura 4.6. Torre de tamices para ejemplificar el cdlculo de distribuciones acumulativas.

Rango de

diametros m;
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Dp <2 15
2<Dp<4 25
4<Dp<8 50
8<Dp<16 10

Dp > 16 0
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0 2 4 8 16
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Figura 4.7. Histograma representando una muestra analizada por tamizado.
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Figura 4.8. Frecuencia acumulativa pasante correspondiente al ejemplo de la Figura 4.7.

Dp;
(mm) mi" (g)
0 100
2 85
4 60
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16 0

0 2 4 6 8 10 12 14 16
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Figura 4.9. Frecuencia acumulativa retenida correspondiente al ejemplo de la Figura 4.7.

4.2.4 Coordenadas internas y externas

En procesos de granulacion, las distribuciones de particulas se consideran normalmente
unidimensionales y se construyen utilizando el tamafio de particula como Unica propiedad que
influye sobre el proceso (Verkoeijen et al., 2002). Annapragada y Neilly (1996) fueron los
primeros en reconocer la necesidad de analizar distribuciones de particulas
multidimensionales en procesos de granulacion. En un granulador discontinuo, estos autores
observaron que el tamafio y la porosidad de las particulas varian en el tiempo y afectan su
crecimiento. La distribucion multidimensional a la que se hace mencidn se esquematiza en la

Figura 4.10 para un dado tiempo de operacion.
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Figura 4.10. Distribucion de particulas bidimensional.

En forma general, un sistema particulado puede estar distribuido con respecto a un
namero arbitrario de propiedades (diametro, esfericidad, temperatura, porosidad, etc.).
Ademas, también se puede considerar la distribucion con respecto a las coordenadas
espaciales (como ocurre, por ejemplo, en un granulador de flujo piston donde las particulas
aumentan de tamafio en funcién de la posicion axial). Generalmente, las propiedades de las
particulas en las cuales el sistema esta distribuido se conocen como coordenadas internas de
la poblacion, para diferenciarlas de las coordenadas externas que son las coordenadas fisicas
reales (Ramkrishna, 2000).

Las coordenadas internas y externas determinan lo que se denomina el espacio-estado de
las particulas. El espacio-estado es el conjunto de todos los posibles estados en los que una
particula se puede encontrar. El estado de las particulas se describe a través de un vector de
estado (g, g), donde x = (x4, x,, x5, ... ) representa el vector de las coordenadas internas y

r = (11,1, 13) el de las coordenadas externas.

Los dominios de las coordenadas internas y externas en los que las particulas estan

presentes se denotan como £, y (2,., respectivamente.

Por ejemplo, para un sistema particulado que fluye por un granulador de tambor rotatorio
donde el tamafio y la temperatura de las particulas varian con las coordenadas axial y radial,
se distinguen cuatro coordenadas en el espacio-estado del sistema: dos coordenadas internas,
el didmetro Dp (u otra medida del tamafio) y la temperatura de las particulas Tp, y dos
coordenadas externas, las posiciones axial z y radial r. Por lo tanto, los vectores de espacio-

estado quedan definidos como x = (Dp, Tp) yr = (z,7).
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4.2.5 Funcion densidad e hipotesis del continuo

Observando la Figura 4.2, se sabe que hay dos particulas cuyos didmetros se encuentran
entre 0 y 1 mm; sin embargo, el histograma no explicita cudl es el diametro exacto de cada
una de esas dos particulas. Por lo tanto, resulta intuitivo pensar que la forma del histograma
puede variar si se modifica el ancho de los intervalos de la grilla. Si para los mismos datos
(tabla adjunta a la Figura 4.2) se utiliza, por ejemplo, una grilla formada por clases de
longitud 0,5 mm, se obtiene el histograma de la Figura 4.11. Si bien representa al mismo
sistema particulado, la distribucion de la Figura 4.11 es més precisa que la de la Figura 4.2
debido a que la grilla posee un mayor numero de clases. La precision del histograma se puede
mejorar haciendo aun mas densa la grilla. No obstante, para brindar u obtener informacién de
un sistema particulado, se debe usar un nimero de clases lo suficientemente grande como
para revelar la naturaleza de la distribucion pero no tan elevado como para obtener valores de

frecuencia pequefios o nulos (Canavos, 1988).

Para estudiar la evolucion de una distribucion de particulas en un dado proceso (e.g., en
uno de aumento de tamafo) es necesario formular el balance de poblacién, que constituye en
si mismo una ley de conservacién (Randolph y Larson, 1971). Para ello, dicha distribucion se
debe expresar en funcion de una variable continua (Ramkrishna, 2000); por lo tanto, las
variables ya vistas como el nimero o la masa de particulas no se pueden utilizar en el balance
de poblacion. El carécter discreto del nimero de particulas obliga a recurrir a otra variable

para representar una distribucion en niamero de particulas en forma continua.

N; (#)

0 0,5 1 15 2 25 3 3,5
Dp (mm)

Figura 4.11. Histograma alternativo para la poblacion presentada en la Figura 4.2.
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Para manejar distribuciones continuas es necesario valerse de la hipétesis del continuo,
segun la cual el sistema particulado se puede considerar como un medio continuo en el
espacio que ocupa, sin reconocer el caracter particulado e ignorando las discontinuidades
particula-fluido (Ramkrishna, 2000). Mediante esta hipotesis, se puede definir como sigue

una nueva funcion denominada densidad de frecuencia o simplemente funcién densidad:

AF®  dFw  gFar
= = - (4.4)

Ax—0 Ax dx dx

Para el caso de una distribucion expresada en numero de particulas, la funcion densidad se
denota como n. Por ejemplo, para una distribucion de particulas expresada en nimero con

respecto al diametro y considerando la Ecuacion 4.4, la funcién densidad se define como:

AN  dN@P
n(Dp) = lim

ADp—0 ADp - dDp (4:5)

Teniendo en cuenta la Ecuacion 4.5, la funcion densidad n(Dp) representa el numero de
particulas contenido en un elemento diferencial de la propiedad diametro de particulas,
dividido por ese incremento diferencial. Los valores de funcion densidad se pueden obtener a
partir de una distribucién discreta en forma aproximada utilizando la Ecuacién 4.5:

Nic-ﬁ B Niap N;
n; =

"~ Dpiy1—Dpi Dpiyq — Dp;

(4.6)

Cuando se desea graficar la funcion densidad discreta del nodo i con respecto a la
propiedad seleccionada, la misma se asigna al valor medio aritmético de los extremos de la

clase i, i.e.:

n; = n(Dp;) (4.7)

donde Dp; = (Dpy41 + Dp;)/2.

Para la representacion de distribuciones de particulas, en la literatura se proponen una
gran variedad de expresiones (Hounslow et al., 1988; Motz et al., 2002; Qamar et al., 2007;
Ramkrishna, 2000; Randolph y Larson, 1971; Verkoeijen et al., 2002). La Tabla 4.1 presenta,
para distribuciones unidimensionales, algunas expresiones que suelen emplearse para
expresar funciones densidades en numero sobre distintas bases. En particular, la funcion

densidad n, tiene unidades de nimero de particulas por unidad de la coordenada interna
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seleccionada para clasificar la poblacion. La funcién densidad se puede expresar por unidad
de tiempo (1), siendo de importancia en sistemas continuos para describir las corrientes que
ingresan y egresan. La funcion densidad en nimero normalizada 7 es una variable

adimensional, que posee la siguiente propiedad:

fo ndDp = fo NdeDp = NLJO AN = NLT(N;” —NJP) = NLTNT =1 (4.8)

La propiedad enunciada indica que el area bajo la curva de la funcién densidad
normalizada versus el didmetro es igual a la unidad, caracteristica que resulta util para
comparar distribuciones de tamafio y analizar la dispersion de las curvas de distribucion
(Randolph y Larson, 1971). Por altimo, el simbolo 7, suele utilizarse para denotar la funcion
densidad en nuimero cuando se consideran las tres coordenadas externas (ademas de las
coordenadas internas) para representar la distribucion. Esta nueva variable interviene en la

deduccion del balance de poblacién (Ramkrishna, 2000).

La funcion densidad n describe la densidad de particulas en cada punto del espacio-estado
(Ramkrishna, 2000). Si se desea calcular el nimero de particulas contenido en una
determinada region del espacio-estado a partir de la funcion densidad, ésta se debe integrar
respecto a la coordenada interna en el dominio de interés. Para una distribucion de particulas
en namero con respecto al diametro (distribucién unidimensional), el nimero de particulas en
la clase i se obtiene integrando la funcion densidad respecto al diametro entre los nodos de la

clase en cuestion:

Dpiyq Dpiq Niipl
dNa@P
M= [ nopaop= [ T-app= [ an~navp @)
Dp; Di NP

4

Es importante sefialar que aunque las ecuaciones previas estan expresadas en terminos de
namero de particulas clasificadas de acuerdo a sus diametros, las mismas son validas para
cualquier tipo de frecuencia (e.g., masa, volumen, porosidad, edad, etc.) y coordenada interna

(diametro, volumen, porosidad, temperatura, etc.) que se desee seleccionar.
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Tabla 4.1. Diferentes variables relacionadas con la funcién densidad en niimero
unidimensional.

Denominacion Notacion Unidades
Funcion densidad en #
nimero n [coord int]
Flujo de funcion densidad _ #
en nimero n

[coord int] [tiempo]
Funcién densidad en

namero normalizada (o - n n 1
frcndersdaden TN coord
Euncién densiplad en . n n N_ 1

numero por unidad de n= Vr = 5 = 571

volumen [coord int] [volumen del sistemal]

Para ejemplificar la utilidad de la funcién densidad como variable para representar las
distribuciones, en la Figura 4.12 se grafican las curvas de funcién densidad (obtenidas
mediante la Ecuacion 4.5) para los histogramas presentados en las Figuras 4.2 y 4.11.
Claramente de la inspeccién visual de los histogramas de las Figuras 4.2 y 4.11, un
observador no puede asegurar que se trata de la misma poblacion (i.e., la seleccion de la grilla
distorsiona sustancialmente la forma del histograma); sin embargo, cuando se recurre a la
funcion densidad la representacion de la poblacion tiende a ser Gnica independientemente de
la grilla que se utilice. Esta caracteristica, sumada a que el area bajo la curva de la funcién
densidad tiene sentido fisico (si se usa n, la integral brinda el valor del nimero total de
particulas de la poblacion; si se emplea 7 el valor del area bajo la curva es la unidad) y a que
no es necesario especificar el tipo de grilla en que se genera la distribucién, convierten a la

funcion densidad en una variable atractiva para la representacion de distribuciones.

Teniendo en cuenta la Ecuacion 4.4, las frecuencias acumuladas pasante y retenida se

pueden calcular de manera genérica a partir de la funcion densidad continua como:

F(x) = ff(x) dx (4.10)
0

o

F&(x) = f f(x) dx (4.11)

P
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Figura 4.12. Comparacion de la poblacion presentada en las Figuras 4.2 y 4.11, utilizando la
variable funcion densidad.

Por ejemplo, para una distribucion en nimero de particulas respecto al didmetro, la

distribucion acumulativa pasante se calcula como:

X

N (x) = fn(Dp) dDp (4.12)
0

4.2.6 Momentos de la poblacion

Para describir completamente una distribucién de particulas, se requiere una gran cantidad
de datos (Seville et al.,, 1997); sin embargo, en muchos procesos el conocimiento de
propiedades globales (por ejemplo, nimero total de particulas, volumen total, area total, etc.)
de la poblacion es suficiente. Las propiedades globales de una distribucién se pueden

determinar mediante el calculo de diferentes momentos.

Los momentos se pueden estimar a partir de las distribuciones utilizando ecuaciones
generales que definen familias de momentos (Randolph y Larson, 1971). Segun la familia de

ecuaciones utilizadas, los momentos se clasifican en simples o centrales (Soong, 2004). A su
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vez, los momentos pueden ser normalizados 0 no normalizados (ver Figura 4.13).

Ejemplos:
no Namero total
normalizados | Area total
J simples Volumen total

Ejemplos:
l normalizados l Diametros
medios
Ejemplo:
J centrales I——J normalizados Desviacion
L estandar

Figura 4.13. Clasificacion de momentos.

I momentos l-.

4.2.6.1 Momentos simples

Los momentos simples, también llamados momentos con respecto al origen o solamente

momentos, se calculan a través de la siguiente ecuacion genérica:
m; = f f)x’dx j=0,1,2,3,.. (4.13)
0

donde j representa el orden del momento. Si se cuenta con datos de una poblacion, los
momentos para una distribucion discreta (teniendo en cuenta la Ecuacién 4.6 en términos

genéricos), se pueden computar como sigue:
m; = Zﬁ- %) Ax; = Z FixJ j=01,23,.. (4.14)
i i

donde i representa la clase o nodo de la grilla de la propiedad x y x; es el diametro promedio

aritmético que caracteriza a la clase [x; = (x; .1 + x;)/2].

Para el caso particular de distribuciones expresadas en nimero respecto al diametro, las

Ecuaciones 4.13 y 4.14 se convierten en:

e}

0
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m; = Zni Dp,’ ADp; = Z N, Dp!  j=0123,.. (4.16)
1 i

l

Los momentos 0, 1, 2 y 3 (calculados segun las Ecuaciones 4.15 o0 4.16) estan
relacionados con el nudmero, longitud, superficie y volumen total de particulas,
respectivamente (Hounslow et al., 1988). Cuando la distribucion se formula en nimero con
respecto al volumen, los momentos mas importantes 0 y 1 representan el nimero y volumen
total de particulas, respectivamente (Nicmanis y Hounslow, 1996). La Tabla 4.2 presenta las
ecuaciones para calcular los momentos mencionados a partir de las versiones continuas y

discretas de funcion densidad, considerando particulas esféricas.

Tabla 4.2. Momentos de distribuciones de particulas esféricas respecto al diametro y el
volumen.

Distribucion en namero respecto al didmetro

Propiedad . ) _
Funcion continua Datos discretos
global
NuUmero total de r _ _

) Np =my = f n(Dp) dDp Ny =mo = ) N;
particulas . i
Longitud total v —_—

- LT=m1=jn(Dp) Dpdpp ~ Lr=m =2Ni D
de particulas :

0

Apr =mm,

Superficie total o Apy = mm, = ”Z N, D_piz
de particulas = f n(Dp) Dp? dDp 7

0

T
Vpr = 3 ms
Volumen total s s -3
, i Vor =g ma=¢ ), D

de particulas -2 f n(Dp) Dp? dDp i

0

Distribucion en volumen respecto al diametro
NUmero total de r _ —
) Ny =my = f n(Vp) dVp Nr=my= ) N;

particulas i

0

o

Vpr =my = J n(Vp) Vp dVp Vpr =my; = z N; Vp;
0 4

Volumen total

de particulas
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4.2.6.2 Valores medios (momentos simples normalizados)

Si bien los momentos simples no normalizados dan informacion acerca de alguna
propiedad global del sistema, en ciertas aplicaciones es necesario conocer propiedades
medias, por ejemplo un didametro promedio. Los momentos simples normalizados permiten el
calculo de ciertos valores medios representativos de la poblacion. En general, los valores
medios m;; de una distribucion se calculan como cocientes de momentos:

m:

j—k
My = <_]) jik=10123,.. (4.17)
*= s

donde m; y m, son dos momentos de la distribucion de particulas de ordenes j y k,

respectivamente; los cuales se pueden determinar mediante la Ecuacion 4.13 o0 4.14. Debido a
que hay muchas combinaciones de momentos posibles, existen muchas definiciones de
valores medios. Se debe utilizar la media que refleje la propiedad méas importante del sistema

particulado para cada proceso o aplicacion.

La Tabla 4.3 presenta los valores medios mas empleados para caracterizar distribuciones.
Por su parte, la Tabla 4.4 muestra las definiciones de diametros medios mas usadas para
representar mediante un sélo pardmetro distribuciones de tamafio de particulas esféricas

expresadas en nimero.

En general, cada valor medio conserva solo dos caracteristicas (momentos) del sistema
original (Allen, 2003). Por ejemplo, el didmetro medio numero-longitud de un sistema es el
didmetro que tendria cada una de las particulas de una poblacion con la misma relacién entre
namero y longitud totales que el sistema estudiado, si todas las particulas fueran iguales y
esféricas. Se dice entonces que el diametro medio ndmero-longitud conserva nimero y
longitud (Litster et al., 2004). De acuerdo a la Tabla 4.3, el diametro medio nimero-longitud
también se conoce como el valor medio aritmético de la distribucién en nimero respecto al

diametro.
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Tabla 4.3. Valores medios de distribuciones unidimensionales genéricas.

Prglgﬁglad Funcién continua Datos discretos
Valor mlo_ﬁ_fo f(x) x dx - _m_ NiF %

H ,0 — - 0 1,0 — -
erxr;‘iat?r:(;tico Mo Jy flx)dx Mo i
Valor iy 2 = my _ Jy fO) x*dx M _ Y. F; x;
oaico Mo h @ Coome Nl
Valo_r iy o3 :E:fo f(x) x3 dx — 3 :E:Ziﬂfig
ks O T e T T T LR
\r;zldolro 1 _ m_q _ fO f(x) x_l dx 1 _ m_q _ Zi Fi fi_l
arménico: ~ M-10 Mo Iy f(x) dx M_10 Mo 2iFi

Debido a que el diametro Sauter conserva la superficie especifica de la poblacion,

constituye el valor medio més representativo para la evaluacion de mecanismos de transporte

de calor y masa en la interface de las particulas (Allen, 2003). Dicho didmetro medio se puede

calcular como el cociente entre los momentos ms; y m, de una distribucién expresada en

namero de particulas, o bien como el didmetro medio armonico de una distribucion expresada

€n masa.

Los valores medios de las distribuciones también se suelen referir como momentos

normalizados, ya que son variables intensivas que reflejan propiedades globales de la

poblacion.

4.2.6.3 Medidas de la dispersion de la curva de distribucion

(momentos centrales)

Los momentos centrales son una medida de la dispersion de la distribucion. Normalmente

se utilizan los momentos centrales normalizados, definidos para distribuciones continuas y

discretas respectivamente como:

5 = f f(x) (x - TTll,O)j dx j=0123,..
0

(4.18)
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5 = z F(x—m)  j=0123.. (4.19)
i

donde f(x) es la frecuencia normalizada de la distribucion, definida para distribuciones

continuas y discretas respectivamente como (ver también Tabla 4.1):

flx) = fTSZ) (4.20)
fi= leO (4.21)

Tabla 4.4. Valores medios de distribuciones de tamafio de particulas esféricas.
Propiedad

Funcion continua Datos discretos
global
Diametro medio - m,
D =—
numero-longitud P m,
. © _ m N; Dp; L
(o de longitud fo n(x) DpdDp L, Dpyy, = m_l = % = N_T
media): fo n(x) dDp Ny 0 i1V
Diametro medio N
nmero-superficie Dpws = m, = 2 _ M Y. N; Dp;’
- p = — =" N
(o de superficie fown(x) Dp®dDp 1 Ap, NS T m, 1%:4;91\71'

- N, = = = —_ _ T
media): J, n(x) dDp T Ny “ I N,
Diametro medio m _

— 3 3 3
= - m ; N; Dp;
ndmero-volumen Dpwv m, Dp,w3 = m—3 = ZLZL—NPL
o i Vg
(o de volumen fown(x) Dp*dDp  6Vpy, 6 Vp,
medio): - fgon(x) dDp  m Ny = 7 Ny
Diametro medio . ms
D =— =
superficie- Psv =m, Doy, = ™ i N; Dp;’
- /2 e —
volumen (o [ n(x) Dp® dDp Vg ma ZiNIi/Dpi
didmetro Sauter):  — fgon(x) Dp? dDp - 6ApT = 6A_5T
T
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El momento central para j = 0 es siempre igual a 1, mientras que para j = 1 el momento
es nulo. EI momento central mas conocido es la varianza de la distribucion, o2, que
corresponde a j = 2. Para una distribucion continua en nimero respecto al didmetro de

particulas, la varianza se denota como o, ? y se calcula como:

o)

UaNZ =85, = f n(Dp) (Dp — D_PNL)2 dDp (4.22)
0

De manera analoga, para distribuciones discretas en nimero respecto al diametro:
Oan’ =5, = Z N; (Dp — Dpy,)? (4.23)
i

donde 71 y N; se obtienen a partir de:

_ n(Dp)
n(Dp) = N (4.24)
T
v =N (4.25)
i= Ny .
La desviacion estandar se define como:
Oan = v/ Oan? (4.26)

4.2.7 Parametros representativos de una distribucion

Habitualmente, las distribuciones se caracterizan por dos parametros: un valor medio y
una medida de dispersion. Existen muchas definiciones de valor medio (ver Seccion 4.2.6.2)
y también diversas alternativas para expresar la dispersion de la distribucion (ver Seccion
4.2.6.3) (Randolph y Larson, 1971). En sintesis, toda la informacion que puede brindar la

distribucion se suele concentrar en la ubicacion promedio de los datos y el ancho de la curva.

Como alternativa a las definiciones presentadas en la Seccién 4.2.6.2, frecuentemente el
valor medio se aproxima por la moda (Dp,,,) de la distribucién, que es el valor de la
propiedad que presenta el valor maximo de la funcion densidad de la distribucién. Otro valor

medio que suele utilizarse es la mediana de la distribucion (Dp,,.), que es el valor de la
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propiedad para el cual la distribucién acumulada (pasante o retenida) resulta igual al 50%.
Tanto la moda como la mediana son medidas Utiles del promedio de una distribucion

generalmente usadas para caracterizar distribuciones.

Muchas distribuciones de tamafio de particulas presentan asimetrias que las hacen
representables mediante funciones log-normales (e.g., la distribucion de la Figura 4.14). En
esos casos, es comun utilizar el diametro medio geométrico como valor medio de dicha
distribucion. Para una distribucion continua expresada en namero respecto al diametro de las

particulas, el didmetro geométrico (D_pg,v) viene dado por:

(0]

InDpyy = f n(Dp) InDp dDp (4.27)
0

Si la distribucién en namero respecto al didmetro de particulas es discreta, el diametro

geométrico (Dp,y ) se calcula como:
InDpgy = ) N; tnDp, (4.28)
i

Por su parte, la varianza geométrica para distribuciones en nimero respecto al diametro

continuas y discretas se define respectivamente como:

In?(oyy) = f n(Dp)(InDp — lnD_pg,\,)2 dDp (4.29)
0

In?(o,y) = Z N;(InDp —In D_pg,\,)2 (4.30)
i

Con el objetivo de distinguir las diferencias existentes entre las definiciones de diametros
medios, la Figura 4.14 muestra una curva de distribucion (en particular, una funcién log-
normal) y los diametros medios presentados en la Seccion 4.2.6.2, la moda, la mediana y
media geométrica de la distribucion. El diametro medio aumenta con el orden de los
momentos que conserva (Allen, 2003), por ejemplo el diametro medio ndmero-volumen es
mayor al didmetro medio namero-superficie y éste a su vez es mayor al diametro medio
numero-longitud. Debido a que los valores medios que surgen de conservar diferentes

propiedades del sistema son tan diferentes, debe prestarse especial cuidado en su seleccion.
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Figura 4.14. Diferentes diametros medios de una distribucion de tamafios.

4.3 Balance de poblacion

El balance de poblacién es la herramienta formal para calcular distribuciones de particulas
(Himmelblau y Bischoff, 2004) y se formula en un estado de continuidad respecto a las
coordenadas internas y externas (Nicmanis y Hounslow, 1998). Para ello, el sistema
particulado se representa mediante la funcién densidad de una variable conveniente,
usualmente el numero de particulas, y el comportamiento de cada particula se describe
aplicando las ecuaciones de transporte relacionadas a las leyes de conservacion (Ramkrishna,
2000).

Al plantear el balance de poblacién, se asume que existe una densidad en nimero de
particulas en cada punto del espacio-estado (Randolph y Larson, 1971). EI ndmero de
particulas en cualquier region del espacio-estado se obtiene integrando la funcion densidad en
numero sobre dicha region (ver Ecuacion 4.9). El estado de las particulas puede variar en el
tiempo y con las coordenadas internas y externas. EI cambio en las coordenadas internas esta
relacionado con el movimiento de las particulas a través del espacio (abstracto) de las
propiedades seleccionadas, y el cambio en las coordenadas externas con el movimiento de las

particulas a través del espacio fisico (real) (Bucala y Pifia, 2007).

Concibiendo las particulas como localizadas no solo en el espacio fisico real sino tambien

en un espacio abstracto formado por las coordenadas internas, se considera un elemento
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diferencial en el volumen del espacio-estado que posee funcion densidad en nimero respecto

A~

a coordenadas internas y las tres coordenadas externas, 7i. Esta funcidén densidad esta

relacionada con el nimero total de particulas mediante:

Nt = [ o) dgay, (4.31)
Ve (8) YV (1) o

donde V, y V. son volumenes en los espacios de las coordenadas internas y externas,

respectivamente.

En su forma mas general, el balance de poblacion viene dado por la Ecuacion 4.32, cuya
derivacion corresponde a Ramkrishna (2000).
on . -

— + V- XA+ V.-RA— h
Jt -

Il
o

(4.32)

La Ecuacion 4.32 se debe complementar con condiciones iniciales y de borde.

El significado fisico de los términos de la Ecuacion 4.32 merece algunos comentarios. El
primer término representa la velocidad de acumulacion de la propiedad 7 en una posicion fija,
la cual se refleja en la derivada parcial con respecto al tiempo. El segundo término describe la
velocidad de cambio de la propiedad 7 respecto a las coordenadas internas. Dicho término se
puede interpretar como el cambio que sufren las particulas al atravesar el volumen de control
fijo con velocidad X. Por ejemplo en un proceso de recubrimiento, el aumento de tamafio de
las particulas originales se interpreta en el espacio-estado como un movimiento convectivo de
las particulas a través de la coordenada interna “diametro de particulas”, la cual esta incluida
en el vector x. El tercer término corresponde al cambio de la propiedad 7 debido al
movimiento de las particulas a través del espacio fisico (i.e., coordenadas externas). La
velocidad de las particulas a través de las tres coordenadas espaciales se denota con el vector

R. El cuarto término, h, incorpora los cambios discretos que se producen en la propiedad 7

mediante una velocidad de generacion neta. En efecto, h es la velocidad neta de generacion
de particulas por unidad de volumen que contabiliza la aparicién y desapariciéon (i.e.,
nacimiento y muerte) de particulas en los espacios de las coordenadas internas y externas, por
diferentes mecanismos en los que las particulas pueden participar (aglomeracion, rotura, etc.).
Por ejemplo, el aumento de tamafio por aglomeracion produce cambios discontinuos en el

diametro de las particulas (“saltos” en la coordenada interna) que no Se pueden describir
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como cambios diferenciales en el segundo término del balance de poblacion.

A continuacion, la Ecuacion general 4.32 se simplifica para dos modelos de flujo: un

sistema perfectamente mezclado y otro de tipo flujo piston.

Mezclado perfecto

Como primer paso, la ecuacion 4.32 se debe integrar sobre un dominio de coordenadas

externas arbitrario £,

on . . -
f a—tdvr+f (Vx-)_(n)dVr+f (Vr-ﬂn)dVr—f hav, =0 (4.33)
Qr Qr Qr Qr

Debido a que la derivada en el primer término es parcial, éste puede expresarse como:

on )
j —dv, = —J A dv, (4.34)

ot
r
Dado que las coordenadas internas no dependen de las externas, el segundo término de la

Ecuacion 4.33 se puede escribir como:

(Vx-Xﬁ)dVrzvx-f X Ady, (4.35)

Qr Qr

Respecto al tercer término de la Ecuacion 4.33, se considera que el dominio £, posee una
entrada 0.2, ;,, por donde la mezcla particulas-fluido ingresa al sistema y una salida 012, ,,; a

través del cual la mezcla egresa del sistema. Entonces, aplicando el teorema de la divergencia:

(v -Ri)avy = |  Ra-da- [ Ra-da, (4.36)

Qr

donde A, representa secciones cualesquiera del espacio de coordenadas externas.
Reemplazando las Ecuaciones 4.34, 4.35 y 4.36 en la Ecuacion 4.33 resulta:

) .
— ﬁdVr+|7x-J KﬁdVr+J
n 0

Rﬁ-dAr—f RA -dA, = | hdV, (4.37)
at J,

T Orin a-Qr out Or
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Debido a que la poblacion estd uniformemente distribuida en el espacio 2, (hipotesis de

mezclado perfecto), A, X y h son independientes de las coordenadas externas. Entonces, la

Ecuacién 4.37 se convierte en:
0 i R A
a(nv;')'i'vr(vx'Kn)_Qinnin-l'Qoutn: hV; (4.38)

la cual considera que:
R-dA, = —Qu (4.39)
aQr in
(4.40)

f B ) dér = Qout
d

Qr out

y e = 7 por la condicion de mezclado perfecto. Dividiendo la Ecuacion 4.38 por V., se

h (4.41)

obtiene:
= h

D

1 0 . 0

Vra(nvr)‘l'vx'in_v_;n in t
donde 7 =1V,/Q,,: €S el tiempo (medio) de residencia de las particulas en la unidad
perfectamente mezclada (por ejemplo un granulador). Multiplicando por V, a todos los
términos de la Ecuacion 4.41, recordando que @7 = n/V,. y asumiendo que 71y, = Q.

Noue = QoA Y h = h V., el balance de poblacion 4.41 se puede expresar como:

Z—?+vx-§'n—ﬁin+ﬁout = h (4.42)
En términos de la variable 7, la Ecuacion 4.42 también se puede escribir como
%+Vx'xﬁ—]1\'\ll—i:ﬁin %ﬁout = h (4.43)
Para el caso unidimensional, la Ecuacion 4.43 se reduce a:
% (i) - %ﬁm NNL;‘fﬁout = h (4.44)

h contabiliza los cambios discretos de las particulas respecto a las coordenadas internas
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seleccionadas, concepto que se explica en detalle en la Seccion 4.4.

Flujo pistén

Los equipos donde se llevan a cabo cambios de distribucion y que poseen un patrén de
flujo piston (Figura 4.15) se pueden idealizar, al igual que los reactores quimicos, como una
serie de elementos perfectamente mezclados. Considerando el area transversal constante y
que la Unica coordenada externa es la direccion axial z, el balance de poblacion general dado

por la Ecuacion 4.32 se convierte en:

on . olvi) .
5t +V,- X7+ P h (4.45)
donde v = z es la velocidad de las particulas en la direccion z.
entrada salida
0 z
Figura 4.15. Esquema de un equipo con patrén de flujo piston.
Para un sistema unidimensional, la Ecuacién 4.45 se simplifica a:

on ad olvi) .

—+—(x7 = 4.4
ot Tax T4, = h (4.46)

El balance de poblacion se puede ser expresar en forma microscopica, macroscopica o0
discretizada. El balance de poblacion presentado, tanto en su versién general en la Ecuacion
4.32 como aplicado a los modelos de mezclado perfecto y flujo pistdn en las Ecuaciones 4.42
y 4.46, es un balance microscopico, dado que describe la distribucion de particulas en cada
punto de las coordenadas internas y externas. Existen pocos casos en los cuales el balance de
poblacion microscopico se puede resolver analiticamente (Ramkrishna, 2000); por esta razén,
se debe recurrir a métodos numéricos para encontrar su solucién. Los métodos numericos
disponibles requieren una discretizacion previa del balance de poblacién (Hounslow et al.,

1988). Por otro lado, el balance de poblacion microscépico se puede integrar en todo el
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dominio de las coordenadas internas y externas para obtener balances macroscépicos que
permiten estimar la velocidad de cambio de los momentos de la poblacion o, en otros
términos, de las propiedades globales del sistema particulado. La Figura 4.16 resume los tipos

de balances de poblacion y la informacion que provee la solucion de cada uno de ellos.

A

Microscopico |—> Dlstrlpu0|on A
continua

Balance de - - Distribucion

Poblacién Discretizado discreta [‘ | |:|

Propiedades
globales de la
poblacion (Ny, Vr,
etc.)

Y

Macroscopico |—»{ Momentos

Figura 4.16. Versiones del Balance de Poblacion.

4.4 Modelado de los fenomenos de crecimiento

La Figura 4.17 muestra un esquema con distintos procesos de cambio de tamafio y nimero
que puede experimentar un sistema particulado. La formulacion del balance de poblacion para
estimar distribuciones de tamafio de particulas que cambian en el tiempo y espacio requiere

representar la cinética de dichos cambios (Kumar, 2006).

El crecimiento por recubrimiento y el mecanismo de atricion son procesos de cambio
diferencial de tamafio. Por lo tanto, las particulas se “mueven” en la coordenada interna
(espacio abstracto de representacion) de manera analoga al flujo convectivo de un fluido. Por
esta razon, para el modelado de estos fendmenos se requiere conocer la velocidad de cambio

en la coordenada interna X (Ramkrishna, 2000). El recubrimiento y la atricion participan del

balance de poblacion en aquellos términos donde aparece la variable X.

El aumento de tamafio por recubrimiento, introducido en la Seccion 1.7, corresponde al
crecimiento de particulas por deposicion de un ligante sobre la superficie de las mimas en
forma de capas o finas gotas. Como se menciona, el ligante puede ser una solucion,
dispersion, fundido o polvo; por lo tanto, el crecimiento de la particula se puede dar por
procesos independientes o combinados de evaporacién, solidificacion, fusion, etc. El

recubrimiento es un mecanismo que permite el aumento del volumen total de particulas pero
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no modifica el nimero total de granulos. Por su parte, en la atricion se genera polvo por
desgaste superficial de las particulas, proceso que ocasiona la disminucién del tamarfio de las
mismas. Para este fendmeno también se asume que el nimero total de particulas no cambia,
debido a que el polvo generado posee un tamafio tan pequefio que no es identificable como

particula.

Recubrimiento | e» ‘ <0

Cambios
diferenciales

o
Atricion <0 . o>
2

»| Aglomeracion '»'

Balance de
poblacién

L C_ambios
discretos

\ 4

Rotura 4_‘ ,,

Condiciones e ° L
S . < Nucleacién o I:|'> °
de borde ° ™

Figura 4.17. Mecanismos de cambio de nimero y tamafio de un sistema particulado.

Los procesos de aglomeracidn y rotura son mecanismos discretos de cambio de tamafio, y
se modelan a través del término & . La aglomeracion es un proceso de aumento de tamafio que
combina dos 0 mas particulas para formar una particula de mayor tamafio (ver Seccion 1.7).
Este mecanismo se considera de caracter discreto ya que dos o mas particulas de tamafio
definido se aglomeran para dar un granulo cuyo volumen es la suma de los volimenes de las
particulas que coalescen, siendo éste claramente muy diferente al tamafio de las particulas
originales. Si se asume que la coalescencia no requiere ligante en cantidades significativas, el
namero total de particulas en un proceso de aglomeraciéon disminuye, mientras que el
volumen total se conserva. Hay un gran numero de modelos tedricos disponibles en la

literatura para representar la coalescencia entre particulas para formar aglomerados (Iveson et
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al., 2001). En el proceso de rotura, las particulas se rompen en dos o mas fragmentos,
incrementando el nimero total de particulas pero manteniendo constante el volumen total
(Ramkrishna, 2000; Tan et al., 2004).

El nacimiento de particulas por nucleacion se puede modelar dentro del término & o bien
como condicion de borde. La nucleacion es la formacién de nuevas particulas por
solidificacion de gotas o bien por aglomeracion de polvo de tamafio demasiado pequefio
como para ser considerado particula. La nucleacion aumenta considerablemente el nimero

total de particulas pero no tiene efecto significativo sobre el volumen total.

Debido a que el proceso de recubrimiento es el mecanismo de cambio de tamafio mas
importante en la granulacion de urea, en este Capitulo se discute su formulacion matematica

para ser utilizada en el balance de poblacion.

4.4.1 Cambios continuos en las coordenadas internas y externas

Los cambios continuos o diferenciales en las coordenadas internas aparecen en el balance
de poblacion a través de X = [%,, x5, X3, ... |, que representa el vector de velocidades con que
las particulas se mueven por las distintas coordenadas internas del sistema. Cada velocidad x
es una derivada material, de modo que el vector de velocidades de cambio de propiedades

viene dado por:

- ) _ dxl_
B
) dx;
X=|*2=" (4.47)
. dx;
X3 dt

Los cambios diferenciales en las coordenadas externas se pueden escribir del siguiente

modo:
_ ) B drl_
T
. dr
R=|p, = d_tz (4.48)
) dr;
73 = “dt
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Para el proceso de aumento de tamafo por recubrimiento, la velocidad de cambio de
tamano (expresado en diametro, i.e., x = Dp) de la particula se puede expresar como sigue:

_de_

Dp = S (4.49)

donde Dp es la velocidad de crecimiento, la cual se denota habitualmente con la letra G por su

denominacion en inglés growth rate.

G esta definida como la derivada material (o total) del didmetro de cada particula respecto
al tiempo. Esto es equivalente a definir G como la velocidad con que el diametro de cada
particula evoluciona durante el tiempo en el volumen de control. G esta relacionada con la
cantidad de ligante que ingresa al sistema y con la distribucion del mismo sobre las particulas
existentes. Asumiendo que la distribucion del ligante es proporcional a la fraccion de area de
cada particula respecto al area total (Litster et al., 2004) el volumen de una particula (Vp)

varia de la siguiente manera:

aVp m,(1—x,) Ap
dt pp  Apr

(4.50)

donde Ap/Ap es la fraccion de area con que la particula contribuye al area total. Expresando
la Ecuacién 4.50 en funcién de Dp, se obtiene:
wd _ (1 —x,)m Dp?

- 3y —
== (0p%) o (4.51)

A partir de las Ecuaciones 4.49 y 4.51, se obtiene la siguiente expresion para la velocidad

de crecimiento:

_ 2m;(1—x;)

(4.52)
Pp AT

El &rea total de particulas Ap; es proporcional al momento 2 de la distribucion de tamafio
expresada en numero respecto al didmetro, y se puede calcular a partir de la ecuacién incluida

en la Tabla 4.2, para las versiones continua y discreta como sigue:

— 2
Apr = m X; N; Dp; (4.53)
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o

Apy = nf n(Dp) Dp? dDp (4.54)
0

4.5 Soluciones analiticas del balance de poblacion aplicado a

granuladores

Para resolver el balance de poblacién (Ecuacion 4.32) existe una gran variedad de
métodos numéricos debido a que s6lo un nimero reducido de problemas simplificados posee
soluciones analiticas (Kumar, 2006). Sin embargo, las soluciones analiticas son (tiles para
realizar estudios de sensibilidad y analizar la influencia de las variables sobre la distribucion
de tamafio. Por esta razon, en esta Seccion se discute la solucion del balance de poblacion
aplicado a granuladores ideales y simples donde s6lo ocurre un mecanismo de cambio de

tamafio (recubrimiento).

4.5.1 Granulador continuo en estado estacionario de flujo piston

Esta Seccion se centra en la resolucion del balance de poblacion aplicado a un granulador

ideal, considerando las siguientes hipotesis como validas:

El granulador es continuo y opera en estado estacionario.
e El flujo de particulas se puede asumir de tipo piston.

e El Unico proceso de cambio de tamafio es crecimiento por recubrimiento (i.e., no

hay aglomeracion, rotura, atricién ni nucleacion).

e La velocidad de crecimiento se supone independiente del tamafio de las particulas,
siendo valida para este proceso la expresion de velocidad dada por la Ecuacion
4.52.

El area transversal A; del granulador es constante.

El balance de poblacion dado por la Ecuacion 4.46 es adecuado para describir el cambio
de tamafio de particulas en una unidad de flujo piston. El primer término del lado izquierdo de

dicha ecuacion se puede ser anular debido a la hipotesis de estado estacionario. Por otra parte
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y dado que el unico mecanismo de cambio de tamafio es el recubrimiento, el término del lado
derecho de la Ecuacion 4.46 también se puede cancelar. Entonces, la Ecuacién 4.46 se
simplifica a:

on 0

G—+—wn)=0 4.55
aDp +o W) (4.55)
La Ecuacién 4.55 se puede expresar en términos de flujo de funcién densidad en nimero,
teniendo en cuenta las definiciones de la Tabla 4.1 (i.e.,vi = v (n/Q) =n/Az):
on on

GW-FUE: 0 (456)

La Ecuacion 4.56 también se puede reescribir como:

Gah+an—0 (4.57)
aDp ot '

donde T = z/v es el tiempo espacial de las particulas en el granulador.

La distribucion de tamafio correspondiente a la corriente de entrada al granulador se
denota como n,(Dp;,), siendo Dp;, el diametro original de las particulas (i.e., antes de
crecer). La Ecuacion 4.57 se puede resolver facilmente por medio del método de las
caracteristicas, el cual mediante una parametrizacion convierte la ecuacion diferencial parcial
4.57 en dos ecuaciones diferenciales ordinarias. Para ello, se asume que Dp y 7 se pueden
expresar solamente en funcién de una variable auxiliar 6. Esta representacién es valida para
ecuaciones diferenciales parciales hiperbolicas, como la Ecuacién 4.57 . Debido a la
dependencia con Dp y t, nn es funcion indirecta de 6 (i.e., n = n[Dp(6),t(6)]). Derivando n

respecto a 6, se obtiene:

dn _dDp on N dt on (4.58)
d6 do oDp db ot '

Por comparacion de las Ecuaciones 4.57 y 4.58, se obtienen las siguientes tres
expresiones:
dDp
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v _ (4.60)
do '
dn

— =0 4.61
10 (4.61)

De la Ecuacion 4.60 se concluye dt = df. Luego, las Ecuaciones 4.59 y 4.61 se

convierten en:

dDp
— =G (4.62)
dt

dn

—=0 (4.63)
dt

Las Ecuaciones 4.62 y 4.63 se aplican a cada punto (Dp;,, n;,) de la distribucidn inicial.
Las condiciones de borde (correspondientes a la entrada del granulador) para las Ecuaciones
4.62 y 4.63 son Dp(@ =1t=0)=Dp;, y n(@ =1t =0)=n,;, respectivamente. Las
Ecuaciones 4.62 y 4.63 son equivalentes (bajo un enfoque lagrangiano) a la Ecuacién 4.57,
ya que describen la variacion de Dp y n a medida que las particulas avanzan a través del
granulador. Resolviendo las Ecuaciones 4.62 y 4.63 con las condiciones de borde

mencionadas, se obtiene:

T zZ
1
Dp = Dp;, + f G dt = Dp;, + ;f Gdz (4.64)
0 0

o=ty (4.65)

Las Ecuaciones 4.64 y 4.65 constituyen la solucion del balance de poblacion para el
granulador flujo piston, y se aplican a cada punto (Dp;,, n;,) de la curva de distribucién de
entrada. La Ecuacion 4.64 predice el aumento del didmetro de las particulas con la distancia z
del granulador, mientras que la Ecuacion 4.65 indica que los valores de funcion densidad n
no varian con la coordenada z. La Figura 4.18 muestra la parametrizacion realizada al aplicar
el método de las caracteristicas. Cada punto de la distribucion de entrada (Dpj,, Nin)
evoluciona dentro del granulador con respecto a t. Resolviendo las ecuaciones para Dp y n

(Ecuaciones 4.64 y 4.65), cada punto (Dp, 1) se puede obtener en funcion de .

La Figura 4.19 ilustra la evolucion de la distribucién de tamafio para una corriente de
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particulas que se mueve por el granulador siguiendo un patrén de flujo piston. Debido a que
se asume la velocidad de crecimiento independiente del tamafio de las particulas y a que todas
las particulas permanecen el mismo tiempo dentro del equipo (i.e., flujo piston), la curva de

distribucion de tamafio no cambia su forma, solamente se desplaza hacia diametros mayores.

Dp 4
1
1
. Dpin :
ni’n A 1
1 N
I »
. . 1 T
(Dpin'nin) "1 :
:
. 1
Nin :
Dpin E
T T

Figura 4.18. Esquema de la parametrizacion resultante de aplicar el método de las
caracteristicas.

+ my, (1 —x;)

Distribucion de Distribucioén de
tamafios a la tamarfios a una
PN entrada distancia z
zZ
) 1 )
(Dpini nin) Dpin + ;J Gdz y Nin

0

[
»

Dp

Figura 4.19. Distribuciones de tamafio de particulas a la entrada y salida de un granulador
tipo flujo piston, donde ocurre solo recubrimiento de particulas.



Balance de poblacién 168

El método de resolucién enunciado es valido para resolver el balance de poblacién
conociendo la curva continua o bien un conjunto de datos discretos para el flujo de funcién

densidad a la entrada del equipo.

4.5.2 Granulador continuo en estado estacionario perfectamente
mezclado

Como otro ejemplo de resolucion analitica, el balance de poblacion se aplica a un

granulador ideal que retne las siguientes caracteristicas:

El granulador es continuo y opera en estado estacionario.
e El granulador consiste en una cdmara perfectamente mezclada.

e El Unico proceso de cambio de tamafrio es el crecimiento por recubrimiento (i.e., no

hay aglomeracion, rotura, atricion ni nucleacion).

e La velocidad de crecimiento es independiente del tamafio de las particulas, siendo

valida para este proceso la expresion de velocidad dada por la Ecuacion 4.52.

Para un sistema perfectamente mezclado, el balance de poblacion esta dado por la
Ecuacion 4.44. El primer término del lado izquierdo y el término del lado derecho se anulan
debido a las hipotesis de estado estacionario y recubrimiento puro, respectivamente.
Considerando ademas las hipotesis arriba enunciadas, la Ecuacion 4.44 se reduce a:

dn Nin Nout
_Tmg oy loutn 4.66

La expresion 4.66 es una ecuacion diferencial ordinaria, ya que la Unica variable
independiente es Dp. Como condicion de borde para resolver la Ecuacion 4.66 se considera
n(Dp = 0) =0 (i.e,, no hay particulas de tamafio cero). Resolviendo analiticamente la

Ecuacion 4.66 se obtiene la siguiente expresion:

Dp Dp

Nin e Gt _ Dp
f M, e Gt dDp (4.67)
0

L

Para resolver la integral de la Ecuacién 4.67, se debe conocer la funcion #n;,,. Como
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ejemplo, se propone la siguiente expresion para ;;, :

D __Dp
P ¢ Domo (4.68)
Dpmo

Nip =

Reemplazando la Ecuacion 4.68 en la Ecuacion 4.67 e integrando, se obtiene:

Nin Te % {[ ( )] _ ng; T_DGpmo)
n= Dp,.Dp — G T(D + Dp)le PmoGT
NT (G T— meo)szmo PmoP Pmo P

+ DpmoG T} (4.69)

donde T = Ny /N,y es el tiempo medio de residencia. La Figura 4.20 muestra distribuciones
de tamafio (obtenidas mediante la Ecuacion 4.69) expresadas en funcion densidad
normalizada para tres caudales diferentes de solucién liquida, iguales valores de caudal y
distribucion de tamafio de las semillas, y el mismo tiempo medio de residencia. Como se
observa, la distribucion de salida se desplaza hacia didmetros mayores respecto a la
distribucion de entrada, y la curva se ensancha producto de la dispersion generada por la
distribucion de tiempos de residencia. Este efecto es mayor al aumentar el caudal de solucion

liquida.

0.4
L—— semillas

m, =5 (Kg/s)
m;, =10 (Kg/s)

m;, =15 (Kg/s)

0.3 1

0.2 1

0.1

Dp (mm)

Figura 4.20. Distribuciones de tamafio de particulas a la entrada y salida de un granulador
continuo perfectamente mezclado.
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La Figura 4.21 presenta la influencia del caudal de solucidn liquida sobre diferentes
didmetros medios de la distribucion de salida, definidos en las Secciones 4.2.6.2 y 4.2.7. Los
valores graficados para m; = 0 corresponden a los didmetros medios de la distribucion de
entrada. Como es de esperar, en todos los casos los diametros medios aumentan a medida que
se incrementa el caudal de ligante alimentado dado que la velocidad de crecimiento (ver
Ecuacion 4.52) resulta mayor. Dentro del conjunto de diametros medios evaluados, el

diametro medio superficie-volumen (Dpgy ) es el mas elevado.

Dp (mm) o .
7 - Dpwy Psv ~

0 10 20. 30 40 50
m, (Kg/s)

Figura 4.21. Didmetros medios de la distribucion de tamafios a la entrada y salida de un
granulador continuo perfectamente mezclado.

En la Figura 4.22 se muestran las desviaciones estandar aritmética y geométrica de la
distribucién de tamafio normalizada en ndmero, cuyas definiciones se presentan en las
Secciones 4.2.6.3 y 4.2.7, respectivamente. Los valores reportados para ri; = 0 corresponden
a las desviaciones de la distribucion de entrada. La desviacion estandar aritmética o,y
aumenta respecto al valor de entrada debido a la distribucion de tiempos de residencia propia

de los equipos perfectamente mezclados.

La desviacion estandar geométrica a,y, en cambio, disminuye con 7, para caudales de
ligante relativamente pequefios hasta alcanzar un valor minimo, para luego aumentar
levemente. Este comportamiento se debe a un efecto combinado de dos factores opuestos: la

distribucion de tiempos de residencia (la cual tiende a aumentar la dispersion de la curva de
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distribucion produciendo mayores valores de a,y) Yy la definicion en si misma de la media
geométrica (que requiere calcular la desviacién estdndar como un promedio de las
desviaciones de In Dp respecto a su valor medio, lo cual conduce a disminuir o,y a medida
que la curva se desplaza hacia diametros mayores). De las dos definiciones de desviacion
estandar presentadas, o,y €s la unica que estd afectada solamente por la distribucion de

tiempos de residencia, por lo cual se reconoce como una medida pura de la dispersién de la

distribucién.
2.5 2.4
OaN (mm) Oan ) o-gN (_)
2 a
- 2
ol —l o | 18
1 N B 16
- 1.4
0.5 -
- 1.2
0 T T T T 1
0 10 20 30 40 50
m;, (Kg/s)

Figura 4.22. Desviacion aritmética y geométrica de la distribucion de tamafio de particulas a
la salida de un granulador perfectamente mezclado.

4.5.2.1 Momentos 0 y 3 para un granulador continuo perfectamente
mezclado en estado estacionario

Como se describe en la Seccion 4.2.6, los momentos de una distribucién son propiedades
globales del sistema particulado. Se define como balances de poblacién macroscopicos a los
balances que describen la velocidad de cambio de los momentos en el tiempo o con una
coordenada externa. Estos balances macroscopicos se derivan de los balances de poblacion
microscopicos. Para obtener los balances de poblacidn macroscopicos, es conveniente
expresar el balance de poblacion microscopico en términos de la variable n. Con ese fin se
multiplica la Ecuacién 4.66 por N , de modo que:

dn

G ﬁ - flin + flout =0 (470)
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Para obtener el balance en nimero total de particulas (momento O de la distribucion en
numero respecto al didmetro), la Ecuacion 4.70 se integra sobre el dominio completo de la

coordenada interna Dp:

[ee]

Gf dn—]r'lin de+f Noue ADp = 0 (4.71)
0 0

0

El primer término de la Ecuacion 4.71 se anula debido a que no hay particulas de
diametro cero ni infinito en una poblacion real (i.e., limp,_,o n = limp,_, n = 0). Entonces,

la Ecuacion 4.71 se convierte en:
Nin - Nout =0 (4.72)

La Ecuacion 4.72 es el balance en numero de particulas (Ecuacion 2.30), el cual indica
que el caudal en nimero de particulas que abandona la camara debe ser igual al de entrada
debido a que no hay acumulacion, generacion ni desaparicion de particulas. El balance
macroscopico para el momento 0 resultante del balance de poblacidon esta en perfecto acuerdo
con la aseveracion anteriormente citada respecto a que para los procesos de recubrimiento el

numero de particulas no varia.

El balance de masa para el granulador se obtiene a partir del balance de poblacién
microscopico, multiplicando la Ecuacién 4.70 por p,(m/6)Dp? e integrando respecto a Dp

(balance macroscopico, momento 3 respecto a Dp):

A 3 T 3 T 3
Gf ,OpgDp dn—fppgninDp de"‘f ppgnoutDP dDp = 0 (4.73)
0 0 0

La integral del primer término se puede reescribir como:

[ T3, ”OO 34y —
ppgDp dn—ppg Dp°dn =
0 0

oo

Vi 3. oo Vs 3 T[OO 5
o Dp°nlg’ —pp | nd(Dp”) = —pp— | nDp°dDp = —p,
0 0

Apr

= (4.74)

Reemplazando la Ecuacion 4.74 en la Ecuacion 4.73, resulta:
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—pp— G = thg,, + g, = 0 (4.75)

Sustituyendo G por la Ecuacion 4.52, se obtiene:

msin + mL(l - xL) - msout = 0 (4‘76)

La Ecuacion 4.76, obtenida a partir del balance macroscopico del momento 3 resulta
coincidente con el balance de masa para las particulas en estado estacionario presentado en el
Capitulo 2 (Ecuacion 2.16).

4.6 Balance de poblacion discretizado

Existe una amplia variedad de métodos numéricos con diferentes grados de exactitud para
resolver el balance de poblacion (Kumar, 2006). Entre ellos se incluyen el método de los
momentos, de las caracteristicas, por residuos ponderados o colocacién ortogonal, diferencias
finitas, volumenes finitos de alta resolucién, elementos finitos, aproximaciones sucesivas y
simulacion Monte Carlo (Hounslow et al., 1988, Kumar and Ramkrishna, 1997; Marchal et
al., 1988; Nicmanis y Hounslow, 1998; Nopens et al., 2005; Qamar et al., 2006; Qamar, 2008;
Qamar et al., 2008; Ramkrishna, 2000).

Si se desea obtener una distribucion de tamafio de particulas es necesario en general
recurrir a la discretizacion del balance de poblacion, ya que s6lo existen pocos casos en los
cuales se puede resolver de manera analitica. La resolucién del balance de poblacién
discretizado permite obtener distribuciones discretas, como las presentadas en la Seccion
4.2.1.

Una manera usual de validar la solucion numérica del balance de poblacion es por
comparacion de los momentos globales de la poblacion calculados a través de balances
macroscopicos (e.g., balance de masa, balance en numero) y a partir de la distribucion de
tamafio discreta estimada mediante el método numerico seleccionado y aplicado al PBE
discretizado. Por ejemplo, conociendo la distribucion discreta N; en funcion de Dp;, la masa
total dentro del granulador puede calcularse como p,(m/6) X; N; D—pi3 (ver Tabla 4.2), y
dicho valor debe coincidir con el obtenido usando el balance de masa correspondiente.
Similarmente, el nimero total de particulas se puede evaluar como }; N; a partir de los

valores de nimero de particulas por clases determinados mediante el método numérico, este
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parametro global debe concordar con el valor que surge de resolver el balance global en

namero de particulas (i.e., el balance macroscopico de momento 0).

La comparacion de los momentos estimados a partir del balance de poblacion discreto con
los computados por medio de balances globales permite evaluar la precision de la
aproximacion numérica. Sin embargo, mientras que un error importante en la evaluacion de
los momentos sefiala una solucién numérica pobre, un cierre perfecto de los momentos no
demuestra que la solucidn obtenida sea la verdadera. Esto se debe a que, por ejemplo, un
modelo en el que los errores se compensen puede proporcionar también un balance de masa
perfecto. Este tipo de errores se manifiesta en soluciones que presentan una dispersion
numeérica o un comportamiento oscilatorio significativo sin sentido fisico, pero que ain asi

respetan los balances globales prediciendo correctamente los momentos.

Los balances de poblacién discretizados se obtienen integrando el balance de poblacion
respecto al didmetro entre valores consecutivos de una grilla Dp; y Dp; .. Para un granulador
continuo perfectamente mezclado donde el cambio de tamafio de las particulas se debe a
recubrimiento puro con velocidad G independiente del tamafio de particulas, el balance de

poblacion microscopico (Ecuacion 4.42 ) en funcién densidad en nimero es:

on on

e + W — N + Moy = 0 (4.77)

Integrando respecto a Dp entre dos nodos consecutivos de grilla, se obtiene:

Dpi4q Dpi4q Dpisq Dpitq1
on on ) )
f Ede +G @de — f N, dDp + f NouedDp = 0 (4.78)
Dp; Dp; Dp; Dp;

La solucién de las integrales permite convertir la Ecuacion 4.78 en (Hounslow et al.,
1988):
dN;

——+ G (Nysj41 — Ny—151) — Ny + N;

- i 0 (4.79)

out =

NniLi+1 Y Mi—1-; representarian valores de la funcion densidad en transicion ubicados
exactamente en los nodos Dp; y Dp;_,, respectivamente. Sin embargo, como se discutio
previamente, la funcién densidad calculada mediante la Ecuacion 4.6 corresponde al valor de

dicha propiedad en el rango de diametros usado para su computo. Para particulas que
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aumentan de tamafio (i.e., avanzan en la coordenada interna Dp), una opcion es aproximar la
funcién densidad en cada nodo como la funcion densidad de la clase que abandonan las
particulas al crecer, i.e., nj_;41 ® n; Y n;_1; = n;_;. Luego la funcién densidad en cada
clase se puede expresar en funcién del nimero de particulas, para convertir la Ecuacion 4.79
en:

—N;, +N;

lin

0 (4.80)

dn; G ( N; N;_4 )
dt Dpiy1 —Dp;  Dp; — Dp;—1

out ~

La Ecuacion 4.80 se debe resolver para todas las clases. Lamentablemente, la solucion de
esta ecuacion conduce a distribuciones que no respetan los momentos globales correctamente
(Hounslow et al., 1988). Con la intencion de minimizar los errores en las predicciones de los
primeros momentos, Hounslow et al. (1988) propusieron expresar el segundo término de la

Ecuacion 4.79 como sigue:

G
(a Ni—l +b Ni +c Nl'+1) (481)
Dp;
Los autores formularon esta Gltima expresion con el objeto de ajustar los pardametros a, b
y ¢ de manera de conservar los primeros tres momentos de la poblacion. Segun Randolph y
Larson (1971), en la derivacion de un momento genérico j, el segundo término de la Ecuacion

4.77 se convierte en:
an i ]
G J WDP dDp = —j G m;_4 (4.82)
0

donde m;_, es el momento de orden j — 1. Entonces, para que la expresion 4.81 satisfaga las

ecuaciones de velocidad de cambio de los momentos 0, 1 y 2, se deben verificar las siguientes

tres ecuaciones:

Z 1
Dp (a Ni—l +b Ni +c Ni+1) =0 (483)
T L

L

1 —
Z W (Cl Ni—l +b Ni +c Ni+1)Dpi = NT (484)
. L
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1 _
E 55 (@N;_y +b N, +cN;y)Dp,” =2 Ly (4.85)
- i
l

siendo Dp; el diametro medio de la clase i. Resolviendo las Ecuaciones 4.83 a 4.85 para una

grilla geométrica de razén r = Dp;,,/Dp;, resulta:

_ 2r b= 2 _ —2r
Trrner-1) T o+D To+DEE oD

(4.86)

Al reemplazar la Ecuacion 4.81 por el término de crecimiento en la Ecuacion 4.79, se
obtiene:
dN; G

el Dp; (@Ni_y +b N;+ ¢ Niyy) = Nip, + Noye; = 0 (4.87)

Llamando C al numero de clases consideradas, al aplicar la Ecuacién 4.87 (con los
parametros calculados a partir de las Ecuaciones 4.86) a cada clase se produce un sistema de
C ecuaciones cuya soluciéon es la distribucion discreta representada por el numero de

particulas en cada clase N;.

Cuando se aplica la Ecuacién 4.87 a la primera clase (i.e., i = 1) se genera, como variable
a calcular, el nimero de particulas en la clase cero. Similarmente, para la Gltima clase, se
genera como variable el nimero de particulas en la clase C + 1. Los nimeros de particulas en
las clases 0 y C + 1 carecen de sentido fisico. En principio dichos valores se pueden asumir
igual a cero; sin embargo, esta opcion conduce a errores numéricos de importancia. Para
solucionar este problema, Saleh (1998) propuso expresiones alternativas a las de las
Ecuaciones 4.86, a ser consideradas solo en la evaluacion de las ecuaciones diferenciales
correspondientes a la primera y Gltima clase evitando el uso del numero de particulas en las

clasesO0y C + 1:

Clase i = 1 =0 b= 2r® = —2r (4.88)
aser =L 4= T+ —1) ‘T Oo+DEE-D '
_ 2r 2r?
Clasei = C: a c=0 (4.89)

“TrDei-D YT erDeI-D

El error en la prediccion de los momentos disminuye a medida que se utilizan grillas mas

finas. En el presente trabajo de Tesis, la razon de la grilla geométrica se selecciona de manera
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de asegurar errores menores al 1%. A partir de un caso de estudio del granulador industrial y
resolviendo el balance de poblacion discretizado con r igual a 21/3, 21/6 y 21/° se encuentra
que para r = 21/ los errores en la estimacion de la masa y el nimero total son menores a 1%
(ver Figura 4.23). Dichos errores se computan comparando: a) el caudal numérico de
particulas a la salida del granulador obtenido mediante la resolucion numérica del PBE con el
que se calcula a partir del balance global en numero y b) el caudal mésico de particulas a la
salida del equipo estimado por medio de los datos discretos provistos por el PBE con el que
predice el balance de masa. Por lo tanto, para el balance de poblacion discretizado aplicado al
granulador industrial de urea se adopta una grilla geométrica con relacion r = 21/6. Valores
de r aln mas chicos también producen errores menores al 1% en los momentos 0 y 3, pero

incrementan el tiempo de computo por el uso de una mayor cantidad de clases para el mismo
rango de tamanos.

1.8
1.6

H NUmero
1.4 1 ® Masa
1.2 -

1 .
0.8 1
0.6 1
0.4 1
0.2 1

0| | | L

-0.2

Error (%)

r=27 r=12% r =2
Relacion de grilla

Figura 4.23. Errores en la prediccién de variables macroscépicas utilizando grillas
geomeétricas de diferente razon.

4.7 Efecto de usar miultiples camaras sobre la distribucion de tamano de
particulas del producto del granulador

Como se discute en la Seccion 4.5, el modelo de flujo del granulador continuo (mezclado

perfecto o flujo pistdn) influye sobre la distribucién de tamafio del producto. En efecto, el
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mezclado perfecto produce una distribucion de tiempos de residencia por la cual algunas
particulas permanecen mas que otras dentro de la camara alcanzando aumentos de tamafio
diferentes. Estos dos modelos de flujo constituyen situaciones extremas, y se puede generar
una gran variedad de casos intermedios considerando un granulador formado por una serie de
camaras perfectamente mezcladas. En esta Seccion, bajo valores fijos de caudal y distribucién
de tamafio de las semillas y de caudal total de ligante, se calcula la distribucion de tamafio
para distintas series de camaras (segin el niumero de celdas) perfectamente mezcladas con
recubrimiento puro operando en estado estacionario. Como distribucion de tamafio de la
corriente de semillas se adopta una funcién continua de tipo log-normal. Para calcular la
distribucion de tamafio, se resuelve la Ecuacion 4.87 en estado estacionario (i.e., anulando su
primer término) para todas las clases de tamafio y cada cAmara. La distribucion de tamafios de
entrada, a partir de la segunda cdmara, es la distribucion tamafios de salida de la camara
anterior. Es importante sefialar que se considera un Unico valor de caudal total de ligante, de
modo que a medida que aumenta el nimero de camaras el ligante por camara se computa

como el caudal total dividido el nimero de celdas.

La Figura 4.24 muestra la distribucion de tamafio en funcién densidad en numero
normalizada respecto al didmetro de particulas, para diferentes nimeros de camaras. Como se
observa, la curva de distribucion es fuertemente dependiente del nimero de camaras si éste es
relativamente pequefio. Cuando el nimero de cdmaras aumenta, la curva de distribucion
tiende a la forma de la curva de distribucion de la corriente de semillas, desplazada hacia
diametros mayores. Este resultado estd en concordancia con el modelo de flujo piston
(Seccion 4.5.1), al que se aproxima un sistema formado por camaras perfectamente mezcladas
en serie cuando el nimero de camaras tiende a ser infinitamente grande. En efecto, el uso de
mas de 50 cdmaras no tiene influencia sobre la distribucion de tamafio. EI nimero de cdmaras
usado en la configuracion industrial (i.e., tres camaras de crecimiento) provee un producto
granular con una distribucion de tamafio disimil respecto a los patrones extremos de mezclado

perfecto y flujo piston.

El analisis de las distribuciones de tamafio de particulas expresadas en masa debe su
interés a dos factores: primero, en la practica industrial las granulometrias se miden en torres
de tamices por lo cual las distribuciones se obtienen en fraccion en peso; segundo, los
parametros industriales que definen la calidad granulométrica estan relacionados con las

distribuciones de tamarios representadas en masa.
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Para obtener la distribucion de tamafio de particulas en funcion densidad normalizada en

masa (w;), se debe calcular previamente la fraccion en masa normalizada para cada clase
(W;). W; se puede obtener a partir de la distribucion de tamafios discreta N;:

T——3 S
Nipp gDpl NiDpis

i = T— 3 == — 3 (4‘90)
2k Nipp gDpk 2k NiDpy,

El uso de la Ecuacion 4.90 equivale a realizar una conversion de la funcién densidad en
namero (como se explica en la Seccion 4.2.2), lo cual introduce un error adicional en la
estimacion de la nueva distribucion. No obstante, y como se menciona para el caso en estudio,
la grilla geométrica con relacion r = 2/ permite cerrar los momentos con errores

despreciables. Por definicion (andlogamente a la Ecuacion 4.6), la funcion densidad en masa

normalizada respecto al diametro esta dada por:

W;
W=t (4.91)
" Dpiy1 — Dp;

1
4
a (L) 0.9 - H \“ --=--semillas
mm ] \
0.8 1 [ 1 cdmara
]
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Figura 4.24. Distribuciones de tamafio de particulas a la salida del granulador usando
diferente nimero de camaras de crecimiento perfectamente mezcladas.

La Figura 4.25 muestra las distribuciones de tamafio, expresadas en funcion densidad
normalizada en masa, obtenidas a la salida del granulador si se utilizan distinto nimero de
camaras. En comparacién con la distribucion de tamafios en 71, las curvas se ubican sobre

diametros mas grandes. El uso de un mayor numero de camaras produce un desplazamiento
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de la curva de distribucion de tamafio hacia didmetros mas pequefios, a diferencia de lo que
ocurre en la Figura 4.24 cuando se grafican las distribuciones en nimero. Para un nimero
grande de cdmaras (mayor a 15), la distribucion de tamafio no varia al cambiar la cantidad de

camaras.

A diferencia de la distribucion de tamafio en funcion densidad 71, la curva de distribucion
de tamafio del producto expresada en w no tiende a la forma de la distribucion de semillas al
aumentar el nimero de cdmaras. Para un modelo de flujo piston y velocidad de crecimiento
independiente de Dp, si bien el diametro de todas las particulas aumenta en la misma
proporcion, el volumen de las mismas varia con una velocidad que depende del tamafio de
particulas Dp. En consecuencia, la curva de distribucion w no sélo se desplaza hacia

didmetros mayores sino que también modifica su forma.

0.5
( 1 ) -==-semillas
mm
0.4 - 1 cdmara
— 3 camaras
0.3 1 —— 15 camaras
— 50 camaras
0.2
75 camaras
— 100 camaras
0.1
O _
0 2 4 6 8

Dp (mm)

Figura 4.25. Distribuciones de tamafio de particulas a la salida del granulador usando
diferente nimero de camaras de crecimiento perfectamente mezcladas.

4.8 Conclusiones

En el presente Capitulo se describen los conceptos basicos asociados a las distribuciones
de particulas en general, y a las distribuciones de tamafio de particulas en forma especifica.
Ademas se formula el balance de poblacion, herramienta necesaria para calcular

distribuciones, y se reconoce a la funcion densidad como la variable dependiente adecuada
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para plantear dicho balance por permitir aplicar leyes de conservacion a escala microscopica.
La variedad de posibilidades en que se puede expresar una distribucion (discreta, continua,
acumulada, en numero, en masa, etc.) requiere extremo cuidado en la aplicacién de estos

conceptos.

Respecto al granulador industrial de urea en particular, la ventaja de utilizar tres cAmaras
perfectamente mezcladas en lugar de una Unica cdmara para lograr el aumento de tamafio
deseado se demuestra en la dispersion de las curvas de distribucion de tamafios del producto
cuando se comparan para distinto niamero de camaras. La distribucion de tamafios obtenida
cuando el balance de poblacion se resuelve para un sistema de tres cdmaras de crecimiento en
serie corresponde a una situacion intermedia entre la correspondiente a una cémara

perfectamente mezclada y un sistema con flujo piston.

Para predecir correctamente las distribuciones de tamafio de particulas se requiere
contemplar todos los mecanismos de cambio de tamafio y nimero que ocurren dentro del
granulador. Como se explica en el Capitulo 1, el mecanismo dominante de cambio de tamafio
en el granulador de urea es el recubrimiento por deposicién de pequefias gotas. Por lo tanto en
el Capitulo siguiente, se acopla el balance de poblacion asumiendo recubrimiento puro al
modelo presentado en el Capitulo 3 con el objetivo de analizar la influencia de algunas

variables de entrada sobre la granulometria de la corriente de salida.



Capitulo 5

Modelo del granulador de lecho
fluidizado basado en balances de
masa, energia, cantidad de
movimiento y poblacion

5.1 Introduccion

Los granulos de urea deben cumplir con ciertos parametros de calidad para su
comercializacion. Estos requisitos implican que el producto tenga un diametro medio
adecuado y que la dispersion de la distribuciéon de tamafio de particulas no sea muy grande
para evitar la segregacion y facilitar su aplicacion en suelos. Por lo general, una fraccion
relativamente pequefia de las particulas que dejan el granulador se encuentran en
especificacion. Por esta razon, se agregan las zarandas y el molino aguas abajo del granulador
con el objeto de separar el producto que satisface la granulometria deseada y acondicionar las
particulas fuera de especificacion que se reciclan al granulador como semillas (ver Figura
1.14). Como consecuencia del reciclo, constituido por los gruesos provenientes del molino y
los finos que derivan de las zarandas (temas discutidos en la Seccién 1.9), la distribucion de
tamafio de la corriente que abandona el granulador afecta fuertemente la relacion de reciclo y,
por consiguiente, la estabilidad del circuito de granulacion.

En los Capitulos 2 y 3 se analiza la operacion en estado estacionario y no estacionario del
granulador de lecho fluidizado, asumiendo que la poblacion de particulas se puede representar
por el didmetro medio numero-volumen. Si bien la hipotesis resulta apropiada para estimar las
temperaturas de las camaras de la unidad industrial bajo estudio (Capitulo 2), dichos modelos
no permiten predecir la distribucién de tamafio de salida, necesaria para evaluar la
performance del granulador en lo que a granulometria se refiere y para acoplar el simulador

de la unidad a un circuito de granulacion completo.

Los granuladores industriales de lecho fluidizado se operan por prueba y error (Cameron
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et al., 2005; Fung et al., 2006; Litster et al., 2004). La dindmica de estas unidades no es facil
de predecir, lo que hace dificil operar las plantas de urea en estado estacionario o durante
tiempos relativamente largos (e.g., un mes) sin paradas de planta no deseadas como las
causadas por defluidizacion del lecho u obstruccion de la grilla de distribucion (Halstensen et
al., 2006). Por lo tanto, se reconoce la necesidad de comprender profundamente el
comportamiento del granulador con el fin de desarrollar herramientas racionales para
maximizar el beneficio de la planta (es decir, aumentar los niveles de produccion y limitar las
paradas de planta no deseadas), y al mismo tiempo obtener un producto comercialmente apto

(es decir, con la granulometria adecuada).

La aplicacién del balance de poblacién a procesos de granulacion en lechos fluidizados
recibié poca atencion en la literatura y con diferentes propositos. Drechsler y colaboradores
(2005), Heinrich y colaboradores (2002) y Radichkov y colaboradores (2006) resolvieron el
modelo de un circuito de granulacién, incluyendo el balance de poblacion en estado no
estacionario para un granulador continuo formado por un lecho fluidizado con descarga
clasificada. Ademas de recubrimiento, consideraron atricién y nucleacién dentro del balance
de poblacién y la remocion de finos por el gas de fluidizacion que abandona el lecho. En
todos los casos, asumieron que la masa dentro del granulador permanece constante. Ademas,
supusieron distribuciones de tamafio gaussianas como condicion inicial. Heinrich y
colaboradores (2002) resolvieron el balance de poblacion utilizando un método de diferencias
finitas, y validaron la solucién del modelo con valores experimentales de un lecho fluidizado
escala piloto. El didmetro medio superficie-volumen, la masa del lecho, el nimero de
particulas y el area superficial total de particulas se reconocieron como variables
fundamentales en las simulaciones. Drechsler y colaboradores (2005) resolvieron el modelo
mediante un software comercial, y mostraron que las condiciones de operacion del molino y
las zarandas afectan la estabilidad del circuito completo a través de la corriente de reciclo que
ingresa al granulador. Radichkov y colaboradores (2006) aplicaron un método de volumenes
finitos para resolver el balance de poblacion, analizaron la dinamica no lineal de la solucién y

establecieron rangos de operacion para los cuales se consiguen estados estables.

Heinrich y colaboradores (2005) también resolvieron el modelo de un circuito de
granulacion, acoplando el balance de poblacion a los balances de masa y energia del
granulador continuo de lecho fluidizado y asumiendo flujo piston para el aire, mezclado axial
y radial para los sdlidos y régimen de fluidizacion homogénea. Para el balance de poblacion

consideraron recubrimiento puro y masa del lecho constante. Ademas de verificar la dindmica
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no lineal del circuito, determinaron que existe una pequefia regidén sobre el plato de
distribucion de aire de fluidizacién en el granulador donde gradientes térmicos son

importantes.

Vreman y colaboradores (2009) desarrollaron el balance de poblacion para un granulador
continuo de lecho fluidizado, con el propdsito de comparar los resultados del modelo con
datos experimentales. Ademas de recubrimiento, en el balance de poblacion contemplaron
nacimiento de particulas por nucleacion y remocion del producto desde el lecho a un silo. Los
resultados mostraron que no es posible alcanzar un estado estacionario cuando la velocidad de
nucleacion es demasiado grande. Los autores compararon satisfactoriamente la solucion del
modelo en estado estacionario con datos experimentales obtenidos de un granulador de lecho

fluidizado escala industrial.

Peglow y colaboradores (2007) estudiaron un granulador discontinuo de lecho fluidizado
formulando un balance de poblacién con aglomeracion pura, el cual se resolvié mediante un
método de discretizacién. A partir de datos experimentales, ajustaron la cinética de
aglomeracion de manera de aproximar la distribucion de tamafio predicha por el modelo a los
valores medidos. Saleh y colaboradores (2003) también ajustaron la cinética de aglomeracion
en un granulador discontinuo de lecho fluidizado a partir de datos experimentales, pero

incorporando ademas el aumento de tamafio por recubrimiento en el balance de poblacion.

Por las razones antes expuestas, en este Capitulo se acopla el balance de poblacién
derivado en el Capitulo 4 al modelo del granulador presentado en el Capitulo 3 con el objeto
de poder predecir, ademas de las variables de estado asociadas a los balances de masa,
energia y cantidad de movimiento, la distribucion de tamafio de los granulos en el interior y a
la salida de la unidad de granulacion. En el presente Capitulo, se presta especial atencion a la
sensibilidad de la dindmica de la distribucién de tamafio de particulas en cada camara frente a

perturbaciones en diferentes variables claves del granulador.

5.2 Modelo matematico
5.2.1 Ecuaciones del modelo
Como se describe en la Seccion 1.8, el granulador industrial estudiado en la presente Tesis

esta constituido por seis lechos fluidizados en serie, y el aumento de tamafio de las particulas

ocurre en los tres primeros (denominados camaras de crecimiento). En la Seccion 4.7 se
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demuestra que, a mayor numero de camaras de crecimiento en serie, las distribuciones de
tamafio de particulas se aproximan a las calculadas asumiendo flujo piston (Nienow y Rowe,
1985; Saleh y Guigon, 2007). Por lo tanto, y como se concluye en el Capitulo 4, el uso de tres
camaras de crecimiento en el granulador industrial permite obtener distribuciones de tamario
menos dispersas respecto a las calculadas suponiendo una Unica camara perfectamente

mezclada.

Como se menciona en la seccion anterior, la calidad de la urea granulada esta relacionada
con su granulometria. Por lo tanto, un modelo completo del granulador debe ser capaz de
predecir las distribuciones de tamafio de la corriente de particulas que abandona el
granulador. Para ello, se debe incorporar el balance de poblacién presentado en el Capitulo 4
al modelo matematico del granulador desarrollado en el Capitulo 3. Asi, el modelo
matematico utilizado en este capitulo estd formado por las ecuaciones presentadas en la
Seccion 3.2 (balances de masa, energia y cantidad de movimiento) y el balance de poblacion
discretizado en nimero de particulas correspondiente a la Ecuacion 4.87. Dicha ecuacion se
basa en la expresion propuesta por Hounslow y colaboradores (1988) para representar de
manera discreta el término de crecimiento, usando los pardmetros a, b y c¢ definidos por las
Ecuaciones 4.86, 4.88 y 4.89 para las clases intermedias, primera, y ultima, respectivamente.

La Tabla 5.1 resume las ecuaciones utilizadas.

La Figura 5.1 esquematiza los balances que conforman el modelo empleado en este
capitulo y las variables que permite predecir. Dichas ecuaciones se encuentran acopladas por
diferentes variables, de modo que deben resolverse en simultaneo. Para resolver el balance de
poblacion (Ecuacion 4.87, Tabla 5.1), se deben calcular la masa de particulas en cada camara
mjﬂ y el caudal masico de salida m;'out a partir del balance de masa. Por otro lado y al
incorporar el balance de poblacion al modelo, se puede computar el diametro medio
superficie-volumen de la poblacidn en cada camara a partir de las distribuciones de tamafio.
Luego, la velocidad minima de fluidizacion se puede evaluar en funcion de Dpg, (Tabla 2.3)
en lugar de utilizar Dpyy,. Como hip6tesis adicional a las presentadas en la Seccion 3.2, la
descarga del granulador se considera no clasificada (i.e., la probabilidad con que las particulas

abandonan el granulador es independiente de su tamafio).
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Figura 5.1. Esquema del modelo utilizado en el presente capitulo.

Tabla 5.1. Resumen de las ecuaciones empleadas en el modelo de este capitulo.

Balance de
masa

Caudal mésico
de salida de
particulas
(Camaras 1 a5)

Caudal mésico
de salida de
particulas
(Camara 6)

Densidad de
lecho

Porosidad de
lecho

Altura de lecho

dmé
dt

i i\ _ G
=mg, + mL(1 - xL) — Mg
: : Y (3.6)
e = Co 8 (20 Plq (Pleq 11 — plid 1°1)
Mg .. = Cp Phead§ v 2gL° (3.7)
Prea = Pp(1—&') +py &) (38)
K] (3.10)
mf
' (3.11)
Kl =
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ml =p, Al (1-¢) LI (3.12)
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Tabla 5.1. Resumen de las ecuaciones empleadas en el modelo de este capitulo (cont.).

) j

Sin T
j Nl -
Balance de mgcpy (T )W =g, | cpydl + mi (1 - xL) Cpu dr (3.46)
energia TJ

7
+ mLxL f cpy dT — mLxL AHEV(TJ)
Ti

J
Tam

+ i) (1= x])AHp(T)) + il f cpg dT

Jj
Tam

+rh£Yajl,n f cpy, dT

TJ

Caida de AP] APJ + APJ J LJ+K 5 ujz (3.32)
presion (lecho bed  dist = Ppea I PPa
mas grilla)
Balance de dN’ G j mé ; (4.87)
poblacion 7 L +bN +cN, ) - Ny =0
mSout
Velocidad de 2 mL(1 — xL) (4.52)
crecimiento G/ =
Apy
Pp APt
Diametro medio . ZiNij Dp;’
superficie- Dpsy = ——3
N’ D
volumen 2iN; Dp;
Diametro medio PR S — i i\° (3.17)
nGmero- dDpyy. Dok | . Dpiv j
= il 1 - 2= | [+ ml(1-x))
volumen dt 3m/ in Dp’ J-1
NV

5.2.2 Distribucion de tamanos de la corriente de semillas

La mayoria de los sistemas particulados presenta distribuciones que se pueden representar
por funciones log-normales (Seville et al., 1997). Por otra parte, en la practica industrial se
utiliza la técnica de tamizado como método de analisis granulométrico; por lo tanto, la
representacion de las distribuciones suele realizarse en términos de fracciones masicas. Por
estas razones, la distribucion de tamafio de la corriente de semillas se describe mediante una
funcién log-normal expresada en funcion densidad normalizada en masa, tal como se muestra

en la siguiente ecuacion:
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2
1 InDp—In Dp;Win
1 1 2

w; e
™ \2mDp In GQlWin

Inol
IWin

(5.1)

donde Dpgy Y o4 son la media y desviacion estandar geométricas de la distribucion. Para la
distribucion de tamafio de la corriente de semillas que se alimenta al modelo del granulador,
se considera un valor de D_pj]W que coincide con datos experimentales y un valor arbitrario
para ogy. Una vez establecidos los parametros Dpgy Y ggy, se determinan los valores

discretos de la fraccion en peso normalizada aplicando la Ecuacion 4.6 a la Ecuacion 5.1:

— 2
1(ln Dp—-In nglwin

71 Py Ppisa 1 2 Inogy ) d (5.2)
W:. =] Wi (Dp)dDp = e IWin D 2
lin o, n Dp; /_271_ Dp ]n O_ngln p

Para calcular la distribucién discretizada de funcién densidad en masa se utiliza una grilla
geométrica con una razén r = 2%/6, valor que (como se indica en la Seccion 4.6) garantiza

errores en la prediccion de los momentos 0 y 3 inferiores al 1%.

5.3 Parametros industriales para evaluar el valor medio y la desviacion
de una distribucion

Para definir la calidad del producto, en la industria se suelen utilizar dos parametros el
Size Guide Number (SGN) y el Uniformity Index (Ul).

Como se menciono en el Capitulo 1, el SGN se define como la mediana de la poblacion
(Dp.me) de la distribucion en masa expresada en milimetros y multiplicada por 100. De
acuerdo a la definicion de mediana (Seccion 4.2.7), el SGN es el tamafio de particulas en
milimetros (multiplicado por 100) para el cual el 50% en masa de la poblacion tiene un

tamario mayor a ese valor y el 50% en masa resulta ser de menor tamario (ver Figura 5.2).

Para las funciones log-normales se verifica que la mediana y la media geométrica
coinciden (Randolph y Larson, 1971), i.e., Dp,,e = D—ng. Considerando la igualdad anterior,

el SGN para una distribucion log-normal se puede expresar como:

SGN = 100 Dp,y, (5.3)
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donde Dp,y es el didmetro medio geométrico de la distribucién en masa expresado en mm.

W 0,9
0,8
0,7
0,6
0,5
0,4
0,3
0,2
0,1

Dp (mm)

Figura 5.2. Distribucién acumulada pasante normalizada en masa mostrando la mediana y los
didmetros Dps Y Dpgo-

Por su parte, el UI caracteriza la dispersion de la distribucion en masa. Este parametro se
define como el cociente entre el tamafio de apertura de una malla que permite el pasaje del
5% en masa de la poblacion y el tamafio de apertura de una malla que permite el pasaje del
90% en masa de la poblacion, multiplicado por 100 (ver Figura 5.2). De modo que el UI se

puede expresar como:

Ul = 100 2P (5.4)
Dpgo
donde Dp< y Dpy, son los diametros de particulas que satisfacen respectivamente:
W (Dps) = 0,05 (5.5)
W (Dpgo) = 0,9 (5.6)

siendo W la distribucion acumulada pasante normalizada en masa, que para una funcion

log-normal se puede ser escribir como:
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WP (Dp) = %[erf <ln D%IHIZDPQW> + 1] (5.7)
gw

Evaluando la Ecuacién 5.7 para W@ igual a 0,05 y 0,9, Dps Y Dpoo Se pueden calcular

como:

-1,163V2 Inogy —

Dps = D_ng e D_ng GgW_1'645 (5.8)

0,906V2 Inggy —

Dpqy = D_ng e D_ng Ugwl'zgz (5.9)

Reemplazando las Ecuaciones 5.8 y 5.9 en la ecuacion 5.4, se obtiene una expresion para

calcular el UI en funcion de la desviacion estandar geométrica:
Ul = 100 gy, ~2%%7 (5.10)

Segln la Ecuacién 5.10, el UI es mayor cuanto menor es gy, i.e., cuanto menor es la
dispersion de la curva de distribucion. Sin embargo, la desviacion estandar geométrica no es
una medida pura de la dispersion de la curva de distribucion. Como se discutio en el Capitulo
4, esto se debe a que gy, se calcula a partir de las desviaciones de In Dp respecto a In Dp gy,
que equivale a decir que gy, se calcula en funcion de los cocientes Dp/D_ng. Por lo tanto,
una curva ubicada sobre valores de Dp mas grandes tiende a tener una desviacion estandar
geométrica menor. Como ejemplo ilustrativo, en la Figura 5.3 se muestran dos curvas de
distribucién que tienen exactamente la misma forma pero estan situadas en distintas
posiciones sobre el eje de Dp. Como se observa en la Figura 5.3, los valores de desviacién
estandar aritmética oy, coinciden porque la forma de la curva es la misma; sin embargo, la
desviacion geométrica o,y no es igual. En resumen, g,y no es una medida pura de la
dispersion de la distribucién porque esta afectada por la ubicacién de la curva sobre el eje Dp.
Al comparar dos curvas de distribucion, solamente se puede considerar o,y para cotejar
dispersiones cuando las curvas se encuentran localizadas en un mismo rango de Dp (i.e., los
diametros medios de las curvas son similares). Esta caracteristica también se aplica a Ul,
parametro apto para la valoracion de calidad cuando el rango de la curva de distribucion esta
bien establecido.

Mediante las Ecuaciones 5.3 y 5.10, los pardmetros SGN y Ul se pueden calcular a partir

de la media y la desviacion estandar geométricas de la distribucién de tamafio de particulas
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expresada €n masa.

0,9

1 i
w (—)0’8 Oaw = 0,5 mm Oaw = 0,5mm

mm 0’7 i

0,6
0,5 -
04 -
0,3 -
0,2 -
0,1 -

N AN

Dp (mm)

ogw = 1,32 ow = 1,14

Ul = 44,5 Ul = 68,4

Figura 5.3. Curvas de distribucion con la misma forma pero desplazadas en el eje Dp, para
demostrar que g,y y UI no coinciden.

5.4 Conversion del balance de poblacion para el uso de funcion
densidad en masa y resolucion de balances macroscopicos para el
computo de los parametros globales SGN y UI
La Ecuacién 4.42, deducida en la Seccién 4.3, describe la distribucion de particulas en un

sistema continuo perfectamente mezclado expresada en la variable funcién densidad en

namero de particulas n. Aplicada a cada cdmara del granulador industrial, bajo las hipotesis
de recubrimiento puro (i.e., h = 0) y velocidad de crecimiento G independiente del tamafio de
particulas, la Ecuacion 4.42 se convierte en:

on’ on/

+ 6 ——nl +n)

? aDp in out — 0 (5.11)

A los efectos de predecir parametros globales en base masa como SGN y Ul, y las
distribuciones de tamafio de los granulos expresadas en masa, el balance de poblacion
(Ecuacion 5.11) se puede reescribir en términos de la funcion densidad en masa normalizada.
Para realizar la conversion mencionada y teniendo en cuenta que cada camara se comporta

como perfectamente mezclada, se deben tener en cuenta las siguientes relaciones:
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i P n/ Pp3 _PpT nl . Dp®

: (5.12)
] ]
6m5 Sout
- J 3
; nn;, D
_ijn:—pp m P (5.13)
6msm
Considerando las Ecuaciones 5.12 y 5.13, la Ecuacién 5.11 se convierte en:
omlw’ ; o wl
PR + G'mlDp? aDp ——msinw +mg W =0 (5.14)

La velocidad de crecimiento G’/ se puede expresar en funcion del diametro medio

superficie-volumen, multiplicando y dividiendo la Ecuacion 4.52 (Tabla 5.1) por el volumen
total de particulas Vp{ y teniendo en cuenta la definicion de D_pé'v listada en la Tabla 4.4:
21l (1-x]) VpT 37l (1-x]) 5 _3 3y (1-x])

Dp Dp (5.15)
Pp APT VpT Pp VpT = ms v

Gl =

Reemplazando la Ecuacion 5.15 en la 5.14 y distribuyendo las derivadas, se obtiene:

jowl dml ml(1-x])Dpl,ow N — W
m T ot 3 aDp—mi(l—xi) DpéVD—p
- méinwi];l B méoutwj (516)

A partir de la Ecuacién 5.16 (balance de poblacion expresado en funcidén densidad

normalizada en masa) se pueden obtener los balances macroscopicos que permiten estimar las
velocidades de cambio de D_péw y aéW, Para cada cdmara, y de acuerdo a las definiciones

presentadas en la Seccion 4.2.7, la media geometrica y la desviacion estandar geométricas

para distribuciones en masa se calculan como sigue:

In D_péw =J w/ InDp dDp (5.17)
0

) ® —_— i 2
In? ¢/, =J w/ (InDp —In Dpéw) dDp (5.18)
0
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El diametro medio superficie-volumen Dp!,, para una curva de distribucion log-normal se

puede expresar en funcién de D_péw y agjw mediante (Allen, 2003):

j 2 .
(ln GgW) — j _ O-Z]W (519)

In Dpg, = In D_péW - 5 Haw )

donde p},,, = In Dp’,, y 0}, = In o},

Multiplicando la Ecuacion 5.16 por In Dp e integrando sobre todo el dominio del tamafio
de particulas, se obtiene la siguiente ecuacion diferencial para estimar la velocidad de cambio

de la media geométrica de la poblacion:

(oW dml [ ml(1—x!) Dpl, [ 0w
méfTInDpde+d—t5fv_vflnDpde+ 1 ) psvfaDplnDpde

3
0
. ——
- mL(l - xL) DpSVf D—pln Dp dDp
0
=m, f w;, InDp dDp — ] f w’ In Dp dDp (5.20)
0 0

La primera, segunda, quinta y sexta integral se pueden expresar facilmente en funcion de
D_péw mediante la Ecuacién 5.17. La tercera integral se puede resolver aplicando el método

de integracion por partes:

r w . r . r , oowj
fT nDPdDP=flnDde] =fd(lnDpWJ)—fWJd(lnDp):O—ID_de
0 0 o J p
-— (5.21)
Dpyy, '

y ademas considerando, para el Gltimo paso del desarrollo, que el didmetro medio superficie-
volumen es equivalente a la media armonica de la distribucion normalizada en masa (Allen,
2003). Para distribuciones log-normales, la cuarta integral de la Ecuacién 5.20, resulta:

/5

nDpde_“ZW (o)’ (5.22)
Dpsv

b| 3
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Reemplazando las Ecuaciones 5.21, 5.22 y el balance de masa 3.1 en la Ecuacién 5.20, se

obtiene:

'dﬂj . j i~ [1 ) o . _
m} dZtW =, (1—x]) [§ — (o)) ] +mmd (w. — tw) (5.23)

La Ecuacidn 5.23 es véalida para distribuciones que se puedan aproximar por funciones

log-normales, debido a que en su deduccion se utilizan las Ecuaciones 5.19 y 5.22.

Para contar con una ecuacién que permita predecir la velocidad de cambio de la

desviacion estandar geométrica de una PSD log-normal, se multiplica la Ecuacion 5.16 por
— 2
(lnDp—ln Dpéw) y se integra respecto a Dp sobre todo el dominio de tamafio de

particulas de modo que:

(o]

|

ow/ e dmj [ e
?(ln Dp —In ngW) dDp + WJ w (ln Dp —In ngW) dDp
o 0

mi(l - xi) D_Pév
3

ow’ —j 2

aDp (ln Dp —In ngw) dDp
. j —7 )2

—mi(1—x]) DpSVJ D—p(lnDp—ln ngw) dDp

0

oo

. : 2
= Théinf w;, (InDp —In Dp},,) dDp
0

. j —j ) 2
—-mg | W (ln Dp —In ngW) dDp (5.24)
0

Aplicando la definicion de crgjw presentada en la Ecuaciéon 5.18, la primera, segunda,

quinta y sexta integral se pueden resolver facilmente. Las soluciones de las integrales tercera
y cuarta se pueden obtener considerando las Ecuaciones 5.19, 5.22 y la siguiente igualdad

valida para distribuciones log-normales:

o)

w/ X
f D_p (InDp)“dDp =
0

: 4 . 2 . 2 . .
(UZJW) + (O-Z]W) - Z(UZJW) ﬂéw + ”éw

. (5.25)
Dpg,
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Luego del desarrollo de las integrales y reemplazando el balance de masa (Ecuacién 3.1),

la Ecuacion 5.24 se convierte en:

j2) ) = il (1~ x!)(ahy)' — 2l (1 - )ol,

+ mém [( ) - ( W) ] + mbj‘m(nuzwm - 'qu) (5.26)

Al igual que la Ecuacion 5.23, la Ecuacion 5.26 esta limitada a la representacion de las

distribuciones de tamafio por funciones log-normales. Las Ecuaciones 5.23 y 5.26 permiten
calcular ngW y o W para cada celda del granulador en funcion de los caudales de semillas y

de solucion liquida, la masa de solidos en cada camara y la media y desviacion estandar
geométricas de la PSD de la corriente que ingresa a cada celda. Las condiciones iniciales

necesarias son:
Hpw () =ty gyt = o, j=1a6  (527)

Para estado estacionario, ngW y o W se pueden obtener anulando las derivadas con

respecto al tiempo en las Ecuaciones 5.23 y 5.26:

j mL(l xL) [( ol

Hew,, — Hzw = —§ (5.28)
Sln
(cha)' =5 (o)’ + L(jm 5[k = ()’
mém
L(l ) ('uZWm I’LZW) (529)

Las Ecuaciones 5.28 y 5.29 permiten calcular ngW y gW, y consecuentemente los

parametros SGN’ y U’ para cada camara j en estado estacionario.
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5.5 Resolucion numérica

El modelo dindmico se resuelve usando el lenguaje de programacion FORTRAN. El
sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias 3.1, 3.46 y 4.87 (ver Tabla 5.1) se integra de
manera simultdnea por medio de una subrutina Gear (Burden y Faires, 2005) para calcular la
masa de solidos, la temperatura y el nimero de particulas por clase para todas las camaras.

Las condiciones iniciales son:

ml(ty) = m] TI(ty) =T/, j=1a6 (5.30)
N/(t) =N/~ i=1aC j=1a6 (5.31)

donde C representa el nimero de clases considerado al discretizar el balance de poblacién.

La porosidad y altura de los lechos fluidizados, la caida de presion en las camaras, la
velocidad de crecimiento y el caudal de particulas que sale de cada cdmara, junto con otras

variables, también se calculan en el tiempo.

Respecto al balance de poblacion, se resuelve utilizando una grilla geométrica con
relacion r = 21/¢ y dividiendo el rango de tamafios en 45 intervalos (i.e., C = 45). La PSD
de la corriente de semillas que se alimenta al granulador se modela como una funcion log-
normal en masa (Ecuacion 5.1) y discretiza para obtener la fraccion en masa de particulas
para cada clase i. Debido a que el balance de poblacion estd planteado en nimero de
particulas (ver Tabla 5.1), se debe convertir la fraccion en masa de semillas I/T/iin a caudal en
namero por clase Nilin. La Figura 5.4 ilustra el procedimiento de calculo utilizado. Como
resultado del balance de poblacién en la primera camara se obtiene la distribucién de tamafio
en numero de particulas por clase N}, a partir de la cual se puede calcular también el caudal
de salida en nimero por clase Ni{mt y la fraccion en masa dentro y a la salida de la camara 1,
W. Luego y para resolver el balance de poblacion de la segunda camara, se alimenta el
caudal en numero por clase calculado como Nl-zin = Nl-fmt. Se obtiene la distribucion en

namero de particulas por clase y con ella se calcula el caudal en nimero por clase que sale de
la cdmara y la fraccion en masa de dicha poblacion. El procedimiento empleado para resolver

la camara 2, se aplica a las camaras siguientes.
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. j 1
Nl = Mg, Wi
lin T—3
Pp g Dpi
j A
j=1
Distribucién
de semillas
PBE en cada
camara del
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j
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j>1

Figura 5.4. Esquema del procedimiento de resolucién del balance de poblacién discretizado.

Como se menciono, el balance de poblacion permite calcular la distribucién de tamafios
en cada camara, la cual define la calidad granulométrica del producto (i.e., los pardmetros
SGN’ y UIY). Ademas, a partir de la distribucion de tamafios se puede estimar el diametro
medio D—pév (Tabla 5.1), necesario para evaluar la velocidad minima de fluidizacion y, por
ende, la porosidad del lecho (Seccion 3.2.1.2). Con el objeto de obviar la tediosa resolucion
del balance de poblacion, se puede emplear la aproximacion que consiste en calcular SGN/,
Ul y Dpl, a partir de D_péw y a;W (Seccion 5.4) asumiendo que las distribuciones se
comportan como funciones log-normales. Si bien este enfoque es aproximado, tiene asociado
menor tiempo de computo, ya que implica resolver solo dos ecuaciones diferenciales (5.23 y

5.26), en lugar de las C ecuaciones diferenciales que conforman el balance de poblacion
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discretizado. Como tercera alternativa, se puede resolver el modelo del Capitulo 3 que no

permite calcular la distribucion de tamafio ni estimar el SGN’ y el UI’ pero provee el
diametro medio ndmero-volumen D_p,{,V (Ecuacion 3.17, Tabla 5.1) y lo utiliza como

aproximacion del diametro medio D_pgv. Aunque este tercer modelo brinda menos
informacion respecto a la granulometria, es el mas sencillo y el que consume menos tiempo
de computo. La Figura 5.5 resume los tres tipos de modelos propuestos para obtener
informacidn en relacion con la granulometria. En las secciones siguientes, se comparan los
resultados de los distintos modelos con el fin de evaluar la necesidad de incorporar el balance
de poblacion discretizado al modelo del granulador.

Menor costo computacional

Modelo sin balance de D—p.
poblacion NV
Modelo con balance de A Dy o SGN', U, DY’
. = Pgw: Ogw » U5, UDgy
poblac;c;z%niae(;]ré)jcoplco y distribucién aproximados
o . de tamanos
dlsmbll(;;l?‘lr(])?‘?n iel et:mano aproximadas
\ J
( del bal d b
M n n istribucié ; ;
odelo con balance de DIStrIbU(EIOI‘l SGN'. Ul
poblacion discretizado de tamafios

Vs

J

Mayor informacion en los resultados

Figura 5.5. Modelos del granulador en relacién a la informacidn que brindan respecto a la
granulometria.

5.6 Resultados

Los resultados de la simulacién se discuten en las dos secciones siguientes. En primer

lugar, se presentan los resultados de estado estacionario (incluyendo en este caso las
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distribuciones de tamafio de particulas obtenidas mediante la resolucion del balance de
poblacion) para un dado conjunto de condiciones operativas de entrada que definen un caso
base. Este conjunto de valores de entrada se corresponde con datos industriales tipicos de un
granulador de lecho fluidizado para produccién de urea (Kayaert y Antonus, 1997). En
segundo lugar, se imponen perturbaciones tipo escalon (+10%) respecto al valor de estado
estacionario en diferentes variables de entrada seleccionadas. Este estudio tiene por objetivo

analizar la respuesta dindmica del sistema ahora acoplado a la granulometria del producto.

5.6.1 Estado estacionario. Caso base.
5.6.1.1 Variables globales: Momentos O y 3

La Figura 5.6 muestra, para el caso base, la masa total (momento 3) y el nimero total
(momento 0) de las particulas dentro de cada camara del granulador operando en estado
estacionario. En la Figura 5.7 se grafican los caudales masicos y numéricos, para el caso base,
de salida de cada camara en estado estacionario. En ambas figuras, las variables se presentan
de manera adimensional, relacionando sus valores con los correspondientes a la primera
camara. Aunque no se pueden revelar los respectivos valores absolutos por los acuerdos de
confidencialidad firmados, es ilustrativo resaltar que la masa en cada cdmara es del orden de

toneladas y el numero ronda los miles de millones de particulas.

Fijando la granulometria y el caudal mésico de semillas, la velocidad del aire de
fluidizacién, el caudal de solucién liquida, la seccién transversal y el area de salida de cada
camara, los balances de masa permiten calcular la masa de particulas contenida en cada lecho.
El perfil del nimero de particulas por cAmara, que también se incluye en la Figura 5.6, se
relaciona con la masa y PSD de los solidos en cada cdmara. Debido a que las masas de las
camaras 1 a 3 son practicamente iguales (como se explica en la Seccion 3.4.1) y a que las
particulas crecen a lo largo de estas tres camaras, el nimero total de particulas disminuye de
la cdmara 1 a la 3 (i.e., a igual masa y particulas mas grandes, el nimero de particulas es
menor). Por otra parte en las ultimas tres camaras, reservadas para el enfriamiento, las
particulas mantienen su tamafio y, consecuentemente, su nimero decrece de acuerdo a la

disminucién observada en masa.
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Figura 5.6. Masa y nimero de particulas en cada camara (adimensionales respecto a los
valores de la primera camara) para el caso base, operacion en estado estacionario.

Segun la Figura 5.7, el caudal masico aumenta en las camaras de crecimiento. En estado
estacionario, este comportamiento se debe a la inyeccion de solucion liquida en cada lecho de
crecimiento que hace que el caudal de sélidos que abandona las cAmaras 1 a 3 sea igual al de
entrada mas la contribucion del ligante recibida. En las cAmaras de enfriamiento, el caudal de
solidos de salida permanece constante debido a que no se alimenta solucién El caudal en
namero de particulas que sale de cada camara es siempre el mismo, ya que el mecanismo de
crecimiento por deposicion de finas gotas no modifica el niUmero de particulas (Ecuaciones
230y 4.72).
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Figura 5.7. Caudal en masa y en nimero de particulas en cada camara (adimensionales
respecto a los valores de la primera camara) para el caso base en estado estacionario.
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5.6.1.2 Distribuciones de tamanos

Para todas las camaras del granulador operando en estado estacionario, la Figura 5.8
presenta las distribuciones de tamafio de particulas (expresadas en funcion densidad
normalizada en nimero y representadas por puntos) de las semillas y a la salida de cada
camara de crecimiento calculadas usando el balance de poblacion discretizado. Como se
explica en la Seccion 4.7, el grado de mezclado tiene un efecto importante sobre la
granulometria. La curva de la PSD se dispersa considerablemente desde la corriente de
semillas (entrada) hasta la salida del granulador. Dicho comportamiento es una consecuencia
de la distribucién exponencial de tiempos de residencia de las particulas en cada camara de
crecimiento (Litster et al., 2004). Las PSDs de las cdAmaras de 4 a 6 son idénticas a la de la
camara 3, como se espera de la Ecuacion 4.87 (Tabla 5.1) para condiciones de estado
estacionario y velocidad de crecimiento nula. Para el caso base seleccionado, los momentos 0
y 3 (nimero y masa totales en cada camara) se predicen con errores inferiores a 0,001 y 0,3%,

respectivamente.
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Figura 5.8. Estado Estacionario. Distribuciones de tamafio en funcién densidad normalizada
en numero respecto al diametro, calculadas a partir del balance de poblacion (Ecuacion 4.78)
y como funciones log-normales determinando la evolucion de los parametros gy, Y ogw
mediante las Ecuaciones 5.18 y 5.19. Caso base, estado estacionario.

En la Figura 5.9 se presentan con puntos las distribuciones de tamafio de particulas
expresadas en funcion densidad normalizada en masa, las cuales se obtienen a partir de los

valores de fraccién en masa resultantes de la solucion del balance de poblacion (como se
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explica en la Seccion 5.5)
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Figura 5.9. Distribuciones de tamafio en funcion densidad normalizada en masa respecto al
diametro, calculadas a partir del balance de poblacién (Ecuacion 4.78) y como funciones log-
normales determinando la evolucion de los parametros ugy, Y a4y, Mmediante las Ecuaciones

5.28 y 5.29. Caso base, estado estacionario.

En ambas Figuras, 5.8 y 5.9, también se incluyen las funciones log-normales (curvas)
obtenidas con la media y desviacion estandar geométricas en masa, calculadas mediante las
Ecuaciones 5.28 y 5.29 respectivamente. Se observa que la evolucion cdmara a cdmara de las
distribuciones log-normales es similar a la de las distribuciones provenientes de la resolucion
del balance de poblacién. Si bien las funciones log-normales no se superponen con los valores
predichos por el balance de poblacién discretizado (lo cual indica que las distribuciones de
salida no son exactamente log-normales), la aproximacion por funciones log-normales se

reconoce como un enfoque conveniente para reducir el tiempo de computo.

Las Figuras 5.10 y 5.11 muestran los valores de SGN y Ul para el caso base seleccionado,
respectivamente. Dichos valores estdn calculados de manera exacta (i.e., a partir de la
distribucion obtenida por resolucion del balance de poblacién discretizado) y aproximada
(i.e., con las Ecuaciones 5.3, 5.10, 5.28 y 5.29). No se reportan los valores de la mediana
para las camaras 4 a 6 debido a que son coincidentes con los presentados para la camara 3.
Segun la Figura 5.10, el SGN aumenta gradualmente desde la entrada hasta la camara 3, el

producto que abandona el granulador posee un SGN 15% mayor que el correspondiente a las
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semillas. Si se compara el valor de SGN calculado utilizando el balance de poblacion
discretizado (expresado en funcién densidad en masa) con el computado segun la Ecuacion
5.3 (que involucra la resolucion de las Ecuaciones 5.28 y 5.29) se encuentran errores de
prediccion inferiores al 0,35%. Este resultado indica que la suposicion de funciones log-
normales para las distribuciones, en cada camara y a la salida de ellas, es satisfactoria para la
estimacion de la mediana de la poblacion.

Por su parte, en la Figura 5.11, se grafica el UI del producto granular a la salida de la
unidad a partir de las distribuciones de tamafo exacta y aproximada. El UI de salida es 34%
mayor al de las semillas, siendo este resultado consecuencia del desplazamiento de la curva
de distribucion hacia diametros mayores (debido al aumento de tamafio) y la menor
dispersion de la distribucion de tamafio expresada en masa del producto con respecto a la de
entrada. La diferencia en prediccion del UI empleando funciones log-normales es menor al
1,9%. El error relativamente bajo en la estimacion aproximada del SGN y el Ul, permite
concluir que la aproximacion por funciones log-normales es valida para predecir estos

parametros granulométricos.
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Figura 5.10. SGN para cada camara calculado a partir de la distribucion de tamafio
discretizada (modelo con PBE) y mediante la aproximacion por funciones log-normales. Caso
base y estado estacionario.
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Figura 5.11. UI para cada camara calculado a partir de la distribucion de tamafio discretizada
(modelo con PBE) y mediante la aproximacion por funciones log-normales. Caso base y
estado estacionario.

El modelo matematico propuesto para simular el granulador industrial de lecho fluidizado
para la produccion de urea requiere una buena prediccion de la porosidad de los lechos para el
calculo de las variables de estado estacionario (como altura de los lechos y temperaturas,
caida de presion y masas de las camaras). Aproximadamente, y como se sugiere en los
Capitulos 2 y 3, las propiedades fluidodindmicas se pueden estimar sin la resolucion del
balance de poblacion utilizando el didmetro medio nimero-volumen (el cual se puede calcular
correctamente mediante la Ecuacion 3.19 sin recurrir al balance de poblacion). Sin embargo,
tal como se discutié previamente, las propiedades fluidodindmicas deben ser estrictamente
evaluadas usando el diametro medio superficie-volumen Dpg, (Kunii y Levenspiel, 1991;
Rhodes, 1998).

La Figura 5.12 muestra, para cada cAmara operando en estado estacionario, los didmetros
medios Dpyy Y Dpgy (Tabla 5.1). Todos los valores estan normalizados respecto al diametro
medio superficie-volumen de la primera cdmara (Dp3, ). Los didmetros medios que mantienen
el total de la superficie y el volumen de la poblacion son del orden de un 20% mayor que los
tamafios medios que conservan el total del nimero y volumen del sistema particulado. Estas
diferencias conducen a una prediccion significativamente diferente de las alturas de los
lechos, caidas de presion y masas de particulas. A modo de ejemplo, la Figura 5.13 ilustra las
alturas (expresadas de modo adimensional) de los distintos lechos empleando los diametros
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medios Dpyy, Y Dpsy para el calculo de la porosidad del lecho. Las alturas calculadas usando
los diametros medios Dpyy, opcion que evita la resolucion del balance de poblacion para
caracterizar las variables de estado del granulador, son alrededor del 30% mayores que las
alturas calculadas utilizando el Dpg, (el cual requiere la resolucion del balance de poblacion).
Este resultado indica la importancia que posee la correcta estimacion de la distribucién de
tamafo de particulas en el granulador para determinar propiedades fluidodinamicas del

sistema.

Dp HSV
Dpgy 4NV

C1 C2 C3 C4 C5 C6

Figura 5.12. Didmetros medios Dpyy Y Dpgy, en funcion de las camaras del granulador. Caso
base y estado estacionario.

Por otro lado, el uso de Dpyy en lugar de Dpg, no introduce errores significativos en la
estimacion de la temperatura de las camaras, tal como se muestra en la Figura 5.14. Este
resultado se debe basicamente a que se asumen evaporacion total y uniformidad de
temperatura, razones por las cuales el area externa de las particulas no influye sobre el
mecanismo de transferencia de calor. En efecto, como se puede observar en la Ecuacién 3.46
(Tabla 5.1), el balance de energia global solo es funcion de los caudales masicos y las
temperaturas de entrada. En consecuencia, la distribucidn de tamafio no afecta la temperatura
de las cAmaras. Por ende, el modelo con balance de poblacion también estima correctamente

los datos industriales de temperatura.
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Figura 5.13. Prediccion de alturas de los lechos fluidizados en cada caAmara, obtenidas
utilizando los diferentes diametros medios. Caso base y estado estacionario.

En resumen, se verifica la necesidad de acoplar el balance de poblacion a los balances de
masa, energia y cantidad de movimiento para obtener una prediccion confiable de los valores
absolutos de las variables asociadas al granulador. No obstante, el uso de Dpy, permite
estimar correctamente las tendencias de dichas variables para el granulador operando tanto en

estado estacionario como no estacionario.
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Figura 5.14. Prediccion de temperaturas en cada cdmara, obtenidas utilizando los diferentes
diametros medios. Caso base y estado estacionario.
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Por Gltimo, cabe mencionar que las diferencias entre Dpy, Y Dps, aumentan a medida
que crece la dispersion de las distribuciones de tamafo. En efecto, diferencias entre Dpyy Y

Dpsy menores al 1y 5% se obtienen para PSDs con UI mayores a 75y 52, respectivamente.

5.6.2 Analisis de sensibilidad y simulacion dinamica

En el Capitulo 3 se analiza el comportamiento dinamico a lazo abierto de las variables de
estado del granulador utilizando los balances de masa, energia y cantidad de movimiento
(Bertin et al., 2010a). Los resultados indican que las alturas, caidas de presion, masa de
solidos y caudales masicos son las variables mas sensibles a perturbaciones introducidas en el
caudal de semillas, el caudal de aire de fluidizacion y el area de descarga, con elevados
tiempos de transicion entre estados estacionarios. Las temperaturas de las camaras y las
porosidades presentan dinamicas mas rapidas y menos sensibles a las perturbaciones
simuladas. Ademas, se identifica al area de descarga del producto, la temperatura y el caudal
del aire de fluidizacién como las variables de manipulacién méas adecuadas para controlar la

altura del lecho, la temperatura y la porosidad, respectivamente.

Las simulaciones realizadas con el modelo presentado en este Capitulo, cuyas ecuaciones
se resumen en la Tabla 5.1, confirman las tendencias de la evolucion dindmica de las
diferentes variables mostradas en el Capitulo 3 para la unidad de granulacion operando a lazo
abierto. Por lo tanto, en esta Seccion, se presta especial atencion al comportamiento a lazo
abierto de la PSD del producto del granulador. Con este fin, se introducen perturbaciones
escalén de +10% en el SGN y UI de la corriente de semillas, asi como también en los
caudales de semillas y de ligante (Unicas variables de entrada que conducen a nuevos estados

estacionarios en granulometria).

En la Figura 5.15 se presentan, para la Gltima camara del granulador, los perfiles
dindmicos de la altura, masa, caida de presion total, caudal masico de particulas y temperatura
del lecho fluidizado ante un cambio escalon del +10% en el caudal de semillas (realizado
después de 10 minutos de operacion en estado estacionario), predichos por el modelo con
PBE (presente Capitulo) y sin PBE (Capitulo 3). Aln cuando todos los valores estan
normalizados respecto a su valor de estado estacionario inicial, aparecen diferencias entre los

perfiles de las variables calculadas con y sin PBE luego de la perturbacién. Segun el diametro

medio utilizado en el calculo de la velocidad minima de fluidizacion, Dp},, o Dp},, los
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transitorios y estados estacionarios finales resultan diferentes. Entonces, se reconoce al
balance de poblacion como herramienta necesaria no sélo para predecir la granulometria del
producto, sino también para estimar con precision las variables de estado principales del
granulador a excepcion de las temperaturas de las cAmaras que se estiman correctamente sin

considerar el balance de poblacion.
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Figura 5.15. Perfiles normalizados de la altura, masa, caida de presion total, caudal masico
de salida y temperatura de la Ultima cdmara para una perturbacién de +10% en el caudal
masico de semillas impuesta a 10 minutos de operacion, segun los modelos con PBE (linea
gruesa continua) y sin PBE (linea fina discontinua).

La Figura 5.16 muestra el SGN y el UI del producto en el estado estacionario final
(expresados como un porcentaje del valor en el estado estacionario inicial) para diferentes
perturbaciones escalén de +10% impuestas (de a una por vez) en el caudal mésico de solucion
y el caudal mésico, SGN y UI de la corriente de semillas. Dicha figura contiene los resultados
calculados a partir de la distribucién de tamafios que se obtiene resolviendo el balance de
poblaciéon y aquellos computados mediante las Ecuaciones 5.3 y 5.10 (que requieren la
solucion simultanea de las Ecuaciones 5.28 y 5.29 para el célculo de D—péw y ang), tal como
se describe en la Seccion 5.5. Para el cambio de +10% realizado en el SGN de las semillas,
existe un cambio proporcional en el SGN del producto al alcanzar el nuevo estado
estacionario. Este resultado coincide con las expresiones derivadas para calcular la media y
desviacién estandar geométricas en estado estacionario para distribuciones log-normales

(Ecuaciones 5.28 y 5.29). En efecto, si se especifican myg, , m;, x, Y oy, , las cantidades

(Hzw,,, — Hzw) Y Ow, también quedan determinadas. Luego, COMO pi,y = In pgw Y Mow,, =
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Inpgy, , 1a media geomeétrica pgy,, en cada camara resulta ser proporcional a su valor de
entrada. Con respecto al Ul del producto, la mayor variacion se encuentra al introducir el
cambio escalon de +10 % en el UI de las semillas. La influencia del SGN de las semillas
sobre el UI del producto es practicamente despreciable. En efecto, si se despeja (Mzwm -

Hzw) de la Ecuacién 5.28 y se reemplaza en la 5.29, se obtiene una expresion para calcular

ow, (¥, por lo tanto, UI) independiente de u,,, (0 del SGN). Las pequefias diferencias entre
los resultados derivados de la solucién numérica del PBE discreto y los predichos por las
Ecuaciones 5.28 y 5.29 se atribuyen a que las PSDs de las cAmaras no son exactamente log-
normales. Respecto a las perturbaciones introducidas en los caudales de semillas y ligante, los
cambios de +10% tienen efectos opuestos sobre la velocidad de crecimiento de las particulas
(i.e., el aumento de caudal de semillas y la disminucién de caudal de ligante ocasionan
menores velocidades de crecimiento) y, en consecuencia, sobre el SGN. Es importante resaltar
que la calidad granulométrica de las semillas que ingresan al granulador tiene un impacto

relevante sobre la calidad del producto granular que abandona la unidad.
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Figura 5.16. Variaciones en SGN y UI del producto del granulador (calculados con el PBE y
mediante las Ecuaciones 5.3 y 5.10) ante perturbaciones escalon de +10% en los caudales de
semillas y ligante y SGN y Ul de las semillas.

La Figura 5.17 presenta la evolucién transitoria del SGN del producto ante cambios
escalones de +10 % en el SGN y el UI de las semillas (introducidos en t = 10 minutos).
Debido a la alta capacidad del granulador industrial, se requiere aproximadamente una hora

para que la granulometria alcance el nuevo estado estacionario. Estos considerables tiempos
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de respuesta afectan la dinamica de todo el circuito de granulacion y justifican la suposicion
de estado pseudo-estacionario para modelar otros equipos del circuito de granulacion, como
por ejemplo las zarandas y el molino (Wildeboer, 1998).
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Figura 5.17. Evolucion del SGN del producto del granulador ante perturbaciones escalén de
+10% impuestas en el SGN y Ul de las semillas.

5.6.3 Influencia de la relacion de reciclo sobre la granulometria del
producto del granulador

Los cambios que sufre la PSD de la corriente de sélidos que abandona el granulador
tienen un impacto importante sobre la relacion de reciclo R y viceversa. Como se define en la
Seccion 1.9 (suponiendo que el polvo generado en el granulador y en otros equipos es
despreciable), la relacion de reciclo es el cociente entre el caudal de semillas y el caudal
(total) de urea alimentada: R = m, /[3 (1 — x,)]. Para explorar la influencia de la PSD
del producto sobre la estabilidad del circuito de granulacion, se analiza el efecto de la relacion
de reciclo sobre el granulador operando en estado estacionario. En la Figura 5.18 se grafican
distribuciones de tamafio del producto para diferentes relaciones de reciclo. A mayores
valores de R, la distribucion de tamafio del producto del granulador tiende a parecerse a la
PSD de las semillas, disminuyendo la moda y la dispersion. No obstante este resultado
tedrico, es conveniente sefialar que en la practica industrial se desea trabajar con relaciones de
reciclo alrededor de 0,5 por lo cual se espera que el producto presente una dispersion (para la
PSD expresada en funcion densidad en numero) mayor que la de la corriente de semillas que

ingresa al sistema.
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Figura 5.18. PSD del producto para distintos valores de la relacion de reciclo R. Estado
estacionario.

La Figura 5.19 muestra el SGN del producto del granulador en funcién de la relacién de
reciclo, utilizando la misma PSD de semillas que se define para el estado estacionario inicial
(caso base). Como también se puede inferir de la Figura 5.18, el SGN disminuye
monotonamente a medida que la relacion de reciclo aumenta, tendiendo al SGN de las
semillas para relaciones de reciclo extremadamente grandes. Este comportamiento se puede
explicar observando la velocidad de crecimiento (Ecuacion 4.52, Tabla 5.1). En efecto, el
aumento del caudal masico de semillas produce un aumento en la masa de s6lidos en cada
camara (como se explica en la Seccién 3.4.2) y en consecuencia también un aumento en el
area total de particulas. Luego, G’ disminuye al aumentar el éarea total particulas (en las
camaras de crecimiento). Asi, mayores caudales masicos de semillas tienden a disminuir la
velocidad de crecimiento y, por lo tanto, el aumento de tamafio es menor. En consecuencia, el

SGN disminuye cuando la relacion de reciclo aumenta.

Se debe aclarar que el aumento en el caudal méasico de semillas (para un determinado

caudal de solucion de urea) produce ademas un aumento en el tiempo medio de residencia de
cada camara v/ = m/ /méout (el aumento en la masa de particulas dentro de las camaras es

mayor que el aumento en el caudal masico de salida). Dado que un mayor tiempo medio de
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residencia tiende a producir un mayor crecimiento de las particulas, la disminucion del SGN
con la relacion de reciclo se ve amortiguado por el aumento de 7/. Sin embargo, como se
puede observar en la Figura 5.20 donde se grafican las cantidades G/, v/ y G/t/ para la
primera cdmara, normalizadas respecto a los valores correspondientes a R = 0,5, este efecto
no es relevante. El crecimiento neto de las particulas esta asociado al producto G/¢’/ (notar
que tiene unidades de didmetro), cuyo comportamiento es similar al de la velocidad de

crecimiento.
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Figura 5.19. SGN del producto en funcion de la relacion de reciclo R. Estado estacionario.
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R
Figura 5.20. G/, ©/ y G/t/ (adimensionales respecto al valor correspondiente a R = 0,5) para
la primera camara de crecimiento en funcion de la relacién de reciclo. Estado estacionario.
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Segun la Figura 5.19, la pendiente del SGN del producto disminuye al aumentar la
relacion de reciclo. Entonces, altas relaciones de reciclo tienden a atenuar los cambios en la
PSD de la corriente de salida del granulador, estabilizando la operacion del circuito de
granulacion. Sin embargo, la relacion de reciclo esta limitada en la practica industrial por la
capacidad nominal de las unidades y el rango comercializable del SGN. EI SGN de la
corriente de particulas que deja el granulador debe encontrarse dentro de un cierto intervalo
para que el SGN de salida del circuito completo cumpla con la especificacion deseada, que en
el proceso industrial es aproximadamente 300. Por ejemplo, si se requiere un valor mayor a
230 para el SGN de la corriente de salida del granulador (ver Figura 5.19), el granulador debe
operar con una relacion de reciclo menor a aproximadamente 0,55. Kayaert (1980) sefiala que
los granuladores industriales suelen trabajar con una relacion de reciclo de aproximadamente
0,5, valor que segun la Figura 5.19 conduce a un SGN del producto alrededor de 240. Este

valor concuerda con informacion disponible del proceso industrial estudiado.

La relacion de reciclo no sélo influye sobre el SGN del producto sino también sobre otras
variables como las temperaturas del granulador. Las temperaturas de las camaras deben
mantenerse dentro de estrictos niveles para garantizar la buena operacion del equipo y la
calidad del producto. Por esta razén, y con el objetivo de identificar un rango adecuado de
relaciones de reciclo, se analiza el efecto del caudal de semillas (i.e., se mantiene constante el
caudal de urea atomizado al sistema) sobre las temperaturas de las camaras de crecimiento.
La Figura 5.21 presenta la temperatura de las camaras de crecimiento en funcion de la
relacion de reciclo, utilizando para caracterizar a las semillas la PSD definida por el caso
base. A medida que la relacion de reciclo aumenta, disminuye la temperatura de las camaras
de crecimiento mientras que la maxima temperatura se desplaza desde el primer al Gltimo
lecho de crecimiento. La condicién térmica de las cAmaras de crecimiento limita el rango de
operacion del granulador industrial para produccion de urea. Tal como se indica en el
Capitulo 1, las temperaturas deben ser altas, no inferiores a 100°C (Kayaert y Antonus, 1997),
a fin de evitar la solidificacion de urea en las boquillas de atomizaciéon. Sin embargo, no
deben estar cerca del punto de fusion de la urea, alrededor de 133°C (Kayaert y Antonus,
1997), ya que esto llevaria a un apagado parcial o total de los lechos. Este rango establece
valores minimo y maximo aceptables de temperaturas, los cuales permiten definir un
intervalo de relaciones de reciclo dentro del cual se puede operar. De acuerdo a la Figura
5.21, la relacion de reciclo debe encontrarse entre 0,25 y 0,8 para garantizar temperaturas en
las camaras de crecimiento dentro del intervalo requerido. Ademas, como indica la Figura

5.21, la curva correspondiente a la temperatura de la primera camara es la que determina los
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valores criticos de la relacién de reciclo.
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Figura 5.21. Temperaturas de las cAmaras de crecimiento en funcion de la relacion de reciclo
R. Estado estacionario.

En consecuencia, para una determinada PSD de las semillas, los valores de la relacion de
reciclo (0,25 a 0,55) se ven limitados por el minimo SGN aceptable y la temperatura maxima

admisible en las camaras de crecimiento (en particular, de la primera camara).

Teniendo en cuenta que el SGN de las semillas depende del funcionamiento del circuito de
granulacién y que el caudal de urea alimentado queda determinado al definir la capacidad de
la planta, en general estas dos variables no se pueden manipular. Por lo tanto, la Unica
variable que se puede utilizar para controlar el tamafio de los granulos es el caudal de
semillas. Dado que las semillas son una corriente de reciclo continuo, un sistema de
almacenamiento de semillas frescas y/o una derivacion parcial (bypass) de la corriente de
semillas podria hacer factible el control del tamafio de las particulas. La viabilidad de este
enfoque no se puede evaluar con el modelo del granulador aislado, siendo necesario simular

el circuito completo de granulacion.

5.7 Conclusiones

Se reconoce al balance de poblacion como herramienta indispensable para estimar con
precision las principales variables de estado del granulador. Sin resolver el balance de

poblacion, solo se pueden calcular de manera precisa las temperaturas de las camaras. El
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diametro medio nimero-volumen, que puede computarse sin resolver el balance de poblacion,
es una buena representacion del didmetro medio superficie-volumen so6lo para distribuciones
de tamafio relativamente angostas. Unicamente en estos casos, el diametro medio nimero-

volumen permite evaluar correctamente la performance de la unidad de granulacion.

La funcion log-normal provee una descripcion adecuada de la granulometria de las
semillas y de las particulas producidas en el granulador. El uso de ecuaciones derivadas
tedricamente para calcular la media y la desviacion estandar geométricas permite determinar
satisfactoriamente pardmetros que definen la calidad granulométrica (SGN y UI), los cuales
son una medida de la distribucion de tamafio de particulas a lo largo del granulador. Por lo
tanto, este enfoque puede sustituir el uso del balance de poblacién sin introducir errores

significativos y consume un menor tiempo de computo.

La granulometria del producto del granulador exhibe tiempos de respuesta lentos, lo que
indica que el granulador controla la dindmica de todo el circuito. La PSD de las semillas es la
variable que mas afecta a la PSD de la corriente que sale del granulador, siendo entonces
importante hacer intentos por mantener la calidad de la corriente de reciclo. Este resultado
sugiere la necesidad de explorar diferentes esquemas de circuito de granulacion con el
objetivo de mantener la granulometria de las semillas lo menos dispersa posible y con el
tamafio medio adecuado, de manera de obtener un producto con la distribucién de tamafio

deseada.

Ademas, para una determinada PSD de semillas, altos valores de la relacion de reciclo son
adecuados para estabilizar la operacion del granulador porque tienden a atenuar los cambios
en la calidad de la corriente de semillas, mientras que bajas relaciones de reciclo pueden

conducir a defluidizacion de los lechos (por procesos de aglomeracién de los granulos).



Capitulo 6

Prediccion de la granulometria del
producto del granulador
industrial de urea

6.1 Introduccion

El modelo matematico del granulador multicAmaras para produccion de urea presentado
en el Capitulo 2 permitié predecir satisfactoriamente las temperaturas de diferentes cAmaras
de un proceso industrial real. Los valores de temperaturas disponibles se monitorearon en
linea, especificamente para las camaras de crecimiento 1, 2 y 3 y la cdmara de enfriamiento 5.
Los instrumentos de medicion se ubicaron en el tope del granulador, registrando la
temperatura de la corriente de aire que abandona cada lecho fluidizado. La validacion del
modelo desde el punto de vista térmico se realiz6 para tres capacidades de planta diferentes.
A partir de los resultados del Capitulo 2, se concluyd: a) que el balance de energia se puede
simplificar asumiendo mezclado perfecto para todas las fases (s6lida, liquida y gaseosa) en
cada camara, en efecto la suposicion de esta hipétesis condujo a las mismas predicciones de
temperatura pero con menor consumo de tiempo de cdmputo, b) que el agua presente en la
solucion de urea se evapora de manera completa y ¢) que las cAmaras se comportan como
adiabaticas. En la formulacion del modelo del Capitulo 3, se consideraron estas
simplificaciones con el fin de compensar el mayor tiempo de cémputo incorporado al

convertir el modelo matematico de estado estacionario a no estacionario.

Con el objetivo de analizar el granulador desde el punto de vista granulométrico, se
reconocio la necesidad de completar el modelo matematico con la formulacion y resolucion
del balance de poblacién. Para ello, en el Capitulo 4 se introdujeron conceptos asociados a las
distribuciones de tamafio y a la ecuacion del balance de poblacién. De las técnicas numéricas
disponibles para resolver el balance de poblacion aplicado al granulador, se decidid
implementar el método de Hounslow y colaboradores (1988) que permite calcular, de una
manera rapida y con una precision aceptable, el nimero de particulas en cada camara para

cada clase de tamafio. Luego, el Capitulo 5 se centr6 en la simulacion dinamica del
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granulador incluyendo balances de masa, energia, cantidad de movimiento y poblacion. A
partir de los resultados obtenidos, se concluy6 que la incorporacion del balance de poblacion
(para obtener las distribuciones de tamafio de particulas y sus respectivos diametros medios)
en el modelo del granulador no altera las predicciones de las temperaturas de las camaras. Por
lo tanto, el modelo completo presentado en el Capitulo 5 sigue ofreciendo una buena

estimacion de los niveles térmicos de las cdmaras de la unidad industrial.

Para proveer un modelo del granulador industrial que permita predecir las variables de
interés con una precision aceptable, se debe incluir una comparacién de las distribuciones de
tamarfio calculadas con valores experimentales. En este Capitulo, si bien se cuenta con escasos
datos granulomeétricos, se evalta la bondad del modelo desarrollado para ajustar la
distribucion de tamafio (PSD) de los granulos que abandonan el granulador de lecho
fluidizado multicamaras para produccién de urea. Para ello se valoran aspectos relacionados
con el método numérico utilizado para resolver el balance de poblacion y con los fenébmenos

de cambio de tamafio o numero de particulas contemplados en dicha ecuacion.

Aunque existen trabajos que comparan las distribuciones de tamafio obtenidas mediante
modelado con valores experimentales, éstos se corresponden con granuladores escala piloto
(Heinrich et al., 2002; Peglow et al., 2007, Saleh et al., 2007). Respecto a granuladores escala
industrial, la verificacion de resultados de modelos completos con granulometrias de producto
es muy limitada (Vreman et al., 2009) y nula para el caso de un granulador continuo
multicamaras para produccion de urea. Entonces, se reconoce la necesidad de contar con una
herramienta validada también desde el punto de vista de la granulometria, estableciendo los
mecanismos que gobiernan la distribucion de tamafio de las particulas y, en caso de ser
necesario, ajustando los parametros involucrados en dichos mecanismos. ElI modelo
matematico validado resulta de importancia fundamental para los operadores de plantas de
granulacion de urea. Ademas, su inclusion en un modelo del circuito de granulacion
permitiria simular el proceso completo de produccién de urea granulada para predecir la

calidad del producto final y explorar la estabilidad del sistema.

6.2 Distribuciones de tamaiio de particulas medidas en las corrientes
de entrada y salida del granulador
En los circuitos de granulacion industriales (ver Figura 1.14), la granulometria que se
mide de manera rutinaria y fuera de linea es la que corresponde a la corriente de producto en

especificacion que sale de las zarandas y se dirige a despacho o almacenamiento. Por lo tanto,
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las distribuciones de tamafio de particulas de las corrientes de entrada y salida del granulador
no constituyen variables de monitoreo habituales. Por otra parte, el caudal de sélidos que
ingresa a la unidad de granulacion como reciclo no suele conocerse con precision. En efecto,
los altos valores del caudal de reciclo (alrededor de 900 kg/min, ver Tabla 2.1) hacen que las
balanzas de impacto disponibles para la medicion de caudales se descalibren frecuentemente.
Por este motivo, en general no se cuenta con el valor del caudal masico de sélidos que ingresa
al granulador. Las mediciones de caudales de aire de fluidizacion, temperaturas y caidas de
presion en las cdmaras se encuentran disponibles con mayor facilidad debido al monitoreo en
linea de las mismas. Tanto para aplicar el balance de poblacién a la unidad de granulacién
como para su validacién, se debe conocer la granulometria y caudal de la corriente de reciclo
y la distribucion de tamafio de particulas del granulador que abandona la unidad. Dado que
todas estas variables son de dificil acceso, s6lo se dispone de relativamente escasos valores

industriales para verificar el modelo del granulador completo desarrollado.

Para las mismas condiciones operativas en que se validé térmicamente el modelo del
granulador, se cuenta con informacion experimental requerida para la resolucion del balance
de poblacién. Bajo operacion estable, se recolectaron muestras de las corrientes de entrada y
salida del granulador cada cuatro horas durante 36 horas (i.e., 9 escenarios de estudio). Cada
muestra de particulas se tamizé utilizando una torre de tamices con mallas de distinto
diametro equivalente, siendo de 5 mm la malla superior y de 1 mm la malla inferior. Luego
del tamizado, se determinoé la fraccion en peso de particulas retenida en cada malla para
construir la distribucion discreta de tamafio de cada muestra. Como ejemplo, en la Figura 6.1
se presenta la distribucion de tamafio de particulas de la corriente de semillas para una de las
muestras. El histograma no corresponde a una grilla geométrica porque los tamices de la torre
utilizada para medir granulometria no presentan dicha progresién. Se observa que mas del
10% en peso de la muestra pertenece a particulas menores que 1 mm. Sin embargo, al no
haber clases mas pequefias a 1 mm no es posible discriminar con mayor precision la
composicién de los finos que conforman la muestra. Como se discute en la Seccidn siguiente,
la magnitud relativamente grande del intervalo correspondiente a la primera clase de la
distribucion (i.e., 1 mm) representa un problema importante para el anlisis de la
granulometria debido al poco grado de detalle que aporta el histograma respecto a las

particulas mas pequefias.
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Figura 6.1. Histograma de la fraccion en peso normalizada experimental para la corriente de
semillas de un granulador industrial en funcion del didmetro de las particulas.

En la Figura 6.2 se presenta el histograma obtenido para una muestra de la corriente de
salida del granulador (para el mismo instante de muestreo que las semillas representadas en la
Figura 6.1). Si bien el histograma de entrada no presenta particulas mayores a 3,15 mm, la
distribucion de salida indica que el producto del granulador contiene particulas mayores
incluso a 5 mm. Como se explica en la Seccion 1.8, el proceso de recubrimiento produce el
aumento de tamafo de las particulas mediante deposicion y solidificacion de pequefias gotas
de solucion concentrada de urea. Con relacion a las particulas mas pequefias, 1,5% en peso de

particulas tienen tamafios menores a 1 mm.
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Figura 6.2. Histograma de la fraccion en peso normalizada experimental para la corriente de
producto de un granulador industrial en funcion del diametro de las particulas.
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Para comparar las distribuciones de tamafio de las corrientes de entrada y salida, es
conveniente convertir las fracciones en peso a funcion densidad normalizada en masa. Para

ello, se utiliza una expresién analoga a la Ecuacion 4.6:

_ w; 61)
W= ———— :
" Dpiys — Dp;

0,8

_ ( 1 )0,7 - ——Entrada
w

mm .
0,6 - ——Salida

0,5 -
0,3 -

0,1 -

Dp (mm)
Figura 6.3. Funcion densidad en masa normalizada para las distribuciones de tamafio de

entrada y salida de un granulador industrial, correspondientes a los histogramas de las Figuras
6.1y6.2.

La Figura 6.3 muestra las curvas de funcion densidad normalizada en masa resultantes de
aplicar la Ecuacién 6.1 a los valores discretos de entrada y salida presentados en las Figuras
6.1 y 6.2, respectivamente. Es interesante notar que la representacion de la distribucién de
entrada por medio de la variable funcion densidad no posee el pico de finos observado en la
Figura 6.1, debido sencillamente a que si bien la primera clase de la distribucion posee una
gran cantidad de particulas (més de 10% en peso), éstas estan distribuidas en un rango
considerablemente amplio. Asi, la funcion densidad compensa estas dos cantidades

dispersando la fraccion en masa en toda la longitud de la clase.
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6.3 Conversion de las PSDs experimentales a grillas aptas para su uso

en el balance de poblacién

Como se explica en la Seccion 4.6, el método de Hounslow y colaboradores (1988) es una
de las técnicas mas populares para resolver el balance de poblacion aplicado a procesos de
recubrimiento. Su uso masivo se debe béasicamente a que su implementacion es simple,
garantiza la correcta prediccion de la velocidad de cambio para los tres primeros momentos
de la poblacion (numero, longitud y area superficial total) y permite representar la velocidad
de cambio del momento tres (volumen o masa) con errores aceptables. EI método de
Hounslow y colaboradores (1988) se utilizo satisfactoriamente en las simulaciones realizadas
en el Capitulo 5.

Para resolver el modelo matematico del Capitulo 5 aplicando el método de Hounslow y
colaboradores (1988) al balance de poblacién (Ecuacion 4.87) y considerando los datos
industriales disponibles, es necesario contar con distribuciones de tamafio de semillas
discretizadas sobre una grilla geométrica. Debido a que las clases de las distribuciones de
tamafo experimentales (ver como ejemplo la Figura 6.1) no siguen una progresion

geométrica, se debe recurrir a una conversion de grilla de las granulometrias de entrada.

Para el caso de estudio, la grilla geométrica se define con una relacion entre nodos

consecutivos r = 21/6, debido a que los errores cometidos en la evaluacion de los momentos
0 (nmero total) y 3 (masa total) resultaron menores a 1% (ver simulaciones en Capitulo 5).
Partiendo del conjunto de valores experimentales, la conversion de grilla requiere obtener
nuevos puntos de la distribucion de tamafio. En la Figura 6.4 se muestran las clases de la
grilla geométrica y de la grilla original.

Para realizar la conversion, se construye la curva acumulada pasante con los valores
industriales de fraccidn en peso siguiendo el procedimiento descripto en la Seccién 4.2.3. La
Figura 6.5 presenta la curva acumulada obtenida para el histograma de la Figura 6.1. Una
propiedad de las curvas acumuladas, al igual que las distribuciones expresadas en funcion
densidad, es que son independientes de la grilla utilizada. Entonces, la curva acumulada de la
Figura 6.5 también corresponde a la distribucion de tamafio expresada sobre la grilla
geométrica. Para diametros mayores a 1 mm, los valores de fraccion en peso acumulada
pasante para la grilla geométrica se estiman mediante la interpolacién lineal de los datos
experimentales de la curva acumulada (ver Figura 6.5). Debido a que no se disponen datos
experimentales para diametros menores a 1 mm, los valores de fraccion en peso acumulada en

el rango 0-1 mm se generan utilizando una funcién del tipo Rosin-Rammler (Gupta y Yan,
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2006). Para la nueva grilla, las fracciones en peso por clase se calculan aplicando la Ecuacion
4.3:

W, = W — W (62)
Grilla
geométrica BT T T T T | -
orita | IR
experimental | IR
0 1 2 3 4 5 6
Dp (mm)

. . o . 1 . .. .
Figura 6.4. Grilla geométrica con relaciéon r = 2 /6 y grilla original correpondiente a los
valores experimentales de fraccion en peso.
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Figura 6.5. Curva acumulada pasante para el histograma de la Figura 6.1.

Una vez obtenidas las fracciones en peso para la grilla geométrica, la distribucion se
convierte a funcion densidad en masa normalizada mediante la Ecuacion 6.1. En la Figura 6.6
se comparan las distribuciones en funcion densidad para cada grilla. La semejanza observada
entre las PSDs de cada grilla permite concluir que las distribuciones son equivalentes. Si bien

deberian ser idénticas, las distribuciones original y convertida no lo son. Esto se debe a que
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pequefias variaciones entre las curvas acumuladas ocasionan diferencias importantes en las

distribuciones no acumuladas.
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Figura 6.6. Funcion densidad correspondiente a la grilla geométrica y valores experimentales
para el histograma de la Figura 6.1.

6.4 Comparacion de los resultados del modelo con Vvalores
experimentales
El modelo matematico empleado en las simulaciones del Capitulo 5 permite calcular,
ademas de caudales, temperaturas y caidas de presion, la distribucién de tamafio del producto
del granulador. El balance de poblacién utilizado (Ecuacion 4.87,Tabla 5.1) asume que el
unico fendmeno que ocurre dentro de cada cadmara es el aumento de tamafio por

recubrimiento.

Con el objetivo de validar este modelo, se lo resuelve alimentando como variables de
entrada los datos experimentales disponibles del proceso industrial. Entre los valores
experimentales se cuenta con el caudal masico y la distribucion de tamafio de las semillas, el
caudal y composicién de la solucion liquida de urea, los caudales y temperaturas del aire de
fluidizacion y atomizacion. Respecto a la granulometria de las semillas, se utilizan las
distribuciones de tamafio correspondientes a la grilla geométrica para poder aplicar el método
de Hounslow y colaboradores (1988). El procedimiento numérico para resolver el balance de

poblacion se discutid en la Seccion 5.5.

Las Figuras 6.6, 6.7 y 6.8 presentan comparaciones entre la distribucién de tamafio
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(funcidn densidad normalizada en masa) predicha por el modelo y las granulometrias medidas
en el proceso industrial, para 3 de los 9 escenarios estudiados. En particular, la Figura 6.8
corresponde al escenario cuya distribucion de semillas se muestra en la Figura 6.1. Como se
observa en las Figuras 6.6, 6.7 y 6.8, si bien las curvas de distribucion de tamafio calculadas
para el producto se modifican respecto a las de semillas tendiendo a didmetros mas grandes,
presentan una desviacion con relacion a los valores experimentales. En efecto, las
distribuciones de tamafio predichas se encuentran ubicadas sobre tamafios menores que las
PSDs reales. Asumiendo que no existieron errores apreciables en la coleccion y tamizado de
las muestras, la diferencia observada entre los resultados del modelo y los valores reales se
debe atribuir a un mecanismo de cambio de tamafio o nimero de particulas no contemplado
en el balance de poblacion. El error en la prediccion de la granulometria se verifica para todos
los escenarios de los que se dispone el andlisis granulométrico para la corriente que abandona

el granulador (9 muestras).
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Figura 6.6. Comparacion entre la distribucion de tamafio predicha por el modelo y la
granulometria medida. Escenario 1.

Ademas del aumento de tamafio por recubrimiento, otros fendmenos que pueden
ocasionar el corrimiento de la curva de distribucion de tamafio del producto hacia didmetros
mayores son el aumento de tamafio por aglomeracion y la elutriacion de finos. En el
crecimiento por aglomeracion, dos o mas particulas se agrupan formando nuevas particulas de
mayor tamafio (Pietsch, 1991; Ramkrishna, 2000). La aglomeracion compite con el aumento

de tamafio por recubrimiento, y puede llegar a ser dominante para particulas pequefias,
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caudales de ligante elevados y velocidades de fluidizacion bajas (Smith y Nienow, 1983). Sin
embargo, para el granulador industrial estudiado, evidencia experimental indica que la
aglomeracion no es un mecanismo importante por lo cual se puede, en principio, descartar
como causa de las diferencias en la prediccion del modelo. La elutriacion es el arrastre de
particulas finas fuera del lecho fluidizado debido a que la velocidad de fluidizacién del gas
supera a la velocidad terminal de dichas particulas (Kunii y Levenspiel, 1991). La elutriacion
modifica la distribucion de tamafio dentro del lecho fluidizado, disminuyendo Ila
concentracion de particulas pequefias. En varias ocasiones este fenomeno esta asociado al
proceso de atricion en el que, como consecuencia del intenso mezclado que proveen
habitualmente los granuladores de lecho fluidizado, ocurre una erosion gradual de la
superficie de las particulas (Milioli y Foster, 1995a; Milioli y Foster, 1995b).
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Figura 6.7. Comparacion entre la distribucion de tamafio predicha por el modelo y la
granulometria medida. Escenario 2.

Debido al error observado en la prediccion de las distribuciones de tamafio del producto
del granulador y considerando que la elutriacion es un mecanismo que puede mejorar la
prediccién de los finos, se propone reformular el balance de poblacion utilizado en el
Capitulo 5 (Ecuacion 4.87, Tabla 5.1) contemplando no sélo el aumento de tamafio por

recubrimiento sino también la elutriacion.



Prediccion de la granulometria del producto del granulador industrial de urea 226

0,8 :
1 —Semillas
w(—) 07

mm
——Modelo
0,6 -
® \alores

experimentales

0,5 1
0,4 1
0,3 1
0,2 1
0,1 1

0 - - - - . - O—

Dp (mm)

Figura 6.8. Comparacion entre la distribucion de tamafio predicha por el modelo y la
granulometria medida. Escenario 3.

6.5 Mecanismo de elutriacion en lechos fluidizados

Segun el enfoque de Kunii y Levenspiel (1991), la velocidad de elutriacion de particulas

de tamafio Dp; en la camara j es proporcional a la fraccion en peso de particulas de ese
tamano: I/T/l.’. Por lo tanto, el caudal masico de particulas de tamafio Dp; que abandona el

lecho fluidizado por elutriacién (m{elu) se puede escribir como:

m] = Al k], (Dp)W/ (6.3)

Lol elu

donde k’

elu

(Dp;) es la constante de elutriacion para las particulas de tamafio medio (Dp;),

j
elu

cuyas unidades son (kg/m?s). kZ, depende, ademas del tamafio de particulas, de la velocidad

superficial del gas. En términos del niamero de particulas, la Ecuacion 6.3 se convierte en:

Lelu

o AL
N/ = m_Tf k., (Dp;)N/ (6.4)
S

Valores grandes de kglu implican una remocién répida de las particulas de tamafio Dp;.
Las Ecuaciones 6.3 y 6.4 solo son validas para aquellas particulas cuya velocidad terminal es
menor a la velocidad superficial del aire de fluidizacién fijada para operar el equipo. Con el
objeto de incluir el fenédmeno de elutriacidn en el balance de poblacion, la expresion 6.4 se

puede reformular para variables continuas y cada camara del granulador en téerminos de la
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funcién densidad en niumero:

. Al . , .
flélu = m_zkélu[l - H(Dp - Dpélu)] n/ (6'5)
S

donde H(Dp — Dp,,) es la funcién escalén de Heaviside (Vreman et al., 2009) y Dp/,., es el
didmetro de particulas para el cual la velocidad terminal es igual a la velocidad superficial del
aire de fluidizacion. La Ecuacién 6.5 s6lo toma valores no nulos para las particulas cuya
velocidad terminal es menor a la velocidad del aire (i.e., Dp < nglu) y, por ende, son

factibles de ser elutriadas.

Para cada camara perfectamente mezclada operando en estado estacionario, Yy
considerando que los Unicos mecanismos que afectan la distribucion de tamafio de las
particulas son el crecimiento de los granulos por recubrimiento y la remocion de finos por

elutriacion, el balance de poblacion se puede escribir como:

dnJ n/

Y o)
G’ ﬁ =N, N — T_] (66)
La Ecuacién 6.6 es similar a la 4.70, pero contempla ademés el término 7/, que

representa el flujo de funcién densidad en nimero de particulas elutriadas. El caudal en

nlmero de particulas elutriadas por clase se puede calcular a partir de 7., mediante la
Ecuacion 4.9:
Dpiyq
N = f 12,,,dDp (6.7)
Dp;
Reemplazando la Ecuacion 6.5 en 6.6, se obtiene:
dnd . AL , o on/
G’ dDp = n{n - Fkélu[l - H(Dp - Dpélu)] nt — T_] (6.8)

S

Como se explica en la Seccion 4.5.2.1, el balance de poblacion debe ser consistente con
los balances globales (momentos de la poblacion). Integrando la Ecuacion 6.8 con respecto a
Dp entre 0 e infinito, se obtiene el balance en numero de particulas (momento 0):

7/ — N 7 J
N} =N}, +N

elu out

(6.9)
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donde N’

elu

es el caudal total en nimero elutriado. Por otro lado, multiplicando la Ecuacion
6.8 por la masa de una particula, p,(/6)Dp* e integrando con respecto a Dp entre 0 e

infinito, se debe obtener el balance de masa global (momento 3 de la poblacion) para cada

camara:

) ) N = 43,J 2 J
mg, + mi(1—x]) = mg g (6.10)

donde m;elu es el caudal masico total elutriado.

La constante de elutriacién k/, es funcion del diametro de las particulas, existiendo
varias correlaciones en la literatura para predecir su valor (Kunii y Levenspiel, 1991). En
particular la correlacion de Colakyan y Levenspiel (1984), correspondiente a particulas
grandes y velocidades de fluidizacion altas, viene dada por:

2

. u]
ki = Ketuy Pp (1 - —) (6.11)

w

Colakyan y Levenspiel (1984), determinaron un valor k,;,, = 0,011 m/s para un lecho
fluidizado discontinuo con particulas de hasta 1 mm y velocidades entre 0,9 y 3,7 m/s. Para el
granulador industrial, se propone estudiar la influencia de k,;,, sobre la distribucion de
tamafio del producto granular y luego ajustar este parametro a partir de datos industriales.
Para calcular la velocidad terminal, se utiliza la correlacién de Haider y Levenspiel para

particulas esféricas (Kunii y Levenspiel, 1991) reportada en la Tabla 2.3.

6.6 Inconveniente del método de Hounslow y colaboradores (1988)
para resolver el problema de elutriacion

Como se explica en la Seccion 4.6, el método de Hounslow consiste en utilizar la
Ecuacion 4.87 para representar el término de aumento de tamafio por recubrimiento. Dicho
método se aplica al balance de poblacion en numero discretizado, el cual se obtiene
integrando el balance de poblacién en funcion densidad respecto al diametro entre valores
consecutivos de una grilla geométrica Dp; y Dp;,,. La discretizacion de la Ecuacion 6.8, con
la representacion del término de crecimiento mediante el método de Hounslow y

colaboradores (1988), conduce a:
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¢’ j j j e N
Dp, (aNL,+bN/ +cN),)=N_—N/ ~— = (6.12)

La Ecuacién 6.12 se debe resolver para todas las clases. Entonces, llamando C al nimero
de clases, la resolucion del balance de poblacién consiste en resolver el sistema de C
ecuaciones algebraicas. Si bien el problema es similar en apariencia al caso de recubrimiento
puro, presenta un inconveniente adicional al momento de resolver el sistema de ecuaciones.
Para el balance de poblacion con recubrimiento puro y en condiciones de estado estacionario,

el caudal masico de particulas que abandona cada camara estd completamente definido por el

balance de masa (Ecuacion 2.16). Luego, 7/ = mjﬁ/méout también queda definido si se

especifica la masa de particulas m{. Debido a que tanto m} como la velocidad de crecimiento
G’ son dependientes de la distribucion de tamafrio, el balance de poblacion para recubrimiento

puro se debe resolver por iteracion.

Cuando se incorpora elutriaciéon al balance de poblacién (Ecuacion 6.12), la resolucion

del sistema de C ecuaciones algebraicas también requiere contar con valores de G’ y m. Pero

a diferencia del problema con recubrimiento puro, en este caso no se puede determinar con
anterioridad el caudal masico de salida m;out. Para establecer este valor mediante el balance

de masa (Ecuacion 6.10), se debe conocer el caudal masico elutriado que proviene del balance
de poblacién. Por lo tanto, los balances de masa y poblacion quedan acoplados. Entonces, el
sistema conformado por el balance de masa y las C ecuaciones algebraicas que constituyen el

balance de poblacion se debe resolver también por iteracion pero utilizando tres variables (G/,
mly méout). El acople entre los balances de masa y poblacién, dificulta la resolucién del

balance de poblacion. En efecto, para las condiciones estudiadas, no se obtuvo solucién al

balance de poblacién (Ecuacién 6.12) por problemas de convergencia.

Por lo tanto, y pese a que el balance de poblacion con recubrimiento puro se resolvio
eficientemente discretizando sobre una grilla geométrica e implementado la técnica de
Hounslow y colaboradores (1988), la incorporacion del fendmeno de elutriacién al balance de
poblacion para la simulacion del granulador industrial a partir de distribuciones de tamarfio de
semillas experimentales no permite mantener el método numérico elegido para resolver dicha

ecuacion.

En funcion de estos resultados, en la proxima seccion se propone una nueva metodologia

para resolver el balance de poblacién con recubrimiento y elutriacion aplicado al granulador
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continuo de lecho fluidizado para la produccion de urea operando en estado estacionario.

6.7 Metodologia propuesta para resolver el balance de poblaciéon con
elutriacion

En esta seccion se desarrolla una metodologia de resolucion del balance de poblacion
(Ecuacion 6.8) para granuladores alimentados con corrientes sélidas polidispersas. El enfoque
que se propone es una contribucion original no presentada anteriormente en la literatura
cientifica. EI mismo permite establecer las distribuciones de tamafio de particulas dentro de
las camaras del granulador industrial y a la salida de las mismas mediante una solucion cuasi
analitica, sorteando la dificultad de convergencia encontrada al intentar resolver el balance de
poblacién en cuestion mediante la técnica de discretizacion de Hounslow y colaboradores
(1988).

El balance de poblacion a resolver (Ecuacion 6.8) es una ecuacion diferencial ordinaria,
ya que la Unica variable independiente es el diametro de particulas Dp. La condicién de borde
requerida es n/(0) = 0 (i.e., no hay particulas de tamafio cero). Resolviendo analiticamente

la Ecuacion 6.8 (e.g., mediante el método del factor integrante) se obtiene la siguiente

solucion:
Dp Dp Dp
=2 _ d i) - dDp {d
n/ =—sexp EJ a(Dp)dDp J n;, exp —EJ a(Dp)dDp ; dDp (6.13)
0 0 0
donde:
AL j 1
a(Dp) = mkelu[l - H(Dp - Dpelu)] + T_] (6.14)
S

Para resolver la segunda integral de la Ecuacion 6.13, es necesario definir el flujo de
funcion densidad a la entrada n{n Debido a que para la distribucion de tamafios de la
corriente de semillas se cuenta con datos experimentales discretos constituidos por pares de
puntos (Dp;, W} )), los valores de 7} ~se pueden calcular a partir de W; mediante la

siguiente relacion:
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. N/
-] lin lin
n, = = (6.15
‘. Dpiya —Dpi Dpiys = Dpi p, %D;oi3 )

Una posibilidad para resolver la integral de la Ecuacién 6.13 seria ajustar los puntos
(D_pi, V_I/ll’n) mediante una funcién continua conveniente (e.g., una funcion log-normal) y

luego reemplazar dicha funcion en la Ecuaciéon 6.13. Sin embargo, ese ajuste se deberia
realizar de manera independiente para cada conjunto diferente de datos de entrada sin
garantias de obtener una unica funcionalidad para describir todos los valores experimentales
discretos disponibles. Por lo tanto y con el propdsito de encontrar una solucién general valida
para cualquier distribucion de tamafos de entrada sin previo ajuste de los datos de planta
discretos, se propone representar a la distribucion de tamafios de la corriente de semillas n{m
mediante la Ecuacién 6.16, que supone concentrar el caudal en nimero de particulas que
ingresan por clase en el diametro medio de la misma (Kumar y Ramkrishna, 1997;
Ramkrishna, 2000):

(o
n (Dp) = Z N/ s(Dp —Dpi,,) (6.16)

i=1
§(Dp — D_Piin) es la funcion delta de Dirac; la misma es nula para todos los valores de Dp
exceptuando D_pil.n, donde posee un valor infinitamente grande. Asi, la Ecuacion 6.16 define
la distribucion de tamafios de entrada como una suma de impulsos, cada uno de ellos
correspondiente a una clase i de la grilla de discretizacién y ubicado sobre el diametro medio

de la clase D_piin- La Figura 6.9 ilustra la representacion de los valores discretos de la funcién

densidad como una serie de impulsos.

Histograma en niamero Funcion densidad continua y
de particulas su version discreta

. : . j

iy \/ N;,,,/ADp; i 4

> L]

i {

»

Dp;  Dpiv1 D_pz

n

Figura. 6.9. Funcion densidad de caudal en niUmero esquematizada como histograma, como
una funcién continua y su version discreta como una serie de impulsos.
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Reemplazando la Ecuacion 6.16 en la Ecuacion 6.13, se obtiene:
n =

Dp

_exp IG] f «(Dp)dDp f

c
ZNJ §(Dp — Dpkm ex I fa(Dp)de dDp

0

(6.17)

Si se tiene en cuenta la siguiente propiedad fundamental de la funcion delta de Dirac
(Bracewell, 2000):

szf(x)fﬁ(x —a)dx = f(a) x1<as<x, (6.18)

y ademas se considera que la integral de la sumatoria en la Ecuacion 6.17 es la suma de las
integrales y que la funcion f(x) representa a N,fmexp [—éfODpa(Dp)de], la Ecuacion

6.17 se convierte en:

Dp D_pkin

1 1 1
n = oJ 6xP a] a(Dp)dDp z . €XP —af a(Dp)dDp (6.19)
0

Luego, la Ecuacién 6.19 se puede simplificar a:

Dp
. 1 . 1
n = az N,iin exp —77 J a(Dp)dDp (6.20)
k=1 D_pkin

La Ecuacion 6.20 es la solucion del balance de poblacion (Ecuacion 6.8) para una camara
perfectamente mezclada operando en estado estacionario con aumento de tamafio de las
particulas por recubrimiento y arrastre de finos fuera del lecho fluidizado por elutriacion. Si

bien la Ecuacion 6.20 se obtiene analiticamente, la integral involucrada se debe evaluar

numéricamente debido a la funcionalidad no lineal de a con respecto a Dp (a través de kelu y

la funcion escaldn de Heaviside).

Para calcular el namero de particulas dentro de cada camara para cada clase i, se debe

integrar la Ecuacion 6.20 con respecto a Dp entre los nodos de la clase:
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Dpl+1 c Dp
f z kmexp ——j fa(Dp)de dDp
Dp; - Dpkin
Dpitq Dp
G]Z kmf exp —a fa(Dp)de dDp (6.21)
Dp; Dpkm

Por su parte, la distribucion de tamafio discreta en nimero para la corriente de salida se

puede determinar como N/ = N//7/.

La masa de particulas en la clase i dentro de cada camara, méi, se obtiene multiplicando a

la Ecuacion 6.20 por p,(m/6)Dp? e integrando con respecto a Dp entre los nodos de la clase:

1 Dpl+1 C 1 Dp
mél- f ZN;imPp6Dp expy\ =7 f a(Dp)dDp ; dDp
bpi k=1 DPkin
Dpiy1 ) Dp
—P ”6612 kin f Dpexp =5 f a(Dp)dDp ( dDp (6.22)
bpi Dpkp

Finalmente, el caudal mésico de particulas por clase que abandona la cdmara se puede

calcular como riy, = my /7.
out

Respecto a las particulas elutriadas, el caudal en nimero por clase se deriva reemplazando

la Ecuacién 6.20 en la Ecuacion 6.5 y ésta Gltima expresion en la Ecuacién 6.7:

-'j —
lelu

. Dpiyq Dp
1 A i 1
GJ elu[l — H(Dp Dpelu)] Z N . €xp —G f a(Dp)dDp ; dDp =
Dpl DPkn
Cc Dpi+1 Dp
1AL O i i 1
G__J Nicin f kelu[]‘ — H(Dp — Dpelu)] expy =7 f a(Dp)dDp ;dDp (6.23)
s =1 Dp; DPk;p,

El caudal masico de solidos elutriados se computa de manera similar pero multiplicando
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por p,(/6)Dp* antes de integrar con respecto a Dp entre los nodos de la clase:

i _

Sielu
1 A] In Dpiyyq Dp
T T ) j ' 3 1
P gz Ny, f k]elu[l — H(Dp - Dpjelu)] Dp’exp< — o f a(Dp)dDp ; dDp
s k=1 Dp; Eghn

(6.24)

Como se discutié en el Capitulo 4, el calculo de momentos permite establecer la precision
del método propuesto para resolver el balance de poblacién. Entonces, el momento j de la
distribucion de tamafio de salida se obtiene aplicando la definicion dada por la Ecuacion 4.13

a la expresién 6.20, es decir:

o o0 c Dp
. 1 . i 1
— _ j
m; = f n Dp’dDp = af Dp/ Z N, exp _E_ a(Dp)dDp ¢ dDp

0 0 k=1 Dpk;y,

1 cC o 1 Dp

=EZJ Dpr,gin expy =5 J a(Dp)dDp ; dDp (6.25)
k=10 D_pkin

La determinacion de la distribucion de tamafio de particulas, en nimero de particulas
mediante la Ecuacion 6.21 o en masa a partir de la Ecuacion 6.22, implica resolver integrales
en forma numérica. Para calcular estas integrales, se deben conocer los valores de G/ y 1.
Por lo tanto, para establecer la distribucion de tamafio discreta (en nimero 0 masa) se requiere
un procedimiento iterativo que implica suponer valores de G’ y 7/, calcular la distribucion de
tamafio de salida y luego verificar que los valores asumidos para G’/ y 7/ son correctos. El
valor de G/ debe satisfacer la Ecuacion 4.52; por lo tanto, es funcion del area total de

particulas (i.e., momento 2 de la poblacion). Respecto a 7/, debe verificar la Ecuacion 6.10

teniendo en cuenta que . =m] /7).
tout l

En resumen, el modelo final del granulador operando en estado estacionario queda

constituido por:

e El balance de masa definido por la Ecuacion 6.10.
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e El balance de energia presentado en la Ecuacion 3.46, el cual resulta valido para
representar el granulador operando en estado estacionario y contemplando que
existe el fenomeno de elutriacion. En efecto, teniendo en cuenta que los lechos se
asumen perfectamente mezclados, la entalpia neta de las corrientes solidas que
abandonan el granulador es idéntica tanto si se considera o no la elutriacion. Por
ende, la incorporacion de este mecanismo no altera las predicciones de las

temperaturas en las distintas cAmaras del equipo.
e El balance de cantidad de movimiento reportado en la Tabla 5.1.

e El balance de poblacién incluyendo elutriacion (Ecuacién 6.6).

6.8 Resultados

Los resultados de la simulacion del granulador de lecho fluidizado multicamaras para la
produccion de urea, considerando crecimiento por recubrimiento y elutriacion mediante la
metodologia desarrollada en la Seccion anterior para resolver el balance de poblacion, se
discuten en las tres secciones siguientes. Primeramente, se analiza la sensibilidad de los
caudales en nimero y en masa de particulas elutriadas frente a cambios en el parametro de
elutriacion k., para un conjunto de variables de entrada (caso base) correspondiente a datos
industriales disponibles. A continuacion se modifican diferentes variables de entrada en +20%
con respecto al valor del caso base, con el propdsito de estudiar su influencia sobre la
remocion de finos por elutriaciéon. Finalmente, se presenta la validacion de la metodologia
propuesta para resolver el balance de poblacion mediante el ajuste de k., con datos

experimentales de una planta de granulacién de urea de alta capacidad.

6.8.1 Analisis de sensibilidad: influencia de k.,, sobre los caudales
elutriados

Para analizar la influencia de la constante de elutriacion sobre los caudales elutriados, se
selecciona un escenario de datos experimentales como caso base y se realizan simulaciones
para diferentes valores de k.. La Figura 6.10 muestra los caudales de particulas elutriadas
en masa y en nimero, como un porcentaje del respectivo caudal de semillas, en funcién de
ke, Las fracciones elutriadas que se presentan corresponden al granulador completo (i.e.

representan a los sélidos elutriados en todas las camaras que conforman la unidad de
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granulacion). El caudal en nimero de particulas elutriadas aumenta con k., debido a que,
como indica la Ecuacion 6.4, el caudal elutriado por clase (para Dp < Dp2, ) es proporcional

a kglu y, por ende, a k., . Para el caso analizado, el caudal elutriado expresado en nimero
aumenta asintoticamente a aproximadamente un 60% del caudal de semillas. El caudal
masico de particulas elutriadas, por otro lado, presenta una tendencia no mondtona con un
maximo local alrededor de k.;,,, = 0,02 m/s. Este comportamiento se puede explicar por el
aumento de tamafio. Para k., < 0,02 m/s, la velocidad de elutriacion no es

suficientemente grande como para remover rapidamente las particulas fuera del lecho. En
consecuencia, las particulas pueden crecer antes de ser elutriadas dando mayores caudales
masicos. En este rango el caudal masico de particulas elutriadas también aumenta porque

ke, s€ incrementa. Para 0,02 m/s < ke, < 0,05 m/s, el caudal masico elutriado exhibe
una leve disminucion a pesar del aumento en k., debido a que las particulas son elutriadas
antes de lograr un aumento de tamafio importante. Finalmente para k,;,, > 0,05 m/s, el

caudal masico de particulas aumenta con k., a causa de la mayor velocidad de elutriacion.
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Figura 6.10. Fraccion de particulas elutriadas en masa y en numero (con respecto a las
particulas alimentadas al granulador) en funcion de k., .

Para el escenario seleccionado, se encuentra que la fraccion de particulas elutriadas en
masa es considerablemente baja, a diferencia de la fraccion en numero (i.e., mas del 50% de
las particulas son arrastradas por la corriente de aire). Este resultado indica que la poblacion

posee una gran cantidad de particulas pequefias, especificamente de tamafio menor al
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diametro critico nglu , que para el valor de velocidad de fluidizacion empleado es del orden
de 0,5 mm. Para el caso particular en que k,;,,, = 0,05 m/s (valor fijado de manera arbitraria
para realizar la simulacion), las Figuras 6.11 y 6.12 muestran los porcentajes con que cada
camara contribuye al caudal total elutriado. Segun la Figura 6.11, la primera cdmara elutria
mas del 75% en masa de particulas, mientras que la cAmara 2 arrastra aproximadamente el
20%. Respecto a la Figura 6.12, el 90% en namero de particulas son arrastradas fuera del
primer lecho fluidizado. Entonces, se concluye que la tercera camara practicamente no recibe
particulas finas de las camaras anteriores, ya que las dos primeras camaras son las

responsables de retirar practicamente la totalidad de los finos.
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Figura 6.11. Porcentaje con que cada camara contribuye al caudal masico elutriado total.
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Figura 6.12. Porcentaje con que cada cdmara contribuye al caudal en nimero elutriado total.
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6.8.2 Ajuste del parametro k., a partir de las granulometrias
experimentales

En esta seccion, se ajusta el valor del parametro k,;,,, de modo de minimizar los errores

de la cola de finos de las distribuciones predichas con respecto a las experimentales. El ajuste

se realiz6 por prueba y error, i.e., no se utilizé una subrutina de optimizacion para el célculo

del valor optimo de k...

A modo de ejemplo, las Figuras 6.13, 6.14 y 6.15 presentan las distribuciones de tamafo
expresadas en funcion densidad en masa para tres escenarios diferentes. En cada figura se
muestran las granulometrias medida del producto del granulador y obtenida mediante el
modelo para ke, = 0 (sin elutriacion), 0,01 y 0,1 m/s. Es evidente que a medida que
aumenta k., la curva de distribucion de tamafio del producto se desplaza hacia diametros
mayores. En efecto, la cola de finos de las distribuciones indica que el aumento de kg,

permite remover una mayor cantidad de particulas pequefias, permaneciendo las mas grandes

dentro de la camara.

Para todas las simulaciones, el diametro critico Dp/, es aproximadamente 0,5 mm.
Entonces para realizar un analisis riguroso de la elutriacion de particulas en el granulador, la
grilla experimental deberia contemplar varias clases menores a 0,5 mm. Como se observa en
el histograma de la Figura 6.1, la clase mas pequefia corresponde al intervalo 0 — 1 mm. Por
lo tanto, se reconoce que la distribucion de tamario alimentada al modelo no posee un grado
de detalle conveniente para estudiar el mecanismo de elutriacion. No obstante, se observa una
mejora apreciable en la prediccion del modelo cuando se incorpora el fenémeno de

elutriacién al balance de poblacion.

Si arbitrariamente se define como valor optimo de k., aquel que minimiza la suma de

los errores cuadraticos para las 3 primeras clases de la grilla experimental, se encuentra para

todos los escenarios k,;,,,= 0,1 £+ 0,05 m/s. La insuficiente variabilidad de las distribuciones
de tamafio con k., dificulta un ajuste mas preciso, por lo cual se elige k., = 0,1 m/s como
valor 6ptimo del parametro. Es necesario aclarar que valores de k., mayores a 0,1 m/s no

modifican considerablemente la curva de distribucion de tamafio del producto, debido a que
para ese valor la mayoria de las particulas factibles de ser elutriadas fueron removidas por

arrastre de cada lecho (ver Figura 6.15).

Respecto a la prediccion de la cola de gruesos, en la Figuras 6.13 y 6.14 se aprecia que el
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modelo subestima la distribucion de tamario real. Este resultado sugiere la posibilidad de que
algin otro mecanismo de cambio de tamafio puede estar ocurriendo dentro del granulador.
Aunque no se encontraron evidencias experimentales, la formacion de aglomerados es un
mecanismo de aumento de tamafio que podria explicar la diferencia en la estimacion (Smith y
Nienow, 1983). Aln asi, el modelo presentado permite mejorar sustancialmente la prediccion

de la distribucién de tamafio de particulas para las clases pequefias y medianas.

1 o Valores
6 (—) 07 experimentales
mm/) .
056 —— Semillas
' — keluo =0
0,5 — Keiy, = 0,01m/s
0’4 keluo = 0,1 m/S

0,3
0,2
0,1
°
0 - . O=—
3 4 5 6

Dp (mm)

Figura 6.13. Distribucién de tamafio de la corriente de semillas y de la corriente de salida
medida y predicha por el modelo con tres valores de k.. Escenario 1.

0,8
1 Valores
wé (—) 0,7 ® experi I
mm perimentales
0,6 —— Semillas
0 5 - keluo = 0
’ —— ke, =0,01m/s

0,4

ke, = 0,1m/s
0,3
0,2
0,1
0 . . o
3 4 5 6

Dp (mm)

Figura 6.14. Distribucion de tamaiio de la corriente de semillas y de la corriente de salida
medida y predicha por el modelo con tres valores de k. Escenario 2.
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0,8
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w6 ( 1 )0,7 - experimentales
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— keluo =0

0,5 1 —— ke, = 0,01m/s
04 - Kew, = 0,1m/s
0,3 -
0,2 -
0,1 -

0 |

0 1 2 3 4 5 6
Dp (mm)

Figura 6.15. Distribucidn de tamafio de la corriente de semillas y de la corriente de salida
medida y predicha por el modelo con tres valores de k. Escenario 3.

Finalmente, es importante notar que las distribuciones de tamafio predichas para la
corriente de salida del granulador en ausencia de elutriacion y diferentes condiciones
operativas mediante la metodologia de resolucién del balance de poblacion propuesta en este
Capitulo se encuentran en perfecto acuerdo con las calculadas por medio del modelo
presentado en el Capitulo 5 en base a la técnica de discretizacion de Hounslow y
colaboradores (1988).

Respecto a la evaluacion de los momentos 0 y 3 de la poblacién (nimero y volumen total),
se obtuvieron errores despreciables. En todos los casos, los errores calculados en la
prediccion del momento O para la primera camara son menores a 0,5%. Los errores cometidos

en la estimacién del momento 3 son, en general, inferiores a 0,003%.

6.9 Conclusiones

Cuando se incluye el mecanismo de elutriacion en el modelo del granulador, la
distribucion de tamafio de particulas predicha es similar a la experimental, subestimando para
ciertos escenarios operativos la cola de gruesos (> 4mm). La incorporacion del fendmeno de
elutriacion en el modelo permite mejorar sustancialmente la estimacion de la cola de los finos
de la distribucion de tamafio de particulas del producto del granulador. La influencia del
mecanismo de elutriacién sobre los caudales masicos no es importante, aunque claramente la

inclusion de este fendmeno permite una mejor representacion del caudal en nimero de la
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poblacion.

El modelo utilizado en el presente Capitulo no invalida las predicciones de las
temperaturas de las camaras, basicamente porque el balance de energia para el granulador
perfectamente mezclado en estado estacionario (Ecuacion 3.46, anulando la derivada con
respecto al tiempo) no depende de la distribucion de tamafio de la poblacion de particulas y
porque los caudales de sélidos totales que abandonan las camaras son idénticos si se

considera o no el fendmeno de elutriacion.

El cambio en el modelo que contempla el fendmeno de elutriacion, el ajuste de un
parametro (keluo) y un novedoso procedimiento de resoluciéon del balance de poblacién
resultante, permiten contar con un modelo final del granulador que puede reproducir la
operacion industrial satisfactoriamente. Este resultado también indica que las hipdtesis
asumidas para la formulacion del modelo son adecuadas para la representacion de un

granulador continuo multicamaras de lecho fluidizado para la produccion de urea.



Capitulo 7

Conclusiones generales
y tareas futuras

Esta Tesis se enfocd en el modelado y la simulacion de un granulador industrial de lecho
fluidizado para la produccién de urea, con el fin de desarrollar una herramienta matematica
eficiente para predecir adecuadamente las principales variables de estado del proceso
(caudales, temperaturas, distribuciones de tamafios de particulas y caidas de presion) y

resolver problemas operativos frecuentes en unidades industriales.

En primer lugar, la operacion en estado estacionario del granulador se representé mediante
balances de masa y energia que describen el comportamiento de las distintas fases que
coexisten dentro de la unidad (sélido, liquido y gas) y los intercambios de masa y energia que
ocurren entre ellas y con las diferentes camaras. Los resultados indicaron que el calor de
disolucion de la urea es el efecto térmico mas importante que interviene en las camaras de
crecimiento, reforzando el concepto de que los equipos que llevan a cabo granulacion fundida
poseen un comportamiento particular que los distingue de aquellos que procesan ligantes
acuosos. Las simulaciones de estado estacionario de un granulador de urea a escala industrial
permitieron arribar a tres conclusiones principales: a) las velocidades de transferencia de
masa y calor son tan grandes que la evaporacion de agua se puede asumir completa, b) las
temperaturas de salida del gas y de los sélidos son practicamente iguales (de modo que un
modelo homogéneo para el balance de energia es suficiente para describir el proceso) y c) las
camaras se pueden suponer adiabaticas. El primer modelo de estado estacionario desarrollado
cuantifica el crecimiento de las particulas mediante el diametro medio nimero-volumen de las
particulas, lo cual representa una clara limitacion de su aplicabilidad. No obstante, para
distintas capacidades de una planta industrial, el modelo resulté ser capaz de predecir
satisfactoriamente los valores experimentales de las temperaturas de distintas camaras y de
los diametros medios numero-volumen calculados a partir de granulometrias experimentales

disponibles. Estos resultados demostraron que las hipdtesis simplificatorias usadas en el
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modelado resultan adecuadas para predecir las variables mencionadas.

Con el objeto de evaluar la dinamica del granulador, se plante6 un modelo en estado no
estacionario basado en balances de masa, energia y cantidad de movimiento. Este modelo se
formul6 como una extension del modelo de estado estacionario incorporando hipdtesis
simplificatorias derivadas de las conclusiones de las simulaciones realizadas con dicho
modelo. La mayoria de las variables del proceso (exceptuando las temperaturas y porosidades
de las camaras) exhibieron dindmicas lentas propias de un equipo a escala industrial de alta
capacidad, requiriendo en ciertos casos mas de una hora para alcanzar el estado estacionario
final. El estudio de la evolucion dindmica de las variables de estado, ante distintas
perturbaciones, permitié detectar la magnitud de la desviacion de las variables del proceso
respecto a los valores de estado estacionario. La diferencia observada en las variables de
desviacién motivé un analisis de sensibilidad en estado estacionario. EI mismo permitio
concluir que el area de descarga del producto, la temperatura del aire de fluidizacién y el
caudal de aire de fluidizacion resultan ser las variables manipuladas mas adecuadas para
controlar las alturas, temperaturas y porosidades de los lechos fluidizados. Este esquema de
control, no implementado en la presente Tesis, ayudaria a mantener la estabilidad de la
operacion y la calidad del producto del granulador. La inclusion de un modelo del granulador
con un sistema de control en un modelo del circuito de granulacion completo facilitaria el
estudio de la dindmica a lazo cerrado de una planta completa de produccion de urea

granulada, lo cual claramente constituye una tarea futura para el grupo de investigacion.

Los modelos basados en los balances de masa, energia y cantidad de movimiento no
permiten estimar la granulometria del producto que abandona el granulador. Por esta razén, y
reconociendo que una descripcién completa del equipo requiere predecir la distribucién de
tamafio del producto, se debe formular una nueva ecuacion constitutiva: el balance de
poblacion (PBE). Para un granulador continuo operando en estado estacionario y con
crecimiento puro como Unico mecanismo de cambio de tamafio de las particulas, se resolvio
el balance de poblacion suponiendo distintos patrones de flujo de solidos y diferente nimero
de camaras de crecimiento. El flujo piston de particulas provee un producto granular con
distribuciones de tamafio mas estrechas, en el otro extremo una cadmara perfectamente
mezclada conduce a PSDs mas anchas. El uso de cAmaras perfectamente mezcladas en serie,
gue promueven un intenso mezclado y consecuentemente alta transferencia de masa y
energia, facilita las operaciones con temperaturas uniformes, recubrimientos homogéneos y

PSDs de producto relativamente estrechas con dispersiones intermedias entre los casos limites



Conclusiones generales y tareas futuras 244

estudiados (i.e., flujo piston y una unica camara perfectamente mezclada).

Los balances de masa, energia y cantidad de movimiento del modelo dinamico del
granulador se acoplaron al balance de poblacién, contabilizando correctamente los términos
de interaccion entre ellos. La granulometria del producto del granulador exhibié tiempos de
respuesta lentos, indicando que el granulador puede llegar a controlar la dindmica de todo el
circuito de granulacion. Por esta razon, se concluye que resulta razonable asumir modelos
pseudo-estacionarios para otras unidades del circuito de granulacién, como los molinos y las
zarandas. Se encontrd que la PSD de las semillas es la variable que mas afecta a la PSD de la
corriente que sale del granulador, siendo entonces importante hacer intentos por mantener la
calidad granulométrica de la corriente de so6lidos que se alimenta a la unidad. Este concepto
sugiere la relevancia de modificar el flowsheet del circuito de granulacion, mediante el
agregado de semillas frescas o la remocion de particulas en/de la corriente de reciclo que se
incorpora al equipo, con el fin de hacer factible la estabilizacion del circuito en menores
tiempos de operacion. Con el propdsito de evitar la compleja resolucion numérica del balance
de poblacion, se propusieron balances macroscépicos asumiendo que la funcion log-normal
resulta una descripcion adecuada de la granulometria de las semillas y de las particulas
producidas en el granulador. Los resultados demostraron que las PSDs del producto granular
que abandona la unidad de granulacion se pueden predecir de modo satisfactorio utilizando
los balances macroscopicos que permiten el calculo de la media y la desviacion estandar
geométricas de la poblacion. Esta conclusion, que surge de la comparacion de los resultados
del uso de este procedimiento con las PSDs obtenidas resolviendo el balance de poblacion
completo, indica que estos balances macroscopicos se pueden utilizar para realizar estudios
preliminares en cuanto a la estimacion de las granulometrias de salida en unidades de

granulacion.

Finalmente, el modelo completo del granulador, en su version de estado estacionario, se
comparé con informacion experimental de las distribuciones de tamafio disponibles del
producto granular. Asumiendo recubrimiento puro, se comprobd que la prediccion de las
granulometrias (aun cuando el modelo estima correctamente caudales masicos, temperaturas
y diametros medios) no es satisfactoria. En funcién de este resultado se incorpor6 al modelo
la elutriacion como otro fendmeno que afecta el tamafio de las particulas dentro del
granulador. Los cambios implementados en el modelo y un novedoso procedimiento de
resolucion del mismo, permiten contar con un modelo final de estado estacionario para el

granulador de urea que reproduce la operacion industrial satisfactoriamente.
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Los conocimientos adquiridos durante el desarrollo de esta Tesis constituyen la base para

abordar aspectos relacionados al granulador de urea ain no considerados. Entre ellos se

pueden mencionar:

La formulacion de un balance de energia mecanica para el aire de fluidizacion
incorporando un esquema de control para la caida de presion. El aire de fluidizacion
se suministra al granulador industrial de urea como una Unica corriente por medio de
un ventilador. Luego, el caudal se divide en seis corrientes, ingresando una a cada
camara. Estos caudales estan relacionados a la caida de presion total del granulador, la
cual en general estd controlada automaticamente en un valor deseado e incluye las
caidas de presion producidas por las valvulas de persiana, la grilla de distribucion de
aire y el lecho fluidizado en cada cdmara. Debido a que las camaras del granulador
operan en paralelo, poseen la misma caida de presion total. La distribucion del aire de
fluidizacion esta determinada por la resistencia que ofrece cada cdmara al caudal de
aire (i.e., las camaras que ofrecen menor resistencia al pasaje de aire reciben mas
cantidad). Un balance de energia mecénica detallado permitiria evaluar los cambios en
los caudales de aire de fluidizacion cuando se modifican las caidas de presion en lugar

de considerarlos fijos, lo cual constituye una aproximacion.

La incorporacion al modelo actual de otros procesos de cambio de tamafio y la
obtencion de sus cinéticas en relacion con las variables operativas de la unidad. En la
presente Tesis se consider6 que el Unico mecanismo posible de crecimiento es el
recubrimiento. Si bien este mecanismo es el méas frecuente cuando la unidad se
encuentra en condiciones Optimas de operacion, por ejemplo una disminucion
inesperada del caudal de fluidizacion podria favorecer la aglomeracién de particulas y

la potencial defluidizacion del sistema.

La representacion adecuada del patron de flujo de los sélidos, ya que éste influye
decisivamente sobre la performance del granulador. Si bien las altas velocidades de
transferencia de calor y masa promueven una tendencia a la homogeneidad de
concentracion y temperatura en los lechos fluidizados, esto ocurre solamente en una
macro escala. A escala microscépica, en cambio, se producen importantes diferencias
en los perfiles de temperatura y concentracion. Ademas, cuando las particulas
fluidizadas presentan una dispersion importante en la distribucion de tamarios, existe
una tendencia de los lechos a segregarse originando regiones preferenciales del lecho

para el movimiento de las particulas en funcion de su tamafio. Los problemas de
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mezclado de las particulas y la no uniformidad local de temperatura y humedad del

aire son causantes de la presencia o ausencia de mecanismos de cambio de tamafio.

e La formulacién de un modelo de zonas para las camaras de crecimiento del
granulador, dividiendo cada lecho fluidizado en regiones de menor volumen y
asumiendo mezclado perfecto en cada una de ellas. Con dicho modelo se podria
estudiar la no homogeneidad de la distribucién de las gotas de solucion concentrada de
urea en cada lecho fluidizado. En efecto, aunque las particulas se encuentran en
general bien mezcladas en el volumen total, las gotas atomizadas se concentran en una
region cercana a las boquillas de atomizacion. En consecuencia, la suposicion de
aumento de tamafio uniforme en todo el volumen del lecho fluidizado para cada
camara de crecimiento no es correcta. Un modelo que contemple la zona de

atomizacion seria esencial para estudiar la cinética de crecimiento.



NOMENCLATURA

Parametro adimensional en el término de crecimiento propuesto por Hounslow

y colaboradores (1988).

Area, m%.

Area de particula, m>.

Area de pasaje de sélidos entre camaras o descarga del producto, m?.
Numero de Arquimedes.

Vector normal a la seccion de flujo de particulas, m?.

Area de la base de una camara, m.

Parametro adimensional en el término de crecimiento propuesto por Hounslow

y colaboradores (1988).

Parametro adimensional en el término de crecimiento propuesto por Hounslow

y colaboradores (1988).
Numero de clases en una grilla discretizada.
Coeficiente de descarga.

Parametro involucrado en el calculo del criterio de mezclado de Wen y
colaboradores (1980).

Parametro involucrado en el célculo del criterio de mezclado de Wen y
colaboradores (1980).

Calor especifico, kJ/kg K.

Calor especifico medio, kJ/kg K.
Diametro, m.

Diametro de burbujas, m.

Diametro medio axial de burbujas, m.

Diametro de gotas, m.
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Dp Didmetro de particulas, m.

Dps Didmetro de particulas para el cual el 5% de la poblacion es de mayor tamafio,
m.

Dpgg Diametro de particulas para el cual el 90% de la poblacion es de mayor
tamario, m.

Dp Didmetro medio de particulas, m.

dor Diametro de orificios en el distribuidor de aire de fluidizacion, m.

f Funcion densidad.

fw Fraccion volumétrica de la estela respecto a la burbuja.

F Frecuencia de distribucion.

g Aceleracion de la gravedad, m/s’.

G Velocidad de crecimiento, m/s.

h Coeficiente de transferencia de calor aire-particula mojada, kW/m? K.

Término de cambio discreto de tamafios, #/[coord. int.] s

h Término normalizado de cambio discreto de tamafios, 1/[coord. int.] s

h Coeficiente de transferencia de calor entre el lecho y la pared de la camara,
kKW/m? K.
Término especifico de cambio discreto de tamafios, #/[coord. int.] m>s

H Entalpia, kJ/kg.

H(x) Funcidn escalén de Heaviside.

kep Coeficiente de transferencia de masa emulsion-burbujas, m/s.

Ko Coeficiente de elutriacion, kg/m? s.

ke, Parametro de elutriacién, m/s.

kpe Coeficiente de transferencia de masa particulas-aire de fase emulsion, m/s.

Kp Coeficiente para calcular la caida de presion (Ecuacion 3.31).

K, Exponente de la Ecuacion de Richardson y Zaki (Ecuacion 3.9).

l Longitud, m.
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L Altura de lecho fluidizado, m.
Ly Longitud total de particulas, m.
m Masa, kg.

Momento de la poblacion.

mg Masa de solidos, kg.
m Momento normalizado.
m Caudal mésico, kg/s.
Mg Caudal maésico de sélidos, kg/s.
M Peso molecular, kg/kmol.
n Funcion densidad en numero, #/[coord. int.]
n Funcion densidad en nimero normalizada, 1/[coord. int.]
l Funcién densidad en niimero por unidad de volumen, #/[coord. int.] m®
n Flujo de funcién densidad en numero, #/[coord. int.] s
N NUmero, #.
N Fraccién en nimero.
N Caudal en nimero, #/s.
N,, Numero de orificios por unidad de area del distribuidor, #/m>.
P Presion, Pa.
pv Presion de vapor del agua, Pa.
q Parametro involucrado en el calculo de la fraccion volumétrica de burbujas
(Tabla 2.3).
Q Flujo de calor, kW.
Caudal volumétrico, m%/s.
r Relacion entre nodos de grilla geométrica.
Coordenada externa, m.
R Constante de los gases ideales, kJ/kmol K.

Relacion de reciclo.
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R Vector de velocidades de cambio de coordenadas externas, m/s.
Re Numero de Reynolds.
3 Desviacion estandar.
SGN Size Guide Number.
t Tiempo, s.
to Tiempo inicial, s.
T Temperatura, °C.
Tp Temperatura de particula, °C.
u Velocidad superficial del aire de fluidizacion y atomizacion, m/s.
U Velocidad de particulas en el area de pasaje entre camaras o descarga, m/s.
U Coeficiente global de transferencia de calor, kW/m?K.
Ul Uniformity Index.
v Velocidad de particulas, m/s.
Vp Volumen de particula, m®,
V Volumen de coordenadas externas, m”.
Ve Volumen de coordenadas internas.
w Fraccion en peso.
w Funcién densidad en peso normalizada respecto al didmetro, 1/m.
x Fraccidn en peso de agua en solucién, base himeda.
Coordenada interna de la poblacién.
X Propiedad genérica promedio de la poblacion.
X Fraccion molar de agua en solucion saturada, base humeda.
X Fraccidn en peso de agua en las particulas, base seca,
X Vector de velocidades de cambio en las coordenadas internas.
Y Fraccidn en peso de agua en aire, en base seca.

Y* Fraccidn en peso de agua en aire en equilibrio, en base seca.
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y Fraccién molar de agua en aire, en base humeda.
y* Fraccion molar de agua en aire en equilibrio, en base himeda.
z Coordenada axial, m.

Simbolos griegos

a Grupo de variables vinculado a la transferencia de calor entre la fase gas y las

particulas mojadas por evaporacion (Ecuacion 2.60).

a(Dp) Funcion del diametro en el balance de poblacion con elutriacién (Ecuacion
6.14), s
B Grupo de variables vinculado a la transferencia de masa entre fases

(Ecuaciones 2.23 y 2.24).
y Coeficiente de actividad.
1) Fraccion volumétrica de burbujas en el lecho fluidizado.

Funcién delta de Dirac.

€ Porosidad del lecho fluidizado.

0 Variable de parametrizacion en el método de las caracteristicas.

0, Angulo de contacto, °.

A Grupo de variables vinculado a la transferencia de calor entre la fase gas y las

particulas mojadas por conveccion (Ecuacién 2.61).

U Viscosidad del gas, kg/m s.

Uy Logaritmo natural del diametro medio geométrico en masa.
& Parametro de evaporacion (Ecuacion 2.37).

p Densidad, kg/ m®.

p Densidad media axial, kg/ m*.

o Grupo de variables vinculado a la transferencia de calor con los alrededores
(Ecuacién 2.62).

Desviacién estandar.

Ow Logaritmo natural de la desviacion estdndar geométrica en masa.
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T Cociente entre la masa de particulas y el caudal mésico de particulas que
abandona cada camara, s.
Q Dominio de coordenadas.
Q, Dominio de coordenadas externas.
Oy Dominio de coordenadas internas.
Subindices
a Aire.
aN Aritmético en numero.
arrastre Acrrastre por friccion entre las particulas y el fluido.
aW Aritmético en masa.
aSL Interface aire-particula mojada.
b Burbujas.
b, Burbujas en el fondo del lecho (sobre el distribuidor).
bed Lecho.
b, Burbujas con respecto a la fase emulsion.
capas Capas de gotas depositadas.
crit Critico.
dist Grilla de distribucion de aire.
DIS Disolucion.
e Fase emulsion.
eb Interface emulsidn-burbujas.
elu Elutriacion
EV Evaporacién.
ext Alrededores.
fondo Fondo del lecho fluidizado.
FUS Fusion.
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g Gotas.

gN geométrico en nimero.

gw geométrico en masa.

I Clase de la poblacion de particulas.
in Entrada.

Ji Orden del momento de la poblacion.
k Clase de la poblacion de particulas.

Orden del momento de la poblacion.

L Solucién de urea.

max Maximo.

me Mediana de la poblacion de particulas.
mf Condiciones de fluidizacion minima.
MEZ Mezclado.

mo Moda de la poblacion de particulas.
moj Mojado.

N Numero de gotas.

NL NUmero-volumen.

NS Ndmero-superficie.

out Salida.

p Particulas.

pe Interface particulas-aire de emulsion.
proy Proyectada.

ref Referencia.

SL Particulas mojadas (solido-liquido).
SV Superficie-volumen.

tope Tope del lecho fluidizado.
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T Total.

u Urea.

1% Vapor.

Veb Vapor intercambiado entre las fases emulsion y burbuja.
w Agua.

wall Pared de la camara.

Superindices

ap Acumulativa pasante.
ar Acumulativa retenida.
calc Valor calculado.

exp Valor experimental.
ext Alrededores.

j Camara.

k Camara.

max Valor méaximo.

out Salida.
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